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摘要:通过能耗和有效能分析ꎬ提出了酸气直接压缩式热泵方案、半贫液循环方案和富液压力能回收方案 ３ 种节能措施ꎬ并
进行了 ３ 种措施的能耗和有效能对比分析ꎮ 结果表明ꎬ３ 种节能措施均可有效降低天然气脱硫脱碳装置的能耗ꎬ其中半贫液循
环方案的有效能损失和总能耗最低ꎬ可节约能耗 ６􀆰 ０２％ꎻ酸气直接压缩式热泵方案的有效能需求和有效能损失最高ꎬ以牺牲一
定有效能使装置的总能耗降低 ４􀆰 ８０％ꎻ压力能回收方案的有效能需求最低ꎬ但能耗仅降低 ２􀆰 ０４％ꎮ 综合比较 ３ 种方案ꎬ半贫液
循环方案最适用于高酸性天然气脱硫脱碳装置的节能ꎮ
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　 　 随着节能减排和发展低碳经济的需要ꎬ天然气

作为清洁、优质、高效能源在一次能源消费结构中的

比重持续激增ꎬ预计到 ２０２０ 年在我国一次能源中的

比例将提高至 １２％[１]ꎬ加快天然气工业高速、大规

模发展具有重要战略意义ꎮ 由于来自地下储层的天

然气通常含有一定量的 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 等酸性组分ꎬ会影

响到天然气的输运、储存和利用ꎬ因此必须对含酸

性组分的天然气进行脱硫脱碳净化处理ꎬ满足商

品天然气国家标准ꎮ 目前ꎬ国内外天然气脱硫脱

碳方法以醇胺溶液吸收法为主ꎬ如 ＤＥＡ 法、ＭＤＥＡ
法或以 ＭＤＥＡ 为基础的配方溶剂法等ꎬ这些方法

具有处理量大、操作连续、净化度高以及酸性组分

浓度范围适应性宽等优点ꎮ 但随着近些年来高酸

性、高碳硫比天然气等复杂特殊气田大量开发ꎬ以
及天然气气质指标进一步升级ꎬ已建的高酸性天

然气醇胺溶液吸收法脱硫脱碳装置基本上都存在

溶液循环量大、能耗高等问题[２] ꎬ因此有必要进一

步研究和发展天然气脱硫脱碳净化技术ꎬ提高醇

胺溶液吸收法脱硫脱碳工艺处理效率ꎬ降低装置

能耗ꎮ 本文中借助 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 软件对高酸性天

然气溶液吸收法脱硫脱碳过程进行全流程模拟ꎬ
以热力学理论分析为基础ꎬ对吸收、富液降压、贫
富液换热、再生以及贫液增压等各个单元过程进

行能耗和有效能分析ꎬ获得有效能损失较大的过

程ꎬ找出节能重点ꎬ探讨降低能耗和有效能损失的

改进措施ꎮ
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１　 常规脱硫脱碳装置工艺过程

１􀆰 １　 脱硫脱碳装置工艺流程

高酸性天然气的常规脱硫脱碳装置采用醇胺溶

液吸收法工艺流程ꎬ如图 １ 所示ꎮ 原料天然气经过

两级入口分离器(第一级为重力分离器ꎬ第二级为

旋流分离器)分离出天然气夹带的游离水以及少量

固体等杂质ꎬ天然气从吸收塔下部进料口进入塔内ꎬ
与自上而下的醇胺溶液在吸收塔内逆流接触ꎬ脱除

天然气中 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 等ꎬ合格的湿净化气从吸收塔顶

离开ꎬ再经过出口气分离器除去湿净化气携带的醇

胺液滴后ꎬ去下游脱水单元进行天然气脱水ꎮ

图 １　 高酸性天然气溶液吸收法脱硫脱碳工艺流程

　 　 吸收了酸性组分的醇胺富液从吸收塔底部离

开ꎬ经调压阀降压后进入富液闪蒸罐ꎬ闪蒸出富液中

溶解的少量烃类气体ꎮ 离开闪蒸罐醇胺富液进入

贫 /富液换热器与再生塔塔底出来的醇胺贫液进行

换热ꎬ醇胺富液升温后进入再生塔上部ꎬ在塔内进行

溶液再生ꎬ再生热量由塔底再沸器提供ꎮ 醇胺富液

中解析出来的 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 等酸性组分从再生塔顶离

开经过空气冷却器降温后ꎬ进入回流罐分离出酸性

水后进入下游硫磺回收装置ꎮ 高温醇胺贫液从再生

塔底部引出ꎬ进入贫 /富液换热器与醇胺富液换热降

温ꎬ再经过空气冷却器、贫胺液后冷器进一步冷却ꎬ
最后经过溶液循环泵将贫胺液送入吸收塔完成整个

溶液系统的循环ꎮ
１􀆰 ２　 原料天然气组成及边界条件

原料天然气组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料天然气组成 ％

组分 摩尔分数 组分 摩尔分数

ＣＨ４ ９０􀆰 ８０４ Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０３５

Ｃ２Ｈ６ １􀆰 ２０８ Ｎ２ ０􀆰 ４３０

Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 １９７ Ｈｅ ０􀆰 ０２９

ＣＯ２ ７􀆰 ２９２ Ｈ２ ０􀆰 ００５

原料天然气中酸性组分(ＣＯ２、Ｈ２Ｓ)摩尔分数达

到 ７􀆰 ３２７％ꎬ其中酸性组分以 ＣＯ２ 为主ꎬ碳硫比

(ＣＯ２ / Ｈ２Ｓ) 达到 ２０８􀆰 ３ꎬ属于典型的高碳硫比天

然气ꎮ

原料天然气处理量为 ３２０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ原料天然

气进装置温度约 ２２℃ꎬ原料天然气进装置压力在

８􀆰 ２ ＭＰａ 左右ꎮ
１􀆰 ３　 工艺参数及要求

(１)常规脱硫脱碳装置工艺参数

常规天然气脱硫脱碳装置的关键节点工艺参数

如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 脱硫脱碳装置关键节点工艺参数

参数 数值 参数 数值

处理量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) ３２０ 吸收塔压力 / ｋＰａ ８０００

闪蒸压力 / ｋＰａ ５５０ 再生温度 / ℃ １２０

富液入再生塔温度 / ℃ １００ 再生压力 / ｋＰａ １７０

空冷后贫液温度 / ℃ ５０ 贫液入塔温度 / ℃ ４０

溶液中醇胺质量分数 / ％ 　 空冷后酸气温度 / ℃ ５０

　 ＭＤＥＡ ３８ 溶液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １８５

　 ＤＥＡ ７ 　 　

(２)天然气脱硫脱碳要求

脱硫脱碳后的净化气满足天然气国家标准 ＧＢ
１７８２０—２０１２ 中一类天然气气质要求ꎬ即 Ｈ２Ｓ 含量

<６ ｍｇ / ｍ３ꎬＣＯ２ 体积分数<２％ꎮ
１􀆰 ４　 常规脱硫脱碳装置有效能分析

如图 １ 所示的常规天然气脱硫脱碳装置设备主

要包括吸收塔、再生塔、换热器、空冷器、再沸器、闪
蒸罐、泵、气液分离器、调压阀等设备ꎮ 本小节主要

结合脱硫脱碳过程的能量衡算和热量衡算ꎬ进行设
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备耗能和有效能分析[３]ꎬ找出节能重点单元ꎮ
根据表 ２ 中工艺参数ꎬ对常规天然气脱硫脱碳

装置进行全流程模拟ꎬ主要设备的有效能损失分析

结果如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 常规脱硫脱碳装置主要设备有效能损失分析结果

设备
有效能损失

ΔＥｘ / (１０６ ｋＪ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

有效能

效率 / ％

入口分离器 ０􀆰 １００７ ０􀆰 ６６０１ ９９􀆰 ８２９０

吸收塔 ２􀆰 ６９４４ １７􀆰 ６６９８ ９５􀆰 ５５３５

富液调压阀 １ ０􀆰 ９９４７ ６􀆰 ５２２８ ５８􀆰 ７０５３

闪蒸罐 ０􀆰 ０００９ ０􀆰 ００６１ ９９􀆰 ９３４７

贫 / 富液换热器 １􀆰 ４３３２ ９􀆰 ３９８４ ８６􀆰 ６６７２

富液调压阀 ２ ０􀆰 ７３８６ ４􀆰 ８４３６ ８８􀆰 ９５０８

溶液再生系统 　 　 　

　 酸气空冷器 ２􀆰 ０９５８ １３􀆰 ７４３９ ３４􀆰 ５１９０

　 回流泵 ０􀆰 ０００６ ０􀆰 ００４２ ７６􀆰 ８７２４

　 再生塔 ２􀆰 ８０２９ １８􀆰 ３８１１ ８１􀆰 ２６７１

　 塔底再沸器 １􀆰 ９５０７ １２􀆰 ７９２７ ８１􀆰 ０４２１

增压泵 ０􀆰 ０７６９ ０􀆰 ５０４４ ８１􀆰 ８４４０

循环泵 ０􀆰 ３５３５ ２􀆰 ３１８０ ７７􀆰 ３１６９

贫胺液空冷器 １􀆰 ５２９７ １０􀆰 ０３１５ ２２􀆰 ３０２４

贫胺液后冷器 ０􀆰 ４７６３ ３􀆰 １２３４ ３４􀆰 １９７７

合计 １５􀆰 ２４８９ １００􀆰 ００００ 　

常规脱硫脱碳装置全流程的能量衡算结果如

表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 常规脱硫脱碳装置的能量衡算结果 １０６ ｋＪ / ｈ

设备
输入 输出

能耗 Ｅｘ 能耗 Ｅｘ

原料气 ５􀆰 ９４８６ ５８􀆰 ８６６８ 　 　

净化气 　 　 １０􀆰 ３８２６ ５５􀆰 ４９３７

酸气 　 　 ０􀆰 ６２７０ ０􀆰 ３３５７

闪蒸气 　 　 ０􀆰 ０３６８ ０􀆰 ０６３７

入口分离器 　 　 　 ０􀆰 １００７

吸收塔 　 　 　 ２􀆰 ６９４４

富液调压阀 １ 　 　 ０􀆰 ９９４７ ０􀆰 ９９４７

闪蒸罐 　 　 　 ０􀆰 ０００９

贫 / 富液换热器 　 　 　 １􀆰 ４３３２

富液调压阀 ２ 　 　 ０􀆰 ７３８６ ０􀆰 ７３８６

溶液再生系统 　 　 　 　

　 酸气空冷器 　 　 １４􀆰 ０８６３ ２􀆰 ０９５８

　 回流泵 ０􀆰 ００２８ ０􀆰 ００２８ 　 ０􀆰 ０００６

　 再生塔 　 　 　 ２􀆰 ８０２９

　 塔底再沸器 ３９􀆰 ６４２６ １０􀆰 ２８９９ 　 １􀆰 ９５０７

增压泵 ０􀆰 ４２３７ ０􀆰 ４２３７ 　 ０􀆰 ０７６９

循环泵 １􀆰 ５５８３ １􀆰 ５５８３ 　 ０􀆰 ３５３５

贫胺液空冷器 　 　 １３􀆰 ８６９９ １􀆰 ５２９７

贫胺液后冷器 　 　 ６􀆰 ８２９０ ０􀆰 ４７６３

合计 ４７􀆰 ５７５９ ７１􀆰 １４１４ ４７􀆰 ５６４９ ７１􀆰 １４１９

由表 ３、表 ４ 可知:①从热量负荷来看ꎬ热量负

荷最高的设备是再生塔底再沸器ꎬ占输入总热负荷

的 ８３􀆰 ３２％ꎬ其次是酸气空冷器和贫液空冷器ꎬ热负

荷占输出总负荷的比例分别为 ２９􀆰 ６１％和 ２９􀆰 １６％ꎮ
②从有效能损失来看ꎬ溶液再生系统有效能损失占

总损失量的比例达到 ４４􀆰 ８９％ꎻ其次是吸收塔、后冷

器、空冷器和调压阀ꎮ ③从设备有效能利用效率来

看ꎬ空冷器、冷凝器和调压阀的有效能效率较低ꎮ 因

此ꎬ综合热量负荷、有效能损失和有效能效率 ３ 个方

面ꎬ常规脱硫脱碳装置的再生系统是能耗的主要单

元ꎬ也是节能的重点单元ꎮ 其次ꎬ醇胺富液压力能也

应该考虑回收ꎮ

２　 节能措施探讨

２􀆰 １　 酸气直接压缩式热泵方案

天然气脱硫脱碳装置再生塔塔顶的酸气携带有

大量低温位潜热ꎬ无法直接利用ꎬ可采用热泵技术提

高酸气温位ꎬ然后用作塔底再沸器的加热热源[４－５]ꎮ
再生系统的酸气直接压缩式热泵方案如图 ２ 所示ꎬ
脱硫脱碳装置的再生塔顶酸气经过压缩机压缩升

温后ꎬ再进入塔底再沸器ꎬ高温酸气部分冷凝释放

的潜热为再沸器提供部分热量ꎬ不足的热量再由

蒸汽提供ꎬ经再生器换热后的酸气再经过冷凝器

和节流阀减压降温后ꎬ进入回流罐进行气液分离ꎬ
冷凝水回流至再生塔内ꎬ离开回流罐的酸气进入

下游装置ꎮ

图 ２　 酸气直接压缩式热泵方案流程

脱硫脱碳装置的关键工艺参数如表 ２ 所示ꎬ热
泵压缩机的压缩比为 ３􀆰 ０ 的条件下ꎮ 对带热泵系统
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的脱硫脱碳装置进行全流程模拟ꎬ主要设备的有效

能损失计算和分析结果如表 ５ꎮ
表 ５　 酸气直接压缩式热泵方案的主要设备

有效能损失分析结果

设备
有效能损失

ΔＥｘ / (１０６ ｋＪ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

有效能

效率 / ％

入口分离器 ０􀆰 １００７ ０􀆰 ５９３７ ９９􀆰 ８２９０

吸收塔 ２􀆰 ６９３５ １５􀆰 ８８５０ ９５􀆰 ５５５０

富液调压阀 １ ０􀆰 ９９４７ ５􀆰 ８６６１ ５８􀆰 ７１０５

闪蒸罐 ０􀆰 ０００８ ０􀆰 ００４５ ９９􀆰 ９４５７

贫 / 富液换热器 １􀆰 ４３２７ ８􀆰 ４４９３ ８６􀆰 ６６９９

富液调压阀 ２ ０􀆰 ７３８５ ４􀆰 ３５５０ ８８􀆰 ９５２４

溶液再生系统 　 　 　

　 酸气空冷器 ２􀆰 ２２０９ １３􀆰 ０９７３ ２９􀆰 １６４８

　 酸气压缩机 ０􀆰 ４８１７ ２􀆰 ８４０８ ８４􀆰 ６８０７

　 酸气节流阀 ０􀆰 ９０８１ ５􀆰 ３５５３ ２９􀆰 ７８７４

　 回流泵 ０􀆰 ０００６ ０􀆰 ００３７ ７６􀆰 ９６８０

　 再生塔 ２􀆰 ８０４７ １６􀆰 ５４０８ ８１􀆰 ２５５０

　 塔底再沸器 ２􀆰 １４３３ １２􀆰 ６３９９ ７９􀆰 ５５０５

增压泵 ０􀆰 ０７６８ ０􀆰 ４５３０ ８１􀆰 ８６１８

循环泵 ０􀆰 ３５３５ ２􀆰 ０８４６ ７７􀆰 ３１６９

贫胺液空冷器 １􀆰 ５２９７ ９􀆰 ０２１３ ２２􀆰 ３２１７

贫胺液后冷器 ０􀆰 ４７６４ ２􀆰 ８０９８ ３３􀆰 ９５２３

合计 １６􀆰 ９５６５ １００􀆰 ００００ 　

酸气直接压缩式热泵系统的脱硫脱碳装置全流

程的能量衡算如表 ６ 所示ꎮ
对比表 ３ ~表 ６ 中有效能损失和能耗负荷ꎬ采

用热泵方案后热泵流程的输入有效能仅增加了

１􀆰 ７４×１０６ ｋＪ / ｈꎬ但装置的输入和输出总能耗负荷

却都降低了 ２􀆰 ２８４ × １０６ ｋＪ / ｈꎬ能耗降低幅度为

４􀆰 ８０％左右ꎬ有效降低了再生塔顶酸气空冷器和

塔釡再沸器的热负荷ꎮ

表 ６　 采用酸气直接压缩式热泵系统的脱硫脱碳装置的

能量衡算结果 １０６ ｋＪ / ｈ

设备
输入 输出

能耗 Ｅｘ 能耗 Ｅｘ

原料气 ５􀆰 ９４８６ ５８􀆰 ８６６８ 　 　

净化气 　 　 １０􀆰 ３８２４ ５５􀆰 ４９４２

酸气 　 　 ０􀆰 ６４９１ ０􀆰 ３６３５

闪蒸气 　 　 ０􀆰 ０３６６ ０􀆰 ０６３８

入口分离器 　 　 　 ０􀆰 １００７

吸收塔 　 　 　 ２􀆰 ６９３５

富液调压阀 １ 　 　 ０􀆰 ９９４７ ０􀆰 ９９４７

闪蒸罐 　 　 　 ０􀆰 ０００８

贫 / 富液换热器 　 　 　 １􀆰 ４３２７

富液调压阀 ２ 　 　 ０􀆰 ７３８５ ０􀆰 ７３８５

溶液再生系统 　 　 　 　

　 酸气空冷器 　 　 １０􀆰 ８５４８ ２􀆰 ２２０９

　 酸气压缩机 ３􀆰 １４４４ ３􀆰 １４４４ 　 ０􀆰 ４８１７

　 酸气节流阀 　 　 ０􀆰 ９０８１ ０􀆰 ９０８１

　 回流泵 ０􀆰 ００２７ ０􀆰 ００２７ 　 ０􀆰 ０００６

　 再生塔 　 　 　 ２􀆰 ８０４７

　 塔底再沸器 ３４􀆰 ２１６３ ８􀆰 ８８１５ 　 ２􀆰 １４３３

增压泵 ０􀆰 ４２３５ ０􀆰 ４２３５ 　 ０􀆰 ０７６８

循环泵 １􀆰 ５５８３ １􀆰 ５５８３ 　 ０􀆰 ３５３５

贫胺液空冷器 　 　 １３􀆰 ８７０１ １􀆰 ５２９７

贫胺液后冷器 　 　 ６􀆰 ８２９４ ０􀆰 ４７６４

合计 ４５􀆰 ２９３８ ７２􀆰 ８７７２ ４５􀆰 ２６３６ ７２􀆰 ８７８１

２􀆰 ２　 半贫液方案

该脱硫脱碳装置的原料气中酸性组分体积分数

高达 ７􀆰 ３％左右ꎬ装置的溶液循环量较大ꎮ 考虑酸

性组分中以 ＣＯ２ 为主ꎬ再生较容易ꎬ为了降低再生

系统能耗ꎬ可采用半贫液方案ꎬ以减少进入再沸器的

溶液量ꎬ从而降低再沸器负荷ꎮ 半贫液方案的脱硫

脱碳工艺流程如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 半贫液方案的脱硫脱碳工艺流程
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　 　 对该脱硫脱碳装置采用半贫液方案后ꎬ溶液循

环量增加至 ２４０ ｍ３ / ｈꎬ半贫液从再生的中间部位抽

出ꎬ比例占溶液总循环量的 ５４％ꎮ 然后半贫液经过

半贫 /富液换热器和半贫液空冷器冷却至 ５０℃ꎬ然
后经过半贫液循环泵进入到吸收塔中部ꎮ 半贫液方

案的主要设备有效能损失计算和分析结果如表 ７ꎮ
表 ７　 半贫液方案的主要设备有效能损失计算和分析结果

设备
有效能损失

ΔＥｘ / (１０６ ｋＪ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

有效能

效率 / ％

入口分离器 ０􀆰 １００７ ０􀆰 ７１０８ ９９􀆰 ８２９０

吸收塔 ２􀆰 ６２９９ １８􀆰 ５６８９ ９５􀆰 ７１２１

富液调压阀 １ １􀆰 ３０６０ ９􀆰 ２２１１ ５７􀆰 ７９９８

闪蒸罐 ０􀆰 ００１８ ０􀆰 ０１３０ ９９􀆰 ８９７１

贫 / 富液换热器 ０􀆰 ８３７９ ５􀆰 ９１６５ ８６􀆰 ６２２０

半贫 / 富淮换热器 ０􀆰 ２７１４ １􀆰 ９１６１ ９４􀆰 ２２３９

富液调压阀 ２ ０􀆰 ７３６７ ５􀆰 ２０１７ ８９􀆰 ５４９７

溶液再生系统 　 　 　

　 酸气空冷器 １􀆰 ５９１３ １１􀆰 ２３５６ ２７􀆰 ９０３４

　 回流泵 ０􀆰 ０００９ ０􀆰 ００６２ ７６􀆰 ８３８７

　 再生塔 ２􀆰 ６２１４ １８􀆰 ５０９２ ８３􀆰 ３２５４

　 塔底再沸器 １􀆰 ４７０１ １０􀆰 ３８０３ ７５􀆰 ６７２６

增压泵 ０􀆰 ０４４９ ０􀆰 ３１６８ ８１􀆰 ８６４０

贫液循环泵 ０􀆰 ２１０２ １􀆰 ４８４３ ７７􀆰 ３１４８

半贫液循环泵 ０􀆰 ４０８５ ２􀆰 ８８４３ ７０􀆰 ４９６４

贫液空冷器 ０􀆰 ９０６９ ６􀆰 ４０３２ ２２􀆰 ５７３９

半贫液空冷器 ０􀆰 ７４４０ ５􀆰 ２５３３ ２７􀆰 ５１８１

贫液后冷器 ０􀆰 ２８０２ １􀆰 ９７８６ ３４􀆰 ２５４５

合计 １４􀆰 １６２７ １００􀆰 ００００ 　

采用半贫液方案脱硫脱碳装置全流程的能量衡

算结果如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 采用半贫液循环的脱硫脱碳装置的能量衡算结果

１０６ ｋＪ / ｈ

设备
输入 输出

能耗 Ｅｘ 能耗 Ｅｘ

原料气 ５􀆰 ９４８６ ５８􀆰 ８６６８ 　 　

净化气 　 　 １１􀆰 ３４９１ ５５􀆰 ６０７４

酸气 　 　 ０􀆰 ６２３０ ０􀆰 ３３２０

闪蒸气 　 　 ０􀆰 ０４５２ ０􀆰 ０８３４

入口分离器 　 　 　 ０􀆰 １００７

吸收塔 　 　 　 ２􀆰 ６２９９

富液调压阀 １ 　 　 １􀆰 ３０６０ １􀆰 ３０６０

闪蒸罐 　 　 　 ０􀆰 ００１８

贫 / 富液换热器 　 　 　 ０􀆰 ８３７９

半贫 / 富淮换热器 　 　 　 ０􀆰 ２７１４

富液调压阀 ２ 　 　 ０􀆰 ７３６７ ０􀆰 ７３６７

溶液再生系统 　 　 　 　

　 酸气空冷器 　 　 １０􀆰 ２９０２ １􀆰 ５９１３

　 回流泵 ０􀆰 ００１９ ０􀆰 ００１９ 　 ０􀆰 ０００９

　 再生塔 　 　 　 ２􀆰 ６２１４

　 塔底再沸器 ３６􀆰 ２０４４ ８􀆰 ７５６１ 　 １􀆰 ４７０１

增压泵 ０􀆰 ２４７４ ０􀆰 ２４７４ 　 ０􀆰 ０４４９

循环泵 ０􀆰 ９２６７ ０􀆰 ９２６７ 　 ０􀆰 ２１０２

半贫液循环泵 １􀆰 ３８４６ １􀆰 ３８４６ 　 ０􀆰 ４０８５

贫胺液空冷器 　 　 ８􀆰 １９７０ ０􀆰 ９０６９

半贫液空冷器 　 　 ８􀆰 １３３６ ０􀆰 ７４４０

贫胺液后冷器 　 　 ４􀆰 ０２５０ ０􀆰 ２８０２

合计 ４４􀆰 ７１３６ ７０􀆰 １８３５ ４４􀆰 ７０５７ ７０􀆰 １８５６

对比原脱硫脱碳装置的有效能损失和能耗可

知ꎬ采用半贫液方案后ꎬ不仅降低了再沸器的热负

荷ꎬ而且还降低了酸气空冷器、贫液空冷器的热负

荷ꎬ使装置的输入和输出总能耗负荷都下降了

２􀆰 ８７×１０６ ｋＪ / ｈꎬ下降幅度为 ６􀆰 ０２％ꎬ同时装置主要

设备有效能损失减少ꎬ使输入有效能下降了 １􀆰 ０８×
１０６ ｋＪ / ｈꎮ
２􀆰 ３　 压力能回收方案

压力能回收方案的流程如图 ４ꎬ将富液调压阀－
１ 用液力透平泵代替ꎬ将富液的压力能转换为机械

能提供给溶液循环泵ꎬ以降低循环泵的输入功率ꎮ

图 ４　 压力能回收工艺流程

根据表 ２ 中工艺参数ꎬ液力透平系统的效率取

７０％ꎬ对该天然气脱硫脱碳装置进行全流程模拟ꎬ主
要设备的有效能损失分析结果如表 ９ 所示ꎮ
表 ９　 采用液力透平后装置主要设备有效能损失分析结果

１０６ ｋＪ / ｈ

设备
有效能损失

ΔＥｘ / (１０６ ｋＪ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

有效能

效率 / ％

入口分离器 ０􀆰 １００７ ０􀆰 ７０２１ ９９􀆰 ８２９０

吸收塔 ２􀆰 ６９４４ １８􀆰 ７９３２ ９５􀆰 ５５３５

液力透平泵 ０􀆰 ０８３１ ０􀆰 ５７９４ ９２􀆰 １２４９

闪蒸罐 ０􀆰 ０００９ ０􀆰 ００６４ ９９􀆰 ９３４７

贫 / 富液换热器 １􀆰 ４３３２ ９􀆰 ９９６０ ８６􀆰 ６６７２

富液调压阀 ２ ０􀆰 ７３８６ ５􀆰 １５１６ ８８􀆰 ９５０８

􀅰０９１􀅰
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续表

设备
有效能损失

ΔＥｘ / (１０６ ｋＪ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

有效能

效率 / ％

溶液再生系统 　 　 　
　 酸气空冷器 ２􀆰 ０９５８ １４􀆰 ６１７７ ３４􀆰 ５１９０
　 回流泵 ０􀆰 ０００６ ０􀆰 ００４５ ７６􀆰 ８７２４
　 再生塔 ２􀆰 ８０２９ １９􀆰 ５４９８ ８１􀆰 ２６７１
　 塔底再沸器 １􀆰 ９５０７ １３􀆰 ６０６１ ８１􀆰 ０４２１
增压泵 ０􀆰 ０７６９ ０􀆰 ５３６５ ８１􀆰 ８４４０
循环泵 ０􀆰 ３５３５ ２􀆰 ４６５４ ７７􀆰 ３１６９
贫胺液空冷器 １􀆰 ５２９７ １０􀆰 ６６９４ ２２􀆰 ３０２４
贫胺液后冷器 ０􀆰 ４７６３ ３􀆰 ３２２０ ３４􀆰 １９７７
合计 １４􀆰 ３３７３ １００􀆰 ００００ 　

采用液力透平后脱硫脱碳装置全流程的能量衡

算结果如表 １０ 所示ꎮ
表 １０　 采用液力透平后脱硫脱碳装置的能量衡算结果

１０６ ｋＪ / ｈ

设备
输入 输出

能耗 Ｅｘ 能耗 Ｅｘ

原料气 ５􀆰 ９４８６ ５８􀆰 ８６６８ 　 　
净化气 　 　 １０􀆰 ３８２６ ５５􀆰 ４９３７
酸气 　 　 ０􀆰 ６２７０ ０􀆰 ３３５７
闪蒸气 　 　 ０􀆰 ０３６８ ０􀆰 ０６３７
入口分离器 　 　 　 ０􀆰 １００７
吸收塔 　 　 　 ２􀆰 ６９４４
液力透平泵 　 　 ０􀆰 ９７１８ ０􀆰 ０８３１
闪蒸罐 　 　 　 ０􀆰 ０００９
贫 / 富液换热器 　 　 　 １􀆰 ４３３２
富液调压阀 ２ 　 　 ０􀆰 ７３８６ ０􀆰 ７３８６
溶液再生系统 　 　 　 　
　 酸气空冷器 　 　 １３􀆰 １２８０ ２􀆰 ０９５８
　 回流泵 ０􀆰 ００２８ ０􀆰 ００２８ 　 ０􀆰 ０００６
　 再生塔 　 　 　 ２􀆰 ８０２９
　 塔底再沸器 ３９􀆰 ６４２６ １０􀆰 ２８９９ 　 １􀆰 ９５０７
增压泵 ０􀆰 ４２３７ ０􀆰 ４２３７ 　 ０􀆰 ０７６９
贫液循环泵 ０􀆰 ５８６５ ０􀆰 ５８６５ 　 ０􀆰 ３５３５
贫液空冷器 　 　 １３􀆰 ８６９９ １􀆰 ５２９７
贫液后冷器 　 　 ６􀆰 ８２９０ ０􀆰 ４７６３
合计 ４６􀆰 ６０４１ ７０􀆰 １６９７ ４６􀆰 ５８３８ ７０􀆰 ２３０３

对比原脱硫脱碳装置的有效能损失和能耗可知ꎬ
采用液力透平方案不仅降低了整个装置的有效能损

失ꎬ有效能损失减少了 ６％左右ꎬ而且还降低了贫液循

环泵的输入功率ꎬ使装置总能耗降低了 ２％左右ꎮ
２􀆰 ４　 方案对比

对比常规流程、酸气直接压缩式热泵方案、半贫

液方案以及液力透平方案的总能耗和有效能ꎬ如表

１１ 所示ꎮ

表 １１　 不同方案流程所需总能耗和有效能对比

流程

装置总输入能耗 输入有效能

能耗 /

(１０６ ｋＪ􀅰

ｈ－１)

降幅 /
％

有效能 /

(１０６ ｋＪ􀅰

ｈ－１)

降幅 /
％

有效能损失 /

(１０６ ｋＪ􀅰

ｈ－１)

常规流程 ４７􀆰 ５７５９ — １２􀆰 ２７４７ — １５􀆰 ２４８９

热泵方案 ４５􀆰 ２９３８ ４􀆰 ８０ １４􀆰 ０１０４ －１４􀆰 １４ １６􀆰 ９５６５

半贫液方案 ４４􀆰 ７１３６ ６􀆰 ０２ １１􀆰 ３１６７ ７􀆰 ８０ １４􀆰 １６２７

压力能回收方案 ４６􀆰 ６０４１ ２􀆰 ０４ １１􀆰 ３０２９ ７􀆰 ９２ １４􀆰 ３３７３

由表 １１ 可知ꎬ与常规流程相比ꎬ从装置的总能

耗(包括热能和电能)来看ꎬ半贫液方案的总能耗降

低了 ６􀆰 ０２％ꎬ直接压缩式热泵方案的总能耗降低了

４􀆰 ８０％ꎬ压力能回收方案总能耗仅降低了 ２􀆰 ０４％ꎮ
从装置的有效能来看ꎬ压力能回收方案所需有效能

最低ꎬ直接压缩式热泵方案因压缩机消耗以及设备

增加而使装置内部有效能损失增加ꎬ因此所需有效

能最高并且有效能损失最高ꎮ

３　 结论

针对该高酸性天然气脱硫脱碳装置ꎬ采用酸气

直接压缩式热泵、半贫液循环和压力能回收 ３ 个方

案都能降低该高酸性天然气脱硫脱碳装置的能耗ꎮ
半贫液循环方案的总能耗和有效能损失最低ꎬ可节

约能耗 ６􀆰 ０２％ꎻ酸气直接压缩式热泵方案的有效能

需求和有效能损失最高ꎬ以牺牲一定有效能使装置

的总能耗降低 ４􀆰 ８０％ꎻ压力能回收方案的有效能需

求最少ꎬ但装置总能耗仅降低了 ２􀆰 ０４％ꎮ 因此ꎬ综
合考虑装置总能耗、所需有效能以及有效能损失ꎬ该
高酸性天然气脱碳装置采用半贫液循环的节能效果

最好ꎮ 另外ꎬ高酸性天然气脱硫脱碳装置的溶液循

环量大、能耗高ꎬ可采取多种节能措施相结合的方

式ꎬ能够更有效地降低装置能耗ꎮ
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