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摘要:分析了某天然气净化厂目前生产状况ꎬ根据现有装置、生产工艺建模ꎬ进行模拟计算ꎬ在满足二类天然气指标的前提
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１　 生产现状

某天然气净化厂规模为 １５０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ原料为

Ｈ２Ｓ 体积分数 １ ０００×１０－６、ＣＯ２ 体积分数 ５％的酸性

天然气ꎮ 工艺流程为原料气首先进入站内的原料气

分离器ꎬ经分离计量进入脱硫脱碳单元脱除 Ｈ２Ｓ 和

ＣＯ２ꎬ再经三甘醇脱水后进入外输计量单元ꎮ 脱酸

单元采用 ＭＥＤＡ 脱硫脱碳ꎬ硫磺回收单元采用螯合

铁直接转化工艺ꎬ尾气硫化氢体积分数低于 ５×１０－６

直接排空ꎮ
该天然气净化厂目前处理原料气约 ８０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ

处理后出站的产品气 Ｈ２Ｓ 体积分数在 ４×１０－６以下ꎬ
ＣＯ２ 体积分数为 ０􀆰 ４５％ꎬ含水量体积分数 ２０×１０－６以

下ꎬ产品气收率为 ９６􀆰 ４％ꎮ 二类商品气中 ＣＯ２ 体积

分数控制指标为小于 ３％ꎬ现产品气中 ＣＯ２ 体积分

数为 ０􀆰 ４５％ꎬ远低于指标要求ꎬ过度地脱 ＣＯ２ 导致

产品气收率偏低ꎮ

２　 工艺参数优化研究

用 ＨＹＳＹＳ 软件对胺液吸收塔进行模拟分析ꎬ以
原料气流量 ８０ × １０４ ｍ３ / ｄꎬ组分中 Ｈ２Ｓ 体积分数

１ ０００×１０－６ꎬＣＯ２ 体积分数 ５％ꎬ塔压 ５􀆰 ３ ＭＰａꎬ相对

塔板数 ７０ 块建立工艺模型ꎬ在生产装置一定时ꎬ模
拟 ＭＤＥＡ 浓度及气液比 ２ 个关键参数变化对原料

气中酸气组分脱除情况的影响以及产品气收率的影

响ꎮ 图 １ 为工艺模拟流程ꎮ

图 １　 工艺模拟流程

２􀆰 １　 模拟 ＭＤＥＡ 浓度对产品气收率的影响

保证其他参数不变的情况下ꎬ在模型中逐渐提

高 ＭＤＥＡ 浓度ꎬ模拟胺液吸收塔塔顶湿净化气中

Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量以及产品气收率ꎬ结果见表 １、图 ２、
图 ３ꎮ

表 １　 ＭＤＥＡ 浓度与净化气中 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量的关系

ＭＤＥＡ
质量分数 / ％

Ｈ２Ｓ

体积分数 / １０－６

ＣＯ２

体积分数 / ％

产品气

收率 / ％

４０ ９􀆰 ４８ １􀆰 ００ ９５􀆰 ９０
４２ ８􀆰 ００ ０􀆰 ７６ ９５􀆰 ６６
４４ ６􀆰 ８１ ０􀆰 ５８ ９５􀆰 ４８
４６ ５􀆰 ８４ ０􀆰 ４９ ９５􀆰 ３９
４８ ５􀆰 ８４ ０􀆰 ４９ ９５􀆰 ３９
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１—Ｈ２Ｓꎻ２—ＣＯ２

图 ２　 ＭＤＥＡ 质量分数对 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 吸收的影响

图 ３　 ＭＤＥＡ 质量分数对产品气收率的影响

从表 １、图 ２、图 ３ 可知ꎬ较低的 ＭＤＥＡ 浓度对

Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 的吸收以及产品气的收率有所影响ꎬ
ＭＤＥＡ 浓度降低产品气收率增加ꎬ但变化不明显ꎮ
在循环量一定时ꎬ过低的浓度可能导致净化气硫化

氢超标ꎮ 模拟时胺液质量分数从 ４０％变化到 ４８％ꎬ
湿净化气中 ＣＯ２ 体积分数在 ０􀆰 ４９％ ~ １􀆰 ００％波动ꎬ
Ｈ２Ｓ 体积分数在 ５􀆰 ８４×１０－６ ~ ９􀆰 ４８×１０－６ꎬ产品气收

率在 ９５􀆰 ３９％ ~９５􀆰 ９０％ꎮ 实际生产中胺液质量分数

基本稳定在 ４４％ ~ ５０％ꎬ所以胺液的浓度对提高产

品气收率影响有限ꎮ
２􀆰 ２　 模拟气液比对产品气收率的影响

气液比是单位体积溶液处理的气体体积数ꎬ通
用单位为 ｍ３ / ｍ３ꎬ气液比是影响净化结果和过程经

济性的首要因素ꎬ也是操作过程中关键的调节参数ꎮ
在工艺模型中模拟不同气液比对产品气中的 Ｈ２Ｓ、
ＣＯ２ 含量以及收率的影响ꎮ 模拟数据结果如表 ２
所示ꎮ

表 ２　 工艺模拟计算数据表

气量 /

(ｍ３􀅰ｄ－１)

ＭＤＥＡ /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

气液比 /

(ｍ３􀅰ｍ－３)

Ｈ２Ｓ /

１０－６

ＣＯ２ /

％

产品气

收率 / ％

８０ 万 ４４ ７５７ ５􀆰 ８４ ０􀆰 ４９ ９５􀆰 ３９

８０ 万 ４２ ７９３ ５􀆰 ９７ ０􀆰 ５８ ９５􀆰 ４８

８０ 万 ４０ ８３３ ６􀆰 ２６ ０􀆰 ７９ ９５􀆰 ６９

８０ 万 ３８ ８７７ ６􀆰 ６５ １􀆰 ０５ ９５􀆰 ９５

８０ 万 ３５ ９５２ ７􀆰 ３５ １􀆰 ４６ ９６􀆰 ３６

８０ 万 ３０ １１２６ １０􀆰 ７３ ２􀆰 １９ ９７􀆰 ０９

８０ 万 ２９ １１４１ １３􀆰 １５ ２􀆰 ２３ ９７􀆰 １３

　 　 从表 ２ 模拟的结果及图 ４、图 ５ 的趋势可以看

出ꎬ随着气液比的增加ꎬ产品气中 ＣＯ２ 含量明显上

升ꎬ产品气收率提高ꎮ 但是ꎬ当气液比过大ꎬ会导致

净化气中硫化氢含量过高ꎮ 根据模拟结果ꎬ在实际

调整时计划将循环量控制在 ３５~３８ ｍ３ / ｈꎮ

１—Ｈ２Ｓꎻ２—ＣＯ２

图 ４　 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 体积分数变化趋势图

图 ５　 产品气收率变化趋势

３　 现场应用效果

根据工艺模拟结果ꎬ现场对胺液吸收塔贫液循

环量进行调整ꎬ降低 ＭＤＥＡ 循环量ꎬ增加气液比ꎮ
调整后装置实际参数、净化气中 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 含量以

及产品气收率如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 贫液循环量调整表

贫液循环量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

Ｈ２Ｓ 体积

分数 / １０－６

ＣＯ２ 体积

分数 / ％

产品气

收率 / ％

４４(原循环量) ４􀆰 ４ ０􀆰 ４５ ９６􀆰 ７２

４２ ４􀆰 ４ ０􀆰 ６２ ９６􀆰 ８９

４０ ４􀆰 ５ ０􀆰 ８４ ９７􀆰 １１

３８ ５􀆰 １ １􀆰 ３８ ９７􀆰 ６５

３６ ５􀆰 ８ １􀆰 ６２ ９７􀆰 ８９

３４ ８􀆰 ６ ２􀆰 ０１ ９８􀆰 ２８

３５ ８􀆰 ７ １􀆰 ９７ ９８􀆰 ２４

可以看出ꎬ实际调整时ꎬ随着贫胺液循环量的减

少ꎬ湿净化气中硫化氢含量开始几乎没有变化ꎬ二氧

　 　 　 　 (下转第 １９５ 页)
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表 １　 粗甲醛组分表 ％

组成 ＨＣＨＯ ＣＨ３ＯＨ ＭＥＡＬ ＤＯＸ ＴＯＸ ＨＣＯＯＨ

质量分数 ４６􀆰 ３７ １􀆰 ７４ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ０１０

１􀆰 ２　 设备仪器

甲醇分离塔:ＤＮ１４００Ｘ３３０８５ꎬ填料塔ꎻ脱醇冷凝

器:ＤＮ１１００×６５７２ꎬ固定管板式ꎻ脱醇冷却器:ＤＮ６５０×
７１８９ꎬ固定管板式ꎻ脱醇塔受槽:Ø８５０×２ ７５０ꎻ脱醇

再沸器:ＤＮ ６５０×６ ８２４ꎬ固定管板式ꎻ脱醇塔回流泵ꎬ
ＣＮ３２－２００ / Ｎ２４Ｎ－ ２ꎬ屏蔽泵ꎻ精醛泵:ＣＮ４０ － １６０ /
Ｎ２４Ｎ－２ꎬ屏蔽泵ꎻ真空泵:２ＢＥＡ－１５３Ａ－０Ｐ１ / ＹＢ２－
１８０Ｍ－４ＷＦ１ꎬ机封泵ꎮ
１􀆰 ３　 主要步骤

粗醛从粗醛储槽经除醇塔供料泵送入甲醛脱醇

塔ꎬ此塔为填料塔ꎬ在－５０ ｋＰａ 真空下蒸馏分离ꎮ 塔

底由除醇再沸器加热ꎬ塔底温度 ８５℃ꎬ脱醇后甲醛

将从塔底由精醛泵抽出进入精醛缓冲槽ꎬ再由精醛

供应泵泵出ꎬ作为甲醛浓缩工段的进料ꎮ 甲醇将由

塔顶(塔顶温度 ７８℃)馏出进入除醇冷凝器冷凝ꎬ
冷凝液再进入除醇冷却器ꎬ冷却后流入除醇塔受

槽ꎬ再经由除醇塔回流泵泵出ꎬ一部分回流到脱醇

塔顶部ꎬ一部分抽出送到甲醇回收储槽作为甲醇

回收塔进料ꎮ
１􀆰 ４　 主要方法

(１)在甲醛吸收塔粗醛采出管线上增加管道

泵ꎬ装置运行初期粗醛中甲醛含量较低时直接输送

至浓缩器ꎬ缩短物料工艺流程ꎬ减少脱醇塔进料

负荷ꎮ
(２)对脱醇塔真空管线进行设计优化ꎬ改变管

道走向和坡度ꎬ减少管道弯头数量ꎬ消除管道中间存

在的低点ꎬ增加管线伴热和冲洗用热水管ꎬ优化操作

方法ꎬ对真空管线进行定期冲洗ꎮ
(３)对除醇塔受槽出料管线进行改造ꎬ除醇塔

回流泵进口增加 ２ 组过滤器和切断阀ꎬ增加泵压力

和电流监控ꎬ出现泵运行不稳时及时切换过滤器进

行清理ꎬ避免对系统运行造成不利影响ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 管线堵塞情况

脱醇工艺优化后ꎬ脱醇冷凝器至脱醇塔受槽之

间的管线频繁堵塞情况得到缓解ꎬ次数大幅降低ꎬ从
最开始每月堵塞 ４ 次减少到每月堵塞 １ 次ꎮ 经过多

次拆开检查ꎬ未发现有聚合物堵塞管线ꎮ 且管线上

直接增加了热水管线ꎬ避免了临时接热水的工作等ꎬ
大大缩短了清理疏通所需时间ꎬ从最开始平均每次

耗时 ４８ ｈ 缩短到平均每次 ２４ ｈꎮ
２􀆰 ２　 设备堵塞情况

从表 ２ 可知ꎬ脱醇工艺优化后ꎬ脱醇塔回流泵堵

塞次数由 １２５ 次 / ａ 降至 ８ 次 / ａꎻ同时ꎬ由于 Ｐ －１４３
泵进口双过滤器的安装ꎬ系统堵塞后不用对泵体进

行拆解ꎬ直接清理过滤器即可ꎬ处理时间由 １􀆰 ５ ｈ 降

至 ０􀆰 ５ ｈꎬ优化效果显著ꎮ
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　 　 (上接第 １９３ 页)
化碳含量逐渐升高ꎬ产品气收率也逐渐升高ꎮ 当循

环量降到一定值后ꎬ发现净化气中硫化氢和二氧化

碳浓度都有所增加ꎬ产品气收率虽然增高ꎬ但是硫化

氢浓度偏高ꎬ超出厂规定ꎮ 所以选定最佳循环量为

３６ ｍ３ / ｈꎮ

４　 结论

调整前后二氧化碳在线分析数据对比如图 ６ 所

示ꎮ 调整后产品气中 ＣＯ２ 体积分数基本稳定在

１􀆰 ６％左右ꎬＨ２Ｓ 体积分数保持在 ５􀆰 ３×１０－６左右ꎬ产
品气收率达到 ９７􀆰 ８９％ꎬ在同样的原料气处理量下ꎬ
相比于调整前的产品气收率提高约 １􀆰 ４９％ꎬ产品气

量每天增加约 １１ ９２０ ｍ３ꎬ实现了提高产品气收率的

目的ꎬ取得了良好的经济效益ꎮ

ＣＯ２ 体积分数:１—调整前ꎻ２—调整后

图 ６　 调整前后 ＣＯ２ 在线分析数据对比
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