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摘要:在天然气常规脱碳工艺的基础上研究其改进工艺(一段吸收＋闪蒸＋汽提)再生工艺ꎬ采用活化 ＭＤＥＡ 配方溶液作为

吸收剂ꎬ研究 ２ 种流程的净化效果、关键参数分析、装置运行能耗ꎬ对比 ２ 种流程ꎬ分析改进流程ꎮ 结果表明ꎬ贫胺液进塔温度

和原料气温度提高均不利于天然气脱碳ꎬ但在达到净化效果的前提下可以适当增加贫胺液进塔温度来降低装置运行综合能

耗ꎻ同一工况条件下ꎬ一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺比常规天然气脱碳工艺更节能ꎬ若汽提塔采用板式塔ꎬ塔板数建议采
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　 　 １９５０ 年由美国矿务局的 Ｂｅｎｓｏｎ 和 Ｆｉｅｌｄ 及同事

在以煤合成液体燃料过程中将碳酸钾溶液脱除 ＣＯ２

用于煤制合成气中的酸气脱除开发了 Ｂｅｎｆｉｅｌｄ 工

艺[１]ꎮ 后来还陆续开发了 Ｇ－Ｖ 工艺、Ｃａｔａｃａｒｂ 工艺

以及 Ｆｌｅｘｓｏｒｂ ＨＰ 工艺等改良的热钾碱法ꎬ主要区别

在于采用的活化剂不同ꎮ 例如ꎬ应用最为广泛的

Ｂｅｎｆｉｅｌｄ 工艺所采用的活化剂最初为 ＤＥＡꎬ后又研

发了 ＡＣＴ － １ 活化剂[２－３]ꎮ ２０ 世纪 ７０ 年代ꎬ用于

ＣＯ２ 脱除的醇胺法工艺以 ＭＤＥＡ 配方溶液为主ꎮ
德国 ＢＡＳＦ 公司开发的活化 ＭＤＥＡ(ａＭＤＥＡ)工艺作

为一个低能耗工艺ꎬ主要用于脱除合成气及天然气

中的 ＣＯ２ꎬ当然ꎬ也可在脱碳的同时脱除气体中的微

量 Ｈ２Ｓ[４－５]ꎮ 此工艺中ꎬ活化剂的加入用以加快

ＭＤＥＡ 与 ＣＯ２ 的反应速度[６]ꎮ 后来陆续开发了膜

分离、变压吸附等脱碳方法ꎮ
脱碳工艺方法主要分为化学溶剂吸收法(改

良热钾碱法和醇胺法)、物理溶剂吸收法、物理分

离法(膜分离、变压吸附、低温分离) [７－８] ꎮ 其中化

学溶剂吸收法中的醇胺法应用广泛ꎬ净化度高ꎬ适
应性强ꎬ一般在天然气脱碳时以 ＭＤＥＡ＋活化剂作

为首选方法ꎮ

１　 活化 ＭＤＥＡ 脱碳机理

在 ＭＤＥＡ 水溶液中加入哌嗪、咪唑、哌啶之类

的活化剂可以提高 ＭＤＥＡ 对 ＣＯ２ 的吸收反应速率ꎬ
这种显著的脱碳效果可用 “均匀活化” 机理加以
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解释[９]ꎮ
以应用较多的哌嗪活化剂为例ꎮ 液膜中碱催化

的 ＭＤＥＡ 水溶液吸收 ＣＯ２ꎬＲ３Ｎ 生成弱键的中间化

合物ꎬ而后水解ꎬ见反应式(１)、(２)ꎮ 液膜中 ＰＺ(反
应式 简 称 Ｐ ) 吸 收 ＣＯ２ꎬ 生 成 中 间 化 合 物 ＰＺ
(ＣＯＯ) ２ꎬ见反应式(３)ꎮ 与 ＤＥＡ 的传递方式不同

的是ꎬ该中间产物 ＰＺ(ＣＯＯ) ２ 在液膜中立即发生水

解ꎬ见反应式(４)ꎬ使得 ＰＺ 获得再生ꎬ维持恒定的浓

度参与 ＣＯ２ 的传递[１０－１１]ꎮ
Ｒ３Ｎ ＋ ＣＯ２ → Ｒ３ＮＣＯＯ (１)

Ｒ３ＮＣＯＯ ＋ Ｈ２Ｏ → Ｒ３ＮＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －
３ (２)

Ｐ ＋ ２ＣＯ２ → Ｐ(ＣＯＯ) ２ (３)

Ｐ(ＣＯＯ２) ＋ ２Ｈ２Ｏ → ＰＨ２＋
２ ＋ ２ＨＣＯ －

３ (４)

　 　 由于活化剂 ＰＺ 非常有效地提高了 ＣＯ２ 在

ＭＤＥＡ 水溶液的水合反应速率ꎬ以至于在出吸收

塔的富液中已经没有两性中间化合物 ＰＺ(ＣＯＯ) ２

的存在ꎬＰＺ 也全部完成再生并恢复活性ꎬ因而 ＰＺ
可以被视为是一种 ＣＯ２ 水合反应的均相催化剂ꎮ
并且利用 ＰＺ 的催化激活作用可提高 ＭＤＥＡ 对

ＣＯ２ 的吸收与解析速率ꎬ能大大降低脱碳的热量

消耗ꎮ
２ 种机理具有相同的模式ꎮ
(１)模式 １:ＣＯ２＋活化剂 →中间产物ꎮ
(２)模式 ２:中间产物＋ＯＨ－ →ＨＣＯ－

３＋活化剂ꎮ

２　 工艺流程简介

根据不同的吸收溶剂衍生很多对应的工艺流

程ꎬ本文中以醇胺法中 ＭＤＥＡ 配方溶液为主ꎬ研究

不同的工艺流程ꎮ 工艺流程主要包括贫胺液吸收

ＣＯ２、富胺液再生 ２ 部分ꎬ其中 ＣＯ２ 吸收可分为一段

吸收和二段吸收ꎬ胺液再生包活多级闪蒸再生、闪

蒸＋汽提再生以及半贫液分流再生等方式ꎬ从而形

成不同工艺流程ꎮ 本次主要研究天然气常规脱碳工

艺及其一段吸收(闪蒸＋汽提)再生改进工艺ꎮ
２􀆰 １　 天然气常规脱碳工艺

一段吸收工艺为脱碳的基本工艺ꎬ原料气从底

部进入吸收塔ꎬ在吸收塔中与自上而下的贫胺液逆

流接触ꎬ脱除原料气中酸性组分ꎮ 从吸收塔底出来

的富液经降压后进入闪蒸罐ꎬ闪蒸出胺液中溶解的

大部分烃类ꎬ闪蒸气进入燃料气系统ꎮ 闪蒸后的醇

胺富液与再生后的贫胺液换热ꎬ之后进入再生塔ꎬ在
再生塔中分解出吸收的酸气ꎬ得到贫液从塔底流出ꎬ
与富液换热后ꎬ再次作为吸收剂循环使用ꎮ 工艺流

程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 天然气常规脱碳工艺

２􀆰 ２　 一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺

一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺流程如图 ２
所示ꎬ原料气从底部进入吸收塔ꎬ与自上而下的贫胺

液逆流接触并脱除其中酸性组分ꎬ塔底出来的富液

则降压至一定压力后进入一级闪蒸罐ꎮ 在一级闪蒸

罐内ꎬ富胺液溶解和夹带的大部分烃类被闪蒸出来ꎬ
闪蒸气去燃料气系统或灼烧放空ꎮ

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜

　 　 (上接第 ２２３ 页)
[１２] Ｗｈｉｔｅ Ａ.Ｆｌｏｗ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓ ｏｆ ｃｏｍｐｌｅｘ ｓｏａｐ ｓｙｓｔｅｍｓ[ Ｊ] .Ｎａｔｕｒｅꎬ

２００５ꎬ(２１４):５８５－５８６.
[１３] Ｃｉｐｃｌｌａ Ｃ Ｌꎬ Ｌｏｌｏｎ Ｅ Ｐꎬ Ｄｚｕｈｉｎ Ｂ. Ｅｖａｌｕａｔｉｎｇ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

ｅｆｆｅｃｔｉｖｅｎｅｓｓ ｉｎ ｕｎｃｏｎｖｅｎｔｉｎａｌ ｇａｓ ｒｅｓｅｒｖｏｉｒｓ [ Ｒ]. ＳＰＥ １２４８４３ꎬ
２００９.

[１４] 张恒ꎬ王华ꎬ蔺存国ꎬ等.部分水解的预交联凝胶型聚丙烯酰胺

的水化层结构[Ｊ] .化学学报ꎬ２０１３ꎬ(４):６４９－６５６.
[１５] 鲍晋ꎬ罗平亚ꎬ郭拥军ꎬ等.疏水缔合聚合物湍流减阻特性影响

因素[Ｊ] .精细化工ꎬ２０１５ꎬ３２(３):３２７－３３２.
[１６] 马国艳ꎬ沈一丁ꎬ李楷ꎬ等.滑溜水压裂液用聚合物减阻剂性能

[Ｊ] .精细化工ꎬ２０１６ꎬ３３(１１):１２９５－１３００.

[１７] 崔强ꎬ张金功ꎬ薛涛.疏水缔合聚合物减阻剂的合成及流变性能

[Ｊ] .精细化工ꎬ２０１８ꎬ３５(１):１４９－１５７.

[１８] 鲍晋.页岩气藏体积改造疏水缔合聚合物压裂液基础研究[Ｄ].

成都:西南石油大学ꎬ２０１５ꎬ.

[１９] Ｓｈｉｎｊｉ Ｔａｍａｎｏꎬ Ｈｉｒｏｋｉ Ｉｋａｒａｓｈｉꎬ Ｙｏｈｅｉ Ｍｏｒｉｎｉｓｈｉꎬ ｅｔ ａｌ. Ｄｒａｇ

ｒｅｄｕｃｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｅｇｒａｄａｔｉｏｎ ｏｆ ｎｏｎｉｏｎｉｃ ｓｕｒｆａｃｔａｎｔ ｓｏｌｕｔｉｏｎｓ ｗｉｔｈ ｏｒ￣

ｇａｎｉｃ ａｃｉｄ ｉｎ ｔｕｒｂｕｌｅｎｔ ｐｉｐｅ ｆｌｏｗ [ Ｊ] . Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｎｏｎ￣Ｎｅｗｔｏｎｉａｎ

Ｆｌｕｉｄ Ｍｅｃｈａｎｉｃｓꎬ２０１５ꎬ２１５(１):１－７.

[２０] Ｈａｙｄｅｒ Ａ ＡｂｄｕｌｂａｒｉꎬＡｉｎｏｏｎ ＳｈａｂｉｒｉｎꎬＡｂｄｕｒｒａｈｍａｎ Ｈ Ｎ.Ｂｉｏ￣ｐｏｌｙ￣

ｍｅｒｓ ｆｏｒ ｉｍｐｒｏｖｉｎｇ ｌｉｑｕｉｄ ｆｌｏｗ ｉｎ ｐｉｐｅｌｉｎｅｓ—Ａ ｒｅｖｉｅｗ ａｎｄ ｆｕｔｕｒｅ

ｗｏｒｋ ｏｐｐｏｒｔｕｎｉｔｉｅｓ[Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ａｎｄ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍ￣

ｉｓｔｒｙꎬ２０１３ꎬ２０(４):１１５７－１１７０.■
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图 ２　 一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺

进一步降压后的富液自富液闪蒸塔顶部进入并

与汽提塔顶部出来的热蒸汽逆流接触ꎬ热蒸汽进一

步汽提出富液中 ＣＯ２ꎮ 富液闪蒸塔顶出来的水蒸汽

和 ＣＯ２ 经酸气冷却器降温后ꎬ进入酸气回流罐ꎬ分
离出的回流液返回富液闪蒸塔ꎬ酸气则去酸气处理

装置ꎮ
富液闪蒸塔底出来半贫液经贫富液换热器换热

升温后ꎬ自顶部进入汽提再生塔ꎬ并与自下而上的热

蒸汽逆流接触ꎬ热蒸汽加热胺液并汽提出胺液中的

ＣＯ２ꎮ 再生塔下部出来的胺液进入重沸器进一步解

吸出溶解的 ＣＯ２ꎬ贫液完成再生操作ꎮ 出重沸器的

热贫液经贫富液换热器回收热量ꎬ过滤系统去除杂

质以及贫液冷却器冷却至适当温度后ꎬ以溶液循环

泵加压送至吸收塔ꎬ从而完成醇胺溶液的循环[１２]ꎮ

３　 模拟与分析

３􀆰 １　 基础数据

本研究选用 ２ 种气质ꎬ气质 １ 为高含 ＣＯ２ 气藏ꎬ
气质 ２ 在气质 １ 的基础上只改变含碳量ꎮ 原料气温

度 ２０℃ꎬ压力 ５􀆰 ７ ＭＰａꎬ处理量为 １２０×１０４ ｍ３ / ｄꎮ 原

料气气质组成见表 １ꎮ
表 １　 原料气气质组成(体积分数) ％

气质组成 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４Ｈ１０ ｎＣ４Ｈ１０ Ｎ２ ＣＯ２ Ｈ２Ｓ

气质 １ ６１􀆰 ９９ １􀆰 １１ ０􀆰 ９ ０ ０ ６􀆰 ０ ３０ ０

气质 ２ ８１􀆰 ９９ １􀆰 １１ ０􀆰 ９ ０ ０ ６􀆰 ０ １０ ０

３􀆰 ２　 关键参数分析

３􀆰 ２􀆰 １　 天然气常规脱碳工艺

对于常规的一段吸收再生工艺ꎬ关键参数有原

料气进塔温度、贫液进塔温度、循环量、重沸器负荷

等ꎮ 在一定循环量下ꎬ关键点在于富液的再生ꎬ主要

控制参数是塔底重沸器的负荷ꎬ塔底重沸器的负荷

直接决定了富液的再生效果ꎬ即贫液中酸气的含量ꎬ
进而影响贫液对原料气中酸气的吸收ꎮ 在达到净化

要求的前提下ꎬ重点研究原料气和贫液进塔温度变

化规律ꎬ来进一步降低能耗ꎮ
(１)原料气温度对净化效果影响

实际生产过程中ꎬ原料气温度经常处于波动状

态ꎬ利用 ＨＹＳＹＳ 软件ꎬ通过模拟ꎬ改变原料气温度ꎬ
研究原料气的温度对净化效果的影响ꎬ掌握其变化

规律ꎬ有利于及时做出工艺参数调节ꎮ
从图 ３ 分析得出ꎬ净化气中 ＣＯ２ 体积分数随着

原料气温度上升而增加ꎬ且增加幅度基本一致ꎮ 理

论上分析ꎬＭＤＥＡ 与 ＣＯ２ 为放热反应ꎬ原料气温度

升高不利于反应正向进行ꎬ净化效果变差[１３－１４]ꎮ 当

检测到原料气温度升高时ꎬ应采取降低贫胺液温度

或增加循环量来保证净化效果ꎮ

图 ３　 原料气温度对净化效果影响

(２)贫胺液进塔温度对净化效果、能耗影响

贫胺液进塔温度是胺液吸收酸性组分性能的一

个重要参数ꎬ而且也受季节的影响ꎮ 改变贫胺液进

塔温度ꎬ研究贫胺液进塔温度对净化效果和能耗的

影响规律ꎬ有利于及时合理地调控工艺参数

从图 ４ 分析得出ꎬ随着贫胺液进塔温度上升ꎬ净
化气中 ＣＯ２ 体积分数增加ꎬ装置运行综合能耗下

降ꎬ从理论上分析:高温不利于反应正向进行ꎬ但达

到进化要求的前提下ꎬ可适当增加贫胺液进塔温度ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

１—净化气 ＣＯ２ 体积分数ꎻ２—综合能耗

图 ４　 贫胺液进塔温度对净化效果、能耗影响
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来降低装置运行综合能耗ꎮ 工程上ꎬ贫胺液进塔温

度一般高于原料气温度 ５℃左右ꎬ防止原料气中重

烃冷凝ꎬ防止循环氢夹带的大分子烃类冷凝进入胺

液ꎬ烃类表面张力比胺液的小ꎬ因而易导致胺液发

泡[１５－１６]ꎮ 但贫胺液进塔温度不宜超过 ５０℃ꎬ否则造

成胺液损失较大ꎬ工程上吸收塔或再生塔顶部取 ４~
６ 块塔板作为水洗段ꎬ降低胺损失[１７－１８]ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺

相比于常规天然气脱碳工艺ꎬ一段吸收＋(闪
蒸＋汽提)再生工艺在闪蒸罐之后设置了一座汽提

塔ꎮ 通过再生塔顶部气相汽提ꎬ提前将富液中的

ＣＯ２ 部分蒸出ꎬ减小再生塔负荷ꎮ 通过全流程模拟

灵活调节汽提再生塔操作条件ꎬ研究汽提塔塔型、塔
板数对净化效果的影响ꎮ

(１)汽提塔塔板数

利用 ＨＹＳＹＳ 软件ꎬ汽提塔以板式塔为例ꎬ通过

改变汽提塔塔板数ꎬ模拟塔板数对净化效果的影响ꎮ
模拟结果如图 ５ 所示ꎮ

图 ５　 汽提塔塔板数对净化效果的影响

从图 ５ 分析得出ꎬ汽提塔塔板数增加整体有利

于降低净化气中的 ＣＯ２ꎬ３ 块塔板增加到 ５ 块时净

化气 ＣＯ２ 体积分数下降趋势陡峭ꎬ５ 块增加到 ８ 块

净化气 ＣＯ２ 体积分数下降趋势逐渐平缓ꎮ 由于气

相内 ＣＯ２ 分压很低ꎬ富液中 ＣＯ２ 含量高ꎬ产生浓度

差促使 ＣＯ２ 进入气相ꎬ降低富液溶解吸收的 ＣＯ２ꎬ塔
板数的增加有利于富液中的 ＣＯ２ 进一步解吸ꎬ增加

汽提气与富液的接触时间ꎬ使汽提效果更明显ꎮ 考

虑到设备建造费用ꎬ汽提塔塔板数采取 ５ 块左右ꎮ
(２)汽提塔塔压

从图 ６ 分析得出ꎬ随着汽提塔塔压增加ꎬ净化气

中 ＣＯ２ 体积分数增加ꎬ装置运行综合能耗基本不

变ꎮ 汽提塔压力的大小影响到各组分的相平衡ꎬ平
衡常数是物系温度和压力的函数ꎬ压力越小ꎬ平衡

常数越大ꎬＣＯ２ 在气相的体积分数会上升ꎬ在富液

中的体积分数会下降[１９] ꎮ 因此汽提气与富液逆向

接触的过程中ꎬ汽提塔的压力越低越利于富液中

的 ＣＯ２ 析出ꎮ

１—净化气 ＣＯ２ 体积分数ꎻ２—综合能耗

图 ６　 汽提塔塔板数对净化效果、能耗的影响

３􀆰 ３　 流程对比分析

采用 ２ 组特征气质研究 ２ 种工艺流程ꎬ对比净

化程度、能耗等关键指标ꎬ研究改进流程的优点ꎬ为
天然气脱碳工艺选用提供理论依据ꎮ 气质 １、２ 模拟

结果分别见表 ２ꎮ
表 ２　 ２ 种流程对于气质 １、２ 对比分析

工艺方法

气质 １ 气质 ２

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

胺液质量分数 / ％ ４５(ＭＤＥＡ) ４５(ＭＤＥＡ)

活化剂 ＰＺ 质量分数 / ％ ５ ５

处理量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) １２０ １２０

原料气 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ ３０ １０

贫液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３４０ ３４０ １２０ １２０

再生塔再生温度 / ℃ １１７􀆰 ６ １１７􀆰 ６ １１７􀆰 ７ １１７􀆰 ７

净化气 ＣＯ２ 体积分数 / １０－６ ４８􀆰 ８５ ４７􀆰 １７ ４９􀆰 ２７ ４８􀆰 ３７

贫液酸气负荷 / (ｍｏｌ􀅰ｍｏｌ－１) ０􀆰 ００４７ ０􀆰 ００４６ ０􀆰 ００１５ ０􀆰 ００２０

富液酸气负荷 / (ｍｏｌ􀅰ｍｏｌ－１) ０􀆰 ４０８７ ０􀆰 ４０８６ ０􀆰 ３８３４ ０􀆰 ３８３８

贫液循环泵轴功率 / ｋＷ ７１９􀆰 ９ ８４５􀆰 ０ ２５４ ３８７

再生塔重沸器负荷 / １０４ ｋＷ ２􀆰 ２２１０ １􀆰 ９９９ １􀆰 ３０５ ０􀆰 ９７１７

装置总能耗 / (ＧＪ􀅰ｄ－１) ２６６０ １７６５ １８５５ ８５３

通过 ＨＹＳＹＳ 对 ２ 种气质模拟的 ２ 种流程做能

量、经济分析ꎬ得到数据如表 ３、表 ４ 所示ꎮ 无论是

气质 １ 还是气质 ２ꎬ一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生流

程在所有单元、加热单元、冷却单元的能耗均比天然

气常规脱碳工艺能耗要低ꎬ经计算ꎬ总能耗节能

３３％(气质 １)、５４％(气质 ２)ꎮ
能耗所带来的直接表现是工厂投资的设备及运

行费用ꎬ从表 ４ 可以看出ꎬ工厂投资的总费用大部分
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　 　 　 　 　 　 　表 ３　 ２ 种气质对应 ２ 种工艺能耗对比 ＧＪ / ｄ

工艺方法

气质 １ 气质 ２

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

加热单元 ６０􀆰 ７×１０３ ５５􀆰 ９１×１０３ ４３􀆰 ８８×１０３ ３２􀆰 ７５×１０３

冷却单元 ６７􀆰 ３１×１０３ ５７􀆰 ８９×１０３ ４１􀆰 ９×１０３ ２８􀆰 ３８×１０３

所有单元 １２８×１０３ １１３􀆰 ８×１０３ ８５􀆰 ７８×１０３ ６１􀆰 １３×１０３

表 ４　 ２ 种气质每个单元费用对比情况 百万元 / ａ

工艺方法

气质 １ 气质 ２

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

天然气

常规脱

碳工艺

一段吸收

闪蒸汽提

再生流程

加热单元 １􀆰 １７１ １􀆰 ０７８ ０􀆰 ８４６２ ０􀆰 ６３１５

冷却单元 ０􀆰 ０５５０５ ６􀆰 ２４６×１０－４ ０􀆰 ０５５５１ ２􀆰 ４８９×１０－４

所有单元 １􀆰 ２６６ １􀆰 ０７９ ０􀆰 ９０１７ ０􀆰 ６３１８

来自加热单元ꎬ在流程改进上应当重点考虑重沸器

的热负荷ꎮ
从表 ２ 和表 ３ 分析得出ꎬ在同一循环量下ꎬ达到

相同的净化效果及控制相同的酸气负荷前提下ꎬ一
段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺比天然气常规脱碳

工艺能耗更低ꎬ且原料气含碳量越少ꎬ一段吸收＋
(闪蒸＋汽提)再生工艺越节能ꎮ 从理论上分析是由

于汽提塔压力减小ꎬ有利于富液中的 ＣＯ２ 析出ꎻ同
时ꎬ汽提气与闪蒸罐底部流出富液在汽提塔内逆向

接触ꎬ破坏原气液两相平衡而建立一种新的气液平

衡状态[２０]ꎬ使富液中的 ＣＯ２ 由于分压降低而解吸出

来ꎬ从而达到分离物质的目的ꎮ 气相带出富液中的

ＣＯ２ꎬ两者共同作用下大大减少进入再生塔中的

ＣＯ２ꎬ从而减少再生塔的能耗ꎮ

４　 结论

根据模拟结果分析不同气质及流程的参数分

析ꎬ提供参数控制调节建议及工艺选用ꎮ 从上述结

果可以发现以下结论ꎮ
(１)贫胺液进塔温度和原料气温度提高均不利

于天然气脱碳ꎬ但在达到净化效果的前提下可以适

当增加贫胺液进塔温度来降低装置运行综合能耗ꎬ
贫胺液进塔温度比原料气温度高 ５℃左右ꎮ

(２)同一工况条件下ꎬ一段吸收＋(闪蒸＋汽提)
再生工艺比常规天然气工艺更节能ꎬ汽提塔若采用

板式塔ꎬ塔板数建议采取 ５ 块左右ꎮ
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