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量、胺液质量分数等操作参数变化时净化情况ꎮ 采用 ｓｐｓｓ 以净化效果和能耗为目标函数ꎬ制定了 ９ 因素 ３ 水平正交试验表ꎬ并
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　 　 重庆天然气净化总厂万州分厂原料气 Ｈ２Ｓ、
ＣＯ２ 含量分别达到 ８０、１７０ ｇ / ｍ３ꎬ远超过其设计

值ꎬ导致处理量大幅下降ꎮ 同时胺液酸气负荷高ꎬ
引起设备、管线腐蚀及氢脆和硫化物应力开裂[１] ꎮ
溶液降解产物黏度大ꎬ引起胺液吸收塔和再生塔

的发泡与拦液等现象ꎬ严重影响脱硫系统的正常

运行[２] ꎮ
本文中利用 ＰｒｏＭａｘ 对脱硫工艺过程进行模拟ꎬ

并进行模型核算ꎬ分析酸气气质及工艺参数对净化

的影响ꎬ结合 ｓｐｓｓ 制定了 ９ 因素 ３ 水平正交试验表ꎬ
并对其结果进行极差和方差分析ꎬ找出各因素对原

料气净化及能耗的影响强弱及净化效果最优运行方

案ꎬ为现场装置的生产运行提供理论依据ꎮ

１　 万州分厂脱硫工艺现状

万州分厂脱硫装置工艺流程如图 １ 所示ꎬ原料

气实际处理量约 １６０×１０４ ｍ / ｄꎬ进装置温度 ２２􀆰 ５℃、
压力为 ５􀆰 ４ ＭＰａꎬ原料气组成见表 １ꎮ

􀅰２０２􀅰
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图 １　 万州分厂脱硫工艺流程

表 １　 原料气组成

组分 ＣＨ４ Ｃ２Ｈ６ Ｈ２Ｓ ＣＯ２ Ｎ２

占比 / ％ ８４􀆰 ５１ ０􀆰 ０９ ５􀆰 ８５ ９􀆰 １９ ０􀆰 ３６

２　 脱硫工艺模型搭建与验证

结合万州分厂脱硫工艺ꎬ采用脱硫装置原料气

组分各个设备的温度、 压力等实际参数ꎬ 选择

ＡｍｉｎｅＳｗｅｅｔｅｎｉｎｇ－ ＰＲ 物理模型对工艺进行模拟ꎮ
将模拟结果与设计参数、运行参数进行对比分析ꎬ由
表 ２ 可知脱硫单元中各关键物流的压力、温度及流

量的模拟数据与运行数据比较吻合ꎬ相对误差

≤３３􀆰 ３％ꎬ为后续净化厂适应性分析提供合理模拟

模型ꎮ
表 ２　 净化装置原始设计参数与工艺模拟参数

项目 设计值 运行值 模拟值 误差

原料气处理量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) ２００ １５８􀆰 ７ １５８􀆰 ７ ０

原料气 Ｈ２Ｓ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ３０~６０ ８６􀆰 ９７ ８６􀆰 ９７ ０

原料气 ＣＯ２ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ５０~１００ １６６􀆰 ８９ １６６􀆰 ８９ ０

胺液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ６５~１４０ １４０ １３９􀆰 ５３ ０􀆰 ３４

贫液进泵温度 / ℃ ≤４０ ３６ ３６ ０

闪蒸塔温度 / ℃ ７６ ５５ ６３􀆰 ０２ １４􀆰 ５８

再生塔塔顶温度 / ℃ ９８~１０２ １０２ １０２􀆰 ５ ０􀆰 ４９

再生塔压差 / ｋＰａ ≤２０ １５ １０ ３３􀆰 ３

净化气 Ｈ２Ｓ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ≤２０ ≤２０ １１􀆰 ０９ —

净化气 ＣＯ２ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ≤３ ≤３ １􀆰 ２１ —

３　 模拟结果与分析

３􀆰 １　 原料气条件对天然气净化效果影响分析

３􀆰 １􀆰 １　 原料气处理量的影响

ＭＤＥＡ 脱硫过程为易发泡体系ꎬ生产操作时泛

点率应控制在 ６０％以内ꎮ 经模拟ꎬ原料气处理量达

到 ２１０×１０４ ｍ３ / ｄ 时吸收塔泛点率仍小于 ６０％ꎻ不同

原料天然气处理量时ꎬ净化气中 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量如

图 ２ 所示ꎬ在目前气质条件下ꎬ原料气最大处理量为

１７２􀆰 ５×１０４ ｍ３ / ｄꎬ净化气中 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量能够满足

气质要求ꎮ

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ２　 处理量对脱硫脱碳效果的影响

３􀆰 １􀆰 ２　 原料气温度的影响

由图 ３ 可知ꎬ在原料气 ＣＯ２ 为 １２０ ~ １８０ ｇ / ｍ３

时ꎬ原料气温度升高净化气 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量增加ꎬＨ２Ｓ
含量为 １２􀆰 ４８ ｍｇ / ｍ３ꎬＣＯ２ 体积分数为 １􀆰 ２６％ꎬ均达

到净化标准ꎮ 在动力学方面ꎬ温度升高将同时增加

Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 与 ＭＤＥＡ 的反应速率ꎬ促进酸气体的吸

收ꎻ但在热力学方面ꎬＭＤＥＡ 溶液与 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 间
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为放热反应ꎬ温度升高ꎬ化学平衡常数减小ꎬ因此原

料气的入塔温度越低越有利于酸性组分吸收[３－４]ꎮ

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ３　 原料气进塔温度对脱硫效果的影响

３􀆰 １􀆰 ３　 原料气进塔压力的影响

由图 ４ 可知ꎬ原料气压力变化时净化气 Ｈ２Ｓ 含
量变化幅度较小ꎬ且压力小于 ３􀆰 ８５ ＭＰａ 时ꎬ净化气
不满足净化要求ꎻ ＣＯ２ 体积分数由 ２􀆰 ５２％ 降至
０􀆰 ９９％ꎬ降幅较为明显ꎮ ＭＤＥＡ 吸收 Ｈ２Ｓ 属于瞬间
质子传递反应ꎬ化学吸收占主导ꎬ因此压力对 Ｈ２Ｓ
的净化效果影响不明显ꎻ对 ＣＯ２ 的吸收物理吸收占
主导ꎬ同时存在化学吸收的过程ꎮ 根据亨利定律ꎬ酸
气分压与平衡溶解度呈正比ꎬ总压越高ꎬ酸气分压也
越高ꎬ吸收推动力增大ꎬ气体传质速率提高ꎬ溶液酸
气负荷增大ꎬ因此原料气的净化效果变好[５]ꎮ

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ４　 原料气进塔压力对脱硫效果的影响

３􀆰 ２　 操作条件对天然气净化效果影响分析
３􀆰 ２􀆰 １　 ＭＤＥＡ 溶液循环量的影响

溶液循环量增大ꎬ有利于酸气气体的脱除ꎬ但会
增加操作费用ꎻ但溶液循环量过低ꎬ净化气的质量不
合格ꎮ 由图 ５ 可知ꎬ在此条件下ꎬ当胺液循环量小于
　 　 　 　 　 　 　

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ５　 ＭＤＥＡ 溶液循环量对脱硫效果的影响

１３０ ｍ３ / ｈ 时ꎬ净化气不能满足气质要求ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 ＭＤＥＡ 溶液质量分数的影响

由于 ＭＤＥＡ 属于醇胺ꎬ具有碱性ꎬ溶液中 ＭＤＥＡ
质量分数增加ꎬ溶液碱性增强ꎬ净化气中 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２

含量都降低ꎮ 由图 ６ 可知ꎬ胺液溶液质量分数小于

４１％时ꎬ净化气不能满足气质要求ꎮ 但溶液质量分

数提高后会导致溶液酸气负荷较高ꎬ加剧换热设备、
管线腐蚀ꎬ溶液降解变质等问题ꎮ 为防止腐蚀等问

题ꎬ建议再生系统重沸器选用釜式结构ꎬ再生塔储液

段材质选用复合材料ꎬ定期对脱硫单元进行化学

清洗[６]ꎮ

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ６　 ＭＤＥＡ 溶液浓度对脱硫效果的影响

３􀆰 ２􀆰 ３　 水蒸汽耗量的影响

ＭＤＥＡ 溶液再生既要保证 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 从富胺

溶液中彻底解吸ꎬ也要防止温度过高发生热裂解ꎮ
而再生塔的热量主要靠重沸器加热ꎮ 而且典型的

脱硫装置操作成本中ꎬ富液再生消耗的能量要占

成本的约 ６５％ꎬ因而再生条件的合理选择是节能

的关键所在[７] ꎮ 由图 ７ 可知ꎬ增大水蒸汽的用量ꎬ
净化 气 中 Ｈ２Ｓ 的 含 量 从 ２０􀆰 ３３ ｍｇ / ｍ３ 降 低 至

２􀆰 ３１ ｍｇ / ｍ３ꎬＣＯ２ 体积分数基本无变化ꎮ 在净化

气质达标情况下ꎬ再生塔加热水蒸汽耗量应控制

在 ０􀆰 １２ ~ ０􀆰 １８ ｔ / ｍ３[８] ꎮ

１—净化气 Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—净化气 ＣＯ２ 体积分数

图 ７　 水蒸汽耗量对脱硫效果的影响

４　 装置工艺参数的优化

利用 ＳＰＳＳ 设计ꎬ以各个因素作为自变量ꎬ进行

􀅰４０２􀅰
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正交实验ꎬ对实验结果进行方差分析、极差分析[９]ꎮ
通过各操作因素对原料气净化趋势图找出净化效果

最优运行方案ꎬ为现场装置的生产运行提供理论

依据ꎮ
４􀆰 １　 正交实验设计

选择原料气处理量、Ｈ２Ｓ 含量、ＣＯ２ 含量、温度、
压力、ＭＤＥＡ 溶液循环量、水蒸汽耗量及贫液进料位

置为影响因素ꎬ设计正交试验并进行编码ꎬ如表 ３
所示ꎮ

表 ３　 试验因素水平及编码

因素变量 编码
编码水平

１ ２ ３

处理量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) Ａ １７０ １８０ １９０

原料气 Ｈ２Ｓ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) Ｂ ８０ ９０ １００

原料气 ＣＯ２ 含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) Ｃ １６０ １７０ １８０

原料气进塔温度 / ℃ Ｄ １０ １７􀆰 ５ ２５

胺液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) Ｅ １１０ １２５ １４０

胺液质量分数 / ％ Ｆ ４１ ４３ ４５

水蒸汽耗量 / ( ｔ􀅰ｍ－３) Ｇ ０􀆰 １４ ０􀆰 １６ ０􀆰 １８

贫液进料位置 / 层 Ｈ １８ ２２ ２４

原料气进塔压力 / ＭＰａ Ｉ ３􀆰 ６ ４􀆰 ８ ６

４􀆰 ２　 正交实验结果分析

通过 ＰｒｏＭａｘ 模型进行模拟计算ꎬ正交实验结果

见表 ４ꎬ极差分析结果见表 ５ꎬ方差分析见表 ６、表 ７ꎮ
表 ４　 试验设计与结果

序号

水平

Ａ Ｂ Ｃ Ｄ Ｅ Ｆ Ｇ Ｈ Ｉ

净化气

Ｈ２Ｓ 含量 /

(ｍｇ􀅰ｍ－３)

能耗 /
ｋＷ

１ １ １ ３ ２ ２ １ ２ １ ３ ８􀆰 １５２５ ７４８０􀆰 ３８

２ ３ ２ ３ １ １ ２ ２ １ １ — ７１２６􀆰 ７３

３ ２ ２ ３ ２ １ １ ３ ２ ２ ２０􀆰 ６０７２ ７５３２􀆰 ４１

４ ２ ２ ２ ３ ２ １ １ ２ １ ２９􀆰 ２６６１ ７８０４􀆰 ８０

５ ３ １ ２ １ ３ ３ １ ２ ３ １０􀆰 ９９９９ ７０３６􀆰 ８０

６ ２ ３ ２ １ １ ３ ３ １ １ ２１􀆰 ３８４７ ７６１９􀆰 ５８

７ １ ３ ２ ２ １ ２ １ ２ ２ ２９􀆰 ３３３５ ７２０９􀆰 ５８

８ ２ １ ２ ２ ３ ２ ２ ３ １ ７􀆰 ７６８６ ８２０９􀆰 ３６

９ ３ ２ ２ ２ ２ ２ ３ １ ３ １２􀆰 ０６６０ ７５３２􀆰 ５３

１０ ３ ３ ３ ２ ３ １ １ ３ １ — ７６８８􀆰 １２

１１ ２ １ １ ３ １ ２ ３ ３ ３ ６􀆰 ９３３３ ７７７５􀆰 ４２

１２ １ ２ １ ２ ３ ３ ３ ３ １ ４􀆰 ３１９１ ８７４１􀆰 ００

１３ １ ３ １ ３ ２ ２ ２ ２ １ １６􀆰 ９５６１ ８３２６􀆰 ２５

１４ ３ ３ １ １ ２ １ ３ ３ ２ ２０􀆰 ７０２７ ７４５６􀆰 ７３

１５ １ １ ２ ３ ３ １ ３ １ ２ ４􀆰 ４９９３ ８６２０􀆰 ０４

１６ ２ １ ３ １ ２ ２ １ ３ ２ ２７􀆰 ０１３３ ７１２３􀆰 １７

１７ １ ２ ３ ３ １ ３ １ ３ ３ １７􀆰 １４９６ ７２８６􀆰 ５９

１８ １ １ １ １ １ １ １ １ １ １４􀆰 １１６８ ７２０３􀆰 １１

１９ ３ １ １ ２ １ ３ ２ ２ ２ １２􀆰 ７２０６ ７２８７􀆰 １２

２０ １ ３ ３ １ ３ ２ ３ ２ ３ ８􀆰 ２８３６ ７５５７􀆰 １７

２１ ３ ２ １ ３ ３ ２ １ １ ２ ２２􀆰 ５５６４ ７２０３􀆰 １１

２２ ２ ３ １ ２ ２ ３ １ １ ３ ２２􀆰 ９９２６ ７２３８􀆰 ８８

２３ １ ２ ２ １ ２ ３ ２ ３ ２ ８􀆰 １５８２ ７５７９􀆰 ７８

２４ ３ ３ ２ ３ １ １ ２ ３ ３ — —

２５ ２ ３ ３ ３ ３ ３ ２ １ ２ １６􀆰 ５８５８ ８２３７􀆰 ６１

２６ ３ １ ３ ３ ２ ３ ３ ２ １ ７􀆰 ６７１０ ７７６７􀆰 ８８

２７ ２ ２ １ １ ３ １ ２ ２ ３ ７􀆰 １８６０ ７５４９􀆰 ０２

表 ５　 极差分析表

指标
净化气Ｈ２Ｓ 含量 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) 能耗 / ｋＷ

ｋｊ１ ｋｊ２ ｋｊ３ Ｒｊ ｋｊ１ ｋｊ２ ｋｊ３ Ｒｊ

Ａ １２􀆰 ３３ １７􀆰 ７５ ７６０􀆰 ３１ ７４７􀆰 ９８ ７７７８􀆰 ２ ７６７６􀆰 ７ ７２４４􀆰 ９ ５３３􀆰 ３

Ｂ １１􀆰 １０ ２６􀆰 ８６ ７５２􀆰 ４３ ７４１􀆰 ３３ ７６１１􀆰 ５ ７５９５􀆰 １ ７４９３􀆰 ２ １１８􀆰 ３

Ｃ １４􀆰 ２８ ７４６􀆰 １５ ２９􀆰 ９６ ７３１􀆰 ８７ ７６４２􀆰 ３ ７５２４􀆰 ２ ７５３３􀆰 ３ １１８􀆰 １

Ｄ ２６􀆰 ４８ １７􀆰 ９７ ７４５􀆰 ９４ ７２７􀆰 ９７ ７３６１􀆰 ３ ７６５７􀆰 ７ ７６８０􀆰 ７ ３１９􀆰 ４

Ｅ ７５９􀆰 ３９ １７􀆰 ００ １４􀆰 ００ ７４５􀆰 ４０ ７２３８􀆰 ４ ７５９０􀆰 ０ ７８７１􀆰 ４ ６３３􀆰 ０

Ｆ ７４８􀆰 ９０ ２７􀆰 ９３ １３􀆰 ５５ ７３５􀆰 ３５ ７４９３􀆰 ３ ７５６２􀆰 ６ ７６４３􀆰 ９ １５０􀆰 ６

Ｇ ２４􀆰 １３ ７５４􀆰 ４２ １１􀆰 ８３ ７４２􀆰 ５９ ７３１０􀆰 ５ ７５４４􀆰 ６ ７８４４􀆰 ８ ５３４􀆰 ３

Ｈ ２６􀆰 ９８ １５􀆰 ８９ ７４７􀆰 ５２ ７３１􀆰 ６２ ７５８４􀆰 ７ ７５６３􀆰 ５ ７５５１􀆰 ７ ３３􀆰 ０

Ｉ ２９􀆰 ５２ １８􀆰 ０２ ７４２􀆰 ８４ ７２４􀆰 ８２ ７８３１􀆰 ９ ７５８３􀆰 ２ ７２８４􀆰 ７ ５４７􀆰 ２

表 ６　 净化气中 Ｈ２Ｓ 含量方差分析表

　 Ⅲ型平方和 Ｄｆ 均方 Ｆ Ｓｉｇ􀆰

校正模型 １３６９􀆰 ３２０ａ １８ 　 ７６􀆰 ０７３ 　 ８􀆰 ２２６ ０􀆰 ０１４

截距 ３６９６􀆰 １５７ １ ３６９６􀆰 １５７ ３９９􀆰 ６７２ ０􀆰 ０００

Ａ １４１􀆰 １３２ ２ ７０􀆰 ５６６ ７􀆰 ６３０ ０􀆰 ０３０

Ｂ ２２７􀆰 ７２２ ２ １１３􀆰 ８６１ １２􀆰 ３１２ ０􀆰 ０１２

Ｃ ２１􀆰 ９７９ ２ １０􀆰 ９９０ １􀆰 １８８ ０􀆰 ３７８

Ｄ ５􀆰 ２１７ ２ ２􀆰 ６０８ ０􀆰 ２８２ ０􀆰 ７６５

Ｅ １１９􀆰 ９５３ ２ ５９􀆰 ４７７ ６􀆰 ４１５ ０􀆰 ０４２

Ｆ ４５􀆰 ０７６ ２ ２２􀆰 ５３８ ２􀆰 ４３７ ０􀆰 １８２

Ｇ ４９９􀆰 ２８７ ２ ２４９􀆰 ６４３ ２６􀆰 ９９４ ０􀆰 ００２

Ｈ ０􀆰 ３６６ ２ ０􀆰 １８３ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ９８１

Ｉ １１７􀆰 ２４６ ２ ５８􀆰 ６２３ ６􀆰 ３３９ ０􀆰 ０４３

误差 ４６􀆰 ２４０ ５ ９􀆰 ２４８ 　 　

总计 ６７３８􀆰 ５２３ ２４ 　 　 　

校正的总计 １４１５􀆰 ５５９ ２３ 　 　 　

　 　 注:Ｒ２ ＝ ０􀆰 ９６７(调整 Ｒ２ ＝ ０􀆰 ８５０)ꎮ
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表 ７　 能耗方差分析表

　 Ⅲ型平方和 Ｄｆ 均方 Ｆ Ｓｉｇ􀆰

校正模型 ５０９７２０４􀆰 ４６５ａ １８ ２８３１７８􀆰 ０２６ 　 　 ７􀆰 ７０３ ０􀆰 ００５

截距 １􀆰 ３９３Ｅ９ １ １􀆰 ３９３Ｅ９ ３７８９７􀆰 ５８７ ０􀆰 ０００

Ａ ５５６１２５􀆰 ９７２ ２ ２７８０６２􀆰 ９８６ ７􀆰 ５６４ ０􀆰 ０１８

Ｂ １１６３０􀆰 ３６２ ２ ５８１５􀆰 １８１ ０􀆰 １５８ ０􀆰 ８５７

Ｃ ９４９５８􀆰 ８５８ ２ ４７４７９􀆰 ４２９ １􀆰 ２９２ ０􀆰 ３３３

Ｄ ９１１３３３􀆰 ４９８ ２ ４５５６６６􀆰 ７４９ １２􀆰 ３９６ ０􀆰 ００５

Ｅ ８９６８１８􀆰 ７６２ ２ ４４８４０９􀆰 ３８１ １２􀆰 １９８ ０􀆰 ００５

Ｆ ４０２３７􀆰 ８００ ２ ２０１１８􀆰 ９００ ０􀆰 ５４７ ０􀆰 ６０１

Ｇ １３５７９８８􀆰 ９２１ ２ ６７８９９４􀆰 ４６１ １８􀆰 ４７１ ０􀆰 ００２
Ｈ ８８６１５􀆰 １０６ ２ ４４３０７􀆰 ５５３ １􀆰 ２０５ ０􀆰 ３５５
Ｉ ６１８３５１􀆰 ８１４ ２ ３０９１７５􀆰 ９０７ ８􀆰 ４１１ ０􀆰 ０１４
误差 ２５７３２０􀆰 １６９ ７ ３６７６０􀆰 ０２４ 　 　
总计 １􀆰 ５１６Ｅ９ ２６ 　 　 　
校正的总计 ５３５４５２４􀆰 ６３３ ２５ 　 　 　

　 　 注:Ｒ２ ＝ ０􀆰 ９５２(调整 Ｒ２ ＝ ０􀆰 ８２８)ꎮ

通过方差分析ꎬ表 ６、表 ７ 中 ｓｉｇ 皆小于 ０􀆰 ０５ꎬ表
明试验所选用模型为极显著具有统计学意义ꎮ 该模

型的修正决定系数 Ｒ２ 皆大于 ０􀆰 ９５ꎬ试验误差较小ꎬ
表明模型拟合较好ꎬ试验误差较小ꎮ

各参数对净化气中 Ｈ２Ｓ 含量的影响显著性大

小顺序为:水蒸汽耗量>原料气 Ｈ２Ｓ 含量>处理量>
胺液循环量>原料气进塔压力>胺液质量分数>原料

气 ＣＯ２ 含量>原料气进塔温度>贫液进料位置ꎮ 通

过 ｓｉｇ 值比较ꎬ水蒸汽耗量、原料气 Ｈ２Ｓ 含量、处理

量、胺液循环量、原料气进塔压力对实验的结果影响

非常显著ꎮ
各参数对能耗的影响显著性大小顺序为:水蒸

汽耗量>胺液循环量、原料气进塔温度>原料气进塔

压力>处理量>原料气 ＣＯ２ 含量>贫液进料位置>胺
液质量分数>原料气 Ｈ２Ｓ 含量ꎮ 通过 ｓｉｇ 值比较ꎬ水
蒸汽耗量、胺液循环量、原料气进塔温度对实验的结

果影响都极显著ꎮ
４􀆰 ３　 净化效果最优运行方案确定

(１)各操作因素对 Ｈ２Ｓ 净化趋势图

根据表 ５ 分析得趋势图 ８ꎬ通过对实验结果直

观分析ꎬ最佳净化 Ｈ２Ｓ 水平为原料气进塔温度

１７􀆰 ５℃ꎬ胺液循环量 １４０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４５％ꎬ
水蒸汽耗量 ０􀆰 １８ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２２ 层ꎬ原料气

进塔压力 ４􀆰 ８ ＭＰａꎮ

图 ８　 各操作因素对 Ｈ２Ｓ 净化趋势图

　 　 (２)各操作因素对能耗趋势图
根据表 ５ 分析得趋势图 ９ꎬ通过对实验结果直

观分析ꎬ能耗最低水平为原料气进塔温度 １０℃ꎬ胺

液循环量 １１０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４１％ꎬ水蒸汽耗
量 ０􀆰 １４ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２４ 层ꎬ原料气进塔压
力 ６ ＭＰａꎮ

图 ９　 各操作因素对能耗趋势图

５　 结论

(１)借助 ＰｒｏＭａｘ 软件模拟建立万州净化厂脱
硫装置工艺模型ꎬ通过模拟参数与设计参数和实际
运行参数对比ꎬ确定模型可靠性ꎬ可用于该净化厂脱
硫工艺适应性分析ꎮ

(２)基于 ＰｒｏＭａｘ 软件对脱硫工艺的模拟ꎬ在净
化气满足 ＧＢ １７８２０—２０１２ 中二类商品气净化要求
下ꎬ万州净化厂目前运行条件最大处理量为 １７２􀆰 ５×
１０４ ｍ３ / ｄꎮ

(３)通过方差分析ꎬ各参数对净化气中 Ｈ２Ｓ 含

　 　 　 　 (下转第 ２０８ 页)
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１　 常规三塔顺序精馏流程

１􀆰 １　 原料组成及产品要求

模拟计算以该多晶硅生产企业三氯氢硅精馏工

段的现场数据作为模拟计算的集成基础ꎮ 进料含有

Ｂ、Ｐ、Ｆｅ 等痕量杂质ꎬ但为了讨论方便ꎬ这里仅考虑

二氯氢硅 ( ＤＣＳ)、三氯氢硅 ( ＴＣＳ) 和四氯氢硅

(ＳＴＣ)等主要组分ꎮ 为了满足多晶硅最终产品质量

要求ꎬ要求精制后的三氯氢硅质量分数(下同)大于

９９􀆰 ９９９ ９％ꎬＤＣＳ 小于 １０×１０－６ꎬＳＴＣ 小于 １０×１０－６ꎬ
其他杂质微量元素为 １０－９级ꎮ 原料组成与产品要求

如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料及产品分离要求

参数 进料 ＤＣＳ 产品 ＴＣＳ 产品 ＳＴＣ 产品

温度 / ℃ ７０ ４２ ６８ ９４
压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ０ ２９􀆰 ５ ５７６２􀆰 ０ ６６􀆰 ４７
质量分数 　 　 　 　
　 ＤＣＳ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ９９ ≤１０×１０－６ —
　 ＴＣＳ ０􀆰 ９８４ ０􀆰 ０１ ≈１ ≤０􀆰 ０１
　 ＳＴＣ ０􀆰 ０１１ 　 ≤１０×１０－６ ０􀆰 ９９

１􀆰 ２　 常规三塔顺序精馏流程模拟结果

该生产企业的现场流程为常规三塔顺序精馏流

程ꎬ如图 １ 所示ꎮ
由图 １ 可以看出ꎬ原料首先进入脱轻塔 Ｃ１ꎬ脱

轻塔 Ｃ１ 为一常规精馏塔ꎬ塔顶设置全凝器ꎬ由全凝

器冷凝下来的液相主要为二氯氢硅及低沸物ꎬ部分

作为脱轻塔的回流返回脱轻塔顶部ꎬ部分作为 ＤＣＳ

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 常规顺序分离流程示意图

产品采出ꎻ脱轻塔 Ｃ１ 的塔釜产品进入到脱重塔 Ｃ２ꎮ
脱重塔 Ｃ２ 塔顶采出较高纯度的三氯氢硅送至次脱

轻塔 Ｃ３ꎬ塔釜采出产品 ＳＴＣ 和高沸物ꎮ 塔 Ｃ３ 塔底

采出高纯 ＴＣＳ 产品ꎬ塔顶产品循环至脱轻塔 Ｃ１ꎮ
根据进料条件和产品要求ꎬ模拟计算得到了较

为优化的常规流程工艺数据ꎬ结果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 常规顺序分离流程中精馏塔的设备参数及能耗

参数 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３

进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ００ ５８５１􀆰 ７６ ５７８５􀆰 ２９

循环进料 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ２９ — —

塔顶采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ５３ ５７８５􀆰 ２９ ２３􀆰 ２９

塔釜采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５１􀆰 ７６ ６６􀆰 ４７ ５７６２􀆰 ００

塔顶温度 / ℃ ４６􀆰 ８０ ６７􀆰 １５ ５４􀆰 ３８

塔釜温度 / ℃ ７６􀆰 １６ ９８􀆰 ８３ ７０􀆰 ６８

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ２０

塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３

冷凝器 / ｋＷ ２５１􀆰 ８１ ６９１􀆰 ０４ ４３５􀆰 ７８

再沸器 / ｋＷ ２４８􀆰 ６１ ６７４􀆰 ０４ ４４０􀆰 ５９

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０６ 页)
量的影响显著性大小顺序为:水蒸汽耗量>原料气

Ｈ２Ｓ 含量>处理量>胺液循环量>原料气进塔压力>
胺液质量分数>原料气 ＣＯ２ 含量>原料气进塔温度>
贫液进料位置ꎮ

(４)利用 ｓｐｓｓ 完成极差分析ꎬ最终确定对 Ｈ２Ｓ
净化效果最优运行方案为原料气进塔温度 １７􀆰 ５℃ꎬ
胺液循环量 １４０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４５％ꎬ水蒸汽
耗量 ０􀆰 １８ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２２ 层ꎬ原料气进塔压

力 ４􀆰 ８ ＭＰａꎮ 能耗最低运行方案为原料气进塔温度

１０℃ꎬ胺液循环量 １１０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４１％ꎬ水
蒸汽耗量 ０􀆰 １４ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２４ 层ꎬ原料气进
塔压力 ６ ＭＰａꎮ
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