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摘要:为解决顺北油气田某天然气乙烷回收装置的液化石油气产品含硫量超标问题ꎬ利用 ＨＹＳＹＳ 软件建模分析了该装置

当前工况下的硫分布及产品质量情况ꎬ并探讨了低温分离器温度、脱甲烷塔底温度、脱乙烷塔底温度和液化气塔底温度等关键
参数对硫分布的影响规律ꎮ 结果表明ꎬ原料气中的绝大部分有机硫向液化气塔中富集导致了液化气含硫量超标ꎬ通过调整参数
也始终不能满足规范要求ꎮ 通过对比常见的液化气脱硫工艺ꎬ推荐该油田在乙烷回收装置末端加设纤维液膜脱硫工艺脱除液
化气中的超标硫化物ꎬ以达到产品规范要求ꎮ
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　 　 顺北油气田的油田伴生气中含有大量的硫组分

以及乙烷组分ꎬ为了增加天然气的附加产值ꎬ提升油

气田的生产效益ꎬ油气田在某天然气处理厂中设置

了醇胺法[１－２]脱硫装置脱除天然气中的硫组分ꎬ再
通过分子筛脱水装置深度脱除游离水后进入乙烷回

收装置生产商品气、乙烷产品、液化气以及稳定轻烃

等多种商品ꎮ 在生产运行过程中发现ꎬ尽管脱硫装

置的出口气已经满足含硫标准ꎬ但是乙烷回收装置

中的液化气产品含硫量指标不合格ꎬ远高于规范要

求ꎬ对油气田的产品收入造成了一定影响ꎮ
因此ꎬ有必要分析该乙烷回收装置中的硫分布

情况ꎬ为后续采取相应措施降低液化气中的硫含量

提供理论依据ꎮ 本文中首先采用 ＨＹＳＹＳ 软件建立

乙烷回收工艺模型ꎬ分析在当前操作参数下的乙烷

回收装置中的硫分布情况ꎬ再通过调整各关键参数

分析其对硫分布的影响程度ꎬ最后根据脱硫工艺的

适用性提出液化气含硫量超标的解决措施ꎮ

１　 乙烷回收装置概况

１􀆰 １　 装置运行情况

顺北油气田乙烷回收装置的设计处理量为

３００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ压力 ６􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ气质组成

如表 １ 所示ꎮ 该装置采用 ＲＳＶ(部分干气回流)工

艺[３－５]回收原料气中的乙烷及以上组分ꎬ可生产商

品天然气、乙烷、液化气和稳定轻烃等产品ꎬ工艺流

程如图 １ 所示ꎮ
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表 １　 净化干气组分

组分 体积分数 / ％ 硫组分 质量浓度 / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
ＣＨ４ ８５􀆰 ０８５３ 硫化氢 ２􀆰 ６８６

Ｃ２Ｈ６ ５􀆰 ０２７４ 甲硫醇 ２６􀆰 ６２７

Ｃ３Ｈ８ １􀆰 ９１５１ 乙硫醇 １􀆰 ５４０

ｉ－Ｃ４Ｈ１０ １􀆰 １９８８ 羰基硫 １０􀆰 １０７

ｎ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 ８００４ 　 　

ｉ－Ｃ５Ｈ１６ ０􀆰 ２９９４ 　 　

ｎ－Ｃ５Ｈ１６ ０􀆰 ２１６８ 　 　

Ｃ６Ｈ１４ ０􀆰 ０２０９ 　 　

Ｎ２ ２􀆰 ４７０４ 　 　

ＣＯ２ ２􀆰 ９６３７ 　 　

图 １　 乙烷回收装置工艺流程

原料气经冷箱、塔底再沸器和丙烷制冷多级冷

却后进入低温分离器ꎬ分离出的液相经节流阀调压

降温后进入脱甲烷塔中部ꎬ分离出的气相一部分经

膨胀机膨胀后进入脱甲烷塔上部ꎬ另一部分经冷箱

过冷后进入脱甲烷塔上部ꎮ 脱甲烷塔顶出来的气相

经冷箱交换冷量后分别经膨胀机组压缩端、外输压

缩机两级增压ꎬ经空冷器 ２ 冷却后的部分外输干气

进入冷箱进一步降温ꎬ然后回流至脱甲烷塔顶ꎬ从脱

甲烷塔中部抽出的 ２ 束流股经冷箱回收冷量后再回

到脱甲烷塔中下部ꎬ塔底出来的凝液进入脱乙烷塔

上部ꎮ 脱乙烷塔顶出来的气相一部分经丙烷制冷完

全冷却后回流至塔顶ꎬ另一部分气相经冷箱释放冷

量后作为乙烷产品外输ꎬ塔底出来的凝液进入液化

气塔上部ꎮ 液化气塔顶出来的气相经空冷器 ３ 冷却

液化后一部分回流至液化气塔顶ꎬ一部分作为液化

气产品ꎬ塔底流出凝液为稳定轻烃产品ꎮ
１􀆰 ２　 装置运行存在问题

在现场装置生产运行时发现ꎬ进装置原料气的

总硫含量为 ４０ ｍｇ / ｍ３ꎬＨ２Ｓ 含量<５ ｍｇ / ｍ３ꎬ满足 ＧＢ
１７８２０—２０１８«天然气» [６] 中二类气要求的情况ꎬ但
是液化气中总硫含量总是不满足 ＧＢ １１１７４—２０１１
«液化石油气» [７] 的要求 ( < ３４３ ｍｇ / ｍ３ )ꎬ达到了

７００ ｍｇ / ｍ３ 以上ꎬ装置无法正常生产商品液化气ꎮ

２　 乙烷回收装置硫分布情况

２􀆰 １　 当前操作参数下的硫分布情况

采用 ＨＹＳＹＳ 软件建立乙烷回收装置仿真模型ꎬ
模拟分析当前操作参数下装置中的硫分布情况ꎮ 当

前主要操作参数如表 ２ 所示ꎬ建立的流程模型如

图 ２ 所示ꎮ
表 ２　 乙烷回收装置主要操作参数

参数 取值 参数 取值

低温分离器入口温度 / ℃ －４３ 脱乙烷塔顶温度 / ℃ －６

低温分离器气相过冷比 ０􀆰 ３ 脱乙烷塔底温度 / ℃ ９５

干气回流比 ０􀆰 １ 脱乙烷塔顶压力 / ｋＰａ ２０００

膨胀机出口压力 / ｋＰａ ２１００ 脱乙烷塔底压力 / ｋＰａ ２０５０

脱甲烷塔顶温度 / ℃ －１０４ 液化气塔顶温度 / ℃ ７８

脱甲烷塔底温度 / ℃ －２􀆰 ８ 液化气塔底温度 / ℃ １３５

脱甲烷塔顶压力 / ｋＰａ ２０００ 液化气塔顶压力 / ｋＰａ １６００

脱甲烷塔底压力 / ｋＰａ ２３００ 液化气塔底压力 / ｋＰａ １６５０

图 ２　 乙烷回收装置 ＨＹＳＹＳ 模型
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　 　 通过建立的乙烷回收装置模型ꎬ计算出当前操

作参数下的产品含硫量及质量指标模拟结果如

表 ３、表 ４ 所示ꎮ
表 ３　 产品含硫量模拟结果

产品 硫化氢 羰基硫 甲硫醇 乙硫醇

外输干气 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 １７８ ０􀆰 ０００３ ０ ０

乙烷气 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ３２􀆰 ５１１ １１７􀆰 ８６８ １􀆰 ０１３ ０

液化气 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 ００４２３ ２６􀆰 ３５１ ７２７􀆰 ０２３ １９􀆰 ７０９

稳定轻烃 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ０ ０ ０􀆰 ０５７６ ０􀆰 ０９５４

表 ４　 质量指标模拟结果

产品
收率 /
产量

含硫量 /

(ｍｇ􀅰ｍ－３)

蒸汽压 /
ｋＰａ

参考规范 备注

乙烷产品 ９５􀆰 ８４％ １５１􀆰 ４ — — 含硫

较高

外输干气 ２４５×

１０４ ｍ３ / ｄ

<１ — ＧＢ １７８２０—２０１８
天然气

达标

液化气　 ２０８􀆰 ５ ｔ / ｄ ７７３ ６９３ ＧＢ １１１７４—２０１１
液化石油气

含硫

不达标

稳定轻烃 ５３􀆰 ４ ｔ / ｄ 质量分数

０􀆰 ００５２％
９８ ＧＢ ９０５３—２０１３

稳定轻烃

达标

　 　 由表 ３、表 ４ 可知ꎬ在当前运行工况下的乙烷收

率达到了 ９５􀆰 ８４％ꎬ 外输气中的总硫含量低于

１ ｍｇ / ｍ３ꎬ满足规范要求ꎻ乙烷产品中的硫含量达到

了 １５１􀆰 ４ ｍｇ / ｍ３ꎬ其中羰基硫含量达到了 １１７􀆰 ８６８
ｍｇ / ｍ３ꎬ含量较高ꎻ对于液化气ꎬ根据 ＧＢ １１１７４—
２０１１ 中的规定ꎬ计算得到总硫含量为 ７７３ ｍｇ / ｍ３ꎬ高
于规范要求的 ３４３ ｍｇ / ｍ３ꎬ质量不达标ꎻ对于稳定轻

烃ꎬ总硫质量分数为 ０􀆰 ００５ ２％ꎬ 满足规范中的

<０􀆰 ０５％ꎮ
由图 ３ 可知ꎬ在脱甲烷塔顶－１０５℃的深冷环境

下ꎬ在塔顶气体带走部分硫化氢的同时ꎬ几乎所有的

有机硫均被液化流向塔底凝液ꎮ 在原料气含硫质量

流量为 ４􀆰 ６９ ｋｇ / ｈ 的情况下ꎬ脱甲烷塔底凝液中总

硫流量达到了 ４􀆰 ６７ ｋｇ / ｈꎬ进而进入脱乙烷塔中继续

分馏ꎮ
脱乙烷塔顶的乙烷产品带走了几乎所有的硫化

氢以及大部分的羰基硫ꎬ剩余硫化物继续随塔底凝

液进入液化气塔ꎮ
液化气塔顶液化气产品中ꎬ甲硫醇含量较高ꎬ达

到 ７２７ ｍｇ / ｍ３ꎬ其次还含有少量的羰基硫与乙硫醇ꎮ
对于乙硫醇ꎬ由于沸点较高ꎬ则向液化气塔底富集ꎮ

图 ３　 乙烷回收过程的硫分布情况

２􀆰 ２　 关键参数对硫分布的影响

２􀆰 ２􀆰 １　 低温分离器温度

低温分离器温度主要影响膨胀机的制冷温度ꎬ
以及低温物流进脱甲烷塔温度ꎮ 在保持其他参数不

变的情况下ꎬ以－６０℃ 为初值ꎬ５℃ 为步长ꎬ在－６０ ~
－３０℃改变低温分离器温度ꎬ模拟计算得到不同温

度下的硫分布情况ꎬ如图 ４ 所示ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ随着低温分离器温度升高ꎬ外输气

中含硫量变化不明显ꎬ始终<１ ｍｇ / ｍ３ꎬ满足规范要

求ꎻ乙烷产品中的含硫量随低温分离器温度变化明

显ꎬ总硫最高达到了 １６７􀆰 ７ ｍｇ / ｍ３ꎬ但温度越高ꎬ装
置的乙烷回收率持续降低ꎻ根据 ＧＢ ９０５３—２０１３«稳
定轻烃» [８]中规定ꎬ稳定轻烃含硫量应小于质量分

数 ０􀆰 ０５％ꎬ蒸汽压应在 ７４ ~ ２００ ｋＰａ 之间ꎬ根据 ＧＢ
１１１７４—２０１１ꎬ液化气含硫量应低于 ３４３ ｍｇ / ｍ３ꎬ蒸
汽压不大于 １ ３８０ ｋＰａꎮ
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１—硫化氢ꎻ２—羰基硫ꎻ３—甲硫醇ꎻ４—乙硫醇ꎻ５—总硫

(ａ)对外输干气含硫量的影响

１—硫化氢ꎻ２—羰基硫ꎻ３—甲硫醇ꎻ４—乙硫醇ꎻ５—总硫ꎻ６—收率

(ｂ)对乙烷产品含硫量及收率的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｃ)对稳定轻烃含硫比及蒸汽压的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｄ)对液化气含硫量及蒸汽压的影响

图 ４　 低温分离器温度对各产品的影响

根据计算结果ꎬ液化气中含硫量处于超标状态ꎬ
且稳定轻烃与液化气的含硫量与质量指标随低温分

离器温度变化表现得不明显ꎬ因为在脱甲烷塔中的

深冷条件下ꎬ仅有少部分硫化物进入外输干气ꎬ对后

续流程的硫分布影响不大ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 脱甲烷塔底温度

在保持其他参数不变的情况下ꎬ以－２０℃ 为初

值ꎬ５℃为步长ꎬ在－２０ ~ １０℃改变塔底温度ꎬ模拟计

算得到不同塔底温度下的硫分布情况以及产品质量

情况ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

１—硫化氢ꎻ２—羰基硫ꎻ３—甲硫醇ꎻ４—乙硫醇ꎻ５—总硫

(ａ)对外输干气含硫量的影响

１—硫化氢ꎻ２—羰基硫ꎻ３—甲硫醇ꎻ４—乙硫醇ꎻ５—总硫ꎻ６—收率

(ｂ)对乙烷产品含硫量及收率的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｃ)对稳定轻烃含硫比及蒸汽压的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｄ)液化气含硫量及蒸汽压的影响

图 ５　 脱甲烷塔底温度对各产品的影响

由图 ５ 可知ꎬ随着脱甲烷塔底温度升高ꎬ外输

气中含硫量变化不明显ꎬ始终<１ ｍｇ / ｍ３ꎬ满足 ＧＢ
１７８２０—２０１５ 的要求ꎻ乙烷产品中的含硫量随脱甲

烷塔底温度变化较明显ꎬ总硫最高达到了 １６３􀆰 ４
ｍｇ / ｍ３ꎬ但温度越高ꎬ装置的乙烷回收率持续降低ꎻ
液化气中含硫量处于超标状态ꎬ且稳定轻烃与液化
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气的含硫量与质量指标随脱甲烷塔底温度变化表现

得不明显ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 脱乙烷塔底温度

在保持其他参数不变的情况下ꎬ以 ７５℃ 为初

值ꎬ５℃为步长ꎬ在 ７５ ~ １０５℃改变塔底温度ꎬ模拟计

算得到不同塔底温度下的硫分布情况以及产品质量

情况ꎬ如图 ６ 所示ꎮ

１—硫化氢ꎻ２—羰基硫ꎻ３—甲硫醇ꎻ４—乙硫醇ꎻ５—总硫ꎻ６—收率

(ａ)对乙烷产品含硫量及收率的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｂ)对稳定轻烃含硫比及蒸汽压的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压

(ｃ)对液化气含硫量及蒸汽压的影响

图 ６　 脱乙烷塔底温度对各产品的影响

由图 ６ 可知ꎬ随着脱乙烷塔底温度升高ꎬ乙烷产

品中的含硫量也随之上升后趋于平稳ꎬ最高达到了

１５１􀆰 ６ ｍｇ / ｍ３ꎬ 其 中 羰 基 硫 含 量 变 化 明 显ꎬ 从

０􀆰 ８ ｍｇ / ｍ３ 最高上升至 １１６􀆰 ４ ｍｇ / ｍ３ꎻ随着温度升

高ꎬ稳定轻烃的含硫比升高ꎬ但未超标ꎬ蒸汽压呈下

降趋势ꎬ在温度超过 １００℃ 以后ꎬ将处于不达标状

态ꎮ 随着温度升高ꎬ液化气含硫量整体呈上升趋势ꎬ
始终不满足质量要求ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ４　 液化气塔底温度

在保持其他参数不变的情况下ꎬ以 １２０℃ 为初

值ꎬ５℃为步长ꎬ在 １２０~１５０℃改变塔底温度ꎬ模拟计

算得到不同塔底温度下的硫分布情况、产品质量情

况以及产量情况ꎬ如图 ７ 所示ꎮ

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压ꎻ３—产量

(ａ)对稳定轻烃含硫比、蒸汽压及产量的影响

１—含硫比ꎻ２—蒸汽压ꎻ３—产量

(ｂ)对液化气含硫量、蒸汽压及产量的影响

图 ７　 液化气塔底温度对各产品的影响

由图 ７ 可知ꎬ随着液化气塔底温度升高ꎬ稳定轻

烃的含硫比与蒸汽压及产量均呈下降趋势ꎬ在温度

超过 １４０℃以后ꎬ蒸汽压处于不达标状态ꎮ 随着温

度升高ꎬ液化气产量升高ꎬ含硫量与蒸汽压均降低ꎬ
虽然含硫量变化较明显ꎬ但仍然不达标ꎮ

在液化气塔底温度升高以后ꎬ塔底稳定轻烃产

品含硫比与塔顶液化气含硫量均呈降低趋势ꎬ其中ꎬ
稳定轻烃含硫比降低是由于温度升高后的塔底凝液

汽化且携带了大量的硫化物进入到塔顶ꎬ液化气含

硫量降低是由于大量汽化的塔底凝液进入了塔顶ꎬ
液化气增量大于硫化物的增量ꎮ

综合以上关键参数对硫分布情况以及产品质量

情况影响分析ꎬ调整关键参数的取值均不能使得液

化气含硫量满足规范要求ꎮ

３　 产品硫含量超标的解决措施

根据前节的模拟结果可知ꎬ原料气中的少部分

硫化物转移至了外输干气当中ꎬ剩余的绝大部分硫

化物则以分子质量较重的有机硫为主ꎬ并从脱甲烷

塔底凝液中逐步向液化气塔富集ꎬ造成液化气含硫

量超标(主要为甲硫醇)ꎮ 在现场装置中ꎬ高浓度的

硫化物还会导致液化气储罐的腐蚀加剧ꎮ 为了降低
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液化气中硫醇含量直至产品合格ꎬ总结了几种典型

液化气脱硫醇工艺的特点ꎬ为后续的液化气脱硫提

供理论指导ꎮ
３􀆰 １　 抽提氧化脱硫醇工艺

抽提氧化脱硫醇工艺[９－１１]是最常见的液化气脱

硫醇工艺之一ꎬ主要设备是有物流逆向接触的抽提

塔和水洗静态混合器ꎮ 主要脱硫流程为:液化气经

预碱洗过后ꎬ与碱液在填料抽提塔内逆向接触ꎬ从而

发生碱化反应ꎬ脱除液化气中的硫化物ꎬ液化气再与

脱盐水在静态混合器中混合水洗脱除残余碱渣后流

出ꎬ即为脱硫后的液化气ꎮ 基于工艺产生的二硫化

物与碱液难分离的问题ꎬ还产生了抽提氧化工艺－
超重力法碱液循环再生技术[９]ꎮ
３􀆰 ２　 纤维液膜脱硫醇工艺

纤维液膜脱硫醇技术[１２－１４] 能够利用硫化物与

液化气组分的渗透性不同从而达成分离、提纯等目

的ꎮ 根据碱液在纤维膜间延展成薄膜ꎬ当液化气中

的硫化物在其间通过时则能与碱液接触并迅速反

应ꎬ从而实现脱硫目的ꎮ 工艺流程示意图如图 ８ 所

示ꎬ含硫液化气与碱洗循环中的碱液在纤维膜中充

分接触ꎬ进而发生碱洗反应脱硫ꎬ碱洗后的液化气再

与脱盐水接触完成水洗脱碱ꎬ进而得到脱硫后的液

化气ꎮ

图 ８　 纤维膜脱硫流程示意图

３􀆰 ３　 固定床脱硫醇工艺

固定床脱硫醇工艺的核心操作单元是硫醇催

化－氧化单元ꎬ按照催化－氧化剂又可以分为固定床

无碱和固定床有碱工艺[１５]ꎮ 整个处理流程分为 ２
级ꎬ第一级运用固体脱硫剂脱除液化气里的硫化氢ꎬ
以此来保护第二级中用来脱除有机硫的催化剂ꎬ第
二级则通过硫醇催化剂将硫醇转化为二硫化物进行

脱除ꎮ
３􀆰 ４　 吸附脱硫醇工艺

吸附脱硫醇工艺的核心是利用分子筛这类强吸

附能力的物质来物理吸附硫醇ꎮ 利用分子筛的均匀

微孔、结晶构造和孔径分布来对硫醇产生选择性吸

附ꎬ能够通过调整孔径等来改善不同有机硫之间的

竞争吸附关系ꎬ以此来特化对硫醇的吸附[１６]ꎬ尤其

是 １３Ｘ 分子筛对硫醇具有极高的吸附脱除率[１７] 和

高吸附容量ꎮ
３􀆰 ５　 脱硫醇工艺对比

典型的液化气脱硫醇方法特点如表 ５ 所示ꎮ 抽

提氧化脱硫醇工艺采用预碱洗ꎬ将会导致碱液用量

上升ꎬ增加成本ꎮ 同时ꎬ在水洗精制时采用传统的静

态混合器将会导致液化气携液严重ꎬ污染液化气并

增加水损失ꎮ
表 ５　 典型液化气脱硫醇工艺对比

工艺 优点 缺点

抽提氧化脱硫醇

　 工艺

　 简便易操作ꎬ有大量

的工业应用经验

　 碱耗大ꎬ操作成

本高ꎬ液化气有残

余二硫化物

纤维液膜脱硫醇

　 工艺

　 能耗低ꎬ碱液消耗较

少ꎬ硫醇脱除率高

　 需要处理碱渣

固定床脱硫醇工艺 　 硫醇脱除率高ꎬ环境

污染小

　 催化剂易失活

吸附脱硫醇工艺　 　 脱硫深度高ꎬ脱硫剂

可再生ꎬ无环境污染

　 一次性投资大、
再生能耗高

对于纤维液膜脱硫醇工艺ꎬ可以规避抽提氧化

工艺的缺点ꎬ并且在液化气与碱液的接触过程中ꎬ接
触面积更大ꎬ传质效率也更高ꎬ分隔与分离能力都更

好ꎬ可以避免液化气与碱液的相互夹带ꎮ
固定床脱硫醇工艺和吸附脱硫醇工艺脱除硫醇

过程中脱硫深度较高ꎬ没有碱渣、废液排放ꎬ对环境

较友好ꎬ能够有效减少脱硫过程中的污染问题并且

能满足液化气脱硫醇的精度需要ꎮ 但是对于吸附脱

硫醇工艺ꎬ固体分子筛的再生需要在高温条件下进

行ꎬ因此会增加额外的能耗成本ꎮ
综合以上分析ꎬ基于 ４ 种典型的液化气脱硫醇

工艺优缺点及成本考量各方面ꎬ本文中推荐现场使

用固定床脱硫工艺脱除液化气中的硫醇组分ꎮ

４　 结论

(１)在整个乙烷回收装置的运行过程中ꎬ由于

脱甲烷塔顶的深冷条件ꎬ绝大部分硫化物随脱甲烷

塔底凝液进入脱乙烷塔中ꎬ继而进入液化气塔ꎬ在液

化气与稳定轻烃产品中富集ꎬ造成液化气产品不满

足规范要求ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２４０ 页)
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(２)通过分析计算调整低温分离器、脱甲烷塔、
脱乙烷塔、液化气塔底温度等关键参数后的硫分布

及产品质量情况ꎬ在目前的净化干气含硫量的情况

下ꎬ液化气的含硫量始终处于超标状态ꎮ
(３)通过对比典型的液化气脱硫醇工艺ꎬ在后

续的工艺升级改造中ꎬ推荐采用在成本、技术适应性

等方面更优的纤维液膜脱硫工艺ꎮ

参考文献

[１] 刘可ꎬ王向林ꎬ袁庆洪ꎬ等.高酸性天然气脱硫脱碳工艺技术研

究[Ｊ] .石油与天然气化工ꎬ２０２０ꎬ４９(３):１４－２０.
[２] 周广帅.天然气脱硫脱碳工艺发展探讨[Ｊ] .石化技术ꎬ２０１９ꎬ２６

(３):３１５.
[３] 蒋洪ꎬ李浩玉.富气乙烷回收工艺改进及综合对比分析[ Ｊ] .天

然气工业ꎬ２０２２ꎬ４２(５):１００－１０９.
[４] 杨雨林ꎬ陈小榆ꎬ何杰ꎬ等.乙烷回收改进流程用能分析[ Ｊ] .石

油与天然气化工ꎬ２０１９ꎬ４８(４):６１－６８.
[５] 杨森杰.新疆某气田天然气深冷回收乙烷设计研究[Ｄ].北京:

中国石油大学ꎬ２０１９.
[６] 黄维和ꎬ唐蒙ꎬ常宏岗ꎬ等.ＧＢ １７８２０—２０１８.天然气[ Ｓ] .北京:

中国标准出版社ꎬ２０１８.
[７] 陈丽卿ꎬ龙化骊ꎬ于林ꎬ等.ＧＢ１１１７４—２０１１.液化石油气[ Ｓ] .北

京:中国标准出版社ꎬ２０１２.
[８] 李楠ꎬ熊良富ꎬ龚金海ꎬ等.ＧＢ ９０５３—２０１３.稳定轻烃[Ｓ] .北京:

中国标准出版社ꎬ２０１４.
[９] 姜传东ꎬ黄玮ꎬ丛玉凤ꎬ等.液化石油气脱硫技术的研究进展

[Ｊ] .石油化工ꎬ２０２０ꎬ４９(６):６１８－６２５.
[１０] 蔡镇锋.高硫液化气脱硫醇工艺的选择[ Ｊ] .中国石油和化工标

准与质量ꎬ２０２０ꎬ４０(１１):２３７－２４０.
[１１] 柯明ꎬ许赛威ꎬ刘成翠ꎬ等.液化石油气脱硫醇技术进展[ Ｊ] .石

油炼制与化工ꎬ２００８ꎬ(３):２２－２７.
[１２] 李金瑞ꎬ王运波ꎬ高笑ꎬ等.基于纤维液膜反应器的脱硫技术工

业应用[Ｊ] .当代化工ꎬ２０１６ꎬ４５(９):２１２４－２１２７.
[１３] 曹赟.液化石油气脱硫醇技术研究进展[Ｊ] .化学工程师ꎬ２０１３ꎬ

２７(８):５４－５８.
[１４] 默云娟.催化裂化液化气深度脱硫工艺研究[Ｄ].西安:西安石

油大学ꎬ２０１６.
[１５] 吕洪伟.液化气反应转化分离脱硫工艺研究[Ｄ].青岛:中国石

油大学(华东)ꎬ２０１６.
[１６] 赵国星ꎬ朱雯钊ꎬ杨威.分子筛脱除天然气中硫醇技术研究[ Ｊ] .

石油与天然气化工ꎬ２０２０ꎬ４９(４):１－７.
[１７] Ｗａｋｉｔａ ＨꎬＴａｃｈｉｂａｎａ ＹꎬＨｏｓａｋａ Ｍ.Ｒｅｍｏｖａｌ ｏｆ ｄｉｍｅｔｈｙｌ ｓｕｌｆｉｄｅ ａｎｄ

ｔ￣ｂｕｔｙｌｍｅｒｃａｐｔａｎ ｆｒｏｍ ｃｉｔｙ ｇａｓ ｂｙ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｏｎ ｚｅｏｌｉｔｅｓ[Ｊ] .Ｍｉｃｒｏ￣
ｐｏｒｏｕｓ ａｎｄ Ｍｅｓｏｐｏｒｏｕｓ Ｍａｔｅｒｉａｌｓꎬ２００１ꎬ４６(２ / ３):２３７－２４７.■

􀅰０４２􀅰


