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摘要:为解决沙漠气田原料气温度高(≥６０℃)、处理规模大(１ ２００×１０４ ｍ３ / ｄ)且二氧化碳分压低(≤０􀆰 ５ ＭＰａ)而引起的胺

液脱碳效果差及装置能耗过高的问题ꎬ提出了一种“分流吸收－级间循环冷却”的耦合工艺ꎬ利用 ＨＹＳＹＳ 建模并优选出最佳分

流比为 ２５％ꎬ最佳回流位置为第 １２ 层塔板ꎻ在此基础上ꎬ与常规的一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生工艺进行对比分析ꎬ研究结果表

明ꎬ在相同工况条件下ꎬ分流吸收－级间循环冷却工艺的甲烷损失、轻烃损失较低ꎬ获得的净化气流量更高ꎬ且更加节能ꎮ
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　 　 能源危机与气候变暖是当今世界面临的两大挑

战[１]ꎮ 为解决全球范围内的能源短缺以及传统化

石能源大量使用而带来的温室效应ꎬ天然气作为一

种清洁的过渡能源在全球能源结构中所占的比例大

幅度增长[２－３]ꎮ 天然气脱碳是气体加工过程中的基

础工艺[４]ꎬ工业中常用的气体脱碳方法有溶剂吸收

法、低温精馏法、吸附法和膜分离法等[５－８]ꎮ 溶剂吸

收法中的醇胺法是目前技术最为成熟、应用最为广

泛的天然气脱碳方法[９－１０]ꎬ其中哌嗪活化 Ｎ－甲基二

乙醇胺溶剂经常被用于气田天然气脱碳过程ꎬ成为

目前国内外气田应用最为广泛的脱碳技术[１１－１３]ꎮ

沙漠地区气田工况复杂ꎬ以撒哈拉沙漠腹地的

某气田为例ꎬ原料气来气流量大、温度高、压力高而

二氧化碳分压低ꎬ且沙漠地区不具备冷却水水源ꎬ采
用常规的胺法脱碳工艺处理会存在脱碳效果不佳、
装置能耗过高等问题ꎮ 因此ꎬ针对沙漠气田特殊的

工况条件ꎬ旨在提高脱碳效率高效、降低装置能耗ꎬ
对“分流吸收－级间循环冷却”的耦合脱碳工艺进行

深入研究ꎬ具备重要的工程意义和实践价值ꎮ

１　 哌嗪活化 Ｎ－甲基二乙醇胺脱碳机理

天然气工业中广泛应用的脱碳溶剂为 Ｎ－甲基
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二乙醇胺(叔胺类ꎬ简称ＭＤＥＡ)ꎬＭＤＥＡ 具备酸气负

荷高、再生能耗低、腐蚀性小等优点ꎮ 但是ꎬ由于

ＭＤＥＡ 无法与二氧化碳直接反应ꎬ使得 ＭＤＥＡ 单一

溶剂的水溶液与二氧化碳反应速率缓慢ꎬ因此ꎬ工业

应用中通常加入哌嗪(简称 ＰＺ)等活化剂加快反应

速率ꎮ 哌嗪活化 Ｎ－甲基二乙醇胺与二氧化碳的反

应机理ꎬ国内外学者普遍认为可以用“穿梭机理”加
以解释ꎬ反应过程如式(１) ~ (４)所示ꎬ式中 ＭＤＥＡ
用 Ｒ１Ｒ２Ｒ３Ｎ 简化表示ꎮ 式(１)描述碱活化的 ＭＤＥＡ
溶 液 与 二 氧 化 碳 发 生 反 应ꎬ 生 成 化 合 物

Ｒ１Ｒ２Ｒ３ＮＣＯＯꎬ式(２)描述了 Ｒ１Ｒ２Ｒ３ＮＣＯＯ 水解的

过程ꎻ式(３)、式(４)描述了 ＰＺ 在液膜中吸收二氧化

碳生成中间产物 ＰＺ(ＣＯＯ) ２ꎬ随后该中间产物立即

水解使得 ＰＺ 再生ꎬＰＺ 作为载体来回穿梭传递二氧

化碳ꎬ加快反应速率
Ｒ１Ｒ２Ｒ３Ｎ ＋ ＣＯ２ → Ｒ１Ｒ２Ｒ３ＮＣＯＯ (１)

Ｒ１Ｒ２Ｒ３ＮＣＯＯ ＋ Ｈ２Ｏ → Ｒ１Ｒ２Ｒ３ＮＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －
３ (２)

ＰＺ ＋ ２ＣＯ２ → ＰＺ(ＣＯＯ) ２ (３)

ＰＺ(ＣＯＯ) ２ ＋ ２Ｈ２Ｏ → ＰＺＨ２＋
２ ＋ ２ＨＣＯ －

３ (４)

２　 天然气脱碳工艺

２􀆰 １　 常规脱碳工艺

基于哌嗪(ＰＺ)活化 Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)
脱碳反应机理ꎬ常规的一段吸收＋(闪蒸＋汽提)再生

工艺流程如图 １ 所示ꎬ该工艺主要包括吸收和再生

２ 部分ꎮ 在吸收工艺过程中ꎬ原料气经分离器除去

液滴后由塔底部进入吸收塔ꎬ在塔内与自上部入塔

的贫液逆流接触ꎬ脱除原料气中的 ＣＯ２ 组分ꎬ甜气

从塔顶流出后进下游工艺单元ꎬ胺液吸收 ＣＯ２ 后成

为富液ꎻ在再生工艺过程中ꎬ富液从吸收塔底流出ꎬ
经节流降压后进入闪蒸罐分离出溶解的大量烃类

及部分 ＣＯ２ꎬ闪蒸气去火炬系统ꎻ闪蒸后的富液与

再生塔底来的热贫液换热后ꎬ进入再生塔ꎬ在塔中

分解析出吸收的 ＣＯ２ 气体ꎬ贫液从再生塔底流出

并与富液换热ꎬ再次泵入吸收塔作为吸收剂而循

环使用ꎮ

图 １　 常规脱碳工艺流程

２􀆰 ２　 分流吸收－级间循环冷却工艺

针对沙漠气田原料气温度高、压力高及 ＣＯ２ 浓

度低的特点ꎬ基于哌嗪活化 Ｎ－甲基二乙醇胺脱碳机

理ꎬ提出了一种“分流吸收－级间循环冷却”的耦合

工艺ꎬ工艺流程如图 ２ 所示ꎮ 相较于常规脱碳工艺ꎬ
分流吸收－级间循环冷却工艺一方面在吸收塔前设

置分流工艺流程ꎬ将原料气分流成为吸收流股和分

流流股ꎬ其中吸收流股进入吸收塔ꎬ将原料气中 ＣＯ２

脱除至较低程度ꎬ净化气从吸收塔顶部流出并与分

流流股汇合后达到净化标准ꎻ分流流股通过旁通管

路直接与吸收塔顶部深度脱碳的净化气混合ꎬ最终

达到净化指标后外输ꎮ 另一方面ꎬ分流吸收－级间

循环冷却工艺在吸收部分中嵌入级间循环冷却工

艺ꎬ吸收塔中部的半贫液先进入空冷器进行冷却后ꎬ
再利用循环泵将冷却后的半贫液回注至吸收塔下部

的反应釜内ꎬ与从底部进入吸收塔的原料气流股发

生吸收反应ꎮ
富液再生采用闪蒸＋汽提工艺ꎬ吸收塔釜中的
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图 ２　 分流吸收－级间循环冷却工艺流程

富液从塔底流出ꎬ经节流降压后进入闪蒸罐分离出

溶解的大量烃类及部分 ＣＯ２ꎬ闪蒸罐底部流出的富

液与再生塔底来的热贫液换热后ꎬ节流后从上部进

入再生塔ꎬ在塔上部闪蒸解析出部分 ＣＯ２ 气体ꎬ并
经塔内高温蒸汽汽提解析出剩余二氧化碳而再生成

为贫液ꎬ贫液流出再生塔后顺次经换热器、空冷器降

温后ꎬ由高压贫液泵送入吸收塔循环使用ꎮ
分流吸收－级间循环冷却工艺采用分流工艺流

程ꎬ旨在通过提高吸收流股的脱碳深度以降低整体

处理规模ꎬ最终实现减小装置尺寸以及降低整体能

耗的目的ꎮ 同时ꎬ分流吸收－级间循环冷却工艺设

置了循环冷却工艺流程ꎬ降低了半贫液的温度又循

环回注至塔下部反应釜ꎬ有利于吸收反应的进行ꎬ提
高了胺液对二氧化碳的吸收能力ꎬ有利于降低胺液

循环量ꎮ

３　 模拟与分析

３􀆰 １　 基础数据

以某沙漠气田产出天然气为原料气ꎬ原料气组

分如表 １ 所示ꎬ原料气进气工艺参数如表 ２ 所示ꎮ
原料气最大流量为 １ ２００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ原料气脱碳处

理达到指标要求后外输至下游发电厂ꎮ
表 １　 原料气组分 ％

组分 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５

摩尔分数 ７８􀆰 ３５ ８􀆰 ８８４ ３􀆰 ５７８ ０􀆰 ５９１ ０􀆰 ９６１ ０􀆰 ３６３

组分 ｎ－Ｃ５ Ｃ６ Ｃ７＋ ＣＯ２ Ｎ２

摩尔分数 ０􀆰 ８５２ ０􀆰 １３１ ０􀆰 ０９ ５􀆰 ６５ ０􀆰 ５５

　 　 注:原料气为湿基饱和状态ꎻ原料气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数为 ２×１０－６ꎬ
在脱碳过程中极易满足 Ｈ２Ｓ 净化指标ꎬ故无需单独考虑 Ｈ２Ｓ 组分的

脱除ꎮ

表 ２　 原料气基础工艺参数

项目
温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

流量 /

(ｍ３􀅰ｄ－１)

烃露点 /
℃

水露点 /
℃

数值 ６０~６５ ７􀆰 ０ １２００×１０４ ≤１５ ≤５

净化气指标要求:ＣＯ２ 含量≤１􀆰 ５％(体积分数ꎬ
下同)ꎬＨ２Ｓ 含量≤１􀆰 ３×１０－６(摩尔分数ꎬ下同)ꎮ
３􀆰 ２　 关键影响因素分析

３􀆰 ２􀆰 １　 分流比

分流比(分流流股与总流股的摩尔流量之比)
是分流吸收－级间循环冷却工艺的一个关键参数ꎬ
直接影响整体工艺的脱碳效果及能耗ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ
ＨＹＳＹＳ 建立模型ꎬ设置按照表 ３ 中的数值控制模型

中的关键参数ꎬ通过改变工艺流程的分流比ꎬ并微调

工艺参数使净化气中二氧化碳摩尔分数低于

１􀆰 ５％ꎬ考察分流比对系统能耗的影响ꎬ如图 ３ 所示ꎬ
并在此基础上确定最优分流比ꎮ

表 ３　 关键工艺参数

工艺参数 数值

原料气进塔温度 / ℃ ６１

原料气进塔压力 / ＭＰａ ７􀆰 ０

原料气流量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) １２００

原料气初始分流比 / ％ ３０

闪蒸罐压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７

再生塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０３５

再生塔塔顶回流 １００％

再生温度 / ℃ １２０

由图 ３ 可知ꎬ当分流比从 １０％逐渐提高至 ２５％

􀅰７１２􀅰
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图 ３　 分流比对脱碳效果及再生能耗的影响

时ꎬ将原料气中的二氧化碳脱除至 １􀆰 ５％以下所需

的能耗逐渐降低ꎬ表明提高分流比减小吸收流股流

量有助于降低能耗ꎻ当分流比高于 ２５％时ꎬ系统能

耗反而随着分流比的提高而升高ꎮ 由此可知ꎬ最佳

分流比为 ２５％ꎬ此时将原料气中的二氧化碳脱除至

１􀆰 ５％以下所需的系统能耗最低ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 循环流股返回位置

根据 ３􀆰 ２􀆰 １ 节的研究结果ꎬ选取分流比为 ２５％ꎬ
其他关键工艺参数的设置按照表 ３ 中的数值保持不

变ꎮ 基于 ＨＹＳＹＳ 工艺模型ꎬ通过改变循环冷却流股

的返回位置ꎬ考察其对脱碳效果及系统能耗的影响ꎬ
模拟结果曲线如图 ４ 所示ꎮ 其中ꎬ贫液自第 ２ 层塔

板(自上而下顺次为第 １ 层、第 ２ 层􀆺􀆺第 ２０ 层)进
入吸收塔ꎮ

１—甜气中二氧化碳体积分数ꎻ２—系统能耗

图 ４　 循环流股返回位置对脱碳效果及

再生能耗的影响

由图 ４ 可知ꎬ随着循环冷却流股返回吸收塔位

置的下移ꎬ将原料气中的二氧化碳脱除至 １􀆰 ５％以

下所需的系统能耗呈现先下降后趋于水平的变化趋

势ꎮ 当循环冷却流股的返回位置从第 ４ 层塔板下移

至第 ６ 层塔板时ꎬ系统能耗平缓下降ꎻ继续下移至第

１２ 层塔板时ꎬ系统能耗随着冷却流股返回位置的下

移而显著下降ꎻ当下移至第 １２ 层塔板及以下时ꎬ随
着冷却流股返回位置继续下移系统能耗的变化趋于

水平ꎮ 在模拟过程中ꎬ抽出位置选取为返回位置的

上一层塔板ꎮ 综上可知ꎬ当循环冷却流股从第 １２ 层

返回吸收塔内时ꎬ循环冷却流程对塔内胺液的冷却

效果最佳ꎬ此时将原料气中的二氧化碳脱除至

１􀆰 ５％以下所需的系统能耗最低ꎮ
３􀆰 ３　 分流吸收－级间循环冷却工艺与常规脱碳工

艺对比分析

３􀆰 ３􀆰 １　 工艺流程计算对比分析

根据上述模拟分析结果ꎬ优选分流吸收－级间

循环冷却工艺流程的分流比为 ２５％ꎬ循环冷却流股

返回位置为第 １２ 层塔板ꎮ
采用 ３􀆰 １ 节的基础数据ꎬ分别对分流吸收－级

间循环冷却工艺流程和常规脱碳工艺流程进行物料

平衡计算ꎬ计算结果如表 ４ 所示ꎮ 以常规脱碳工艺

流程为参照ꎬ对分流吸收－级间循环冷却工艺的物

料组分进行对比分析ꎮ
表 ４　 物料平衡计算结果对比表

主要工艺参数 原料气

常规

脱碳

工艺

分流吸收－

级间循环

冷却工艺

ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ ５􀆰 ６５ １􀆰 ６５ １􀆰 ６４５

Ｃ１ 摩尔分数 / ％ ７８􀆰 ３５ ８２􀆰 ５４２ ８２􀆰 ０１２

Ｃ２ 摩尔分数 / ％ ８􀆰 ８８４ ９􀆰 ２５５ ９􀆰 ０２４

Ｃ３＋摩尔分数 / ％ ６􀆰 ５６６ ５􀆰 ９８５ ６􀆰 ７５９

Ｎ２ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ５５ ０􀆰 ５６８ ０􀆰 ５５５

进吸收塔原料气流量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) １２００ １２００ ９００

分流原料气流量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) — — ３００

净化气总流量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) — １１４９􀆰 ５６ １１６９􀆰 ０４

酸气流量 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) — ４８􀆰 ６１ ４９􀆰 ８７

酸气冷凝水回流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — １３􀆰 ３５ ８􀆰 ６４

Ｃ１ 损失量 / (１０４ ｍ３􀅰ａ－１) — ５１７􀆰 ４０ ４４１􀆰 ３

Ｃ＋
３ 损失量 / ( ｔ􀅰ａ－１) — ４４５􀆰 ０３ ２３５􀆰 ２２

总烃类损失 / (１０４ ｍ３􀅰ａ－１) — ５５７􀆰 ０２４ ５１６􀆰 ３６８

Ｃ１ 经济效益损失 / (万元􀅰ａ－１) — １４１２􀆰 ５ １２０４􀆰 ７６

Ｃ＋
３ 经济效益损失 / (万元􀅰ａ－１) — ２２２􀆰 ５２ １１７􀆰 ６１

Ｃ１ 损失率 / ％ — ０􀆰 １６５１ ０􀆰 １４０８

Ｃ＋
３ 损失率 / ％ — ０􀆰 ０１５３ ０􀆰 ００８１

总烃类损失率 / ％ — ０􀆰 １４２８ ０􀆰 １３７６

平衡补水量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — ３􀆰 ３ ３􀆰 ５４

胺液级间冷却流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — — ５０３􀆰 ２８

　 　 注:化工装置的年运行时间按 ８ ０００ ｈ 考虑ꎻ计算经济效益损失

时ꎬＣ１ 单价按照民用天然气价格 ２􀆰 ７３ 元 / ｍ３ 计算ꎬＣ３ ＋单价按照售

价 ５ ０００ 元 / ｔ 计算ꎮ

以常规脱碳工艺的物料平衡计算结果为参照ꎬ
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对分流吸收－级间循环冷却工艺的特点进行对比分

析ꎮ 由表 ４ 可知ꎬ采用分流吸收－级间循环冷却工

艺获得的甜气中 ＣＯ２ 摩尔分数为 １􀆰 ６４５％ꎬ满足脱

碳指标要求ꎬ且脱碳效果略优于常规脱碳工艺(甜
气 ＣＯ２ 摩尔分数 １􀆰 ６５％)ꎻ分流吸收－级间循环冷却

工艺获得的甜气组分与常规脱碳工艺的甜气组分差

别不大ꎬ且甜气中 Ｃ１(甲烷)的摩尔分数高于 ８０％ꎬ
供下游发电机组作为燃料气使用较为经济ꎬ因此ꎬ分
流吸收－级间循环冷却工艺与常规脱碳工艺均具备

技术可行性ꎮ
从甲烷损失、轻烃损失、净化气产出量等方面分

析ꎬ分流吸收－级间循环冷却工艺较常规脱碳工艺

存在明显优势:①分流吸收－级间循环冷却工艺中

的甲烷损失(主要为 Ｃ１ 组分)比常规脱碳工艺降低

了 ７６􀆰 １×１０４ ｍ３ / ａꎬ因降低甲烷损失而提高经济效益

为 ２０７􀆰 ７５ 万元 / ａꎻ②分流吸收－级间循环冷却工艺

的轻烃(主要为 Ｃ３＋组分)损失较常规脱碳工艺降低

了 ４７􀆰 １５％ꎬ因降低轻烃损失而提高的经济效益为

１０５ 万元 / ａꎻ③分流吸收－级间循环冷却工艺的净化

气产出量约为 １ １６９􀆰 ０４×１０４ ｍ３ / ｄꎬ比常规脱碳工艺

提高了 １９􀆰 ４８×１０４ ｍ３ / ｄꎬ年多产出净化气 ６ ４９３×１０４

ｍ３ / ａꎮ
３􀆰 ３􀆰 ２　 能耗对比分析

对于哌嗪活化 Ｎ－甲基二乙醇胺溶液脱碳工艺ꎬ
脱碳装置的能耗与脱碳工艺的经济性直接相关ꎮ 基

于 ３􀆰 １ 节的基础参数条件ꎬ将原料气中的二氧化碳

脱除至 １􀆰 ５％以下ꎬ分流吸收－级间循环冷却工艺与

常规脱碳工艺的能耗对比如表 ５ 所示ꎮ 能耗对比分

析主要包括加热设备能耗、冷却设备能耗、增压设备

能耗及总能耗ꎮ
表 ５　 工艺装置能耗对比表 ＭＷ

主要工艺参数 常规脱碳工艺 分流吸收－级间循环冷却工艺

加热单元能耗 ３１􀆰 ４９０ ２８􀆰 １３０

冷却单元能耗 ２５􀆰 ７５０ ２６􀆰 １００

增压单元能耗 １􀆰 ９６９ ２􀆰 ０４３

总能耗　 　 　 ５９􀆰 ２０９ ５６􀆰 ２７３

由表 ５ 可知ꎬ在相同工况、相同气处理量的条件

下ꎬ将原料气脱碳处理至相同指标(≤１􀆰 ５％)ꎬ分流

吸收－级间循环冷却工艺比常规的胺法脱碳工艺总

能耗更低ꎬ证明分流吸收－级间循环冷却工艺具备

较好的节能效果ꎮ 从理论上分析ꎬ采用分流工艺将

部分原料气分流ꎬ减小了吸收塔的处理量ꎬ有利于降

低再生能耗ꎻ同时ꎬ设置循环冷却工艺流程用于降低

吸收反应过程中胺液的温度ꎬ由反应机理可知降低

胺液温度有利于吸收反应的进行ꎬ进而提高了对二

氧化碳的吸收效果ꎬ尽管增加了冷却单元能耗ꎬ但实

现了降低胺液循环量的目的ꎬ有利于降低再生能耗

及总能耗ꎮ

４　 结论

(１)当原料气温度≥６０℃ꎬ且二氧化碳分压≤
０􀆰 ５ ＭＰａ 时ꎬ最佳分流比为 ２５％ꎬ循环冷却流股最佳

返回位置为第 １２ 层塔板ꎬ在此条件下ꎬ达到脱碳指

标所需的系统能耗最低ꎮ
(２)在沙漠气田原料气温度≥６０℃、压力≥７􀆰 ０

ＭＰａ 而二氧化碳分压≤０􀆰 ５ ＭＰａ 的复杂工况条件

下ꎬ分流吸收－级间循环冷却工艺比常规脱碳工艺

的甲烷损失、轻烃损失更低ꎬ且比常规脱碳工艺更加

节能ꎮ
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