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三甘醇脱水系统多因子协同
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摘要:以日处理量 ２２０ 万 ｍ３ 的 Ｘ 脱硫站三甘醇(ＴＥＧ)脱水系统为对象ꎬ构建“温度－流量－压力”多因子热力学耦合模型ꎬ

提出基于水露点约束的协同优化路径ꎮ 通过敏感性分析ꎬ揭示高压蒸气(５２％)、燃料气(３１％)及循环泵电能(１７％)的能耗关
联机制ꎬ并建立多目标优化函数ꎮ 实验表明ꎬ将 ＴＥＧ 循环量从 ２ ２００ ｋｇ / ｈ 降至 ２ ０００ ｋｇ / ｈ、汽提气量从 ２１ ｍ３ / ｈ 优化至 ７ ｍ３ / ｈ、
重沸器温度梯度调整为 １８３℃时ꎬ系统比功耗降低 １７􀆰 ８％(６􀆰 ４８×１０－４ ｋＷｈ / ｍ３)ꎬ年节约运行成本 ２２􀆰 ５１ 万元ꎬ且水露点稳定
于 －２０℃以下ꎮ 本研究为现有天然气脱水装置的能效提升提供了普适性方法论ꎬ推动高能耗工业从“单一节能”向“系统增
效”转型ꎮ
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　 　 在全球能源结构绿色转型与“双碳”目标双重

驱动下ꎬ工业领域的节能降耗已成为破解环境约束、
实现可持续发展的核心议题ꎮ 天然气净化作为高能

耗产业链的关键环节ꎬ其能耗强度直接影响行业减

排进程ꎮ 其中三甘醇(ＴＥＧ)脱水系统因工艺成熟性

占据主导地位ꎬ但其蒸气、燃料气与电耗的协同优化

仍存在显著提升空间ꎬ设备和工艺系统中存在显著

的节能潜力ꎬ需要深入挖掘[１－２]ꎮ 因此ꎬ推动天然气

净化装置的节能改造具有重要的现实意义ꎮ 然而ꎬ
现有的节能措施大多依赖于软件模拟和工艺流程拟

合ꎮ 既有研究多聚焦于工艺模拟与设备升级ꎬ如
张超[３]通过流程拟合分析脱轻烃工艺能效ꎬ蒋洪

等[４]基于数值模拟优化脱水参数ꎮ 然而ꎬ这些模

拟参数与实际生产过程之间存在一定偏差ꎬ难以

完全指导生产实践ꎮ 此外ꎬ新技术的引入往往伴

随高昂的改造成本ꎬ制约规模化应用ꎮ 因此ꎬ在现

有装置框架内ꎬ通过精细化调控操作参数实现“降
本－增效－减排”多维目标ꎬ成为更具现实可行性的

研究方向ꎮ
天然气脱水是保障管输安全的核心工艺ꎮ 原料

气中饱和水蒸气在低温高压下易形成水合物ꎬ引发

阀门堵塞与管线腐蚀风险[５]ꎮ 因此ꎬ天然气脱水的

主要目的是确保在最高输送压力和最低环境温度

下ꎬ天然气中的水分不会凝结成水合物ꎮ 通常ꎬ管输

􀅰１５２􀅰
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天然气的露点温度应低于沿途最低环境温度 ５ ~
１５℃ [６]ꎮ 三甘醇因高吸水性、低挥发性和化学稳定

性成为首选吸收剂ꎬ通过气液传质选择性脱除水分ꎬ
经再生循环实现连续运行[７]ꎮ 然而ꎬ传统 ＴＥＧ 工艺

存在重沸器蒸气过量、汽提气利用率低等瓶颈ꎬ导致

能耗居高不下ꎮ
本研究以日处理量 ２２０ 万 ｍ３ 的 Ｘ 脱硫站为对

象ꎬ针对其 ＴＥＧ 脱水系统开展能效优化ꎮ 通过热力

学建模与参数敏感性分析ꎬ揭示重沸器温度、ＴＥＧ
循环量及汽提气量的能耗关联机制ꎬ构建“温度－流
量－压力”多因子调控模型ꎮ 优化后系统比功耗降

低 １７􀆰 ８％ꎬ年节约运行成本 ２２􀆰 ５ 万元ꎬ碳排放强度

减弱ꎬ为实现“降本－增效－减排”协同目标、工业装

置节能改造提供新思路ꎮ

１　 脱水单元的工艺流程

如图 １ 所示ꎬ来自上游的脱硫后湿天然气进入

脱水塔(Ｔ－Ｘ０１)ꎮ 该脱水塔采用填料塔结构ꎬ湿天

然气在塔内与高纯度三甘醇(ＴＥＧ)逆流接触ꎬ通过

物理吸收作用脱除天然气中的水分ꎬ使水露点降至

－１０℃以下ꎬ以满足管输要求ꎮ 脱水后的天然气进

入净化天然气分液罐(Ｄ －Ｘ０１) 脱除可能携带的

ＴＥＧꎬ同时可以避免下游产品气管线受脱水塔操作

波动的影响ꎮ 从脱水塔底部流出的富 ＴＥＧ 进入

ＴＥＧ 闪蒸罐(Ｄ－Ｘ０１)ꎬ脱水塔的液位通过塔底富

ＴＥＧ 管线上的液位调节阀进行精确控制ꎮ 在闪蒸

罐内ꎬ富 ＴＥＧ 中溶解的天然气被闪蒸释放ꎬ闪蒸气

体与再生废气混合后进入脱水废气分液罐 ( Ｄ －
Ｘ０４)进行气液分离ꎮ ＴＥＧ 闪蒸罐设有液位控制系

统ꎬ以确保在流量波动时维持 ＴＥＧ 循环量的稳定ꎮ
闪蒸后的富 ＴＥＧ 输送至 ＴＥＧ 再生塔(Ｔ－Ｘ０１)顶

部ꎬ与再生塔顶气进行换热升温ꎬ随后进入 ＴＥＧ 三

级过滤器ꎬ脱除其中可能累积的烃类物质及固体杂

质ꎬ防止设备堵塞和效率下降ꎮ 过滤后的富 ＴＥＧ 进

入贫富 ＴＥＧ 换热器(Ｅ－Ｘ０１)ꎬ与贫 ＴＥＧ 进行热交

换ꎬ富 ＴＥＧ 被加热至 １７５℃后进入 ＴＥＧ 再生塔(Ｔ－
Ｘ０１)ꎮ 在再生塔内ꎬ富 ＴＥＧ 自上而下流经散堆填

料层ꎬ进入 ＴＥＧ 重沸器(Ｅ－Ｘ０１)ꎮ 重沸器采用电加

热方式ꎬ将 ＴＥＧ 加热至适宜温度ꎬ以脱除其中所含

的水分和烃类杂质ꎮ ＴＥＧ 再生塔顶部设有冷却盘

管ꎬ利用来自 ＴＥＧ 闪蒸罐的富 ＴＥＧ 与再生气进行

换热ꎬ产生回流液以减少 ＴＥＧ 的损失ꎮ 回流液向下

流经一段散堆填料后与进料富 ＴＥＧ 混合ꎬ塔顶气体

与闪蒸罐顶气体混合后进入脱水尾气分液罐(Ｄ－

Ｘ０４)ꎬ分离后的废气被输送至尾气处理单元的焚烧

炉进行无害化处理ꎮ 重沸器中的 ＴＥＧ 从釜内溢流

堰上部流出ꎬ进入重沸器底部的 ＴＥＧ 汽提塔( Ｔ －
Ｘ０３)ꎮ 在汽提塔内ꎬ燃料气作为汽提气与 ＴＥＧ 逆

流接触ꎬ进一步脱除 ＴＥＧ 中的残余水分ꎬ确保再生

ＴＥＧ 的纯度ꎮ 再生后的贫 ＴＥＧ 流入 ＴＥＧ 缓冲罐

(Ｄ－Ｘ０２)ꎬ随后进入贫富 ＴＥＧ 换热器和 ＴＥＧ 后冷

器(Ｅ－Ｘ０３)ꎬ冷却至约 ４５℃后经 ＴＥＧ 循环泵升压ꎬ
输送至脱水塔顶部完成循环ꎮ

图 １　 脱水单元工艺流程

此外ꎬ本单元还设有 ＴＥＧ 回收罐ꎬ用于收集设

备和液位仪表连通管排放的 ＴＥＧꎮ ＴＥＧ 回收泵将

回收罐中的 ＴＥＧ 送回 ＴＥＧ 闪蒸罐(Ｄ－Ｘ０１)ꎬ实现

ＴＥＧ 的高效回收和重复利用ꎬ进一步降低运行成本

并减少环境污染ꎮ

２　 工艺优化

２􀆰 １　 脱水装置能耗构成及剖析

近年来ꎬ随着化学工业向大型化和低碳经济方

向的发展ꎬ能耗计算的科学性和精确性显得尤为重

要ꎬ这不仅能够反映所采用工艺技术的先进性ꎬ还能

评估公用工程运行的合理性ꎮ 化工生产的总能耗通

常包括 ２ 部分:一是加工能耗ꎬ二是产品构成能耗ꎮ
本文中所指能耗为加工能耗ꎬ即生产过程中所消耗

的能源(燃料、电能和各种等级蒸气等)的直接能

耗ꎬ以及耗能工质(循环冷却水、脱盐水、冷剂、污水

处理、工业空气、仪表空气、氮气、工业水等)的间接

能耗[８]ꎮ
天然气脱水装置作为规模大、能耗高、具有高效

功热转换体系且能量回收利用率高的典型化工装

置ꎬ其能耗构成具有显著的代表性[９]ꎮ 以 Ｘ 脱硫站

为例ꎬ脱水单元日均处理量达 ２２０×１０４ ｍ３ꎬ能耗分布

呈现典型“三高”特征:高压蒸气(４􀆰 １ ＭＰａ) 占比

５２％ꎬ用于重沸器内 ＴＥＧ 富液再生ꎻ燃料气占比

３１％ꎬ驱动汽提塔内残余水分脱除ꎻ电能占比 １７％ꎬ
主要消耗于 ＴＥＧ 循环泵ꎮ 热力学分析表明ꎬ蒸气与

􀅰２５２􀅰
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燃料气的过量投入是能效瓶颈的核心ꎬ根源在于重

沸器温度设定冗余、ＴＥＧ 循环量超出传质需求、汽
提气分布不均导致的能量散逸ꎮ
２􀆰 ２　 多参数协同优化与能效提升路径

基于能耗热力学模型ꎬ本研究构建“温度－流量－
压力”多因子优化框架ꎬ以水露点达标(冬季≤－１５℃ꎬ
夏季≤－１０℃)为约束条件ꎬ开展三重关键参数调

控:针对上述的工艺流程和能耗剖析ꎬ将 Ｘ 站的能

耗设计参数列于表 １ꎮ
表 １　 脱水单元能耗设计参数

名称 参数 名称 参数

设计规模 / (１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) ２２０ 汽提气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １９~２５

ＴＥＧ 循环量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２００ 高压蒸气 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ３５

重沸器温度 / ℃ １９８ 水露点 / ℃ ≤－１０

已知 Ｘ 站处理气量较大ꎬ脱水单元处理的溶液

循环量大ꎮ 因此 ＴＥＧ 系统所需的高压蒸气和汽提

气ꎬ以及循环泵的流量也较大ꎮ 在进行系统优化之

前ꎬ水露点已经达到－３１􀆰 ３℃ꎬ远低于管输要求ꎮ 为

降低脱水单元装置用能ꎬ在保证水露点合格的前提

下对脱水装置进行相关参数调节ꎮ 前期的文献调研

表明ꎬ在合理范围内适当降低 ＴＥＧ 的循环量、重沸

器温度、汽提气用量具有一定的节能效果ꎮ 下面结

合实际对天然气净化装置脱水工段进行了参数优化

探究ꎮ
在天然气处理装置中ꎬ重沸器作为再生系统的

核心设备ꎬ其温度梯度分布直接影响蒸气耗量与脱

水效果ꎮ 初始工况监测数据显示ꎬ当重沸器温度

设定值维持在 １９３􀆰 ５℃ 时(图 ２)ꎬ蒸气耗量高达

１—优化前水露点变化ꎻ２—优化后水露点变化ꎻ
３—优化前高压蒸气量ꎻ４—优化后高压蒸气量

图 ２　 优化前后的高压蒸气流量变化

３８３ ｋｇ / ｈꎬ三甘醇贫液出口水露点低至－３１􀆰 ３℃ꎬ形
成明显的过冷现象ꎮ 不仅造成能源浪费ꎬ更导致三

甘醇溶液在吸收塔内过早达到饱和状态ꎬ影响系统

运行经济性ꎮ 通过优化将蒸气量降至 ３３３ ｋｇ / ｈꎬ重
沸器温度随之降至 １８３􀆰 ５℃ꎬ使蒸气耗量降低 １３％
(年节约蒸气 ４００ ｔ)ꎬ水露点回升至－２６􀆰 ５℃ꎬ仍较

管输标准－１５℃保持较高的安全裕度ꎮ 此举消除局

部过热造成的无效气化ꎬ提升蒸气潜热利用率ꎮ
在天然气三甘醇脱水工艺中ꎬ循环量的动态调

控是平衡气液传质效率、设备能耗与系统安全性的

关键控制维度ꎮ 研究表明ꎬ当 ＴＥＧ 循环量偏离最优

区间时ꎬ将引发传质动力学与流体机械学的双重矛

盾:过高流量(２ ２００ ｋｇ / ｈ)虽满足理论传质需求ꎬ但
导致离心泵轴功率增加至 ２０􀆰 ８ ｋＷꎻ而单纯追求低

能耗将流量降至 １ ８００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ虽泵功降低 １２􀆰 ５％ꎬ
同时过滤器压差会持续上升导致气蚀ꎬ脱水塔持液

量过低也会引发塔板干涸风险ꎮ 这种粗放式单参数

调控模式ꎬ暴露出传统控制策略在能效－安全－质量

多目标协同上的固有缺陷ꎮ
基于多参数耦合分析ꎬ本研究构建了循环量动

态优化模型:通过建立泵功率－持液量－压差三维响

应曲面ꎬ确定 ２ ０００ ｋｇ / ｈ 为帕累托最优解ꎻ开发压差

前馈补偿算法ꎬ将原料气含水量波动( ±２０％)映射

为±２􀆰 ５％的循环量自适应调节区间(１ ９５０ ~ ２ ０５０
ｋｇ / ｈ)如图 ３ꎮ 工程验证表明ꎬ该策略实现三重突

破:泵轴功率降至 １８􀆰 ９ ｋＷ(降幅 ９􀆰 １％)ꎻ填料塔持

液量稳定≥４５％ꎻ过滤器压差增幅减小ꎬ气蚀风险降

低ꎮ 这种多目标协同优化机制ꎬ为复杂工况下脱水

装置的智能调控提供了新的方法论框架ꎮ

１—优化前水露点变化ꎻ２—优化后水露点变化ꎻ
３—优化前 ＴＥＧ 循环量ꎻ４—优化后 ＴＥＧ 循环量

图 ３　 优化前后的 ＴＥＧ 循环量
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传统操作模式下ꎬ固定汽提气流量(２１ ｍ３ / ｈ)
的设计虽能确保三甘醇贫液浓度达标ꎬ却导致系统

燃料气消耗过高ꎮ 本研究通过 ＴＥＧ 循环量－重沸器

热负荷耦合分析发现ꎬ当循环量从 ２ ２００ ｋｇ / ｈ 降至

２ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ富液水含量降低ꎬ使得重沸器汽提气

需求产生非线性衰减(图 ４)ꎮ 基于此ꎬ构建了汽提

气动态调节模型:建立富液水含量－汽提气效率因

子耦合ꎬ确定临界汽提气流量为 ７ ｍ３ / ｈꎻ开发再生

温度前馈补偿算法ꎬ当 ＴＥＧ 贫液浓度波动超过

±０􀆰 ２％时ꎬ自动触发汽提气微调( ±０􀆰 ５ ｍ３ / ｈ)ꎮ 优

化后水露点稳定于－２０℃以下(图 ５)ꎬ为工艺弹性预

留 ５℃操作裕度ꎬ兼顾安全性与经济性ꎮ

１—优化前水露点变化ꎻ２—优化后水露点变化ꎻ

３—优化前汽提气流量ꎻ４—优化后汽提气流量

图 ４　 优化前后的汽提气流量

１—调试前出站水露点ꎻ２—调试后出站水露点

图 ５　 优化前后的水露点

３　 能耗计算与能效评价

３􀆰 １　 能耗核算方法与折算分析

为科学评估脱水装置能效水平ꎬ本研究依据

ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２００７«石油化工设计能耗计算标准»、
ＧＢ / Ｔ ２５８９—２００８ «综合能耗计算通则» 及 ＳＹ / Ｔ
６３３１—２０１３«气田地面工程设计节能技术规范»ꎬ对

脱水单元进行全流程能耗核算[１０－１２]ꎮ 其中ꎬ加工能

耗涵盖直接能源(燃料气、电力、蒸气)ꎬ计算公式[１３]

如下:

Ｅ ＝ ∑
ｎ

ｉ
ＭｉＲｉ ＋ ∑

ｎ

ｉ
Ｑｉ (１)

式中ꎬＥ 为化工装置能耗ꎬｋｇｒｅꎻＭｉ 为输入的第 ｉ 种
燃料或输入、输出的第 ｉ 种蒸气、电或耗能工质实物

量(ｔ、ｋＷｈ、ｍ３)ꎬ输入实物量为正值ꎬ输出计为负值ꎻ
Ｒ ｉ 为输入第 ｉ 种燃料或输入、输出的第 ｉ 种蒸气、电
或耗能工质能耗折算值(ｋｇｏｅ / ｔ、ｋｇｏｅ / ｋＷｈ、ｋｇｏｅ / ｍ３)ꎻ
Ｑ ｊ 为装置与外界交换的第 ｊ 种能源量(ｋｇｏｅ)ꎬ向装

置输入的消耗为正值ꎬ输出能量计为负值ꎻｋｇｏｅ 为

千克标油ꎬ１０ ０００ ｋＪꎮ
结合上述能耗核算模型与燃料、蒸气、电和耗能

工质的能源折算值对此次优化内容进行定量分析ꎮ
燃料、电和耗能工质的能源折算值见表 ２ꎬ蒸气的能

源折算值见表 ３ꎮ 已知脱水单元的主要能耗为燃料

气、４􀆰 １ ＭＰａ 高压蒸气以及循环泵所需电能ꎮ 从表

２、表 ３ 工质折算中可得优化后节约的能耗见表 ４ꎮ
根据表 ２ 工业折算能耗表ꎬ以及工业能耗计算公式

可以得出脱水单元 ３ 种主要能耗循环泵用电量、燃
料气用量、４􀆰 １ ＭＰａ 蒸气用量经过优化之后能耗的

降低情况ꎮ 其中循环泵用电量受限于循环泵最低流

量的限制ꎬ每小时节约 ０􀆰 ７５ ｋＷｈꎬ约合能量 ２􀆰 ７ ＭＪꎬ
合标煤 ０􀆰 ０９２ １８ ｋｇ / ｈꎮ 降耗效果最为显著的是燃

料气ꎬ节约了 １４ ｍ３ / ｈꎬ约合能量 ６０４􀆰 ２４８ ＭＪ / ｈꎬ合
标煤 ２０􀆰 ６４３１ ｋｇ / ｈꎻ其次是 ４􀆰 １ ＭＰａ 级蒸气ꎬ节约了

０􀆰 ０５ ｔ / ｈꎬ参考能耗工质折算表约合 １７１􀆰 ５３１ ３ ＭＪ / ｈꎬ
６􀆰 ２８５ ５ ｋｇ / ｈꎮ 其中燃料气节能占整个单元的

７６􀆰 ４％ꎬ蒸汽与电能分别占 ２１􀆰 ６％和 ２􀆰 ０％ꎮ
表 ２　 燃料、电和耗能工质折算值

项目 标油折算值 能源折算值

标准油 / ｔ １００ ４１􀆰 ８６８

标煤 / ｔ ７００ ２９􀆰 ３０８

气田天然气 / ｍ３ ０􀆰 ８５ ３５􀆰 ５９

电∗/ ｋＷｈ ０􀆰 ２２３ ９􀆰 ３２

表 ３　 蒸气的能源折算值

蒸气压力 / ＭＰａ 折算值 / ｋｇｏｅ 折算值 / ＭＪ 范围 / ＭＰａ

１０􀆰 ０ ９２ ３􀆰 ８５２ Ｐ≥７􀆰 ０

５􀆰 ０ ９０ ３􀆰 ７６８ ４􀆰 ５≤Ｐ<７􀆰 ０

３􀆰 ５ ８８ ３􀆰 ６８４ ３􀆰 ０≤Ｐ<４􀆰 ５

２􀆰 ５ ８５ ３􀆰 ５５９ ２􀆰 ０≤Ｐ<３􀆰 ０
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２０２５ 年 ８ 月 肖紫荆等:三甘醇脱水系统多因子协同优化提升能效经济性

表 ４　 优化后节约能耗折算表

能耗类别 优化量
能源

折算值

节省

标油

节省

标煤

电(Ｐ－２０１) / ｋＷ ０􀆰 ７５ ２􀆰 ７ ０􀆰 ０６４５２ ０􀆰 ０９２１８

４􀆰 １０ ＭＰａ 高压蒸气 / (ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ０５ １７１􀆰 ５３１３ ４􀆰 ４ ６􀆰 ２８５５

燃料气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７ ６０４􀆰 ２４８ ３􀆰 ４ ２０􀆰 ６４３１

合计 　 ７７８􀆰 ４７９３ ７􀆰 ８６４５ １１􀆰 ２３４８８

３􀆰 ２　 优化参数对能耗的敏感性分析

比功耗为能耗与产品流量的比值ꎬ反映了生产

单位产品流量所需的能耗(此处指单位天然气处理

量的能耗)ꎮ 通过式(２)建立比功耗(ω)与关键参数

(ＴＥＧ 循环量、汽提气量、蒸气流量)的关联模型[１４]:

ω ＝ ∑
３

ｉ ＝ １
Ｗｉ / Ｖ (２)

式中ꎬω 为比功耗ꎬｋＷｈ / ｍ３ꎻＷｉ 为第 ｉ 个设备的功

率ꎬｋＷꎻｉ ＝ １ ~ ３ꎬ分别为 ＴＥＧ 循环泵、汽提燃料气、
４􀆰 １ ＭＰａ 高压加热蒸气ꎻＶ 为天然气体积流量ꎬｍ３ / ｈꎮ

由图 ６ 可知ꎬ经过 ＴＥＧ 循环量、汽提气流量、高
压蒸气流量三重因子的优化ꎬ使得脱水系统的能耗

得到改善ꎮ 由于生产数据的动态性使得能耗改善不

太直观ꎬ对此本研究引入比功耗函数得知比功耗从

７􀆰 ８８０ ５３×１０－４ ｋＷｈ / ｍ３ 降至 ６􀆰 ４７７ ６×１０－４ ｋＷｈ / ｍ３ꎬ
能耗改善显著ꎮ

图 ６　 比功耗和水露点随着天然气处理量、
ＴＥＧ 循环量的变化

４　 系统优化对装置经济性的改善

脱水单元的运行成本中ꎬ电量、高压蒸气以及燃

料气仍然是最主要的 ３ 种能耗ꎮ 根据 Ｘ 厂当地的

工业能耗单价以及本次优化节约的能耗数据可得出

３ 种能耗的经济性改善效果ꎮ 其中高压蒸气没有直

接市场单价ꎬ故而转换为标煤后ꎬ按标煤单价计量ꎮ
由表 ５ 可知ꎬ以工时 ８ ０００ ｈ / ａ 计ꎬ燃料气经济性改

善最为显著ꎬ节约运行成本 １７􀆰 ８５８ ４ 万元 / ａꎬ占本

次节能收益的 ７７􀆰 ９％ꎮ 其次是高压蒸气ꎬ节约运行

成本 ４􀆰 ３２４ ４ 万元 / ａꎮ
表 ５　 优化后节经济效益折算

能耗类别 优化量 效益

电(Ｐ－２０１) / (ｋＷｈ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ７５ ０􀆰 ３３

４􀆰 １０ ＭＰａ 高压蒸气(ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ０５ ４􀆰 ３２４４

燃料气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １４ １７􀆰 ８５８４

合计 — ２２􀆰 ５１２８

５　 结论

本研究基于 Ｘ 天然气脱硫站脱水单元运行数

据ꎬ通过多维度解析与工艺优化ꎬ明确燃料气(占比

７６􀆰 ４％)、４􀆰 １ ＭＰａ 高压蒸气及循环泵电能为装置核

心能耗源ꎮ 以水露点稳定低于管输限值(≤－２０℃)
为约束ꎬ通过重沸器温度梯度调控降至 １８３℃、ＴＥＧ
循环量动态适配约 ２ ０００ ｋｇ / ｈ 及汽提气流量优化降

至 ７ ｍ３ / ｈꎬ实现系统总能耗削减 ７７８􀆰 ４８ ＭＪ / ｄꎬ比功

耗由 ７􀆰 ８８ × １０－４ ｋＷｈ / ｍ３ 降至 ６􀆰 ４８ × １０－４ ｋＷｈ / ｍ３

(降幅 １７􀆰 ８％)ꎬ燃料气能耗占比主导地位ꎮ 经济效

益分析表明ꎬ年运行成本节约 ２２􀆰 ５１ 万元ꎬ燃料气经

济贡献率 ７７􀆰 ９％ꎬ印证参数精细化调控对边际成本

控制的显著效能ꎮ 研究证实ꎬ在现有装置框架内ꎬ通
过热力学平衡与传质效率协同优化ꎬ可突破传统

ＴＥＧ 工艺能效瓶颈ꎬ同步实现安全运行、经济效益

与低碳目标ꎮ 该成果为同类天然气脱水装置的节能

改造提供了可行的技术路径ꎬ对推动行业绿色转型

及高能耗工业领域的能效提升具有借鉴意义ꎮ
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表 ５　 改造前后全塔效率对比

效率
工艺包设计

１００％

改造前工况 改造后工况

８０％ １００％ １００％ １２５％

全塔效率 / ％ ８１ ５０ ５２ ９３ >１００

７　 结语

丙烯精馏塔因为特定的操作工况和产能需求ꎬ
通常采用大塔径、低板间距和多溢流或多降液管的

塔盘设计ꎬ对塔盘及其内件的设计提出了极高的要

求ꎮ 任何设计不合理都可能导致该塔操作效率严重

下降ꎬ进而影响处理能力和产品指标ꎮ 本次丙烯精

馏塔的成功改造ꎬ充分证明了合理的塔盘设计是保

障塔顶产品质量、塔釜循环丙烷中丙烯损耗和装置

处理能力的关键ꎬ为装置的长周期、低能耗稳定运行

提供了有力支撑ꎬ有效提升了企业的经济效益ꎮ
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