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摘要:针对天然气净化厂脱硫脱碳单元能耗较高的问题ꎬ基于 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 软件建立天然气净化厂脱硫脱碳单元流程模拟

模型ꎬ模型计算误差小于 １０􀆰 ２２％ꎮ 通过对甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)溶液质量分数等参数以湿净化气 Ｈ２Ｓ 含量和工艺总能耗为目

标函数进行单因素分析优化ꎬ优化结果表明ꎬＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４８％ꎬＭＤＥＡ 溶液循环量为 ７０ ｍ３ / ｈꎬＭＤＥＡ 贫液进入吸收

塔温度为 ３１℃ꎬ工艺总能耗较优化前下降了 ４６１􀆰 ６８ ｋＷꎮ 对脱硫脱碳单元进行分析ꎬ工艺流程总体效率为 １５􀆰 ２９％ꎬ主要

损来源于 ＭＤＥＡ 再生塔再沸器耗能 ２ ３９３􀆰 ３９ ｋＷꎬ占脱硫脱碳单元总能耗的 ６１􀆰 ３７％ꎮ 研究结果对天然气脱硫工艺的节能降耗

和技术改进提供指导方向ꎮ
关键词:天然气ꎻ流程模拟ꎻ热力学过程ꎻ优化设计ꎻ分析
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　 　 能源作为支撑经济、社会发展的关键ꎬ既是经济

结构转型的物质基础ꎬ也是推动“双碳”目标的重要

领域[１]ꎮ 随着国家能源安全与低碳转型的需求ꎬ迫
切需要开发清洁能源替代品来减少碳排放[２]ꎮ 天

然气是绿色低碳能源的典型代表ꎬ主要由甲烷

(ＣＨ４)组成ꎬ使其具有高氢碳比(Ｈ / Ｃ)和高能量密

度ꎬ相较于煤炭和石油等化石能源的碳排放量更

低[３]ꎮ 我国天然气资源较丰富ꎬ其中四川盆地是国

内最大的天然气生产基地ꎬ集中了我国大部分含硫

天然气ꎮ 针对含硫天然气的净化工艺ꎬ需要保证商

品气达到硫化氢(Ｈ２Ｓ)含量不高于 ６ ｍｇ / ｍ３、二氧

化碳(ＣＯ２)不高于 ３􀆰 ０％ꎬ符合一类气指标要求的前

提下ꎬ优化工艺过程能耗ꎬ从而提升天然气开发的经

济效益[４]ꎮ
高含硫天然气中的硫化物以 Ｈ２Ｓ 为主ꎬ与 ＣＯ２

一起构成天然气中的主要酸性成分[５]ꎮ Ｈ２Ｓ 作为剧

毒物质ꎬ会使催化剂中毒、燃烧后严重影响空气质

量ꎬ最终危害人体健康[６－７]ꎻＣＯ２ 会影响天然气的

Ｈ / Ｃꎬ降低燃料的热值ꎬ排放后将对臭氧层造成破

坏ꎬ加剧温室效应ꎮ 同时ꎬ这些酸性成分与水结合

后ꎬ会对设备与管道造成腐蚀[８]ꎮ 因此ꎬ脱硫脱碳

工艺是天然气净化工厂的关键ꎮ
目前ꎬ国内外天然气脱硫脱碳工艺以醇胺法和

砜胺法占主导地位ꎬ两种方法均是向天然气中加入
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吸收剂ꎬ实现对 ＣＯ２ 和硫化物的脱除[９]ꎮ 其中醇胺

法操作灵活性高ꎬ原料气适应范围更加宽泛且处理

效率高ꎬ因此大规模用于化工行业中ꎮ 醇胺法中脱

硫脱碳常用的吸收剂有:一乙醇胺(ＭＥＡ)、二乙醇

胺(ＤＥＡ)、甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)等ꎮ 与 ＭＥＡ 和

ＤＥＡ 相比ꎬＭＤＥＡ 因其化学稳定性好溶剂不易降解

变质、能耗低、可选择性脱除 Ｈ２Ｓ、腐蚀性小等优点ꎬ
而被广泛使用[１０－１２]ꎮ

在天然气 ＭＤＥＡ 法脱硫脱碳中ꎬ需要对脱除条

件不断进行优化调整ꎮ 肖荣鸽等[１３] 基于 Ｈｙｓｙｓ 软

件构建了 ＤＥＡ 法脱硫工艺模型ꎬ采用单因素法分析

闪蒸压力、再生塔进料温度、再生塔回流比对工艺能

耗的影响ꎬ结合正交试验多因素分析法优选出最佳

工艺ꎬ最终将总能耗降低约 ２６％ꎻ李奇等[１４] 应用

Ｈｙｓｙｓ 软件建立了含硫天然气净化装置工艺模型ꎬ
通过单因素方法研究原料气中 Ｈ２Ｓ 体积分数、
ＭＤＥＡ 质量分数、Ｈ２Ｓ 负荷、汽提气流量对装置能耗

的影响ꎬ得到关键参数后进行优化ꎬ优化结果能耗降

低了 １２􀆰 ８％ꎮ 周生懂[１５] 利用 Ｈｙｓｙｓ 软件构建了天

然气脱硫脱水工艺流程仿真模型ꎬ分析了关键工艺

参数对系统能耗的影响规律ꎬ并对净化厂系统的节

能潜力进行了探讨ꎮ 尹晓云等[１６] 基于 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ
流程模拟软件ꎬ搭建含硫天然气净化厂脱硫单元稳

态模拟模型ꎬ对脱硫单元的吸收塔塔板数、吸收塔压

力、胺液循环量和胺液进料温度 ４ 个关键工艺参数

进行了优化ꎮ 目前 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 主要用于石油天然

气系统模拟ꎬ凭借丰富的组分库与热力学模型在全

球石油石化模拟领域占重要地位ꎮ 其中酸气－化学

溶剂(Ａｃｉｄ Ｇａｓ－Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｓｏｌｖｅｎｔ)物性包专用于胺

液脱硫过程处理[１７]ꎬ该物性包核心方程与模型分别

为 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程、Ｅｌｅｃｔｒｏｌｙｔｅ ＮＲＴＬ 活度

系数模型ꎮ Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程对于烃类混合物、酸
性气体的气相平衡计算以及油、气、水 ３ 相系统处理

均具有较高的可靠性和有效性ꎬ是工程中最常用的

方程[１８]ꎮ Ｅｌｅｃｔｒｏｌｙｔｅ ＮＲＴＬ 模型用于液相与非理想

溶液体系的活度计算ꎬ通过二元交互参数来描述一

对特定组分间的相互作用强度[１９]ꎬ在吸收、再生环

节提供关键的工艺指标ꎮ 在模拟中ꎬ常将 Ｐｅｎｇ －
Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程与 Ｅｌｅｃｔｒｏｌｙｔｅ ＮＲＴＬ 模型组合使用以

处理天然气脱硫脱碳等复杂过程ꎮ
节能降耗是化工企业可持续生产的重要前提ꎬ

在化工生产过程中节能的根本在于降低能量的损

失[２０]ꎬ能耗评价的基本方法有热平衡分析法与平

衡分析法[２１]ꎮ 张生安等[８]利用 Ｈｙｓｙｓ 软件建立了天

然气脱硫脱碳与脱水工艺模型ꎬ基于夹点技术分析换

热网络节能潜力ꎬ采用灵敏度分析考察了ＭＤＥＡ 循环

量对产品气组分的影响、三甘醇(Ｔｒｉｅｔｈｙｌｅｎｅ ｇｌｙｃｏｌꎬ
ＴＥＧ)循环量对系统性能的影响ꎬ优化得到的方案最

大节省能量为 ２ ７９５􀆰 ４１ ｋＷꎻ冯梁俊等[２２]基于 Ｈｙｓｙｓ
软件建立了天然气处理模型ꎬ采用分析法确定关

键耗能单元ꎬ并采用敏感性分析与 Ｂｏｘ－Ｂｅｈｎｋｅｎ 设

计ꎬ优化后年节能 １􀆰 １３４ × １０７ ｋＷ􀅰ｈꎬ减排 ＣＯ２ 共

２ １００ ｔꎮ 传统的过程能耗评价指标主要围绕在 ＣＯ２

排放量以及冷热负荷的绝对值上ꎬ只能反应能量的

数量ꎮ 而分析从能质的角度出发ꎬ不仅考虑了能

量的数量ꎬ同时也考虑了能量的可利用程度ꎬ能够衡

量能量的有效利用程度[２３]ꎮ 通过分析计算流程

的效率ꎬ才能客观评价设备是否存在节能空间ꎬ为
系统优化提供明确方向ꎮ

本文基于 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 流程仿真模拟软件ꎬ使
用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程与 Ｅｌｅｃｔｒｏｌｙｔｅ ＮＲＴＬ 模型计算

物性数据ꎬ对磨溪天然气净化厂脱硫脱碳工艺流程

展开模拟ꎬ将模型计算值与实际工业数据进行模型

准确性对比ꎮ 针对 ＭＤＥＡ 溶液质量分数、ＭＤＥＡ 溶

液循环量、ＭＤＥＡ 溶液进入吸收塔温度和再生塔塔

顶压力参数以脱硫单元能耗和再生酸气质量为目标

函数进行单因素分析优化ꎬ降低过程能耗和提升净

化气质量ꎮ 再结合分析技术ꎬ对脱硫脱碳工艺的

关键设备进行识别ꎬ为天然气脱硫脱碳工艺节能

减排和技术改进提供理论指导ꎮ

１　 天然气脱硫脱碳模型构建

１􀆰 １　 天然气脱硫脱碳进料条件

本研究中原料天然气进料流量为 ３００×１０４ ｍ３ / ｄ
(２０℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 标准状态下)ꎬ 进料压力为

６ ２００ ｋＰａꎬ进料温度为 ３０℃ꎬ进料组成如表 １ 所示ꎮ
采用 ＭＤＥＡ 溶剂进行脱硫脱碳处理ꎮ

表 １　 原料天然气进气组成

原料气组成 摩尔含量 / ％ 原料气组成 摩尔含量 / ％
ＣＨ４ ９５􀆰 ７５５ Ｈｅ ０􀆰 ０１３
Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 １０５ Ｈ２ ０􀆰 ００３
ＣＯ２ ２􀆰 ６４１ Ｎ２ ０􀆰 ６５３
Ｈ２Ｓ ０􀆰 ８３０ 　 　

１􀆰 ２　 物性及热力学状态方程

热力学模型的选择通常要考虑流程中混合物的

性质、压力和温度范围ꎬ还有是否可能发生相变等因

素[２４]ꎮ 本研究考虑到脱硫装置进料气高含硫的特

性及脱硫胺液适配性ꎬ仿真模拟流程的物性模型选
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定为酸气－化学溶剂(Ａｃｉｄ Ｇａｓ－Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｓｏｌｖｅｎｔｓ)
物性包ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 酸性气体脱除工艺流程使用

酸气－化学溶剂物性包来模拟工艺物流中 Ｈ２Ｓ、ＳＯ２、
ＣＯ２ 和硫醇等酸性气体的脱除ꎬ该物性包整合了天

然气脱酸性气过程中的各类化学反应数据ꎮ 酸气－
化学溶剂物性包以 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程描述气

相ꎬ以电解质非随机双液(Ｅｌｅｃｔｒｏｌｙｔｅ ＮＲＴＬ)活度系

数模型描述电解质热力学[２５]ꎮ Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态

方程是一种常用于描述高温高压下天然气系统热力

学性质的数学模型ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 中经过优化

后[２６]ꎬ能很好地适用于多相体系ꎮ
１􀆰 ３　 天然气脱硫脱碳建模

１􀆰 ３􀆰 １　 建立装置模拟流程

ＭＤＥＡ 选择性脱硫工艺流程是基于 ＭＤＥＡ 溶

液与酸气(Ｈ２Ｓ、ＣＯ２)的反应设置的ꎬＭＤＥＡ 与 Ｈ２Ｓ
的反应为式(１)ꎬ与 ＣＯ２ 的反应为式(２) ~式(４)ꎮ

ＭＤＥＡ ＋ Ｈ２Ｓ 􀜩􀜨􀜑 ＭＤＥＡＨ ＋ ＋ ＨＳ － (１)
ＣＯ２ ＋ Ｈ２Ｏ 􀜩􀜨􀜑 Ｈ ＋ ＋ ＨＣＯ －

３ (２)
ＭＤＥＡ ＋ Ｈ ＋ 􀜩􀜨􀜑 ＭＤＥＡＨ ＋ (３)

ＭＤＥＡ ＋ ＣＯ２ ＋ Ｈ２Ｏ 􀜩􀜨􀜑 ＭＤＥＡＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －
３ (４)

　 　 在高压和常温条件下胺液吸收天然气中的酸

气ꎬ在低压和高温条件下使胺液吸收的酸气逸出ꎬ再
生的胺液可循环使用ꎮ 因此尽管使用不同 ＭＤＥＡ
溶液配方ꎬ其基本工艺流程相同ꎮ ＭＤＥＡ 胺法装置

的主要设备有吸收塔(使 ＭＤＥＡ 溶液脱除天然气中

酸气)ꎬ再生塔和再沸器(使 ＭＤＥＡ 溶液中酸气析

出)ꎬ闪蒸罐(降低析出酸气中烃含量)ꎬ换热和冷凝

器(调节胺液温度)ꎬ气、液分离器和过滤器以及使

溶液循环的泵等ꎮ
本研究采用的脱硫脱碳工艺流程如图 １ 所示ꎬ

脱硫脱碳单元采用甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)溶液作脱

硫剂ꎬ脱除原料天然气中绝大部分 Ｈ２Ｓ 与 ＣＯ２ꎬ经脱

除酸性气体处理后的湿净化气ꎬ将输送至下游关联

装置进行进一步处理ꎮ 吸收了酸性气体的 ＭＤＥＡ
富胺液进入闪蒸系统与再生系统进行溶剂再生ꎬ再
生后的溶液返回装置吸收塔重新参与吸收过程ꎬ形
成溶剂循环使用ꎮ 富胺液再生过程中产生的酸气ꎬ
通过管道输送至硫磺回收装置进行进一步处理ꎻ闪
蒸过程中分离出的闪蒸气ꎬ则被引入工厂燃料气系

统作为燃料气使用ꎬ充分利用贫液热量ꎮ

图 １　 天然气脱硫脱碳工艺流程简图

　 　 利用 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 软件ꎬ选用酸性气体－化学溶

剂物性包来模拟天然气净化厂 ＭＤＥＡ 法脱硫工艺ꎬ
建立的天然气净化厂脱硫单元模拟流程如图 ２ 所

图 ２　 天然气脱硫脱碳模拟流程图

示ꎬ研究 ＭＤＥＡ 循环量、ＭＤＥＡ 质量分数、吸收温度

等参数对脱硫脱碳装置能耗的影响ꎬ模拟中ꎬ原料气

流量等参数与装置生产数据相一致ꎬ以实际工业数

据作为模型参数输入值ꎬ如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 脱硫单元实际运行参数与 Ｈｙｓｙｓ 模型参数设置

工艺控制参数
现场

运行值

模型

设计值
备注

原料气流量 / (×１０４ ｍ３􀅰ｄ－１) ３００ ３００ 　

原料气进气压力 / ｋＰａ ６２００ ６２００ 　

原料气进气温度 / ℃ ３０ ３０ 　

吸收塔塔板数 / 块 １８ １４ 　 模型设计塔板

数为理论塔板数

再生塔塔板数 / 块 ２２ １２ 　 模型设计塔板

数为理论塔板数
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续表

工艺控制参数
现场

运行值

模型

设计值
备注

ＭＤＥＡ 溶液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ７５ ７５ 　

ＭＤＥＡ 溶液质量分数 / ％ ４２~５２ ４５ 　

贫液入塔温度 / ℃ ３０~４５ ３０ 　

吸收塔压差 / ｋＰａ ６~１８ １０ 　

闪蒸塔压力 / ＭＰａ ０􀆰 ５５~０􀆰 ６５ ０􀆰 ６２ 　

再生塔压差 / ｋＰａ ８~２０ ２０ 　

再生塔塔顶温度 / ℃ １００~１１５ １０９ 　

１􀆰 ３􀆰 ２　 装置模拟模型有效性评价

模拟值与现场值的对比见表 ３ꎮ 从表 ３ 可以看

出ꎬ模拟模型湿净化气中 ＣＯ２ 摩尔体积分数为

１􀆰 ９２％ꎬ与真实值 １􀆰 ８１７％接近ꎬ相对误差为 ５􀆰 ６７％ꎬ
湿净化气中的 Ｈ２Ｓ 摩尔浓度为 １􀆰 ６７ ｍｇ / ｍ３ꎬ与真实

值 １􀆰 ８６ ｍｇ / ｍ３ 接近ꎬ相对误差为 １０􀆰 ２２％ꎬ再生酸气

中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数为 ３６􀆰 ６５％ꎬ与真实值 ４０􀆰 １９％接

近ꎬ相对误差为 ８􀆰 ８１％ꎬ模拟值与现场操作值相近ꎬ
相对误差均在 １０􀆰 ２２％以内ꎬ表明所构建的模型可

真实反映天然气脱硫过程ꎬ所构建模型可用于进一

步研究分析ꎮ
表 ３　 模拟值与现场值的对比

工艺参数
现场

运行值

模拟

计算值

相对

误差 / ％

原料气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ８０２ ０􀆰 ８０２ ０

　 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ ３􀆰 １６５ ３􀆰 １６５ ０

湿净化气 Ｈ２Ｓ 含量 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) １􀆰 ８６ １􀆰 ６７ １０􀆰 ２２

　 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ １􀆰 ８１７ １􀆰 ９２ ５􀆰 ６７

酸气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 / ％ ４０􀆰 １９ ３６􀆰 ６５ ８􀆰 ８１

２　 过程能耗评价及优化

２􀆰 １　 单因素分析

天然气净化厂脱硫单元的能耗主要由重沸器热

负荷、循环泵负荷及各冷却器热负荷组成ꎬ将重沸器

热负荷、循环泵负荷及各冷却器负荷之和定义为工

艺总能耗[１３]ꎬ定量分析吸收塔压力、胺液循环量、贫
胺液进料温度、原料气温度等因素对工艺总能耗和

净化气中 Ｈ２Ｓ 含量的影响ꎬ为下一步选择优化参数

建立能耗评价模型提供参考ꎮ
２􀆰 １􀆰 １　 ＭＤＥＡ 溶液质量分数

将其他参数保持为表 ２ 的默认设置ꎬ使 ＭＤＥＡ

溶液质量分数在 ４２％ ~ ５２％(质量分数)范围内变

化ꎬＭＤＥＡ 质量分数对湿净化气中 Ｈ２Ｓ 含量的影响

如图 ３ 所示ꎮ 随着 ＭＤＥＡ 溶液质量分数从 ４２％增

加至 ５２％ꎬ湿净化气中 Ｈ２Ｓ 含量从 ２􀆰 ６５ ｍｇ / ｍ３ 降

低至 １􀆰 ５１ ｍｇ / ｍ３ꎬ工艺总能耗从 １３ １６４􀆰 ９ ｋＷ 降低
至 １２ ９８７􀆰 ２ ｋＷꎬ所有工况下净化气中 Ｈ２Ｓ 含量均
满足«天然气» (ＧＢ １７８２０—２０１８)一级气质中 Ｈ２Ｓ
含量<６ ｍｇ / ｍ３ 的要求ꎮ 这是因为 ＭＤＥＡ 质量分数

提高ꎬ传质推动力增强ꎬ反应速率提高ꎬ使净化气中

Ｈ２Ｓ 残留量随之降低ꎮ 由于随着 ＭＤＥＡ 溶液质量

分数的升高ꎬ溶液粘度也随之增大ꎬ为保证在实际工

程中的应用ꎬ选用质量分数 ４８％的 ＭＤＥＡ 溶液较为

合适ꎮ

１—Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—工艺总能耗

图 ３　 ＭＤＥＡ 质量分数对工艺净化效果和

能耗的影响

２􀆰 １􀆰 ２　 ＭＤＥＡ 溶液循环量

将其他参数保持为表 ２ 的默认设置ꎬ调整

ＭＤＥＡ 循环量在 ７０~７５ ｍ３ / ｈ 范围内变化ꎬＭＤＥＡ 溶

液循环量对工艺净化效果和能耗的影响如图 ４ 所

示ꎮ ＭＤＥＡ 循环量的大小不仅影响天然气的净化

度ꎬ而且影响再生塔的能耗ꎮ 当 ＭＤＥＡ 循环量由

７０ ｍ３ / ｈ 增大至 ７５ ｍ３ / ｈ 时ꎬ湿净化气中 Ｈ２Ｓ 含量

从 ２􀆰 ７３ ｍｇ / ｍ３ 降低至 １􀆰 ９６ ｍｇ / ｍ３ꎬ工艺总能耗由

１２ ７８３􀆰 ７ ｋＷ 增大至 １４ ７３４􀆰 ３ ｋＷꎬ该阶段循环量的

提升主要为能耗增加因素ꎮ 因此ꎬ在后续研究中ꎬ可
选用 ７０ ｍ３ / ｈ 的溶液循环量ꎮ

１—Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—工艺总能耗

图 ４　 ＭＤＥＡ 循环量对工艺净化效果和

能耗的影响
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２􀆰 １􀆰 ３　 ＭＤＥＡ 溶液进入吸收塔温度

ＭＤＥＡ 吸收酸气为放热反应ꎬ降低溶液入塔温

度减缓 ＣＯ２ 在胺液中反应速度ꎬ提高胺液选择性ꎮ
将其他参数保持为表 ２ 的默认设置ꎬ调整 ＭＤＥＡ 溶

液进入吸收塔的温度范围为 ２５ ~ ３５℃ꎬＭＤＥＡ 溶液

入塔温度对工艺净化效果和能耗的影响如图 ５ 所

示ꎮ 随着ＭＤＥＡ 入塔温度从 ２５℃升高至 ３５℃ꎬ湿净

化气中 Ｈ２Ｓ 含量 １􀆰 ８１ ｍｇ / ｍ３ 升高至 ２􀆰 ８９ ｍｇ / ｍ３ꎬ
工艺总能耗由 １３ ５５８􀆰 ９７ ｋＷ 减小至 １２ ８１５􀆰 ３２ ｋＷꎮ
因此ꎬ在后续研究中ꎬ可选择 ＭＤＥＡ 溶液进入吸收

塔的温度为 ３１℃ꎮ

１—Ｈ２Ｓ 含量ꎻ２—工艺总能耗

图 ５　 ＭＤＥＡ 入塔温度对工艺净化效果和

能耗的影响

２􀆰 １􀆰 ４　 优化方案对比分析

优化前后运行参数及工艺总能耗数据如表 ４ 所

示ꎮ 由表 ４ 可知ꎬ优化后工艺总能耗较优化前下降

了 ４６１􀆰 ６８ ｋＷꎬ此时对应的 ＭＤＥＡ 溶液质量分数为

４８％ꎬＭＤＥＡ 溶液循环量为 ７０ ｍ３ / ｈꎬＭＤＥＡ 贫液进

入吸收塔温度为 ３１℃ꎮ
表 ４　 优化前后运行参数及工艺总能耗对比

　
ＭＤＥＡ 溶液

质量分数 /
％

ＭＤＥＡ 溶液

循环量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

ＭＤＥＡ 贫液

进入吸收塔

温度 / ℃

工艺

总能耗 /
ｋＷ

优化前 ４５ ７５ ３０ １３１０６􀆰 ５９

优化后 ４８ ７０ ３１ １２６４４􀆰 ９１

２􀆰 ２　 脱硫脱碳单元能耗评价及优化

２􀆰 ２􀆰 １　 能耗评价模型构建

在工艺过程能效评价中ꎬ单纯以总能耗作为衡

量指标往往存在一定的局限性ꎮ 传统能耗分析只能

反映系统的能源输入与消耗的数量关系ꎬ却难以揭

示能量在利用过程中的质量差异和不可逆损失情

况ꎮ 而分析作为一种基于热力学第二定律的评价

方法ꎬ能够更为客观、真实地反映工艺过程中能量的

利用效率[２７]ꎮ

对于天然气净化这一典型高能耗过程而言ꎬ单
纯的能耗指标可能低估了热力学不可逆过程造成的

能效损失ꎬ而分析则可以定量指出吸收再生过程

的效率瓶颈所在ꎮ 这种方法不仅能全面评价系统的

运行状态ꎬ还能为后续的节能改造与工艺优化提供

科学依据ꎮ
因此ꎬ将分析引入到天然气净化工艺的模拟

与评价中ꎬ不仅能够突破传统能耗分析的局限ꎬ也能

够为能效提升、节能降耗和绿色低碳发展目标的实

现提供坚实的理论支撑ꎮ 计算公式如式(５) ~ 式

(９)所示ꎮ
物流

Ｅｘ ＝ Ｅｘｐｈｙｓｉｃａｌ ＋ Ｅｘｃｈｅｍｉｃａｌ ＋ ＥｘＱ (５)

　 　 物理
Ｅｘｐｈｙｓｉｃａｌ ＝ (Ｈ － Ｈ０) － Ｔ０(Ｓ － Ｓ０) (６)

　 　 化学

Ｅｘｃｈｅｍｉｃａｌ ＝ Ｆ(Ｘ０ꎬＬ∑
ｎ

ｉ ＝ １
ｘ０ꎬｉＥｘ０Ｌ

ｃｈꎬｉ ＋ Ｘ０ꎬＶ∑
ｎ

ｉ ＝ １
ｙ０ꎬｉＥｘ０Ｖ

ｃｈꎬｉ) (７)

　 　 热
ＥｘＱ ＝ Ｑ(１ － Ｔ０ / Ｔ) (８)

　 　 热力学效率
η ＝ (Ｅｘｐｒｏｄｕｃｔ / Ｅｉｎ) × １００％ (９)

式中ꎬＨ 和 Ｈ０ 分别为进料焓流量和标准状态下的焓

流量ꎬｋＷꎻＳ 和 Ｓ０ 分别为进料的熵和标准状态下的

熵流量ꎬｋＷ / ＫꎻＦ 为流股的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻｘｏꎬＬ和

ｘｏꎬＶ为液相和气相分率ꎬ％ꎻｙｏꎬｉ和 ｘｏꎬｉ为组分 ｉ 的液相

分率和气相分率ꎬ％ꎻＥｘ０Ｌ
ｃｈꎬｉ和 Ｅｘ０Ｖ

ｃｈꎬｉ为组分 ｉ 在液相

和气相中的标准化学能ꎬｋＪ / ｋｍｏｌꎮ
本研究基于流程模拟软件搭建脱硫脱碳单元模

型的模拟结果ꎬ按上述公式计算各物流的物理、
化学以及热ꎬ按设备拆分损失ꎬ识别高损失

环节ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 能耗评价模型优化计算

采用分析方法ꎬ分别核算出各单位能耗、综合

能耗以及综合效率ꎬ天然气脱硫脱碳单元能耗情

况如表 ５ 所示ꎮ 能量消耗工艺设备主要包括贫液冷

却器、贫液空冷器、再生塔顶冷凝器、再生塔底重沸

器和贫液输送提升泵ꎬ耗能载体包括电、热等ꎮ 设备

运行能耗主要取决于设备性能和操作条件ꎬ溶液循

环能耗由溶液循环量和溶液质量分数决定ꎮ
由表 ５ 可知ꎬ脱硫脱碳单元输入流股有:原料

气、补充水、补充 ＭＤＥＡꎬ其中原料气能耗最高为

５８０ ｋＷꎬ补充 ＭＤＥＡ 能耗最低为 ０􀆰 １８ ｋＷꎻ湿净化

气作为唯一的输出流股ꎬ能耗为 ５９６􀆰 ２ ｋＷꎻ脱硫单

􀅰７６３􀅰
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表 ５　 脱硫脱碳单元能耗计算表

流股(进) / ｋＷ 流股(出) / ｋＷ 热 / ｋＷ 废气、废液 / ｋＷ 电 / ｋＷ

原料气 ５８０ 湿净化气 ５９６􀆰 ２ Ｅ１０１ 冷却器 ７１􀆰 ５９ 闪蒸燃料气 ２４９ Ｐ－１００ 泵 ２３４􀆰 ２１

补充水 ０􀆰 ３２ 　 　 空冷器 －５５􀆰 ２ ＰＵＲＧＥ ０􀆰 １８６１ 　 　

补充 ＭＤＥＡ ０􀆰 １８ 　 　 冷凝器 ６７５􀆰 ４０ 酸气 －０􀆰 ６３ 　 　

　 　 　 　 Ｔ－１０２ 再生塔重沸器 ２３９３􀆰 ３９ 分离燃料气 ５７６􀆰 ８ 　 　

元中产生热的设备有:Ｅ１１０５ 冷却器、空冷器、冷
凝器、重沸器ꎬ其中重沸器能耗最高为 ２ ３９３􀆰 ３９
ｋＷ、空冷器能耗最低为－５５􀆰 ２ ｋＷꎻ废气、废液有:闪
蒸燃料气、ＭＤＥＡ 放空流股、酸气、分离燃料气ꎬ其中

分离燃料气能耗最高为 ５７６􀆰 ８ ｋＷꎬ酸气能耗最低为

－０􀆰 ６３ ｋＷꎻ脱硫单元中仅由 Ｐ－１００ 泵产生电ꎬ能
耗为 ２３４􀆰 ２１ ｋＷꎮ

由表 ６ 可知ꎬ脱硫脱碳单元的综合能耗为

３ ３０３􀆰 ７２ ｋＷꎬ 效 率 １５􀆰 ２９％ꎮ 换 热 设 备 能 耗

３ ０８５􀆰 ２１ ｋＷꎬ 其 中 ＭＤＥＡ 再 生 塔 再 沸 器 耗 能

２ ３９３􀆰 ３９ ｋＷꎬ占总热的 ７７􀆰 ５８％、占脱硫脱碳单元

总能耗的 ６１􀆰 ３７％ꎮ 根据上述计算和分析结果发

现ꎬ天然气脱硫脱碳流程中 ＭＤＥＡ 再生塔底再沸器

的热在工艺的综合能耗占比较高ꎬ需要对相关联

的参数进行调整ꎬ以优化再沸器的能耗水平ꎬ达到降

低综合能耗的目的ꎮ
表 ６　 脱硫脱碳单元能耗统计表

流股

(进) /

ｋＷ

流股

(出) /

ｋＷ

热 /

ｋＷ

废气、

废液 /

ｋＷ

电 /

ｋＷ

损 /

ｋＷ

效率 /

％

５８０􀆰 ５０ ５９６􀆰 ２ ３０８５􀆰 ２１ ８２５􀆰 ３６ ２３４􀆰 ２１ ３３０３􀆰 ７２ １５􀆰 ２９

再沸器能耗过高分析其原因是:ＭＤＥＡ 溶液质

量分数较低:随着 ＭＤＥＡ 质量分数升高溶剂中的水

含量减少ꎬ在再生塔中ꎬ加热这些水到沸腾需要消耗

大量显热ꎬ提高浓度可以减少单位酸气去除量的溶

剂总质量ꎬ从而降低重沸器负担ꎻＭＤＥＡ 循环量较

大:重沸器的能量主要用于产生蒸汽作为剥离气ꎬ如
果循环量过大ꎬ大量的能量被浪费在加热多余的显

热上ꎬ因此寻找最小 ＭＤＥＡ 循环量可降低再沸器能

耗ꎬ提高脱硫单元效率ꎻ回流比需要优化:在再生

塔中顶部的冷凝回流主要是为了防止胺液损失ꎬ
但回流水进入塔内后最终又要在重沸器里被重新

汽化ꎬ在保证塔顶出口气温度的前提下尽量减小

回流比ꎬ回流越小重沸器消耗在水循环上的潜热

就越少ꎮ
根据上述分析ꎬ可通过适当提高 ＭＤＥＡ 溶液浓

度、降低 ＭＤＥＡ 循环量、减小回流比ꎬ以此降低重沸

器能耗从而提升天然气脱硫脱碳单元的效率ꎮ

３　 结论

为研究天然气净化厂脱硫脱碳单元能耗特性并

挖掘节能潜力ꎬ基于 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 软件构建以 ＭＤＥＡ
为吸收剂的脱硫脱碳模型ꎬ结合现场运行数据验证

模型可靠性ꎬ通过单因素分析与分析方法相结合

的手段ꎬ系统探究关键工艺参数对能耗及净化效果

的影响机制ꎬ得出以下主要结论ꎮ
(１)所建立的 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 工艺模型经现场数

据验证ꎬ相对误差均控制在 １１％以内ꎬ满足能耗分

析与优化研究的实际需求ꎬ可作为后续工艺优化的

可靠模拟工具ꎮ
(２)单因素分析结果明确了 ＭＤＥＡ 溶液质量分

数、循环量及贫液进料温度等关键参数对系统能耗

和净化效果的核心影响规律ꎻ引入分析方法后ꎬ进
一步揭示了单元能量利用的薄弱环节———再生塔底

再沸器为能耗最高设备ꎬ其热占单元总能耗的

６１􀆰 ３７％ꎬ是节能优化的核心ꎮ 当前单元效率仅为

１５􀆰 ２９％ꎬ表明系统存在显著的能量贬值与不可逆损

失ꎬ具备较大的节能改造空间ꎮ
(３)优化分析表明ꎬ通过适度提高 ＭＤＥＡ 溶液

质量分数、在确保净化指标达标前提下合理降低胺

液循环量、优化再生塔回流比等协同措施ꎬ在本研究

中ꎬ选择 ＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４８％ꎬＭＤＥＡ 溶液

循环量为 ７０ ｍ３ / ｈꎬ可有效降低再沸器热负荷ꎬ显著

提升系统整体效率ꎬ实现节能降耗的核心目标ꎮ
综上ꎬ本文所构建的模拟与分析相结合的评

价方法ꎬ能够更全面、深入地揭示天然气脱硫脱碳过

程的能耗结构与薄弱环节ꎬ为实际生产中的工艺参

数优化与节能改造提供了明确方向与理论依据ꎬ对
推动天然气净化行业的绿色、低碳与高效发展具有

积极的工程应用价值ꎮ
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(３)与天然气置换相比:氮气封存耗氮一致ꎻＨ２

因粘度小ꎬ置换耗时短 ２ ｈꎻ气头到达时间曲线斜率

随里程递减ꎻ升压阶段 ３􀆰 ０ ＭＰａ 前 Ｈ２ 耗气量与耗

时大于天然气ꎬ３􀆰 ０ ＭＰａ 后反之ꎬ且 Ｈ２ 耗气量曲线

斜率随压力上升减小ꎮ
(４)湍流条件下ꎬＨ２ －Ｎ２ 混气段增长由湍流扩

散与速度剖面共同驱动ꎬＦＬＵＥＮＴ 模拟结果相较于

经验公式更短ꎻ混气段增长速率随浓度梯度减小而

减缓ꎬ１０、１００ ｋｍ 里程内混气段预测长度分别为

１４１􀆰 ８~１６５􀆰 ８ ｍ、３５０~５６０ ｍꎮ
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