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摘要!采用?01-,FP,,7,-1-KAF g̀和?01-,FP,,7,-1-KA<̀ 专用物性模型对净化厂净化装置脱硫单元进行了模拟计算%分

析了#\]?循环量&浓度及水蒸汽加热介质等可调参数对净化过程的影响$ 针对湿净化气温度偏高的现象%提出增加 ) 个气C

气换热器的建议$ 从降低能耗&节约生产成本的方面%提出暂停使用大流量泵以及利用净化厂所处的地理位置和自然气候%水

冷器只在夏季使用等建议$
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99长庆第二净化厂于 '(() 年建成投产%随着气田

的开发%天然气中酸性气体含量与勘探数据出现了

较大差异%天然气中 O

'

F 的含量有较大幅度的升

高%.b

'

的含量略有降低$ 目前的原料气气质已严

重偏离原设计的气质条件%使脱硫单元的酸气负荷

增大%设备操作参数异常%局部腐蚀加剧%造成脱硫

装置中胺液发泡频繁&产品气温度偏高等一系列问

题() A!)

%还可能导致产品气质量下降%热值降低%增

加生产成本(: AB)

$

在原料气气质发生变化后%为保证净化气的品

质%改变#\]?溶液循环量和加热介质"水蒸汽#的

用量是较为简单&经济&切实可行的方法(" AV)

$ 因

此%本文中利用专业流程模拟软件对脱硫实际工艺

过程进行模拟%从节能&优化方面研究了不同原料气

气质条件下%贫胺液循环量&水蒸汽用量等可调节因

素对操作过程的影响$ 并结合现场实际生产情况%

提出相应的优化方案%为装置的生产运行提供依据$

@A工艺模型

@B@A原料天然气的组成

原料天然气目前的成分组成列于表 )%净化气

满足现行国家标准 [H)"V'(-'()'+天然气,中规

定的二类商品天然气的要求%即要求 O

'

F 含量

-

'( 0KC0

!

%.b

'

摩尔分数
-

!X(Y$

表 @A第二净化厂天然气的组成与含量

组成 .O
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组成 O,

O
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a

'

.b

'

O

'

F O

'

b

摩尔分数CY (X(';! (X((@) (X:'V; :X);(( (X)((( (X(''@

该厂设计处理量为 !"@ j)(

:

0

!

C+ 的天然气脱

硫装置流程示意图如图 ) 所示%原料天然气进入脱

硫装置的压力为 @X):@ #<$%温度为 !)VZ%#\]?
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溶液的质量分数为 :(Y

(; A)()

%在吸收塔第 ): 块&)V

块塔盘处分别设置贫胺液入口%用作调节塔的操作%

正常操作下贫液全进第 ): 层塔盘$

)-原料气分离器''-脱硫塔'!-循环泵':-闪蒸塔'

@-贫液冷却器'B-胺液空气器'"-贫C富液换热器'

V-再生塔';-酸气空气器')(-酸气后冷器'))-重沸器

图 )9天然气脱硫装置流程示意图

@BCA天然气脱硫装置的主要设计参数与运行参数

通过对净化装置进行现场实地调研后%获得的

实际运行参数如表 ' 所示$

表 CA净化装置的主要设计参数与实际运行参数

项目

原料气

气量C
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A)

#

原料气

O

'

F

含量C

Y

原料气

.b

'

含量C

Y

贫胺循

环量C

"0

!

*

/

A)

#

贫胺

液进

泵温

度CZ

净化气

O

'

F含

量C"0K*

0

A!

#

净化气

.b

'

含量C

Y

净化

气温

度C

Z

设计数值 !"@ (X(B@ @X!') )@( :(

-

'(

-

!X( :'

运行数值 l!"@ (X) :X); )'@ !V

-

'(

-

!X( @(

通过表 ' 将净化装置的主要设计参数和实际运

行参数进行对比可知%天然气的酸性组分含量&贫胺

溶液循环量&湿净化气温度等关键运行参数与设计

值存在一定偏差$ 为保证净化要求%保障气田的平

稳生产%需对部分操作参数做出相应调整$

CA工艺模型建立与验证

针对该气田天然气中碳硫比高的情况%参考文

献()))并结合实际工艺过程%采用 <%*#$L软件进

行过程模拟$ 采用净化装置原料气组分%各个设备

的温度&压力等实际参数%选择 ?01-,FP,,7,-1-KA

F g̀&?01-,FP,,7,-1-KA<̀ 专用物性模型对脱硫单

元进行流程模拟%将模拟结果与设计参数&运行参数

进行对比分析%以确定模型是否能真实地反映现场

运行情况$ 采用 ?01-,FP,,7,-1-KA<̀ 分别对设计

处理量 !"@ j)(

:

0

!

C+ 时的设计工况和处理量

!V( j)(

:

0

!

C+ 的实际工况进行模拟%模拟结果见

表 ! 和表 :$

表 DA净化装置设计参数与工艺模拟参数

项目

处理量C

"万0

!
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#

原料气

O
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F含

量C"0K*

0

A!

#

原料气

.b
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含

量CY

贫胺液

循环量C

"0

!

*
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A)

#

净化气

O

'

F含

量C"0K*

0

A!

#

净化

气.b

'

含量C

Y

湿净

化气

温度C

Z

设计值 !"@ ;VBXB @X!') )@(

-

'(

-

!X( :'

模拟值 !"@ ;VBXB @X!') )@(

-

'(

-

!X(
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":#精馏塔 Q()() 的理论塔板数为 'B%进料板

位置为第 )! 块理论板%摩尔回流比为 (X):$ 精馏

塔Q()(' 的理论塔板数为 '!%进料板位置分别为第

! 和 )@ 块理论板%摩尔回流比为 (X;'$ 精馏塔

Q()(! 的理论塔板数为 '@%进料板位置为第 ! 和第

)V 块理论板%摩尔回流比为 'XV@$ 精馏塔Q()(: 的

理论塔板数为 :(%进料板位置为第 )@ 块理论板%摩

尔回流比为 (X(V$
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表 EA净化装置实际运行参数与工艺模拟参数

项目

处理量C

"万0

!

*

+

A)

#

原料气

O

'

F含

量CY

原料气

.b

'

含

量CY

贫胺液

循环量C

"0

!

*

/

A)

#

净化气

O

'

F含

量C"0K*

0

A!

#

净化

气.b

'

含量C

Y

湿净

化气

温度C

Z

实际值 !V)X@@ (X) :X); ;(X") 'X:; 'X!@ :;X(

模拟值 !V(X(( (X) :X); ;(X(( !XB; )XB' @:XV

由表 ! 可知%采用 ?01-,FP,,7,-1-KAF g̀&

?01-,FP,,7,-1-KA<̀ 对净化装置的工艺参数的模

拟结果与设计值基本吻合%由表 : 可知模型核算结

果与现场实际生产数据比较吻合%各参数均在合理

范围内波动%进一步验证了采用的软件模型可实现

现有净化工艺流程的合理模拟$

DA模拟结果分析

DB@A胺液循环量的影响

胺液对装置运行的影响分析"吸收塔泛点率&

净化气中O

'

F和.b

'

含量#见表 @$ 基础条件!进料

温度为 )BZ%进料压力为 @X)B #<$下%O

'

F 含量为

(X)Y%.b

'

含量为 :X);Y$

表 GA不同工况下胺液循环量对净化气中酸性组分的影响

循环量C

"0

!

*/

A)

#

处理量C

"万0

!

*+

A)

#

净化气O

'

F含

量C"0K*0

A!

#

净化气.b

'

含量CY

吸收塔泛

点率CY

V' !'( VXV) )X@' :"X;(

9 !"@ ;X"( )X"! @!X@(

9 :(( )(X'( )X"; @BXV(

9 :)' )(X'" )XV' @VX)(

9 :'@ )(X!) )XV@ @;X:(

9 :@( )(XB( )X;) B)XV(

)(( !'( "X'V )X:( @(X'(

9 !@( "XV@ )X@V @!XB"

9 !"@ VX!) )X"( @BX@B

9 :(( VX": )XV( @;X:(

9 :)' VX;: )XV: B(X"B

9 :'@ ;X)@ )XVV B'X''

)'( !(( BX(( (X;: @(XBV

9 !'( BX!: )X)( @'X;;

9 !@( BXVB )X!) @BX:V

9 !"@ "X'V )X:B @;X!;

9 :(( "XB; )X@; B'X!)

:)' "XV; )XB@ B!X"(

)@( !(( :XB( )X)( @:X;(

9 !'( :X;( )X!( @"X'(

9 !@( @X!( )XB( B(X((

9 !"@ @XB( )XV( B!XV(

9 :(( BX(( 'X(( BBXV(

由表 @ 可知%#\]?溶液的循环量对净化气中

O

'

F&.b

'

含量有一定影响%原料气处理量相同时%

随着循环量的增加%净化气中 O

'

F&.b

'

含量下降%

但#\]?溶液的循环量对湿净化气中酸性组分的

影响程度亦不显著$ 因为吸收过程是一个受气液平

衡控制过程%在循环量达到一定程度后%湿净化气中

O

'

F&.b

'

含量仅取决于 #\]?溶液中残余的酸性

组分"O

'

F&.b

'

#含量$

当#\]?溶液循环量为 )@( 0

!

C/时%净化气中

O

'

F&.b

'

含量远远低于 [H)"V'(-'()' 中二类商

品天然气的要求%且天然气处理量达到 !@( j)(

:

0

!

C+时%其操作的泛点率达到 B(Y$ 因此%从原料

气气质条件&净化气气质指标要求和吸收塔设备安

全&稳定&可靠运行的角度考虑%#\]?溶液循环量

没有必要达到 )@( 0

!

C/$ 且胺液循环量的增加会

使重沸器蒸汽耗量增加%同时溶液循环泵的负荷%公

用工程的循环水&电力等消耗量增大$

DBCAJ#Z<溶液浓度的影响

天然气目前的处理量为 !V( j)(

:

0

!

C+%温度为

)BZ%压力为 @X'B #<$% #\]?溶液循环量为

;( 0

!

C/%现有气质 O

'

F 含量为 (X)Y%.b

'

含量为

:X);Y$ #\]?溶液的浓度对净化气中酸性组分含

量的影响见图 '$

)-O

'

F''-.b

'

图 '9#\]?溶液质量分数与净化气中酸性

组分含量关系

由图 ' 可知%随着 #\]?溶液浓度的增加%湿

净化气中O

'

F&.b

'

含量都在下降%但变化不明显%

都能够满足净化要求%且 O

'

F 含量远低于标准要

求$ 因此%在#\]?溶液循环量为 ;@ 0

!

C/ 的条件

*!;)*
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下%改变#\]?溶液的浓度对湿净化气中酸性组分

含量变化的影响不显著$ 但溶液浓度提高后%会加

剧换热设备及流体输送设备的腐蚀()')

%因此在现有

工艺情况下%不必提高胺液的浓度$

DBDA水蒸汽消耗量的影响

#\]?溶液再生既要保证 O

'

F 和 .b

'

从富胺

溶液中彻底解吸%也要防止温度过高发生热裂解$

而再生塔的热量主要靠重沸器加热()!)

%再生是否彻

底会严重影响湿净化气中O

'

F&.b

'

的含量%而加热

介质"水蒸汽#决定重沸器的温度%因此水蒸汽用量

对再生影响至关重要$ 为了便于比较%以单位

#\]?溶液所消耗的水蒸汽用量进行分析$ 分析基

础条件!天然气处理量为 !V( j)(

:

0

!

C+%温度为

)BZ%压力为 @X)B #<$%原料气 O

'

F 含量为 (X)Y%

.b

'

含量为 :X);Y%#\]?溶液循环量为 ;@ 0

!

C/$

结果示于图 !$

)-O

'

F''-.b

'

图 !9再生塔水蒸汽消耗量对净化过程的影响

图 ! 表明%加热水蒸汽消耗量对净化气中 O

'

F

含量影响显著%对净化气中 .b

'

含量的影响较小$

随水蒸汽用量的增加%净化气中 O

'

F 含量显著下

降'水蒸汽耗量在 (X)V 7C0

! 后%蒸汽用量对净化气

中O

'

F含量的影响减弱$ 重沸器加热用水蒸汽的

耗量对装置的生产成本影响较大%考虑到生产成本%

在胺液再生质量满足要求的条件下%应尽量降低水

蒸汽的用量%降低能耗():)

$ 因此%再生塔加热蒸汽

用量应控制在 (X)' l(X)V 7C0

!()@)

$

EA工艺优化

在表 ' 中通过设计参数与实际运行参数的对比

可知%湿净化气的温度偏高$ 该温度偏高会严重影

响Q][的脱水效果和水露点降$ 因此%有必要降低

湿净化的温度"本质上降低了湿净化气的含水量#%

有利于提高水露点降和降低干净化气的水露点$

")#降低湿净化温度的工艺优化方案!增加气C

气换热器%借助原料气天然气"温度仅为 ! l)VZ#

来降低湿净化气温度%工艺优化流程如图 : 所示$

图 :9湿净化降温工艺方案示意图

来自#\]?溶液吸收塔的湿净化气在去 Q][

脱水吸收塔前%先与原料气天然气换热后温度降低%

然后再进入两相分离器%分离出冷凝的游离水%离开

分离器降温后的湿净化气再进入Q][吸收脱水塔$

本文中采用?6M,- ]L2/$-K,%\,61K- $-+ $̀71-K换热

器计算软件来计算所需换热设备的参数$

如果要求湿净化气温度降至 !@Z时%气C气换

热器所需换热面积为 )VVX: 0

'

%总传热系数为

!!'X) iC"0

'

*g#%热交换后%原料天然气的温度为

!(X!;Z$ 如果湿净化气温度降至 :(Z时%气C气换

热器所需换热面积为 )!VX" 0

'

%总传热系数为

':@X' iC"0

'

*g#%热交换后%原料天然气的温度

为 '@XV@Z$

湿净化气经过气C气换热器后%再进入脱水装

置%水露点降低效果显著$ 若为 !@Z的湿净化气进

入Q][脱水塔后%水露点可达到 A)'Z以下%燃气

消耗量下降 B:Y%冷却水消耗量减少 @!Y'若为

:(Z的湿净化气进入Q][脱水塔后%水露点可达到

AVZ以下%燃气消耗量下降 B)Y%Q][冷却器冷却

水消耗量减少 :VY$ 因此%增加气C气换热器以降

低湿净化气温度%可有效降低干净化气的水露点%同

时还可降低燃料气消耗和Q][后冷器冷却水消耗%

有利于降低装置消耗%降低生产成本$

"'#由于原料气气质条件发生变化%由表 @ 可

知%#\]?溶液循环量可控制在 V( l)'( 0

!

C/$ 而

该套净化装置中%#\]?循环泵的流量分别为 )@(&

)((&V( 0

!

C/$ 因此%可以取消流量为 )@( 0

!

C/ 的

循环泵%保留现有流量分别为 )((&V( 0

!

C/ 的循环

泵$ 可避免大流量泵在实际输送小流量时%导致泵

效率降低&能耗高的情况$

"!#从节能降耗方面%可充分利用该厂所处的

自然环境$ 第二净化厂所在地理位置的冬季气温&

年平均气温都比较低%因此可对现有工艺的胺液空

冷k水冷运行模式进行调整$ 调整方案!冬季空气

温度低时%直接采用胺液空冷器将 #\]?溶液降温

至 :(Z%而不采用水冷'而夏季空气温度高时%采用

胺液空冷k水冷运行模式$ 该方案的优点是可有效

*:;)*
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F的工艺模拟与优化

降低冷却水的用量%降低能耗$

为了保证有效的传热温差和传热经济性%兰州

石油机械研究所主编的+换热器"第二版#,

()B)中规

定温度"被冷介质的出口温度与空气的设计气温之

间的差值#一般不能小于 )@Z$ 因此%若直接采用

空冷将#\]?贫液的出口温度冷却至 :(Z%则空气

的设计气温应该低于 '@Z$ 计算结果表明%当空气

气温在 '@Z%要使 #\]?贫液温度降至 :(Z%而不

采用水冷%所需空冷的传热面积为 : V!"X) 0

'

'脱硫

装置现有 ' 台 #\]?溶液空冷器%传热面积为

: :!"X: 0

'

$ 因此%空气气温达到 '@Z时%无法仅依

靠空冷对#\]?贫液降温至 :(Z$ 当空气气温达

到 '!Z时%在不使用水冷时%要把 #\]?贫液温度

降至 :(Z%所需空冷的传热面积为 : !;"X! 0

'

%接近

现有 ' 台空冷器的实际传热面积'若空气气温为

')X@Z%要把#\]?贫液温度降至 :(Z%所需空冷

的传热面积为 : )(:X' 0

'

'在空气气温 '(Z%要使

#\]?贫液温度降至 :(Z%而不采用水冷%所需空

冷的传热面积为 ! V;:X' 0

'

$

因此%

!

当空气温度低于 '!Z时%第二净化厂

脱硫装置的#\]?溶液后冷器可以不投运%直接采

用现有的 ' 台空冷器把 #\]?溶液的温度降至

:(Z是可行的%可有效节约装置的水消耗$

"

根据

空冷器的传热面积%能够确定 '!Z的空气气温是不

需要投运水冷的最高气温%在此温度之下可以不投

运水冷%而此温度之上%需要投运水冷以使 #\]?

溶液温度降到 :(Z$

GA结论

")#借助化工模拟软件建立第二净化厂脱硫装

置工艺模型%并通过将模拟参数与设计参数及实际

生产运行参数的对比%确定其可靠性%可用于对净化

过程进行适应性研究$

"'#原料气气质发生变化后%调整胺液循环量&

浓度及水蒸汽用量是较为简单&经济&切实可行的方

法$ 在现有工艺情况下%考虑到生产成本等因素%胺

液循环量可适当降低%水蒸汽用量控制在 (X)' l

(X)V 7C0

! 比较合理$ 考虑到设备的腐蚀因素等%胺

液浓度维持现状即可$

"!#针对湿净化气温度偏高这一现象%可增加

) 个气C气换热器来解决$ 通过计算可知%降低湿净

化气温度后%脱水部分的燃气消耗量和冷却水消耗

量都大幅度减少%有效地降低了装置能耗%节约生产

成本$

":#取消该套净化装置流量为 )@( 0

!

C/的循环

泵%避免大流量泵输送小流量$

"@#根据第二净化厂所处的地理位置及自然气

候%在冬季空气温度低时%直接采用胺液空冷器将

#\]?溶液降温至 :(Z'而夏季空气温度高时%采

用胺液空冷k水冷运行模式%可有效降低冷却水的

用量%降低能耗$
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