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天然气脱硫效果影响分析及对策

———以西北油田分公司采油三厂为例

段光毅，张　 庆，张向辉，林德云
（中国石化 西北油田分公司 采油三厂，新疆 轮台　 ８６１６００）

摘要：该文介绍了中国石化西北油田分公司采油三厂天然气处理装置脱硫效果对生产运行的影响。 随着装置处理气量逐年增

大，地区环境温度的不断上升，导致天然气产品硫化氢含量超标，再生气冷却器管束频频发生硫堵现象。 采油三厂轻烃站在比较

多种解决原料气脱硫措施的前提下，以及工艺改造的基础上，利用制冷技术降低原料气及贫液的温度，提高了装置的脱硫效果，
保障了产品质量及系统的安全运行。
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　 　 塔河油田位于塔里木盆地北部的塔克拉玛干

沙漠，自然环境恶劣，部分片区油品硫化氢含量较

高。 随着社会对环保意识的增强，客户对石油及附

属产品质量要求的不断提高，生产合格的产品，关
系企业的健康发展。 采油三厂天然气处理装置脱

硫工艺采用湿法脱硫，是目前天然气脱硫常用的净

化方法，近年来随着极端气候的影响，造成系统脱

硫效果差，产品质量不合格，同时导致装置安全运

行风险增大。 根据装置工艺情况，通过技术手段对

原料气、贫液进行降温是改善产品脱硫效果的最佳

途径，同时能够保障产品质量，系统运行安全。

１　 生产概述

采油三厂天然气处理装置 ２００８年 １１月投运，伴生

气设计处理能力 ５０×１０４ Ｎｍ３ ／ ｄ，设计进站伴生气 Ｈ２Ｓ
含量为２ ９８２ ｍｇ ／ ｍ３，湿法脱硫设计胺液循环量２０ ｍ３ ／ ｈ；

近年极端最高气温４３．４ ℃，实际处理气量４９．８×１０４ｍ３ ／ ｄ
左右，平均进站Ｈ２Ｓ 含量 ２ ０００ ｍｇ ／ ｍ３ 左右。
１．１　 脱硫部分

１．１．１ ＭＤＥＡ 脱硫流程

ＭＤＥＡ 吸收塔→闪蒸罐→活性炭过滤器→机

械过滤器→贫富液换热器→ＭＤＥＡ 再生塔→再生

塔底重沸器→贫富液换热器→贫富液冷却器→胺

液循环泵→ＭＤＥＡ 吸收塔（原料气一级增压出口→
原料气二级增压进口）
１．１．２　 运行参数

ＭＤＥＡ 再生塔压力：０．１ ＭＰａ；ＭＤＥＡ 再生塔底

温度：１２１ ℃；胺液循环量：２４ ｍ３ ／ ｈ；ＭＤＥＡ 吸收塔

压力：０．６８ ＭＰａ；胺液浓度：４０％。
１．２　 脱水再生部分

１．２．１　 脱水再生流程

外输干气来气→冷吹塔（分子筛干燥塔）→再
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生气加热器→再生塔（分子筛干燥塔）→再生气冷

却器→再生气分水器→原料气压缩机二级进口。
１．２．２　 运行参数

外输干气来气压力：２．３ ＭＰａ；冷吹塔（分子筛

干燥塔）压力：０．７６ ＭＰａ；再生塔压力（分子筛干燥

塔）：０．７２ ＭＰａ；再生气分水器压力：０．６９ ＭＰａ。
１．２．３　 分子筛干燥塔切换说明

分子筛干燥塔每 ８ ｈ 进行一次切换作业，冷吹

再生气流量为 ２ ５００ Ｎｍ３ ／ ｈ，冷吹塔（分子筛干燥

塔）温度变化由 ２２０ ℃降至 ３５ ℃，运行 ８ ｈ 后，切
吸附。 再生塔（分子筛干燥塔）温度变化由 ３５ ℃
升至 ２２０ ℃，运行 ８ ｈ 后，切冷吹。

２　 现状分析

２．１　 硫堵

２０１３ 年 ５ 月以来，在装置脱硫不合格的前提

下，脱水系统再生气冷却器每隔 １５ ｄ 左右，进出口

压差增大至 ０．１ ＭＰａ 以上，可以判断出再生气冷却

器管束发生堵塞现象。 清洗过程中发现管束内部

存在大量黄色固体物质，经检测分析为硫磺胶合

物，硫堵导致再生气冷却器出口温度达 ５０ ℃以上，
造成原料气压缩机二级进气温度高报、停机。 清洗

过程中存在大量天然气放空现象，管线高温运行，
装置存在安全隐患。
２．１．１　 冷却器堵塞物特征

淡黄色结晶物，不溶于水，高温熔化，燃烧后表面

留黑色杂质，火焰淡蓝色，根据化验检测为单质硫。
２．１．２　 单质硫生成机理［１］

（１） Ｈ２Ｓ 的氧化。 Ｈ２Ｓ 被氧化成单质硫，氧化

剂 Ｆｅ３＋被还原成 Ｆｅ２＋（目前装置不具备反应条件）
Ｈ２Ｓ ＋ ２Ｆｅ３＋→ ２Ｈ＋＋Ｓ°＋ ２Ｆｅ２＋

（２）Ｈ２Ｓ 与氧气反应。 氧气量不足：２Ｈ２Ｓ＋Ｏ２ ＝
２Ｈ２Ｏ＋２Ｓ↓ ；氧气量充足：２Ｈ２Ｓ＋３Ｏ２ ＝２Ｈ２Ｏ＋２ＳＯ２

２．１．３　 存在氧含量原因分析

采油三厂天然气处理装置进站原料气主要来

自油田伴生气［２］，伴生气 Ｏ２ 含量一直保持在 ０．５％
以下。 近年来根据单井注氮气量及注氮井开井数

据来看，原料气含氧量变化不大，但是极少氧气的

存在，为硫磺的生成提供了有利的条件。
２．１．４　 工艺硫单质生成分析

在现有工艺条件下，处理后干气硫化氢浓度部

分季节不能满足天然气产品的质量要求，导致再生

气体中存在大量的 Ｈ２Ｓ 气体，脱水再生系统中分

子筛对 Ｈ２Ｓ 形成单质硫具有催化作用。 工艺上，
分子筛干燥塔再生、冷吹切换过程中急剧降温

（２２０ ℃降至 ３５ ℃），而冷吹 ／再生气体中存在硫化

氢、氧气，为单质硫的形成提供了有利条件。 脱氧

可以改善发生硫堵的现象，但是不能根本上解决装

置存在的问题。 导致硫堵的关键因素是产品硫化

氢含量超标，提高装置脱硫效果是必要的。
２．２　 脱硫效果

２．２．１　 ＭＤＥＡ 脱硫原理［３］

采油三厂天然气处理装置脱硫工艺采用湿

法脱硫，脱硫剂为 ＭＤＥＡ 甲基二乙醇胺 ＣＨ３Ｎ －
（ＣＨ２－ＣＨ２ＯＨ） ２，ＭＤＥＡ 即 Ｎ－甲基二乙醇胺，分子

式为 ＣＨ３－Ｎ（ＣＨ２ＣＨ２ＯＨ） ２。
胺分子中至少有一个烃基团和一个氨基团。

一般情况下，可以认为烃基团的作用是降低蒸汽压

和提高水溶性，氨基团的作用是使水溶液达到必要

的酸碱度， 促使 Ｈ２Ｓ 的吸收。 Ｈ２Ｓ 是弱酸性，
ＭＤＥＡ 是弱碱，反应生成水溶性盐类，由于反应是

可逆的，使 ＭＤＥＡ 得以再生，循环使用。 甲基二乙

醇胺的碱性随温度升高而降低，在低温时弱碱性的

甲基二乙醇胺能与 Ｈ２Ｓ 结合生成胺盐，在高温下

胺盐能分解成 Ｈ２Ｓ 和甲基二乙醇胺。
在较低温度下（２０～４０ ℃），反应向左进行（吸

收），在较高温度下（ ＞１０５ ℃），反应向右进行（解
吸）。 醇胺脱硫法是一种典型的吸收—再生反应

过程，反应机理为：溶于水的 Ｈ２Ｓ 具有微酸性，与
胺（弱碱性）发生反应，生成在高温中会分解的盐

类。 以甲基二乙醇胺（ＭＤＥＡ）为例，其吸收 Ｈ２Ｓ 发

生的主要反应如下：
２Ｒ３ＮＨ＋Ｈ２Ｓ→（Ｒ３ＮＨ） ２Ｓ（Ｒ３ＮＨ） ２Ｓ＋

Ｈ２Ｓ →２Ｒ３ＮＨ２ＨＳ
醇胺和 Ｈ２Ｓ 的主要反应为可逆反应，在吸收

塔中上述反应的平衡向右移动，原料气中的酸性气

组分被脱除；在再生塔中则平衡向左移动，溶剂释

放出酸性气组分。 同所有其他吸收—再生反应过

程一样，加压和低温利于吸收，减压和高温利于再

生。 但为了防止溶剂分解，再生温度通常低于 １２７
℃（装置再生塔底温度控制为 １２３ ℃±２ ℃）。
２．２．２　 效果分析

ＭＤＥＡ 吸收 Ｈ２Ｓ 属于瞬间质子传递反应，受
化学平衡控制［４］。

Ｈ２Ｓ＋ＭＤＥＡ←→ＭＤＥＡＨ＋＋ＨＳ－

根据现场工艺，对运行参数进行调整，统计数

据，经验分析，改变原料气 ／胺液质量比、进料温度、
操作压力、塔板数量，来确定相关因素对吸收效果

的影响。
（１） 原料气 ／胺液流量比对吸收效果的影响。
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在处理原料气流量不变的情况下，通过调节阀控制

胺液流量，考察在不同流量下对应的 Ｈ２Ｓ 吸收效

率的影响。 由图 １ 可知，随着胺液 ／原料气质量流

量比的增加，脱硫效果明显加强，净化气 Ｈ２Ｓ 浓度

降幅较大。 根据吸收塔容量负荷及胺液循环泵排

量情况，脱硫装置胺液循环量可由设计 ２０ ｍ３ ／ ｈ 提

到 ２４ ｍ３ ／ ｈ，保持最优脱硫状态。
（２）原料气、贫液进料温度对吸收效果的影

响。 近年来随着地区环境温度及装置处理气量的

不断上升，采油三厂天然气处理装置夏季（５ － ９
月）原料气增压至 ＭＤＥＡ 吸收塔的温度最高可达

６４ ℃，贫液进入 ＭＤＥＡ 吸收塔的温度最高可达 ５６
℃，产品 Ｈ２Ｓ 含量严重超标。

为了考量进料温度对脱硫效果的影响，在冬季

环境温度下，通过调整原料气压缩机冷却器、贫液

冷却器百叶窗开度控制原料气、贫液进入吸收塔的

温度，统计数据。 由图 ２ 可知，随着原料气进入吸

收塔温度的升高，净化气 Ｈ２Ｓ 的脱除效果变差。
由图 ３ 可知，随着贫液进入吸收塔温度的升高，
Ｈ２Ｓ 的脱除效果明显减弱，出口气体 Ｈ２Ｓ 浓度增加

幅度较大。 对比原料气和贫液温度对脱硫效果的影

响，改变贫液温度要比改变原料气温度，对吸收 Ｈ２Ｓ
效率影响更明显。ＭＤＥＡ吸收Ｈ２ Ｓ的过程是一个
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图 １　 胺液流量对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响
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图 ２　 原料气温度对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响
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图 ３　 胺液温度对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响
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图 ４　 吸收塔压力对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响

Ｆｉｇ．４　 Ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ
ｏｎ Ｈ２Ｓ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｒａｔｅ

放热的反应，故低温有利于 Ｈ２Ｓ 的吸收。
（３） 吸收塔操作压力对吸收效果的影响。 由

图 ４ 可知，通过压力调节阀对吸收塔压力参数进行

控制，随着吸收塔操作压力的提高，Ｈ２Ｓ 脱除率提

高。 但随着压力的不断增加，净化气 Ｈ２Ｓ 浓度的

下降幅度变小，所以应根据天然气处理净化度的要

求和吸收塔的设计条件，确定吸收塔的压力。 采油

三厂轻烃站 ＭＤＥＡ 吸收塔运行压力为 ０．６８ ＭＰａ，
压力适当。

（４） 胺液浓度对吸收效果的影响。 由图 ５ 可

知，通过调整胺液浓度发现，随着胺液浓度的升高，
Ｈ２Ｓ 脱除率显著提高，当胺液浓度达到 ４０％左右

时，随着胺液浓度的增加，Ｈ２Ｓ 脱除率则下降，故可

以认为最佳的反应浓度为 ４０％左右。
（５）塔板数量对脱硫效果的影响。 如图 ６ 所

示，随着塔板数量的增加，净化气中 Ｈ２Ｓ 含量呈递

减趋势，塔板数超过 １３ 块时，Ｈ２Ｓ 含量下降趋势变

缓。 采油三厂轻烃站 ＭＤＥＡ 吸收塔塔板数量为 ２７
块，故增加塔板数量对脱硫效果的影响有限。

通过调整，原料气 ／胺液质量比、操作压力、胺
液浓度达到最优。 进料温度受极端环境温度的影

响，无法进行再调节，制约脱硫效果的原因主要在

于进料温度过高。

·３２１·　 增刊 １　 　 　 　 　 段光毅，等． 天然气脱硫效果影响分析及对策———以西北油田分公司采油三厂为例　 　
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图 ５　 胺液浓度对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响
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图 ６　 塔板数对 Ｈ２Ｓ 吸收速率影响

Ｆｉｇ．６　 Ｎｕｍｂｅｒ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ
ｐｌａｔｅｓ ｏｎ Ｈ２Ｓ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｒａｔｅ

３　 预防对策

３．１　 空冷器管束清理

２０１３－２０１４ 年检修期间对 ３ 台原料气压缩机

空冷器管束，２ 台贫液空冷器管束进行清洗，使用

高压水枪冲洗管束内部附着物体。 由于沙尘天气

导致空冷器管束散热片积灰尘严重，现场采取水、
气冲洗的办法进行处理，但由于管束上下有 ６ 排，
且排与排之间采取错位分布，中间几排管束散热片

无法进行清洗。 使用物理清理法清洗空冷器管束，
空冷器换热效果稍有改善，但是不能达到预期。
３．２　 增大空冷器换热面积

近年极端最高气温达 ４３．４ ℃，地表温度已达 ５６
℃。 根据 Ｎ－甲基二乙醇胺溶液吸收 Ｈ２Ｓ 气体的特

性，当原料气及贫液温度小于 ４０ ℃时，对 Ｈ２Ｓ 气体

的吸收效果较好。 随着处理气量逐年增大，导致原

料气压缩机冷却器负荷增大。 通过增大干式冷却器

的换热面积，无法达到脱硫最佳温度要求。
针对以上现象，干式空冷器降温效果根据环境

温度的变化而变化，空冷器百叶窗已经开至最大，
无法再进行原料气、贫液降温调节，试图通过物理

清理和增大换热面积，但是空冷器的换热效果不能

达到预期，传统的降温措施不能满足极端气候对

ＭＤＥＡ 脱硫工艺的需求。
３．３　 新增冷水机组

通过新增冷水机组降低原料气、贫液温度是必

要的。 在现有工艺基础上，原料气一级压缩经过蒸

发器制冷降温后再进 ＭＤＥＡ 吸收塔，贫液增压经

过蒸发器制冷降温后再进 ＭＤＥＡ 吸收塔，实现对

原料气、贫液的降温。
３．３．１　 工艺流程（改造后）

原料气一级压缩增压→空冷器→ 蒸发器（新
增）→ＭＤＥＡ 吸收塔。

ＭＤＥＡ 再生塔→再生塔底重沸器→贫富液换

热器→贫富液冷却器→胺液循环泵→蒸发器（新
增）→ＭＤＥＡ 吸收塔。
３．３．２　 冷水机组工作原理

制冷工质（即制冷剂）在蒸发器内吸收被冷却

物的热量，使原料气及贫液介质被降温，制冷剂汽

化形成蒸汽，压缩机不断地将产生的蒸汽从蒸发器

中抽出，并进行压缩，经压缩后的高温、高压蒸汽被

送到空气式冷凝器后放热冷凝成高压液体，在经节

流机构降压后进入蒸发器，再次汽化，吸收被冷却

介质（原料气和贫液）的热量，如此周而复始地循

环，形成给原料气及贫液降温的过程。
３．３．３　 现场应用及效果分析

２０１５ 年 ６ 月初投运新增冷水机组以来，原料

气、贫液温度得到了大大的改善，同时减少了胺液循

环泵负荷，降低的系统胺液循环量，未发生再生气冷

却器管束硫堵现象，装置脱硫效果较佳（表 １，２）。

４　 效益分析

（１）经济效益。 保障产品质量合格。
（２）节约成本。 再生气冷却器发生硫堵，造成

了巨大的经济损失，近年５月至９月份，每隔１５ ｄ

表 １　 重点部位参数对比

Ｔａｂｌｅ １　 Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ｔｈｅ ｋｅｙ ｐａｒｔｓ

参数 改造前 改造后

原料气进 ＭＤＥＡ 吸收塔温度 ／ ℃ ６４ ３５
贫液进 ＭＤＥＡ 吸收塔温度 ／ ℃ ５６ ４０
胺液循环量 ／ （Ｎｍ３·ｈ－１） ２４ ２０

表 ２　 脱硫效果参考数据对比

Ｔａｂｌｅ ２　 Ｒｅｆｅｒｅｎｃｅ ｄａｔａ ｏｆ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔ

参数
２０１３ 年
６ 月

２０１４ 年
６ 月

２０１５ 年
６ 月

日均处理气量 ／ （１０４ Ｎｍ３·ｄ－１） ４４．００ ４９．３４ ５０．２４
进站原料气 Ｈ２Ｓ 浓度 ／ （ｍｇ·ｍ－３） ９１３．００ １ ２７１．０５ １ ８７４．５４
外输气 Ｈ２Ｓ 浓度 ／ （ｍｇ·ｍ－３） １１６．２３ ２１１．１６ ３．５０
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左右需对再生冷却器管束清洗一次，随着环境温度

的升高，发生硫堵的周期有可能缩短，根据实际情

况每年非计划平均清理 ８ 次。 清洗更换过程中，装
置再生气放空气量达 ２ ５００ Ｎｍ３ ／ ｈ，根据平均更换、
试压、置换作业时间 ４ ｈ 进行计算，每次造成的天

然气损失达 １０ ０００ Ｎｍ３。 以天然气价格 ０．８ 元 ／ ｍ３

进行计算，每年因再生气冷却器管束硫堵清洗，造
成天然气放空经济损失为 ６．４ 万元。 清洗再生气

冷却器管束一次的施工费、材料消耗费用大概为

１．５万元，设备吊装、拆卸、安装费用为 ５ ０００ 元，以
每年最少进行非计划清洗 ８ 次计算，造成经济损失

为 １６ 万元。 采油三厂天然气处理装置避免再生气

冷却器硫堵现象发生，每年可节约成本 ２２．４ 万元。
（３）安全环保效益。 采油三厂天然气处理装

置脱硫工艺系统改造后，为产品销售、使用、运输提

供了安全保障，减少了天然气能源的浪费，从而相

应地降低了天然气燃烧生成 ＳＯ２、ＮＯＸ、ＣＯＸ、粉尘

污染物的产生量，对减轻大气污染加强环境保护具

有重大的积极作用。 避免了天然气放空管线长时

间处于高温状态，有效地预防了放空管线发生腐蚀

刺漏、着火、爆炸等重大事故。

５　 结论

通过工艺优化措施，可以完全杜绝产品不合格

及再生气冷却器硫堵。 该项目实施应用后，不仅为

采油三厂天然气处理系统提供了长期安全、高效、
平稳运行有力保障，杜绝了因脱水再生气冷却器堵

塞造成的天然气体放空，减少了设备维护费用，产
生了较好的经济效益，为天然气处理、投资设计及

改造提供了一个经济、简便、高效的改造方案，此项

目成果可更多地应用和推广。
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再换装井口，实现了科学补液，节约了泥浆、保护了

油气层。 已成功应用 ５８ 井次，平均每井产生经济

效益 １８．４３ 万元，累计经济效益 １ ０６８．９４ 万元，经
济效益显著。

（３）该技术已在塔河油田及外围区块漏失井

中全面推广，对于国内其它油田具有普遍的参考意

义，推广应用前景广阔。
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