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摘 　要 　从 １９８９年发现陕参 １井至今 ，长庆气田经历了 １５年的勘探开发与地面工程建设 。截至目前 ，已累计

销售天然气 １２０ × １０
８m３

，主要输往北京 、天津 、西安 、石家庄 、银川及“西气东输”下游的上海 、苏州 、郑州等城市作为

民用燃气 ，部分用于发电和化工原料（例如合成甲醇）等 。文章根据长庆气田靖边 、榆林 、苏里格等气区中天然气生

产规模 、温度 、压力 、气体组成等特点 ，分别介绍了这些气区的天然气净化情况 ，其中着重介绍了靖边气区天然气净

化中的脱硫脱碳 、酸气处理和配套工艺技术 。
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　 　长庆气田主要包括靖边 、榆林 、乌审旗及苏格里

等气区 ，其中靖边气区建成最早 、目前规模最大（已

建成规模 ６０ × １０
８m３

／a） ，主要为下古生界气藏的天

然气 。榆林气区是目前已建最大的上古生界气藏气

田（已建成规模 １０ × １０
８m３

／a） ，苏里格气田正在开发

建设之中 。长庆气田各气区由于气田地质特征 、天

然气性质和地面自然条件不同等因素 ，地面建设采

用的净化工艺和建设模式也不同 。

一 、气田地质特性及天然气参数

　 　 １ ．靖边气区

　 　靖边气区属下古生界气藏奥陶系马家沟组 ，系低

渗透 、低丰度 、中低产 、大面积复合联片的整装气田 。

天然气中 CH４ 含量在 ９３％ 以上 ，C２ ＋ 含量仅 １％ 左右 ，

其余为 CO２ 、H２ S等非烃类 。 CO２ 含量一般为 ５ ．０％

～ ６ ．６％ （体积分数 ，下同） ，H２ S 一般在 ２００ ～ １４００

mg／m３
，需要脱硫脱碳和脱水方可满足商品气的要

求 。与川渝气田相比 ，靖边气区天然气中酸性组分特

点（表 １）是 ：① CO２ 含量一般大于 ５％ ，而川渝气田一

般小于 ３％ ；② H２ S含量一般小于 ０ ．１％ ，而川渝气田

一般大于 １％ ，个别气田甚至大于 ５％ ；③ CO２ ／H２ S（摩
尔比 ，下同）比值一般在 ８０ ～ １６０ ，而川渝气田一般小

于 １０ ；④有机硫化物含量甚少 。

　 　 ２ ．榆林 、乌审旗气区

　 　 榆林气区属上古生界二叠系山西组山２段气

表 １ 　靖边气区典型原料天然气组成表

组分
含量
（％ ）

相对密度
虚拟临界
压力（MPa）

虚拟临界
温度（K）

CH４ è９３ 揶．８９

C２ H６ 技０ 鞍．６２１

C３ H８ 技０ 鞍．０７９

iC４ H１０ ０ 鞍．００９

nC４ H１０ ０ 鞍．００９

iC５ H１２ ０ 鞍．００１

nC５ H１２ ０ 鞍．００２

H２ 媼０ 倐．０００８２

He ０ 櫃．０２２３

CO２ ⅱ５ 鞍．１３６

H２ S ０ 鞍．０４８

N２ 唵０ 鞍．１５９

０ S．５８４６ ４ 亖．７６ １９２ 苘．９

藏 ，天然气的 H２ S 和 CO２ 含量低于国家标准枟天然

气枠中 Ⅱ类气质指标（GB１７８２０ － １９９９） ，因而不需脱

硫脱碳（表 ２） 。气体中除含一定量（２％ ～ ８％ ）的 C２

～ C６ 外 ，还含有少量 C７
＋ 重组分 ，平均 １ × １０

４m３ 天

然气每天可产 ０ ．０２ m３ 左右的凝析油 ，属低碳 、不含

硫 、低含凝析油的天然气 ，故尚需脱水 、脱油 。

　 　乌审旗气区产层为上古生界二叠系下石盒子组

盒 ８ 段 ，也属于低碳 、不含硫和低含凝析油的天然

气 ，天然气的 H２ S 和 CO２ 含量低于国家标准枟天然

气 枠中 Ⅱ类气质指标（GB１７８２０ － １９９９） ，因而不需脱
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表 ２ 　榆林气区典型天然气组成表

组分
含量
（％ ）

相对密度
虚拟临界
压力（MPa）

虚拟临界
温度（K）

CH４ ＃９４ 儋．３１

C２ H６ 贩３ ǐ．４０８

C３ H８ 贩０ ǐ．４９８

iC４ H１０ ０ ǐ．０７５

nC４ H１０ ０ ǐ．０７１

iC５ H１２ ０ ǐ．０２７

nC５ H１２ ０ ǐ．０１３

C６
＋

０ ǐ．０４１

He ０ ǐ．０２７

N２ 亖０ ǐ．３２８

CO２ 潩１ ǐ．２０２

H２ S

０ N．５９２４ ４ e．７３５ １９５ 鬃．２

硫脱碳 ，尚需脱水 、脱油 。

　 　 ３ ．苏里格气区

　 　苏里格为一个面积大 、气层厚的整装气田 ，但储

层非均质性强 ，物性差 ，稳产期时间短 ，井口压力递

减速度快 ，产层为二叠系下石盒子组盒 ８段 ，目前处

于边勘探 、边工业化试采阶段 。 该气区天然气中

CH４ 含量也在 ９０％ 以上 ，但 H２ S 含量小于 ２０ mg／
m３

，CO２ 含量小于 ３％ ，因而也不需脱硫 、脱碳 （表

３） 。此外 ，气体中除含一定量（２％ ～ ８％ ）的 C２ ～ C６

外 ，还含有少量 C７
＋ 重组分 ，平均 １ × １０

４m３ 天然气

每天可产约 ０ ．１ m３ 的凝析油 ，故尚需脱水 、脱油 。

表 ３ 　苏里格气区典型井场物流组成表

组分 含量（％ ）

CH４ 膊９２ 梃．５４

C２ H６ 破４ 蜒．５０

C３ H８ 破０ ＃．９２６２

iC４ H１０ ０ ＃．１２４２

nC４ H１０ ０ ＃．１６０７

iC５ H１２ ０ 寣．０６６１５

C５ H１２ ０ 寣．０２７４１

C６ H１４ ０ 寣．０８３１１

C７
＋

０ 寣．０４１０３

N２ 悙０ ＃．７５６５

CO２ �０ ＃．７７４７

合计 １００ �．００

二 、靖边气区净化工艺技术

　 　 １ ．净化厂的建设现状

　 　目前长庆气田已建成净化厂 ３ 座 。 其中 ，第一

天然气净化厂（以下简称“一厂”）总规模为 ３９ ．６ ×

１０
８m３

／a ，内设 ５ 组 ２００ × １０
４m３

／d 及一组 ４００ ×

１０
４m３

／d脱硫脱碳 、脱水装置和其他配套设施 。第

二天然气净化厂（以下简称“二厂”）总规模为 ２５ ×

１０
８m３

／a ，内设 ２组 ４００ × １０
４m３

／d脱硫脱碳 、脱水装

置和其他配套设施 。第三天然气净化厂（以下简称

“三厂”） ，总规模为 １０ × １０
８m３

／a ，内设 １ 组 ３００ ×

１０
４m３

／d脱硫脱碳 、脱水装置和其他配套设施 。上

述净化厂的原料气均为靖边气区的含硫天然气 。

　 　一厂设计时原料气中 H２ S含量为 ０ ．０３４％ ，CO２

含量为 ３ ．０２％ 。但是 ，投产后原料气中 H２ S实际含
量在 ０ ．０５％ 左右 ，CO２ 含量在 ５ ．１５０％ 左右 。因此 ，

采用常规 MDEA 法脱硫脱碳后的湿净化气中 CO２

含量超过 ３％ 。为了保证商品气质量 ，之后又增加了

一组 ４００ × １０
４m３

／d脱硫脱碳和脱水装置 ，采用混合

醇胺法（MDEA 加 DEA 法）脱硫脱碳 。设计将原料

气中的 CO２ 脱至 ０ ．５％ 以下 ，再与原有装置的 CO２

超标净化气混合以使 CO２ 含量小于 ３％ 后外输 。

　 　 二厂设计原料气中 H２ S 含量为 ０ ．０６５％ ，CO２

含量为 ５ ．３２１％ ，采用常规 MDEA 法脱硫脱碳 。投

产后原料气中 H２ S 、CO２ 含量与设计值变化不大 。

为了脱除大量 CO２ ，装置 MDEA 溶液循环量很大 ，

因而能耗很高〔１〕
。而且 ，实际生产中由于冬季原料

气温度低 ，装置吸收塔内溶液极易发泡 ，运行很不稳

定 。

　 　三厂设计原料中 H２ S 含量为 ０ ．０２８％ ，CO２ 含

量为 ５ ．２８６％ ，采用进口 MDEA 配方溶液法脱硫脱
碳 。脱硫脱碳 、脱水装置均为橇装式 ，工艺流程在传

统的基础上进行了优化 ，投产后装置运行平稳 ，脱硫

脱碳装置 MDEA 溶液循环量远小于常规 MDEA
法 ，配套工程少 ，装置能耗低 。

　 　 ２ ．脱硫脱碳溶液的选择

　 　 （１）三厂采用的 MDEA 配方溶液 ，适合长庆气

田含硫天然气特点 ，既可大量脱除 CO２ 又可深度脱

除 H２ S 的脱硫脱碳溶液 。实践证明 ，装置运行平

稳 ，腐蚀性小 ，能耗低 ，投资少 。二厂与三厂的原料

天然气气质 CO２ 含量非常相近 ，H２ S 含量相差不
大 。将二厂脱硫脱碳装置 （共 ２ 套 ，每套处理量为

４００ × １０
４m３

／d）采用的常规 MDEA 溶液量（设计值

为 １３５ m３
／h）与三厂脱硫脱碳装置（３００ × １０

４m３
／d）

采用的 MDEA 配方溶液量（６３ ．３ m３
／h）相比 ，前者

原料气处理量是后者的 １ ．３３倍 ，但溶液循环量却是

后者的 ２ ．１３倍 ，即前者的溶液循环量比后者高出约

６０％ 。同时 ，二厂加热介质耗量也比三厂高出 ６０％ 。
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由此看出 ，采用合适的 MDEA 配方溶液脱硫脱碳 ，

对于长庆气田这样高碳硫比的原料气 ，无论从节能

还是提高技术水平来讲 ，都是十分重要的（表 ４） 。

　 　 （２）一厂改扩建中增加了一组 ４００ × １０
４m３

／d脱
硫脱碳 、脱水装置 ，设计将其原料气中的 CO２ 脱至

０ ．５％ 以下 ，与原来的 ５组装置的净化气混合后使外

输净化气中 CO２ 含量小于 ３％ 。该装置脱硫脱碳溶

液为混合醇胺 （４５％ MDEA ＋ ５％ DEA ） 。 投产后 ，

CO２ 含量实际只能达到 １ ．１％ ～ １ ．２％ 。 此外 ，根据

国外资料及试验结果 ，要将 CO２ 含量脱至 ０ ．５％ 以

下 ，必须将混合醇胺溶液中 DEA 溶液含量增加到
１０％ 以上 。但是 ，DEA 的腐蚀性较强 ，含量不宜过

多 。因此 ，今后应从经济合理 、技术可靠的角度综合

考虑脱硫脱碳溶液 。

表 ４ 　 ３种溶液应用情况对比表

净化厂
处理量

（１０
４m３

／d） 脱硫脱碳溶液
原料气中
含 CO２  

原料气中
含 H２ S

CO２ ／H２ S
（摩尔比）

循环量
（m３

／h）
净化气中
含 CO２ \

净化气中
含 H２ S

一厂 ４００ wMDEA ＋ DEA ５  ．１５０％ ０ 祆．０４７％ １６１ G．５ １８０ F１ 崓．２％ ≤ ２０mg／m３ 档

二厂 ４００ wMDEA ５  ．３２１％ ０ 祆．０６５％ ８１ 0．９ １３５ F＜ ３ 换．０％ ≤ ２０mg／m３ 档

三厂 ３００ wMDEA 配方 ５  ．２８６％ ０ 祆．０２８％ １８８ G．８ ６３ /＜ ３ 换．０％ ≤ ２０mg／m３ 档

　 　 ３ ．工艺流程的改进

　 　 针对长庆气田含硫天然气特点 ，对三厂的脱硫

脱碳装置工艺流程改进如下 。

　 　 （１）增设原料气预热器

　 　增设原料气预热器是为了适当提高原料气进脱

硫脱碳装置吸收塔的温度 ，因为 ：① MDEA 溶液吸
收 CO２ 受动力学控制 ，较高的原料气温度则有利于

加速 CO２ 的反应速率 ；②长庆气田地处我国北部 ，冬

季漫长寒冷 ，全年中含硫天然气进吸收塔温度均较

低（３ ～ １８ ℃ ） ，不利于 CO２ 的脱除 。在吸收塔前设

置一个原料气预热器的脱硫脱碳工艺流程见图 １ 。

图 １ 　加原料气预热器的天然气脱硫脱碳工艺流程图

　 　 （２）贫液循环采用两级加压

　 　 脱硫脱碳装置吸收塔通常在高压下操作 ，而汽

提塔则在常压下操作 。 目前国内天然气脱硫装置

（包括一厂 、二厂脱硫脱碳装置在内）大多不设溶液

增压泵 ，即将塔底热贫液靠一定位差流经贫／富液换

热器 、贫液冷却器后再用循环泵加压进入吸收塔 。

这样 ，因贫液在贫／富液换热器 、贫液冷却器中流速

较低 ，总传热系数较小 ，故冷换设备面积较大 。如果

溶液循环采用两级加压流程 ，即将热贫液先用增压

泵加压至一定压力后换热 、冷却 ，再用循环泵加压至

所需高压后进吸收塔（见图 １） ，则贫／富液换热器 、贫

液冷却器尺寸就可减小 。二厂脱硫脱碳装置因溶液

循环量较大 ，其效果就更加显著 。虽然这样做会使

溶液泵的台数略有增加 ，但对于溶液循环量较高因

而泵功率较大需要配置高压电动机驱动的脱硫装置

（例如 ，二厂脱硫装置溶液循环泵配置 １０ kV 、４５０

kW电动机）来说 ，从投资 、操作及维修等综合考虑还

是可行的 。 另外也有利于设置贫液过滤器〔２ ～ ５〕
，见

图 １ 。

　 　 ４ ．配套工艺技术

　 　 （１）针对三厂地域缺水的实际情况 ，脱硫脱碳装

置再生塔重沸器加热介质采用导热油 。

　 　 （２）溶液冷却系统采用全空冷技术 ，可以节约水

资源 ，保护环境 。

　 　 ５ ．酸气处理技术

　 　 针对一厂脱硫脱碳装置的酸气中 H２ S 浓度小
于 １０％ ，且酸气量少 ，变化大 ，从酸气中回收的硫磺

量小于 １０ t／d的情况 ，故采用常规 Claus 法是不经
济的 。经过比选 ，采用了德国林德公司 Clinsulf －Do
直接氧化法 ，不仅节省投资还满足了环保要求 。该

法主要用于处理 H２ S 浓度为 １％ ～ ２０％ 的气体 ，允

许流量范围在 ５００ ～ ５００００ m３
／d 。

　 　一厂的硫磺回收装置于 ２００４年 ５月投产 ，是国

内第一套应用于天然气净化厂的 Clinsulf － Do 直接
氧化工艺的装置 。 主要特点是一个反应器代替了

Claus法几个设备 ，流程短 ，设备少 ，投资少 ，硫回收

率达到 ９０％ 以上 ，运行平稳正常 。产品硫磺纯度达
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到 ９９ ．９％ ，排出尾气经焚烧后能达到国家有关排放

标准 。与此同时 ，一厂排出尾气中 CO２ 含量一般在

９０％ 左右 ，可供毗邻一厂的长庆油田甲醇厂（产量为

１０ × １０
４ t／a ）补碳 。 经初步估算年增加甲醇产量

６０００ t 以上 ，具有很好的经济效益 。目前 ，正在进行

这方面可行性研究 。

三 、榆林气区净化工艺技术

　 　 １ ．天然气净化工艺地面建设现状

　 　榆林气区已建成 １０ × １０
８m３

／a 的生产能力 ，建

有集气站 ７座 ，集配气总站 ２座（其中一座也设有脱

油 、脱水装置） ，采用分散净化方案 ，即在集气站进行

脱油 、脱水 。目前 ，在榆林气区南区的开发中 ，采用

同时脱水和脱油的集输工艺已经获得成功 ，从而使

外输天然气水 、烃露点达到国家标准枟天然气枠中 Ⅱ

类气质指标（GB１７８２０ － １９９９） 。

　 　 ２ ．低温分离工艺技术

　 　 （１）低温分离工艺

　 　 榆林气区天然气属低含凝析油的高压气藏气 ，

由于有足够的压力能可供利用 ，故在气田开发中 ，可

采用节流膨胀制冷获得所需低温 ，经冷却后同时脱

水 、脱油 ，满足管输天然气的要求 ，从而降低工程投

资和运行费用 。

　 　气田开发后期 ，由于大部分气井压力降低 ，此时

需用分离后的低温干气对单井来气预冷以满足低温

分离要求 。对于有 ０ ．５ ～ ０ ．８ MPa压差可用的站场 ，

为节约投资 、能耗 ，可采用板翅式换热器使原料气预

冷 ，从而降低节流膨胀所需压差 ，使系统获得 ３０ ～ ４０

℃的温降 ，同时使低温分离温度达到 － １５ ～ － ２０

℃ ，然后气流再经过滤分离后达到外输标准 。

　 　 （２）分离过滤设备

　 　 如何提高气液分离效率 ，是低温分离工艺的关

键 。由于气流中的雾状液滴直径常在 ０ ．１ ～ １０ μm
之间 ，采用一般的重力 、机械和丝网除雾等传统的分

离方法 ，不能使雾滴有效分离 。榆林气区低温工艺

决定采用纤维聚结分离 。为了保证气液聚结器长期

高效运行 ，在气液聚结器前又增设了一级预过滤设

备 。预过滤器主要是过滤气体中较大的固体颗粒 ，

对第二级气液聚结器起保护作用 。

四 、苏里格气区净化工艺

　 　 根据长庆气田近期天然气发展规划 ，苏里格气

区产能将进一步扩大 。苏里格气区气井关井压力一

般在 ２１ MPa ，开井初期流动压力在 １５ ～ １７ MPa ，但
井口压力下降特别快 。根据目前试采情况 ，开井 ２

个月左右 ，井口流动压力最低下降到 ８ ．０ MPa 。该
气区天然气中凝析油含量比榆林气区要高 。根据苏

５井在井场常温分离（４ ．１２ MPa ，２５ ．６ ℃ ）取样分析

结果 ，凝析油产量为 ６ ．３ mL ／m３
；苏 ４井在常温分离

（３ ．３４ MPa ，２３ ．２ ℃ ）的条件下 ，凝析油产量为 ２ ．５７

mL／m３
。苏里格气区于 ２００２ 年进行先导性开发试

验 ，建成气井 １７口 ，其中利用探井 ３口 ，水平井 １口

（苏平 １） ，开发井 １３口 ，产能 ３ × １０
８m３

／a（实际建成
１ ．７ × １０

８m３
／a） ，建成 ２ 座集气站和一座集配气总

站 。天然气的脱油 、脱水集中在苏 １ 集气站进行 。

由于苏里格气区气井压力降低很快 ，少部分气井压

力目前已降至 ３ MPa以下 。因此 ，采用冷剂（氨）制

冷的浅冷分离工艺 ，控制外输气的露点 ，即将天然气

冷却至 － ２５ ℃然后分离过滤脱油脱水 ，再经压缩机

增压后外输 。
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