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　 　摘 　要 　普光气田的天然气具有高含 H２ S和含 CO２ 及有机硫的特点 ，天然气净化难度大 。为满足高含硫天然气净

化的要求 ，普光天然气净化厂采用了 MDEA法脱硫脱碳 、TEG法脱水 、常规 Claus硫磺回收 、加氢还原吸收尾气处理的

天然气净化工艺路线 。同时 ，在国内首次应用了气相固定床水解脱除羰基硫（COS） 、中间胺液冷却 、MAG 棆 液硫脱气等

国际先进的天然气净化新工艺和专利技术 ，通过不断地摸索及优化工艺参数 ，解决了原料气脱除有机硫 、CO２ 选择性吸

收 、液硫深度脱除 H２ S等技术难题 ；还应用了溶剂串级吸收和联合再生工艺 、能量回收利用等多项技术 ，通过优化调整

胺液循环量 、降低能耗等手段 ，降低了操作费用 。高含硫天然气净化新工艺技术应用于普光气田后 ，净化装置运行稳定 ，

净化气质量超过设计要求 ，达到了国家标准一类气的指标 。
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　 　中国石化中原油田普光分公司天然气净化厂处理

来自四川东北部普光气田的高含硫 、含碳天然气 ，原料

气压力超过 ８ ．０ MPa ，原料气中 H２ S平均含量为 １４％

（体积分数 ，下同） ，CO２ 平均含量为 ８％ 左右 ，同时含

有一定量的有机硫 ，必须进行净化处理 ，以满足枟天然

气枠（GB １７８２０ — １９９９）二类气的技术指标要求 。

　 　该厂总处理能力达 １２０ × １０
８ m３

／a ，居目前世界第

二 、亚洲第一 ；硫磺回收生产能力达 ２４０ × １０
４ t／a ，居

目前世界第一 。普光天然气净化厂是中国建成投产的

第一个百亿立方米级的高含硫天然气净化厂 ，设计及

施工阶段可供借鉴的工艺技术及运行经验有限 。因

此 ，针对普光气田天然气的气质特点及净化装置规模

宏大的实际 ，中国石化组织工程技术人员 ，通过 ５年多

的努力 ，成功进行了天然气净化新工艺技术的引进 、吸

收与应用 。这些新工艺 、新技术在普光气田的成功应

用 ，也为今后国内外其他大型含硫或高含硫气田的净

化处理提供良好的示范和借鉴 。

1 　天然气净化技术路线
　 　普光天然气净化厂共有 １２ 个系列的天然气净化

装置 ，单个系列的设计处理规模为 ３００ × １０
４ m３

／d 。采
用 MDEA 法脱硫脱碳［１］

、TEG 法脱水 、常规 Claus 二
级转化法硫磺回收 、加氢还原吸收尾气处理以及酸性

水汽提的工艺路线 。

　 　高含硫原料气经过脱硫单元脱除几乎所有的

H２ S 、部分有机硫及 CO２ ，再经过脱水单元脱水后 ，合

格净化气出装置外输 。脱硫单元产生的含有 H２ S 的
酸性气体进入硫磺回收单元 ，将硫元素回收为液硫 ，送

出装置 ，经成型后运至硫磺储运系统并外销 。硫磺回

收单元的尾气经过尾气处理单元净化处理 ，净化后的

尾气送至尾气焚烧炉焚烧后 ，产生的烟气能满足国家

环保要求 ，经烟囱排入大气 ；产生的酸性水送至酸性水

汽提单元 ，汽提出的酸性气体送至尾气处理单元净化

处理 ，而处理后合格的净化水则送至循环水厂循环

使用 。

1 ．1 　天然气脱硫单元
　 　针对原料气中 H２ S含量介于 １３％ ～ １８％ 、有机硫

含量 ３４０ ．６ mg／m３
、CO２ 含量介于 ８％ ～ １０％ ，净化气

要达到枟天然气枠（GB １７８２０ — １９９９）二类气的技术要

求 ，必须脱除几乎全部的 H２ S ，并部分脱除 CO２ 。因此
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要求脱硫溶剂具有较好的选择性 。

　 　普光天然气净化厂采用的 MDEA 法［２］具有选择

吸收性好 、解吸温度低 、再生能耗低 、腐蚀性弱 、溶剂稳

定性好等优点 ，但MDEA 也存在对有机硫脱除能力差
等不足之处［３］

。 针对原料气中有机硫主要为羰基硫

（COS）的特点 ，需采用单独的脱除有机硫工艺 。

1 ．2 　天然气脱水单元
　 　根据产品气的水露点在出厂压力条件下应低于下

游输送过程中最低环境温度 ５ ～ ７ ℃ 的规定 ，结合下

游川气东送管线所经区域的气象条件 ，产品气的水露

点按照 ８ ．０ MPa条件下小于等于 － １５ ℃ （冬季）进行

控制 。脱水单元采用 TEG 脱水工艺［４］
，具有热稳定

性好 、吸湿性高 、容易再生 、蒸汽压低 ，携带损失量小等

优点 。 TEG再生采用高压蒸汽加热 ，并用一定量的干

燥产品气作为汽提介质 ，进一步改善 TEG 贫液中的
水含量 。 在实际运行中 ，再生温度控制在 １９８ ～

２０２ ℃时 ，水露点小于等于 － ２０ ℃ ，再生能耗也较为

合理 。

1 ．3 　硫磺回收单元
　 　 采用技术成熟的常规 Claus 工艺［５］

，从酸性气中

回收元素硫 。脱硫单元采出的全部酸性气进入反应

炉 ，按酸性气中携带烃类完全燃烧且 １／３的 H２ S 生成
SO２ 控制进入反应炉的燃烧空气量 。在反应炉内发生

Claus反应 ：

H２ S ＋ ３
２
O２ SO２ ＋ H２O （１）

２H２ S ＋ SO２
３
X S X ＋ ２H２O （２）

　 　将酸性气中的硫元素转化成单质硫 。采用一级热

反应与两级催化反应工艺 ，硫收率可达到 ９５％ 。

　 　设置了余热锅炉回收过程气中的废热 ，两级催化

反应器入口均采用自产高压蒸汽间接加热 。

1 ．4 　尾气处理单元
　 　由于单纯采用 Claus硫磺回收工艺不能满足环保
标准的要求 ，该净化工艺增设了尾气处理单元 ，使总硫

回收率大于 ９９ ．８％ 。采用尾气加氢还原吸收工艺［５］
，

将尾气中的 SO２ 、S X 还原为 H２ S ，将 COS 、CS２ 水解为

H２ S ，通过 MDEA法吸收脱除 。净化后的尾气送至尾

气焚烧炉燃烧 ，烟气经烟囱排入大气 。

　 　该单元设置了加氢反应器出口冷却器及尾气焚烧

炉高压蒸汽过热器 ，回收废热同时将单元产生的高压

蒸汽过热后送至系统管网 。

1 ．5 　酸性水汽提单元
　 　酸性水汽提单元接收尾气处理单元急冷塔 、硫磺

回收单元酸气分液罐和脱硫单元的酸性水 ，采用单塔

低压酸水汽提工艺［６］
，汽提出的 H２ S及 CO２ 直接送往

尾气处理单元的急冷塔 ，汽提后的净化水用于循环水

场的补充水 。 整个流程简单 、设备少 、操作简便 、能

耗低 。

2 　净化新工艺新技术的应用
2 ．1 　联合装置的设置
　 　普光净化厂共有 ６套联合装置 。每套联合装置由

２个系列完全相同的天然气脱硫单元 、硫磺回收单元 、

尾气处理单元和共用的天然气脱水单元 、酸水汽提单

元组成（见图 １） 。 ６套完全相同的联合装置 ，大大方便

了天然气净化厂的操作 、管理和检修维护 ，同时 ２个系

列共用 １个天然气脱水单元 、酸水汽提单元也减少了

设备台数 ，节省了占地 ，节约了投资 。

2 ．2 　气相水解法脱除有机硫工艺
　 　普光气田天然气中有机硫含量为 ３４０ ．６ mg／m３

，

其中 ，羰基硫含量为 ３１６ ．２ mg ／m３
，硫醇含量为 ２４ ．４

mg ／m３
。针对有机硫主要为羰基硫（COS） ，选择并应

用了气相水解法脱除 COS技术 。

图 1 　联合装置净化工艺流程图
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　 　将气相固定床水解专利技术首次应用于国内天然

气净化领域 。在气相固定床反应器中 ，在催化剂的作

用下 ，COS 水解为 H２ S 和 CO２ ，水解生成的 H２ S 和
CO２ 被 MDEA 吸收脱除 ，经过实际运行与优化 ，水解

温度在 １２１ ～ １２９ ℃时 ，COS脱除率可达到 ９９％ 以上 ，

净化气中总硫含量（以硫计）小于 ７０ mg ／m３
。与常规

的物理溶剂吸收法脱除有机硫技术相比 ，气相水解法

脱除有机硫工艺未添加新的溶剂 ，也无需增设物理溶

剂再生装置 ，工艺投资节省 ，操作简单 ，COS 脱除效果
显著（表 １） 。

表 1 　气相水解有机硫脱除情况表

温度／

℃

反应器入口
COS含量

反应器出口
COS含量

COS
脱除率

净化气中
COS／mg · m － ３

１１５ n０ I．０１７ ０％ ０ w．０００ ６％ ９６ 湝．４７％ ３ 吵．１１

１１８ n０ I．０１９ ３％ ０ w．０００ ３％ ９８ 湝．４５％ ２ 吵．５４

１２１ n０ I．０１６ ４％ ０ w．０００ １％ ９９ 湝．３９％ １ 吵．３３

１２４ n０ I．０１４ ７％ ０ w．０００ ０％ ９９ 湝．９９％ ０ 吵．１１

１２６ n０ I．０１６ ８％ ０ w．０００ １％ ９９ 湝．４０％ ０ 吵．６８

１２９ n０ I．０１８ ８％ ０ w．０００ １％ ９９ 湝．４７％ ０ 吵．９８

１３２ n０ I．０１９ ８％ ０ w．０００ ２％ ９９ 湝．００％ ０ 吵．９８

2 ．3 　两级吸收 —级间胺液冷却工艺

　 　根据原料气中 CO２ 含量介于 ８％ ～ １０％ ，净化气

只需部分脱除 CO２ 的要求 ，在国内首次应用了两级吸

收 —级间胺液冷却专利技术控制 CO２ 的吸收（图 ２） 。

主要采用一级 、二级主吸收塔吸收工艺 ，在两级吸收塔

之间设置级间冷却系统 ，通过降低胺液进入一级吸收

塔的温度 ，降低吸收塔的温度梯度 ，有效抑制了 CO２

的吸收 ，同时增强了 H２ S的均衡吸收 。部分 CO２ 穿过

吸收塔 ，留在处理过的天然气中 ，降低了胺液循环量及

再生所产生的酸气量 ，使整个装置的投资和能耗较低 。

图 2 　两级吸收 —级间冷却工艺简图

　 　经过实际运行与优化 ，当胺液冷却到 ３８ ～ ３９ ℃

时 ，胺液对 CO２ 的选择性吸收效果较好 ，净化天然气

中的 CO２ 含量约为 ２％ 。

2 ．4 　脱硫溶剂的串级吸收 —联合再生工艺

　 　由于净化工艺中脱硫单元和后续的尾气处理单元

均采用 MDEA 溶液作为吸收溶剂 ，而尾气处理单元尾

气中的 H２ S 含量不高 ，因此本工艺将尾气吸收塔底的

半富胺液送至脱硫单元一级主吸收塔串级使用 ，提高

了溶剂的使用效率 ，胺液总循环量降低 １０％ ，同时只

需设置 １套胺液再生系统［７］
，减少了设备投资 ，降低了

再生能耗和操作费用（图 ３） 。

图 3 　脱硫溶剂的串级吸收 —联合再生工艺简图

2 ．5 　能量回收设备的使用
　 　从一级主吸收塔底出来的富胺液压力较高（达到

８ ．１ MPa） ，其中溶解有一定量的烃 ，在进入胺液再生

塔前 ，需降压至 ０ ．５ ～ ０ ．７ MPa 以闪蒸出溶解的烃 。

由于这部分富胺液量较大（约 ７４０ t／h） ，降压会释放出

较多能量［８］
，故在净化工艺中设置了液力透平 ，回收富

胺液降压所释放的能量 ，用以驱动高压贫胺液泵 ，液力

透平驱动的电功当量达到 １ １００ kW ，降低了装置的用

电能耗 。

2 ．6 　液硫深度脱气工艺
　 　 Claus 硫磺回收工艺生产的液硫 ，随温度的不同

会含有不同浓度的 H２ S ，通常情况下 ，来自硫冷凝器

的液硫中 H２ S浓度为 １６５ ～ １９９ mg ／m３
。

　 　为了避免 H２ S气体对后续加工和运输造成危险 ，

采用了 MAG 棆 液硫脱气工艺 。与常规的脱气装置［９］

相比 ，该工艺不需要额外的化学药剂和脱气风机 ，完全
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在液硫池内完成 。液硫在液硫池的 ３个不同分区循环

流动中 ，通过液硫冷却器冷却 、脱气喷射器进行机械搅

动 ，使溶解在液硫中的 H２ S 释放到气相中 ，由抽空器

送入尾气焚烧炉焚烧 。经过实际运行与优化 ，液硫中

H２ S可脱除至满足安全要求 。

2 ．7 　在线加氢还原吸收工艺
　 　由于净化厂没有专门的氢气来源 ，在尾气处理单

元的加氢还原吸收工艺中 ，采用在线加热炉发生次氧

化反应 ，提供加氢反应所需的热源及还原气体 ，省去了

单独的制氢装置 。

3 　应用效果
　 　针对高含硫 、含碳天然气的净化新工艺技术在普

光气田得到成功的应用 。从 ２００９年 １０月普光天然气

净化厂第一联合装置顺利投产以来 ，目前全厂 ６ 套联

合装置均已开车成功 ，装置运行平稳 ，主要工艺技术指

标 、产品质量指标达到设计要求 ，硫磺回收率高于

９９ ．８％ ，尾气排放中 SO２ 低于 ９６０ mg／m３
，满足 GB

１６２９７ — １９９６环保要求 。运行 １ 年多来 ，净化天然气

产品质量超过了设计要求的枟天然气枠 （GB １７８２０ —

１９９９）二类气标准 ，达到一类气标准 。目前的产品气技

术质量指标见表 ２ 。

表 2 　产品天然气主要质量指标表

分析项目 组分含量 二类气指标 一类气指标

H２ 3０  ．００ － －

He ０ 沣．０１％ － －

N２ .０ 沣．８７％ － －

CO２ J１ 沣．２８％ ≤ ３％ ≤ ３％

H２ S／mg · m － ３
０  ．６８ ≤ ２０ 吵≤ ６ '

CH４ P９７ �．８３％ － －

C２ H６ d０ 沣．０３％ － －

C３ H８ d－ － －

硫醇／mg · m － ３

COS／mg · m － ３

０  ．１７

０ ．１３
总硫含量 ≤ ２００ 剟总硫含量 ≤ １００

水露点／℃

（在 ８ 9．０ MPa条件下）
－ ２２ W．８９

夏季小于 － １０

冬季小于 － １５ m
夏季小于 － １０

冬季小于 － １５

4 　结论
　 　普光天然气净化厂各联合装置顺利开车投产的实

践证明了净化厂新工艺技术应用的可靠性 。作为我国

建设的第一个百亿立方米级高含硫含碳天然气净化

厂 ，其成功投产运行 ，为以后我国高含硫含碳天然气田

的净化处理 、为大型天然气净化厂的设计和建设提供

了宝贵的经验和良好的借鉴 。

　 　 １）应用气相水解法脱除有机硫工艺 ，可以有效脱

除原料气中的 COS ，净化气中 COS ＜ ７０ mg ／m３
。

　 　 ２）应用两级吸收 —级间胺液冷却技术 ，可以部分

脱除原料气中的 CO２ ，提高选择性吸收能力 。

　 　 ３）应用胺液串级吸收 —联合再生工艺 、能量回收

利用 、设置联合装置 、在线制氢等多项新技术 ，极大地

节约了工程设备投资 ，降低了能耗与操作费用 。

　 　高含硫天然气净化新工艺技术成功应用于普光气

田 ，净化装置运行稳定 ，净化气质量合格 。可以在类似

的大型高含硫气田天然气净化装置上推广应用 。
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