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工业作为我国经济建设的重要支柱，在其发展过

程中存在着一定的能源浪费问题，石油化工行业是其

中的能源消耗大户，只有科学合理地选择节能措施，

考虑到节能效益，才更加有利于达成节能减排以及降

耗的根本目标。胺液再生装置是石油炼化的上游生产

装置脱硫单元，该能源消耗问题十分严峻，科学选择

与应用节能措施已刻不容缓。

1 胺液再生装置的具体工艺流程与能耗结构

1.1 工艺流程

胺液再生装置是炼油中的重要装置，是上游生产

装置中的脱硫装置。它们大多使用一乙醇胺 MEA 方

法去除干气和液化气中的硫化氢。吸收剂选用水溶性

醇胺溶剂 MDEA，主要负责胺液的集中再生。胺液再

生装置工艺流程见图 1，首先，MDEA 与原料气中含

有二氧化碳、硫化氢等酸性气体反应，得到溶剂化

烷基醇盐胺盐，生成富胺液。当热交换反应下的富胺

溶液温度达到 98℃时，进入胺再生塔。需要将塔底

温度控制在 121℃，塔顶温度控制在 110℃，压力保

持在 55kPa。塔顶完全分离酸性气体后，将其冷却至

38℃，移至酸性气体分离罐，分离出的酸性水可为再

生塔顶的回流提供支撑。酸性气体被输送到硫回收装

置，纯化的胺液从塔底提取。冷却至 40℃后进入贫胺

液缓冲罐，脱硫塔在贫胺液泵的作用下循环使用 [1]。

图 1   胺液再生装置工艺流程

1.2 能耗结构

1.2.1 再生塔塔底热源

胺液再生装置若为每小时 50t，其综合能源消耗

在 8.57kgeo/t，胺液再生的蒸汽能耗占比最大，可以达

到 82.6%，由此可见，胺液再生装置的能耗大小和蒸

汽用量的关系十分密切，也就是说再生塔底热源选择

及用量是主要的决定因素。大多数的石油炼化企业的

蒸汽管网为中压和低压，而再生塔的热源需要是 140-

155℃区间的低温位热，所以炼化单位会将原本的

1.0MPa 蒸汽减压至 0.35MPa 来作为再生塔热源，也就

是高能低佣，使得能源被大大浪费。

1.2.2 再生装置冷却负荷

胺液再生装置除了蒸汽能耗之外，还存在循环水

能耗，它占能耗比重的 6.8%，虽然远远不及蒸汽能耗

占比，但是它的参数控制以及流程优化有着非常突出

的节能空间。对于再生装置的冷却负荷，在设计过程

中，应在原有的基础上缩减冷却水用量，科学应用空

气冷却器。通常来说，再生塔顶酸性气与贫胺液冷却

的第一选择为空气和循环水冷却相结合的方式。当空

气干球温度低于 25℃，空气冷却器单独运行就可以满

足胺液再生装置的运转需要。而胺液再生装置采取二

者相结合的方式，所产生的能源消耗是单独应用空气

冷却的 1.25 倍。当胺液再生装置的下游设施可以保持

操作平稳，就可以更好把控冷却后的酸性气和贫胺液

温度，而从实际的表现情况，脱硫塔往往不具备冷却

器，既没有达成胺液温度规定要求，低分气和贫胺液

的冷却负荷表现也不是十分良好，由此产生了大量的

能源消耗 [2]。

1.2.3 高温凝结水

胺液再生装置的再生塔塔底热源通常会选择使用

经过减温减压处理的 1.0MPa 蒸汽，在再沸器中蒸汽

和贫胺液实现换热，冷凝反应完成后得到凝结水，之
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后在循环水冷却器的作用下，温度冷却至 95℃以下，

且移动至全厂凝结水管网中，可以被回收利用。再沸

器的出口凝结水温度应当把控在 135℃，根据再生工

艺要求下降至 95℃，此时的冷却负荷为 49.5kW/t，浪

费了低温热位。综合利用胺液再生装置的高温凝结水

热能，有助于减少能源消耗，保证能源利用率过关。

胺液再生装置能量消耗如下表所示：
表 1   胺液再生装置能量消耗

项目 新鲜水 循环水 除盐水 凝结水 电能
1.0MPa
蒸气

单位综
合能耗

0.005 0.585 0.015 -0.192 1.081 7.704

综合能耗 8.16 1.056 27.6 -346 1951 12768

2 胺液再生装置节能措施选择和节能经济效益

2.1 胺液再生装置节能措施选择

2.1.1 调整相关操作参数

对上述胺液再生装置能量消耗情况进行综合分析

后，结合传统胺液再生装置的工艺特点，最终得出的

相关操作参数优化调整方案及有关考量如下：

其一，在传统胺液再生装置运行的过程中，热稳

态盐的含量必定会不断提升。这种物质会对硫化氢的

吸收效果以及再生塔的运行工况造成负面影响，导致

装置整体吸收酸性气体的能力会逐渐下降。随着时间

的累计，气体脱硫效率同样会逐渐下降。因此，如果

保持传统胺液再生装置长期处于运转状态，前后期生

成等量胺液、吸收等量硫相关成分的能耗大不相同（后

期会远远超过前期）。针对这种情况所采取的参数调

整方法是，基于“胺液净化”这一操作，保持每小时

3t 的胺液过滤速率（三级过滤），既能够有效减少胺

液中的杂质，又可以避免热稳态盐的含量增加，从而

降低容积的发泡难度。按照这种方法完成参数调整后，

胺液再生装置运转期间，无论前期还是后期，胺液中

的热稳态盐含量长时间可以控制在 1.0% 左右，最高

不会超过 1.2%，也不会出现高能耗情况，有效实现“节

能降耗”目标。

其二，根据胺液再生装置的运行原理，如果需要

提高酸性气的析出率，可通过降低塔顶压力的方式加

以实现。经过对相关数据分析后发现，如果将回流比

控制在（0.9±0.1）时，残余硫化氢的含量也会显著

降低。但需要注意，“回流比”的参数控制产生的作

用存在上限值——达到 1.0 之后，如果进一步提高该

参数，则在改善贫胺液质量方面的作用不会继续提升。

因此，只需控制在（0.9±0.1）范围内即可 [3]。

2.1.2 应用重油催化分馏塔顶循与再生塔热联合

胺液再生装置的节能措施可以选择应用重油催化

分馏塔顶循与再生塔热联合的方式。当温度在 144℃

的重油催化分馏塔顶循油被抽出和热媒水进行换热反

应，之后所输出的低温位热会移动至低温热水发电机

组处，并且在循环水冷却反应的作用下，温度下降至

75℃，并且进行返塔。重油催化分馏塔柴油的温度为

204℃，先经过原料和富吸收油换热反应后，温度降

至 100℃，后续的反应造作与上述流程等同，最终出

装置的温度在 50℃。胺液再生装置的再生塔塔底温度

设定在 119℃，热源选择应用减温减压处理的 0.35MPa

蒸汽，具体用量在 12t/h。顶循油和循环水换热输出为

低温热，属于热量高质低用，而因为再生塔有着较低

的塔底温度，选定减温减压处理的蒸汽同样是热量高

质低用，若出现热量不足情况，可以选择应用柴油来

进行补充。对胺液再生装置的再生塔供热进行改造处

理，在原有的基础上提升分馏塔顶循油的整体温位，

返塔温度保持在 94℃，在柴油新增的作用下，温度上

升至 154℃，再生塔底再沸器为热源，取代原本的蒸

汽加热再生塔，保留原本的再沸器。顶循油从再生塔

完成换热反应后，温度可以下降至 132℃，而没有经

过换热反应的顶循油要由三通调节阀来实现对返塔温

度的有效调控，确保胺液再生装置的再生塔塔顶温度

一直保持在合理的区间范围内。

2.1.3 再生塔热源选择使用乏汽

将乏汽作为胺液再生装置再生塔的热量源头，能

够呈现出节能降耗特性。首先需要围绕乏汽，分析相

关装置系统的运行工况。通常此种联合装置的乏汽来

源如下：蒸汽经由再沸器的减压处理后，会在 1.0MPa

的压力下，伴随热量回流产生，此时对应的乏汽压力

可达到 0.35MPa，实时温度可达到近 134℃（精确温
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度测量值为 133.8℃）。很多企业的胺液再生系统可

能受多重因素影响，导致乏汽输送管网在较长时间内

处于停用状态，对乏汽的主要运用方式是供应给低温

发电装置。这种情况下，不仅乏汽的综合利用率处于

极低水平，也因为每年进入冬季寒冷期之后，由于乏

汽的产生量远远高于乏汽的消耗量，导致大量无法使

用的乏汽只能储存于乏汽系统中，极大地增加了该子

系统的内部压力，这是真实存在的安全隐患 [4]。一组

来自乏汽子系统的平衡数据如下：在每年的夏季，催

化伴热、精致伴热、再沸器、气提塔再沸器、三级硫

冷却器每小时对应的乏汽流量分别为 1.5t、0.5t、1.1t、

1.5t、0.8t，总计为每小时 5.4t；进入冬季低温环节之 

后，上述各设备及生产过程每小时对应的乏汽流量分

别为 6t、2t、1.1t、1.5t、0.8t，总计为每小时 11.4t。

对应的消耗量如下：夏季精致伴热、仪表板热、低温

发电分别对应每小时 1t、0t、4t，总计为 5t；冬季分

别为 3t、3t、4t，总计为 10t。可以看到，乏汽产生量

多余消耗量。改善上述情况的思路是，基于上述数据

可知，胺液再生装置具有替代 1.0MPa 蒸汽作为再生

塔热量来源的基础条件。改进方案是，在再生塔再沸

器再生蒸汽压力调节阀前端区域，增设 0.3MPa 蒸汽

缓冲罐，用于接入蒸汽和乏汽。通过这种方式，可降

低蒸汽用量，提升乏汽消耗量，一举两得，降低成本。

2.1.4 综合利用高温凝结水

装置内的凝结水温度常年处于“低温热”范围内

（具体温度值为 120℃）。如果不能充分利用这部分

具有一定热量的凝结水，则必然是一种浪费（根据能

量守恒定律，热量作为一种能量，是经过其他能量转

化后得到，如果长时间维持热量且不消耗，意味着能

量被白白浪费）。具体利用这些凝结水的方式为，寻

找合适热阱。具体方法为，增设凝水收集罐、热力除

氧型除氧器等，可对凝结水等进行换热、冷却处理，

从而实现对高温凝结水的利用。通过这种方式，其他

方面的“升温”能耗可在一定程度上降低，实现节能

降耗的目标，且能够长期运用，具有较强的合理性。

2.2 节能措施所带来的节能经济效益

胺液再生装置的所应用的各种节能措施，所带来

的节能经济收益不尽相同，下文对各节能措施经济效

益进行分析。

第一，选择应用重油催化分馏塔顶循与再生塔热

联合的节能措施，表现出了非常显著的节能效果，但

是若分馏塔没有保持充足的热量时，则无法高质量达

成预期的节能目标。所以采取此节能方法，要务必

保障分馏塔热量充足，不再使用柴油和顶循冷却器，

有效节约循环水，而蒸汽的节约则是通过应用顶循油

低温位热供再生塔再沸器来达成，综合能源消耗降从

4.23kgeo/t 下降至 3.13kgeo/t，胺液再生装置能耗节约

1.1kgeo/t，创造了 404 万元的节能经济收益。若此方

法处于满负荷运行状态下时，则节能经济收益可以提

高 1034 万元。

第二，胺液再生装置选择应用再生塔热源为乏汽

的节能方式，能够保持平稳的运行状态，贫胺液质量

合乎标准要求，可以从根本上规避因热源波动情况所

引起的安全事故问题。以乏汽来充当再生塔底热源，

可以在原有的基础上，节约 2.5t 的 1.0MPa 蒸汽，蒸

汽单价为每吨 120 元，胺液再生装置按照每年运行

140 天来算，那么生产成本就可以下降 252 万元，这

也就是该节能措施所创造出的节能经济效益。

第三，综合利用高温凝结水来作为胺液再生装置

的节能改造手段，凝结水热能利用装置可以长时间保

持平稳的运行状态，当除盐水和凝结水完成换热反应

后，除氧器的上水温度从原本的 69℃提升至 81℃，

而除氧蒸汽用量则从 5.5t/h 降至 3t/h，蒸汽消耗平均

节省了 2t/h，可以创造出 210 万元的经济收益。再加

上因为除氧器的上水温度有所提高，除氧效果得到了

明显的加强，为胺液再生装置的平稳运行创造了必要

的条件，进一步延长了其使用生命周期。

3 结论

胺液再生装置具有高耗能特征，这是由其工艺特

征所决定的，所以采取节能措施是非常有必要的，满

足于我国的可持续发展要求。通过调整相关操作参数、

应用重油催化分馏塔顶循与再生塔热联合、再生塔热

源选择使用乏汽以及综合利用高温凝结水的节能措

施，获得良好的节能效果，进一步增加经济收益。
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