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前 言

    本规范是根据国家石油和化学工业局国石化政发 〔2000]第

410号文件的安排，由大港油田集团石油工程有限责任公司负责
对 《天然气脱水设计规范》SYNC 0076-93进行修订而成。

    本次修订是在征求了各油田有关单位对SYNC 0076-93的
意见，吸收了近年来各油田天然气脱水设计方面的科研成果和设
计经验的基础上进行的。修订中对SYNC 0076-93的内容结构

作了局部修改。

    本规范的主要内容包括:总则、术语、一般规定、甘醇吸收

法脱水、吸附法脱水、低温法脱水、腐蚀及其控制、材料、安全

与泄放等9个部分。

    本规范从生效之日起，同时代替SYNC 0076-930
    本规范由油气田及管道建设设计专业标准化委员会提出并归

口o

    本规范主编单位:大港油田集团石油工程有限责任公司。
    本规范主要起草人:孟凡彬、王峰、胡颖、刘科会、李强、

周学深。

    本规范由大港油田集团石油工程有限责任公司负责解释。
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1 总 则

1.0.1为了规范油气田天然气脱水设计标准和技术要求，保证
设计质量，使工程设计达到技术先进、经济合理、安全适用、管

理方便，特制定本规范。

1.0.2本规范适用于油气田天然气脱水装置新建、扩建和改建

工程的设计。

1.0.3本规范适用于甘醇吸收法、吸附法和低温法脱水的设计

及主要参数的选用。

1.0.4天然气脱水设计除应符合本规范外，尚应符合国家现行

的有关强制性标准的规定。



2 术 语

2.0.1 伴 生气 associated gas

    伴随原油共生，与原油同时被采出的天然气。

2.0.2气井气 well gas

    纯气田和凝析气田采出的天然气。

2.0.3水蚕点 water dew point
    天然气在一定的压力下析出第一滴水时的温度。

2.0.4 脱水深度 depth of dehydration
    用水露点高低表示的天然气中水分的脱除程度。

2.0.5 解点降 dew point depression

    天然气脱水前后的露点温度差。

2.0.6 吸收法 absorption method
    用甘醇化合物和金属氯化物盐溶液等液体吸收剂吸收天然气

中水蒸汽的方法。

2.0.7 吸附法 adsorption  method

    用固体吸附剂吸附气流中水蒸汽的方法。

2.0.8 低温法 low temperature method
    用空冷法、膨胀法和冷剂制冷直接冷却天然气，使天然气中

的饱和水随温度降低而减少的方法。

2.0.9 汽提气 stripping gas

    用干天然气或惰性气通过正在再生的甘醇，脱除仅靠蒸馏过
程除不掉的水分，这样的气体叫汽提气。

2.0.10 富甘醇 rich glycol
    吸收了水的甘醇。

2.0.11 贫甘醇 lean glycol
    经再生提浓后的甘醇。



2.0.12再生气 regeneration gas
    用来加热吸附剂使其脱除水分的气体。

2.0.13冷吹气 blow gas
    用来冷却吸附剂的气体。

2.0.14 水合物抑制剂 hydrate inhibitor
    防止水合物生成的化学药剂。

2.0.15 吸收荆 absorbent

    用于吸收过程中吸收水分的液体。

2.0.16 吸附剂 adsorbent

    用于吸附水分的固体物质，如硅胶、氧化铝或分子筛等。

2.0.17 甜气 sweet gas
    不需净化的，硫化氢含量符合产品标准中民用规定的天然

气。

2.0.15 酸性天然气 sour gas

    硫化氢含量超过产品标准中民用规定的天然气。

2.0.19压缩天然气 〔ompressed natural gas (CNG)
    以甲烷为主要组分的压缩气体燃料。



3 一 般 规 定

3.0.1 天然气脱水装置包括气井气脱水和伴生气脱水。天然气

脱水方法应根据油气田开发方案、油气集输系统、天然气的压
力、组成、气源状况、地区条件、用户要求、脱水深度等进行技

术经济综合比较后确定。

    注

    1 本规范中的压力，除注明外均为绝压。

    2 本规范中采用的标准状态，除注明外均为。℃，101.325kPa.

3.0.2 本规范中的吸收法和吸附法主要应用于天然气水露点的

控制。低温法脱水可同时控制水露点和烃露点。

3.0.3 统一规划，合理布局。气井气脱水一般应满足管道输气

要求和用户用气要求，伴生气脱水应与天然气凝液回收装置结

合，确定合理的脱水深度。

3.0.4 天然气含水量及水合物形成条件见附录Ao

3.0.5 脱水深度的确定应符合以下要求:

    — 满足用户的要求;

    — 管输天然气水露点在起点输送压力下，应比输送条件下

        最低环境温度低51C;

    — 对天然气凝液回收装置，水露点应比最低制冷温度至少
        低51C。

3.0.6原料气进脱水器之前应设置进口分离器。进口分离器气

出口前应设捕雾器除去直径101an以上的所有液滴。进口分离器
可按附录B计算。含有沥青胶质颗粒、粉尘或腐蚀物的天然气，

应设置过滤分离器，防止杂质进人脱水器和增压机。寒冷地区分
离器应设防冻设施。

3.0.7 寒冷地区回收含水液体的管线、阀门和集液包宜伴热保



温，管线安装应有一定的坡度。

3.0.8 凝液应全部回收。如不能密闭储运，必须进行稳定，凝
液稳定应符合现行的国家标准。

3.0.9 汽车用压缩天然气增压后的水露点应符合《车用压缩天
然气》GB 18047的规定，否则应设置脱水装置，CNG加气站脱

水装置宜采用吸附法脱水。

3.0.10应充分利用原料气的压力能，包括气井气的井口压力和
伴生气分离器压力。

3.0.11脱水装置的设置应与天然气集输处理系统统筹考虑，符
合产能建设的总体要求。分散的小气量宜集中脱水。压力低的天

然气可根据供气压力及处理工艺需要，增压集气后再脱水。
3.0.12脱水装置的处理能力按任务书或合同规定的日处理量计

算。与天然气凝液回收装置配套的年工作时间为8000h.

3.0.13 生产中产生的废水、废气、废渣应进行处理，搞好综合
利用。“三废”排放应符合国家现行有关标准的规定及当地环保

部门的要求。

3.0.14 中小型脱水装置宜采用整体或分块橇装。
3.0.15滑橇载荷宜按所有设备及部件净重的150%作设计，其

挠度不宜超过滑橇长度的1/400a



4 甘醇吸收法脱水

4.1 工艺方 法

4.1.1 甘醇吸收法脱水主要使用二甘醇或三甘醇作吸收剂，应

根据脱水深度的要求进行综合经济比较选择吸收剂。
4.1.2 甘醇吸收法脱水的工艺计算见附录co

4.1.3 甘醇脱水装置一般包括进口分离器、甘醇一气体吸收塔、
气体一贫甘醇换热器、甘醇再生塔及重沸器、甘醇循环泵、过滤

器、贫富甘醇换热器和甘醇闪蒸分离器等。

4.1.4 贫甘醇进人甘醇一气体吸收塔之前宜用脱水后的气体进
行冷却。

4.1.5 甘醇闪蒸分离器的设计应符合下列要求:
    1富甘醇中有值得回收的烃类，或存在酸性气体能引起严

重腐蚀时，或使用气动泵作为甘醇循环泵时，应设甘醇闪蒸分离

器。

    2 甘醇闪蒸分离器可设置在贫富甘醇换热器的上游或下游，
闪蒸出的天然气可作燃料，含硫化氢的闪蒸气应去火炬。

4.1.6 重沸器可采用燃料气直接燃烧加热、热媒加热、电加热
或其它热源。设置在处理厂内的脱水装置的重沸器热源应与厂内

供热系统统一考虑。
4.1.7 富甘醇进甘醇再生塔前应设置颗粒过滤器。当原料气中

含有能引起甘醇起泡的重质烃、化学剂及润滑油时应设活性炭过

滤器。活性炭过滤器宜设置在颗粒过滤器之后。

4.1.8 要求得到高浓度的贫甘醇时，应根据工艺需要和经济比
较进行选取，较常用的甘醇再生方法有汽提再生法和减压再生

法。
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4.1.9 汽提再生法的设计应符合下列要求:
    1汽提气宜用干燥过的天然气在贫液精馏柱下方通人，汽

提气宜预热。

    2 三甘醇再生汽提气量可参考图C.0.6估算。
    3 甘醇再生塔顶应设回流冷凝器。利用甘醇一气体吸收塔

底来的富甘醇冷却塔顶的蒸汽流，富甘醇进出口宜设手动旁路。
回流冷凝器的热负荷可取重沸器内甘醇吸收的水全部汽化所需热

负荷的25%。只在冬季运行的小型装置可在塔顶装散热翅片产

生回流。

4.1.10 减压再生法适用于处理规模较大，且不宜用汽提气的场
之
  口 o

                    4.2 工艺 参数

4.2.1 进吸收塔的天然气温度宜维持在15̀C--48r，如果等于

48℃宜在进口分离器之前设置冷却装置。
4.2.2进人吸收塔顶层塔板的贫甘醇温度宜冷却到比气流温度

高6℃一16̀C，且贫甘醇进塔温度宜低于6090 a
4.2.3 甘醇流率的确定必须考虑吸收塔进口处甘醇的浓度、塔

盘数 (或填料高度)和要求的露点降。每吸收lkg水所需醇量，
三甘醇为0.02.3一0.03衬;二甘醇为0.04m3-O.lOm3o
4.2.4 吸收塔的操作压力一般宜大于等于2.5MPa，但一般不

宜超过l0.OMPao
4.2.5 甘醇闪蒸分离器操作压力宜为0.27MPa-0.62MPa，宜

先换热后闪蒸，或在闪蒸分离器内设加热盘管。

4.2.6 常压再生时，重沸器内三甘醇溶液温度不应超过204̀C ,

二甘醇溶液温度不应超过1621C。

4.2.7 正常操作期间，三甘醇损耗量宜小于15.g/m'天然气。

二甘醇损耗量宜小于22mg/m3天然气。



4.3 设 备

4.3.1 进口分离器应紧靠吸收塔。如果来气较清洁，且含液很
少，进口分离器宜与吸收塔一体，且直径应与吸收塔相同。分离

器至吸收塔的升气管管口高度应超过甘醇在停工或操作不正常时

出现最高的液位，并应有防止甘醇溢人分离器的措施。

4.3.2 吸收塔的设计应符合下列要求:
    1吸收塔宜采用泡帽塔板或填料，如选用填料塔宜选用规

整填料。

    2 塔顶应设置捕雾器，应除去大于等于5um的甘醇液滴。
    3 吸收塔直径除按本规范第C.0.2条计算外，尚应对塔板

进行水力计算并调整计算塔径。实际塔板数或填料高度应根据露
点降、甘醇循环流率及贫甘醇浓度确定。

    4 板式塔的板间距不应小于0.45m,捕雾器到气出口的间

距不宜小于塔内径的0.35倍。顶层塔板到捕雾器的间距不应小

于塔板间距的1.5倍。
    5 填料塔应做到甘醇和进气均匀分布，防止壁流和沟流。

4.3.3 甘醇闪蒸分离器可按式 (C.0.4)计算。用于两相 (气
相、甘醇)分离时，宜采用立式分离器;用于三相(气相、甘醇
和液烃)分离时，宜采用卧式分离器。

4.3.4 甘醇循环泵应根据具体情况选用电动泵或气动泵。采用
往复式泵时，泵出口应设防止脉动的缓冲设施。

4.3.5 颗粒过滤器应除去51<m以上的固体杂质，使甘醇中固体
杂质的质量浓度低于0.0196。活性炭过滤器应保持1澎 截面积

上能通过0.68L/s溶液，过滤器的筒体长度与直径比宜为3--50

4.3.6 重沸器的设计压力不应小于0.1103MPa或其充满水的静

压中之较大值，平底封头的变形应限制在直径的1/500范围内。

4.3.7采用三甘醇脱水时，重沸器火管表面平均热通量的正常
范围是18kW /m2-25kW /m2，最高不超过31kW/m2o燃烧器火
焰形状和火焰长度的设计应避免在火管处产生热斑，管壁温度宜
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在甘醇分解温度以下，最高不超过2211C。重沸器内甘醇溶液液
位至少应比火管顶部传热管高150mmo
4.3.8 通过火管横截面积释放的热量由燃烧器调节。自然通风

式燃烧器的火管横截面热流密度不宜大于6800kW /m2 o
4.3.9火管的最小壁厚不应小于6mm(包括腐蚀裕量)，并应

考虑甘醇对火管的浮力。

4.3.10 烟囱抽力应大于烟气流程总阻力的1.2倍，计算时应计

人当地海拔高度。
4.3.11甘醇再生塔的设计应符合下列要求:

    1甘醇再生塔宜采用不锈钢填料，其塔直径应按填料塔的
操作气速度及喷淋密度计算。

    2 中小型装置的甘醇再生塔宜与回流冷却器、重沸器、贫
液精馏柱和缓冲罐用法兰连接成一体。

    3塔顶回流冷却器应确保不会泄漏。塔顶的蒸气排出管线
安装时应有一定的坡度，并保温。

    4对于连接一体的再生塔，宜安装两个吊耳，以便在维修、
更换、运输和安装过程中，由提升机械吊装。

    5 贫液精馏柱应装填料，宜根据喷淋密度的大小进行设计。
4.3.12甘醇缓冲罐的设计应符合下列要求:

    1 甘醇缓冲罐可与贫富甘醇换热器合为一体，热贫甘醇应
被冷却至泵所允许的温度。

    2甘醇缓冲罐宜采用卧式容器，应有足够的容积处理在开
工、正常操作和停工时的液量波动。
    3 甘醇缓冲罐的液位高度应能保证甘醇泵所需要的液体压

头。

4.3.13 气体一贫甘醇换热器宜设在吸收塔的外部。



5 吸附法脱水

5.1 工艺方 法

5.1.1 吸附法脱水适用于水露点要求较低的场合。
5.1.2 吸附法脱水常采用的吸附剂有氧化铝、硅胶和分子筛。

应根据工艺要求作经济比较，选择合适的吸附剂。吸附剂的选择

应符合以下原则:

    1分子筛脱水宜用于要求深度干燥的场合 (水含量1x
10一“以下)，分子筛宜采用认型或3人型。
    2 酸性天然气应采用抗酸分子筛，氧化铝不宜处理酸性天

然气。

    3 当天然气的露点要求不很低时，可采用氧化铝或硅胶脱水。
    4 低压气脱水，宜用硅胶或氧化铝与分子筛双层床联合脱

水。

5.1.3吸附剂必须按 <分子筛动态水吸附测定方法》GB/T
8770, (3P.分子筛及其试验方法》GB/1' 10504及《硅胶 粗孔
硅胶》HG/l' 2765.2中的有关参数进行设计。

5.1.4 吸附法脱水装置分为脱水与再生两部分。吸附法脱水装
置主要设备参数可按附录D计算确定。

5.1.5 典型的吸附法脱水装置包括进口分离器、脱水器、过滤
器、再生气加热器、再生气冷却器和水分离器等。需要时还可设
再生气压缩机。

5.1.6 进口分离器是单独设置的，应能分离出微小的杂质、游
离水滴和油滴。进口分离器应尽量靠近脱水器，寒冷地区管线应

保温。

5.1.7 进脱水器的原料气宜上进下出，再生气和冷吹气宜下进
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上出。

5.1.8脱水后的天然气必须进行过滤，脱水器进出口天然气管

线上必须设。N15取样口，定期测定天然气含水量，有条件的

地方可在脱水后的天然气管线上设在线分析仪。
5.1.9再生气加热方式应根据站内供热系统情况，经济比较后
确定。

5.1.10 吸附周期大于等于8h可采用人工或自动切换，小于等
于4h应采用自动切换。

5.1.11对自动切换床层的装置增压或降压应设孔板或其它阻力
元件控制气流速度，孔板和阻力元件的尺寸应经计算后确定。

5.1.12 被加热的再生气管线和阀门应保温。出脱水器含有水蒸
气的再生气管线最低处应设DN15排水阀。

5.1.13 再生气、冷吹气和燃料气都应计量。
5.1.14 再生气和冷吹气宜用净化后的干天然气。再生气和冷吹

气都应回收。

5.2 工艺 参数

5.2.1脱水器床层吸附周期应根据原料气中含水量、空塔流速、

床层高径比(不应小于1.6)、再生气能耗、吸附剂寿命等作技
术经济比较后确定，一般为8h-24h。对压力不高，含水量较多

的天然气脱水，吸附周期宜小于等于8ho

5.2.2 进床层的原料气温度不宜高于50̀C。

5.2.3 对于两塔流程，冷却气流量一般宜与再生气流量相近，

冷吹气出口温度宜低于50110
5.2.4 吸附时气体通过床层的压降宜小于等于0.035MPa，不
宜高于0.055MPa，否则应重新调整空塔气速。压降计算方法见

本规范第D.0.6条。
5.2.5 对于两塔流程，吸附剂加热时间一般是总再生时间的1/2
-518,总再生时间包括冷却时间。对8h的吸附周期，再生时间

分配如下:
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    — 加热时间:4.5h;
    — 冷却时间:3h;

    — 备用与切换时间:0.5h.

5.2.6 再生气的人口温度应根据脱水深度确定，不同吸附剂再
生气人口温度范围如下:

    — 分子筛人口温度:2321 V315'C;
    — 硅胶人口温度:2340C -245r- ;

    — 氧化铝入口温度应介于硅胶与分子筛人口温度之间，且

宜更接近分子筛的人口温度。

5.2.7 吸附与再生进行切换时，降压与升压速度宜小于
0. 3MPa/min.

5.3 设 备

5.3.1 脱水器内应用栅板支撑床层，床顶有防护网罩。床层下
部用瓷球和不锈钢丝网铺设在栅板上再装填吸附剂，床层上面可
根据筒体直径大小用不固定的不锈钢丝网和瓷球覆盖。支撑结构

应有利于气流均匀分布和更换吸附剂。

5.3.2 选用的瓷球强度要好，装填瓷球高度，床层上部约
150nim，下部为150mm -200nuno

5.3.3 人孔应根据脱水器筒体直径和高度设置，保证吸附剂装
卸方便，确保床层装填水平。

5.3.4 过滤器对过滤介质粒径大小的要求应根据下游工艺需要
确定。

5.3.5 当采用加热炉直接加热再生气时，应符合 《石油工业加

热炉型式与基本参数》SYiT 0540和 《管式加热炉设计技术规

定》SY/T 0539的有关规定。

5.3.6 水分离器宜用两相分离器，分离器内应设捕雾网，冷凝
水应有随时排放阀，不宜设气液界面控制系统，严防已冷凝的水
再串人原料气中。冷凝水管线出口处宜设 DN巧检查阀，排水

管线宜保温和伴热，安装要有一定的坡度。
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6 低温法脱水

6.1 水合物抑制剂的应用

6.1.1 天然气低温法脱水可预防水合物的形成，通常在气流中
注人甲醇、乙二醇 (EG)或二甘醇(DEG)作为水合物抑制剂，

降低水溶液的冰点。应根据不同的脱水方法和工艺要求选用水合
物抑制剂。

6.1.2 抑制剂的适用范围:

    1 甲醇适用于气流温度在一85℃以上，且压力较高的场合，

也可用于季节性或临时性局部解堵。如果甲醇用量较大，则应予

以 回收 。

    2 当气流温度不低于一25℃时，宜用二甘醇;当气流温度

不低于一40℃时，宜用乙二醇。

6.1.3水合物抑制剂应以雾状喷注到能形成水合物以前的气流

中，应能与天然气均匀混合。对于冷冻设备和换热器，必须使水
合物抑制剂很好地分布到每根管子里。

6.1.4 甲醇与甘醇最小注人量可用下式近似计算:

                At=(KHR) /(100M一MR)     (6.1.4一1)

。_— 一fm $iJ赳应量— -丫，。、
八一抑制剂质量+液态水质量“王~‘”

式中 △a— 气体脱水前后水合物生成点的温度差 (℃);
      R— 水合物抑制剂富液 (稀释液)的最小质量分数;

      M— 注人水合物抑制剂的相对分子质量;
      KH— 常数 (甲醇K H = 1297，甘醇类KH=2220)0
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6.1.5 注人甲醇时，总注人量为计算的最小注人量、甲醇的蒸

发损失及甲醇在液态烃中的损失量之和。

6.1.6 注乙二醇和二甘醇时，质量浓度宜为80%-85%，吸水
后甘醇溶液的冰点应低于系统最低温度，吸水后的质量浓度宜为

50%一60%0

6.1.7 天然气、凝液与甘醇水溶液宜用卧式三相分离器分离，
并回收甘醇。甘醇与凝液分离的沉降时间宜为20min -- 60mino

分离器底部宜设集液包和加热盘管 (可绕在集液包外)。

6.1.8 水合物抑制剂除甲醇外均应回收。再生方法见第4章甘

醇脱水的有关内容，但精馏柱可根据要求的甘醇浓度加以简化。

甘醇用量较少的还可以采用间歇燕馏。

6.1.9 乙二醇的损失量可估计为4.g/m'天然气。乙二醇的溶
解损失一般为0.12L/m3-0.72L/m3凝液。
    对酸性气体，损失量约为非酸性气体的3倍。

                      6.2 空冷法脱水

6.2.1 冬李气温比埋地管线在较长时间内低10̀C以上时，可使

用空冷法直接对含饱和水天然气进行部分冷凝脱水。用于低温时
应通过混合器在生成水合物以前注人抑制剂。

6.2.2 空冷器应根据天然气的处理规模、配电情况、集输、维
修及管理作综合经济比较后选用。

6.2.3 温度较高的低压天然气可先冷却至高于形成水合物温度

5℃一7̀C，分出凝液后再进行处理。
6.2.4 应将分散的油、水冷凝液进行回收集中处理。

6.2.5 对采用空冷法脱水的天然气集输管线宜设通球设施及注
抑制剂设施。

6.3 冷剂制冷脱水

6.3.1 适用于无压差可利用的场合。

6.3.2 冷剂制冷脱水装置包括进气分离器、贫富气换热器、蒸
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发器、低温分离器、制冷、凝液稳定设备等。

6.3.3冷剂制冷脱水装置宜与联合站建在一起，水、电、仪表

用风、污水处理等辅助系统可共用。
6.3.4制冷系统设计应符合《天然气凝液回收设计规范》SY/T

0077的有关规定。
6.3.5贫富气换热器宜采用板翅式换热器，热端设计温差一般

取3℃一5℃。

6.3.6 蒸发器宜采用具有蒸发空间的管壳式换热器。

6.4 膨胀法脱水

6.4.1膨胀法脱水只限于气源有多余压力可利用，膨胀后不需

为之再增压的场合。

6.4.2 膨胀法脱水一般是在气源压力很高时采用节流阀制冷脱
水，节流阀前可注水合物抑制剂。如不注水合物抑制剂，节流阀

应紧靠分离器进口法兰，使水合物直接喷人分离器内，分离器底
部设加热盘管。如果进口天然气温度较高，足以融化水合物。可

以先将进气引人盘管加热。

6.4.3膨胀法脱水装置一般包括进气分离器、换热器、节流阀

和低温分离器等。如采用甘醇水合物抑制剂，还应设有甘醇再生

设备及甘醇泵。

6.4.4 脱水后的冷气体应与原料气换热。
6.4.5 压力较高的凝液可就地回收，也可通过另一组换热器与

进气换热。如果进气温度已低到接近水合物形成的温度，可以不

设换热器。

6.4.6 气源压力会逐渐递减的场合，应留有辅助制冷的接口。



7 腐蚀及其控制

7.0.1 酸性天然气宜先脱硫，后脱水。对于距脱硫厂较远的酸
性天然气在管输中可能有游离水产生时，也可先脱水，后脱硫。

7.0.2 对酸性天然气或二氧化碳分压大于等于0.021MPa的湿

天然气，且会引起电化学腐蚀时，设备必须采取防腐措施。硫化
氢分压的计算方法应符合 《天然气地面设施抗硫化物应力开裂金
属材料要求》SY/1' 0599的有关规定。

7.0.3 对甘醇吸收法脱水，当气相中的二氧化碳分压小于
0.021MPa时，不需要腐蚀控制;二氧化碳分压在0. 021 MPa一

0.210MPa时宜采用腐蚀控制，可控制富甘醇溶液pH值或注人
缓蚀剂，也可采用耐腐蚀材料;二氧化碳分压大于0.210MPa
时，设备必须采取防腐措施。

7.0.4 贫甘醇环境通常被视为非腐蚀的，但pH值非常低的贫

甘醇除外。在这种条件下，提高PH值就可避免腐蚀。干气环境
也可被视为是非腐蚀性的。甘醇缓冲罐内装贫甘醇，这一环境可
以认为是非腐蚀性的。

7.0.5 富甘醇溶液pH值宜为7.0一7.5,最大不应超过8.0o

如果条件苛刻，吸收塔底部应使用内涂层或牺牲阳极保护，采用
特殊材料的过滤器，并进行腐蚀监测等。
7.0.6 重沸器有轻度腐蚀，在腐蚀存在的区域应采取必要的措

施。

7.0.7 再生塔和塔顶管线中都有水或含水甘醇冷凝液，腐蚀严

重。在腐蚀存在的区域可采用耐腐蚀金属，再生塔中的填料应用
耐腐蚀材料制造。

7.0.8 严禁氧气串人脱水系统。甘醇储罐的上部空间用微正压
千燥的天然气或氮气密封。
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7.0.9 吸附法脱水，再生气中若含二氧化碳，再生气冷却器应
采取防腐措施。

7.0.10 对于吸收法和吸附法脱水装置的上游不应注甲醇，且应
避免漏人空气。



8 材 料

8.0.1脱水过程中使用的受压容器的壳体、受压元件使用的钢
材及焊接材料，应符合 《压力容器安全技术监察规程》和 《钢制
压力容器》GB 150的规定。高度大于 lom，且高度与直径之比

大于5的裙座自支承的受压容器壳体、受压元件使用的钢材及焊

接材料，应符合 《钢制塔式容器》JB 4710的规定。
8.0.2 脱水过程中使用的管壳式换热器应符合GB 150和 《钢

制管壳式换热器》GB 151的规定。
8.0.3 加热设备的壳体及受压元件使用的钢材应符合 《石油工

业用加热炉安全规程》SY/1' 0031的有关规定。

8.0.4 在腐蚀环境中使用的脱水设备，应考虑金属材料的电化
学腐蚀和应力腐蚀，正确选用材料，保证设备设计使用寿命。设

备内腐蚀环境应符合第7章的规定。
8.0.5 脱水设备抗硫化物应力腐蚀金属材料应符合SY/1' 0599

的规定。暴露于含硫化氢酸性油气环境中的压力容器、储罐、配

管等焊缝硬度应符合 《控制钢制设备焊缝硬度防止硫化物应力开

裂技术规范》SY/1' 0059的规定。



9 安全与泄放

9.0.1脱水装置的安全、防火、泄压、放空设计应执行 <原油

和天然气工程设计防火规范》GB 50183及 《压力容器安全技术

监察规程》有关规定。

9.0.2容积式压缩机和泵的出口管线上，截断阀前应设置安全

阀。

9.0.3 吸附脱水器本身可不设安全阀，应在原料气进脱水器之

前，截断阀之后的管线上设安全阀。
9.0.4 两端都有隔断阀。且充满液体的容器或管段，如停用后

压力可能上升，应设置安全阀。

9.0.5脱水装置中气体介质应选用弹簧封闭全启式安全阀，液

体介质应选用弹簧封闭微启式安全阀。
9.0.6 安全阀的泄放量应按操作故障、火灾事故以及其它可能

发生的危险情况中最大的一种考虑。安全阀后管线材质应按节流

后的温度选择。

9.0.7低温系统放空的安全阀出口管线阀门应有防止冻堵的措

施。

9.0.8 甘醇再生塔顶部排出的含水天然气应引到安全地点排放。

管线应保温且有一定的坡度。

9.0.9对吸收法和低温法脱水的装置应分别回收醇液和烃液。



附录A 天然气含水量有关图表

A.0.1天然气含水量可按以下方法估算:
    1 甲院摩尔浓度大于70%和含少量重烃的甜气可用图

A.0.1一1或图A.0.1一2估算含水量。
    2硫化氢加二氧化碳总摩尔浓度小于40%的天然气含水量

可用式 (A.0.1)计算:

              WR=Yj W J+YZ WZ+Y3 W3      (A.0.1)

式中 WR— 天然气中总含水量 (S/m3);

      Yj— 天然气中烃的摩尔分数;

      W,— 烃实际含水量 (g/m3)，查图A.0.1一1或图
              A.0.1一2;

      Y2— 夭然气中二氧化碳的摩尔分数;

      W2— 二氧化碳有效含水量 (S/m3)，查图A.0.1一3;

      Y3— 天然气中含硫化氢的摩尔分数;

      W3— 硫化氢有效含水量 (9/m3)，查图A.0.1一40
    3 硫化氢加二氧化碳的当量浓度为5%一55%时，可用图

A.0.1一1及图A.0.1一5求含水量。计算方法如下:

      1)将酸性天然气中的0沁摩尔数乘0.75，求出相当于

        HZS的摩尔数，再加上气体中已有的HZS摩尔数，求

        得酸性天然气中HZS当量浓度。
      2)已知温度和压力查图A.0.1一5求得H2S当量浓度下

        含水量的比值。

      3)用甜气的含水量乘含水量比值求得酸性气的含水量。
A.0.2 气体形成水合物的温度可用图A.0.2预测，也可用计算
机计算。在输送过程中有游离水产生的天然气、处于水合物形成
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温度以下的天然气、用水合物抑制剂不适宜或不可行的天然气，
均应进行脱水。
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附录B 分离器工艺计算

B.0.1 分离器直径可用表B.0.1一1和表 B.0.1一3确定，表

B.0.1-1中给出的允许气体流速是基于Souders - Brown公式，

采用的是立式分离器。

              V，二K[(p，一Pe)/Pg]os         (B.0.1)
式中 砚— 允许气体流速 (m/s) ;

      P;— 液体在操作状态下密度 (掩/m3);

      Pe— 气体在操作状态下密度(kg/m3);
      K— 经验常数，对于立式分离器为0.037一0.107，其

          它见表B.0.1一2a
B.0.2与甘醇吸收塔一体的分离器其直径同吸收塔的直径，最

小直径由吸收塔内允许气体流速决定。

    表B.o.1一1 进口分离器最大气体流率推荐值 【11WWI (djW)l

相对

密度

温度

(℃ 〕

操作压丈了(MPa)

3.0 4.0 5.0 6.0 7.0 8.0

0.6

10 1.61 1.89 2.11 2.32 2.53 2.75

20 1.57 1.84 2.05 2.26 2.46 2.67

30 1.53 1.79 2.00 2.19 2.39 2.59

40 1.49 1.74 1.94 2.13 2.32 2.51

50 1.45 1.69 1.88 2.07 2.25 2.43

0.7

10 1.56 1.78 1.99 2.22 2.41 2.62

20 1.52 1.73 1.93 2.14 2.34 2.54

30 1.49 1.69 1.88 2.07 2.26 2.45

40 1.45 1.64 1.82 2.00 2.19 2.37

50 1.41 1.56 1.76 1.93 2.11 2.28
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续衰B.0.1一1

相对

衍度

温度

(C)

操作压力 (MPa)

3.0 4.0 5.0 6.0 7.0 8.6

0.8

10 1.48 1.71 1.92 2.14 2.36 2.57

20 1.45 1.66 1.86 2.07 2.27 2.47

30 1.41 1.60 1.79 1.99 2.19 2.38

40 1.37 1.55 1.73 1.92 2.10 2.28

50 i.33 1.50 1.67 I84 2.口了 2.定8

0.9

10 1.42 1.66 1.90 2.23 2.38 2.62

20 1.38 1.61 1.83 2.14 2.27 2.49

30 1.34 1.55 1.75 2.05 2.16 2.37

4O 1.30 1.49 ]68 196 2.05 2.24

50 1.26 1.43 1.61 1.87 1.94 2.11

注

1 表中操作压力均为表压。

2 表中数值取K二0.107时得出，该系数适合于处理微量或少量液体的分离器，

3 其它与分离器类型有关的经验值或含有大量游离掖的气流应符合 (油气分离

  器规范》SYNC 0515的有关规定

裹B.0.1一2 速度因素 K的且值

分离器型式
分离器长度或高度

      (m〕
K的范围

立式分离器

1-5 0.037-0.072

3.0 0.055-0.107

卧式分离器

3.0 0.122-0.152

其它 0.122-0.152

球形分离器 0.061-0.107



表B.0.1一3分离器横截面积(澎)

公称直径DN

    (mm)

设计压力 (NT.)

4.0 5.0 8.0 10.0

159 0.0174 0.0172 0.0162 0.0156

219 0.0336 0.0330 0.0317 0.0305

273 0.0526 0.0518 0.0490 0.0482

325 0.0754 0.0744 0.0701 0.0683

377 0.1017 0.1000 0.0950 0.0918

426 0.1300 0.1281 0.1218 0.1169

500 0.1963 0.1963 0.1963 0.1963

64X】 0.2827 0.2827 0.2827 0.2827

800 0.5026 0.5026 0.5026 0.5026

900 0.6361 0.6361 0.6361 0.6361

1000 0.7854 0.7854 0.7854 0.7854

1200 0.13的 1.1309 1.1309 1.1307

1400 1.539 1.539 1.539 1-539

1500 工767 1.767 1.767 1.767

注:表中设计压力均为表压
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附录C 甘醇脱水工艺计算

C.o.1天然气甘醇脱水装置工艺计算需要下列工艺数据:

    — 进气流量;

    — 操作压力;

    — 进气温度;

    — 进气组分;

    — 出口气露点要求。

C.o.2 吸收塔直径用表 C.o.2一1和表 C.o.2一2确定，，表

C.o.2一2给出的允许气体流速是基于Soud二一Brown公式:

v,=K[(P，一Pd/N11.1 (C.0.2)

式中 二c— 允许气体速度 (m/s) ;

      Pt— 甘醇在操作状态下密度 (掩/m3);

    Pe— 气体在操作状态下的密度(kg/m3);
      K— 经验常数，见表C.0.2一la

裹 C.0.2一1 速度因寮 K的f值

塔盘间距 (mm) K值

600 0.0488

560 0.0457

450 0.0366



表 C.o.2一2 吸收塔最大气体流率推荐值 【1护砂 /《dmZ)〕

相对

密度

温度

(℃ 少

操作压丈了(MPa)

3.0 4.0 5.0 6一0 7.0 8 0

0 6

l0 0.96 1.09 1.22 135 14名 160

20 0.94 1.07 1.19 1.31 144 156

30 0 92
�‘

1.04 1 16 1‘28 1.40 1.52

4O O 90 102 1.13 1.24 136 146

50 0 88 0.99 1.10 1.21 132 1.43

0.7

10 0，傲】 1.03 】.16 128 141 1.54

加 0.88 101 1 13 1.25 工.37 1.49

30 0.86 0.98 1.10 1.21 1.33 145

叨 0.84 0 95 106 117 129 1.40

50 0 82 0 92 1，03 1 14 1‘24 1.35

08

l0 0.85 0‘99 1.12 125 139 1.52

加 0 83 0.96 109 121 1。34 1。47

30 D.81 0一94 1.05 1.17 1.29 141

40 O即 0.91 1.02 1.13 1.24 135

5D 0.78 0.88 0.始 1的 1.19 1卜29

09

l0 0.82 0.96 1卜11 1.26 1.43 158

20 0.80 0.93 1.07 121 1‘36 t50

30 0.78 090 103 1.16 129 142

40 Ot76 0.87 0.99 ltll 1.22 134

50 0，74 0.84 0.95 1.05 1.15 126

表中操作压力均为表压。

表中数值取K=0.0488时求得。
本表适用于操作压力大于等于3，0卜于吕的悄况

注

1

介
乙

飞
、

C.0.3 甘醇循环流率按式 (C.03) 计算。

Vl_二LwGL (C.0.3)

劝



式中 VL— 甘醇循环流率 (澎/h);

      Lw- 每吸收lkg水所需甘醇循环量 (时/kg);

      G】一 吸收塔每小时的脱水量 (kg/h) o
C.0.4 甘醇闪燕分离器根据液体停留时间确定尺寸大小。

                      V=VLt/60              (C.0.4)

式中 V— 闪蒸分离器中要求的沉降容积 (m3);
      t— 停留时间 (min)。对两相分离器停留时间为5min,

          对三相分离器为20min-30mino
    表C.0.4-1和表C.0.4一2中给出了典型闪蒸分离器的尺

寸和沉降容积。

表C.o.4一1 常用立式两相甘醉闪燕分离器尺寸

公称直径 刀N (， ) 长度 L (mm) 沉降容积 V(m')

325 1200 0.028

426 1200 0.052

500 12仪 0.080

600 1200 0.120

甘醇闪蒸分离器公称直径DN>- 500mm，以内径计;DN < 500mm，以外径

计;

2 沉降容积是指从底封头环焊缝以上至300mm高以下部分的容积

表C.0.4一2 常用卧式三相甘醉闪蒸分离器尺寸表

公称直径 」)N

    {mm ) 咒 L(mm)
沉降容积v (m')

11L直径高 2乃直径高

600

1200 0.1660 0.2409

1800 0.2507 0.3609



续表C.0.4-2

公称直径DN

    (mm) 咒 L(mm)
沉降容积v (m')

12直径高 2/3直径高

朋0 Z0(洲〕 06050 0.7000

1000

2400 0.8016 1.2659

31托)0 1.1941 2.4949

      I

      2

C.0.5

式中

甘醉闪蒸分离器两端封头焊缝之间的距离为闪燕分离器的长度 (L);

沉降部分的长度为L减去滋流堰到出口端焊缝的距离 (150mm).

重沸器所要求的热负荷可用式 (C.0.5)估算:

QR=VI.Qc (C.0.5)

C.0.6

量 。

C.0.7

QR— 重沸器所需要的热负荷 (1cj/h) ;

VL— 甘醇循环流率(衬/h);
QC- 循环Im,甘醇需用的供热量(k3}m3)o

采用汽提气法再生三甘醇，可采用图C-0.6估算汽提气

脱水装置燃料气的耗量按式 (C.0.7)估算:

燃料气耗量顶薰黔 AM (C.0.7)

    燃烧效率用图C.0.7估算。图C.0.7假设烟道气中的残余

燃料气量低于0.1%，这是安全有效操作的最大燃烧极限。图
C.0.7也可用于其它燃料气。
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附录D 吸附脱水工艺计算

D.0.1脱水器工艺计算

    1 塔径初选公式:

            D,=[vl/(z,2x60x0.785)]0s   (D.0.1一1)

式中 VI— 气体在操作状态下的流率(衬/h);
      v2— 允许空塔流速 (m/min )，见表D.0.1一1或图

              D.0.1.

                D2=(0.5092958Vw)13      (D.0.1一2)

式中 V,— 每吸附周期的含水总量被吸附剂饱和吸附所需要

            的吸附剂量 (m3).

                    D=(DI+D2)左 (D.0.1一3)

式中 D— 估算的塔径初值 (M).
    2 吸附剂的用量计算:

                Vw=1.3(Glr/24XsPa)       (D.0.1一4)

式中 G,— 吸附剂脱除的水量 (kg/d);
      :— 所选用的吸附周期 (h);

      Xs 吸附剂的动态饱和吸附量 〔掩 (水)/kg(吸附
            剂)];

      Pe— 吸附剂的堆积密度 (kg/m').
    3 传质区长度计算式:

          从 =(1 .41g0.7195)/(v旦55068日2646)  (D.0.1一5)
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式中 Hy— 吸附剂为硅胶时的传质长度 (m);

      4— 床层截面积水负荷 「kg/ (h-m')];
      Rs-相对湿度 (%)。

    床层截面积水负荷:

e=0.05305 G,/D (D.0.1一6)

    若吸附剂为分子筛或氧化铝，其传质区长度分别为硅胶的
60%和80%.

    4 床层高度的计算:

        HL=V�./F = (0.05417G,r)/(XIPBF)

                                                (D.0.1一7)

式中 H,— 吸附传质段前边线距床层进口端距离 (m);

      F— 床层的横截面积 (m2)0
    5 吸附剂的有效吸附容量:

                XH,=XsH:一0.45H}X,     (D.0.1一8)

式中 X— 吸附剂的有效吸附容量， 【kg(水)/kg(吸附

剂)〕。当X<X，时，H，才满足要求。

衰D.0.1-1 20℃下4-‘目硅胶允许空塔流速衰

D.0.2 求转效点九，并验证几与确定的吸附周期r是否一致。

                  BB=(0.01饰BH)匆 (D.0.2)

式中 BB 转效时间 (h);
      H— 床层总高度 (m) ;
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              图D.0.1 分子筛吸附脱水器允许空塔流速

      X— 有效吸附容量 [吨 (水)八00吨 (吸附剂)]。

D.0.3用估算的直径求实际的空塔流速vZ，并验证是否在表
D.0.1一1或图D.0.1的允许速度以内，否则应调整初选的塔

径，以求得合适的空塔流速为止。

D.0.4计算脱水器直径也可以用雷督克斯的半经验公式计算空

塔质量流速，再用转效点校核。

                G:=(CPB夕:Dp)05 (D乃.4)

式中 G旧— 允许气体空塔质量流速〔kg/(郝·5)〕;
      C— 常数，气体自上向下流动，可取C=0.25一032;
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          气体自下向上流动，取C=0.167;

      Pg— 气体在操作状态下的密度(kg/m3);
      D,— 吸附剂的平均直径 (m).

D.0.5再生气热负荷的计算:
    1 固体吸附剂脱水器本身的显热:

Q,=GC, (t2一t.) (D.0.5一1)

式中 Q,— 塔体本身的显热 (ki);
      G— 塔体的重量 (kg);

      Cl- 钢的平均比热 〔kJ/ (kg-C)];

ti— 再生的初始温度 (℃);
t2— 再生加热的平均温度 (℃)。

t2=(t,+t�)沱

  to— 再生气进塔温度 (℃);

  t�— 再生气出塔温度 (℃)。
2 吸附剂的显热:

Q2=G.,C2(t2一t,) (D.0.5一2)

式中 Q2— 吸附剂显热 (k1 );

      C2— 吸附剂的平均比热 [U/(kg-r-)];

      Gs 吸附剂重量 (kg).
    3 水的脱附热:

Q3=G26H (D.0.5一3)

式中 Q3— 水的脱附热 (kJ);

      G2— 每周期的吸附水量 (kg);

      OH— 水的脱附热，取△H = 4186 . 8kj /kga
    4 瓷球的显热:



Q4=G,C4(t2一tl) (D.0.5一4)

式中 Q4- 瓷球的显热 (W;
      G} 瓷球的重量 (kg);

      C4- 瓷球的比热 [U/(掩·℃)]。
    5 考虑热损失为再生吸附剂总热量的10%0

D.O.6 床层压降计算:

锣一B1ev2十},,  2"Yev2 (D.0.6一1)

式中 △p— 脱水器床层压降(kPa) ;

      Fr— 气体粘度 (Pa-s).
B, C- 常数，查表D. 0.6.

表D.0.6 吸附荆粒子类型常数衰

粒 子 类 型 常数B 常数 C

直径 3.2- 球形 4.155 0.00135

当量直径3.2~ 条形 5.357 0.00188

直径 1.6- 球形 11.278 0.00207

当量直径1.6二 条形 17.660 0.00319

        条形当量直径二do/[(2/3)+(do/31o)]
                                                  (D.0.6一2)

式中 do— 圆柱 (条)直径 (mm) ;

      10— 条长度 (mm) ;
D.0.7 如果再生气量和再生温度一定，应由热平衡确定再生加
热 时间。
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标准用词和用语说明

    本规范条文中要求严格程度的用词，在执行时按下述说明区

别对待;

    1表示很严格，非这样做不可的用词:
      正面词采用 “必须气

        反面词采用 “严禁”。

    2 表示严格，在正常情况下均应这样做的用词:

      正面词采用 “应，’;

        反面词采用 “不应，，或 “不得”。

    3表示允许稍有选择，在条件许可时首先应这样做的用词:

        正面词采用 “宜，’;

        反面词采用 “不宜，’;

    4 表示有选择，在一定条件下可以这样做的，采用 “可”。



附件

天然气脱水设计规范

条 文 说 明



修 订 说 明

    本规范是根据国家石油和化学工业局国石化政发 〔2000」第
410号文件的安排进行修订的。

    在修订过程中曾进行了广泛的调研和分析工作，既总结了国

内油气田20余年来在天然气脱水方面的设计经验，又吸收了国
外天然气脱水和引进装置的先进技术。查阅了国内外有关文献、

资料，在结合我国实际情况的基础上，参考 《天然气甘醇脱水装
置规范》API Spec 12GDI而编制完成的。

    各单位在本规范的执行过程中如发现有不妥之处，请将意见
函寄天津大港油田集团石油工程有限责任公司(邮编:300280)0

大港油田集团石油工程有限责任公司

                        2002年 7月



目 次

1 总则············，···，·································，，··········⋯⋯ 44

3 一般规定··········，········，························、············⋯⋯ 45

4甘醇吸收法脱水····，······，········‘·，····一 ，，..⋯，，47
  4.1工艺方法 ·················································，··⋯ 47

  4.2工艺参数 ·················，··········，··········，···········⋯⋯ 49

  4.3 设备 ·········，···········，······························，⋯⋯ 50

5 吸附法脱水·····················································⋯⋯56
  5.1工艺方法 ··，··，········，，，·············，·················，··，⋯ 56

  5.2工艺参数 ··················································⋯⋯ 57

  5.3 设备 ·····················，·······················，···········⋯⋯ 58

6 低温法脱水·····，·········...................................··一 59

  6.1 水合物抑制剂的应用 ······································⋯⋯ 59

  6.2 空冷法脱水····························，·····················，··⋯ 61

  6.3冷剂制冷脱水，···········，··········，·····················⋯⋯ 61

  6.4 膨胀法脱水····························。···············。······⋯⋯ 61

7腐蚀及其控制····，·，·······，··‘···，，，········，·，，·····⋯⋯ 62
附录A 天然气含水量有关图表 ······························⋯⋯64

附录B 分离器工艺计算 ······································⋯⋯65
附录C 甘醇脱水工艺计算 ，······················，··········⋯⋯66
附录D 吸附脱水工艺计算 ····································⋯⋯ 67



1 总 则

1.0.1 本条提出了油气田天然气脱水装置设计的基本原则，这
些原则是根据国家有关文件并结合油气田天然气脱水装置的特点
确定的。

1.0.2 本条说明本规范的适用范围，本规范不适用于滩海油气
田天然气脱水工程的设计。
1.0.3 本条说明本规范的主要内容。本规范不包括氯化钙脱水

的内容。

1.0.4 本条说明本规范与国家现行有关规范的关系，采用建设
部19%年颁发的 《工程建设标准编写规定》第十四条的典型术
语。



3 一 般 规 定

3.0.1天然气脱水装置的设计必须根据各油气田的实际情况，
如开发方案中天然气量的大小、组分分布情况、井口压力、温
度、天然气递减情况;集输系统中分离器的压力、温度、管输方

式及距离、气温、地温以及用户对天然气的使用要求等，取得现
场资料后再选用脱水方法。

3.0.2 吸收法与吸附法适用于天然气水露点的控制。吸收法脱
水常用的吸收剂有甘醇类化合物和氯化钙水溶液。

    在输送过程中产生烃类凝液较少，压力较高的天然气宜采用

甘醇吸收法脱水。

    吸附法主要用于天然气水露点较低的场合。

    气源压力低、气流温度高、含饱和水的夭然气，在输送过程

中产生烃类凝液较多，当环境温度低于起点天然气的水露点和烃

露点时宜采用空冷法和冷剂制冷低温法脱水。

3.0.3 管输天然气脱水应与天然气凝液回收装置脱水深度结合，
统一规划，综合考虑确定合理的脱水深度。如果在集输系统的下
游设置有凝液回收装置，上游脱水装置的脱水深度满足管输天然

气的要求即可。

3.0.5 管输天然气脱水深度是根据 《输气管道工程设计规范》
GB 50251第3.1.2条规定的。如果天然气在集输系统末端还要
深度脱水，为了给下游减轻脱水负荷，则上游管输天然气脱水露

点宜低一些，可不受管输标准的限制。

3.0.9  CNG加气站原料气一般来自输气管线，在加气站中加压

至20MPa -25MPa并冷却至常温后，在站内存储与加气。灌加
在高压气瓶 (约20MPa)中的CNG，用作燃料时须从高压经二

级或三级减压降至常压或真空 (一50kPa一一70kM，表压)，再
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与空气混合后进人汽车发动机中燃烧。为防止气体在高压与常温

(尤其是在寒冷环境)或节流后的低温下形成水合物和冻堵，必
须在加气站中对原料气进行深度脱水。

    根据 《车用压缩天然气》GB 18047中规定，汽车用压缩天

然气的水露点在汽车驾驶的特定地理区域内，在最高操作压力

下，水露点不应高于一13r-;当最低气温低于一8r-，水露点应

比最低气温低51; o

    由于甘醇脱水法流程复杂，且需连续稳定运行，一般达不到

加气站的露点要求，因此，CNG加气站推荐采用吸附法脱水。

据了解，CNG加气站中气体脱水用吸附剂在美国多为分子筛，
俄罗斯以往多用硅胶，目前也用分子筛，在我国则普遍采用分子

筛。

    CNG加气站中的脱水装置按其在加气站工艺流程中的位置

不同可分为低压脱水 (压缩机前脱水)、中压脱水 (压缩机级间)
及高压脱水 (压缩机后)三种。脱水压力的确定应综合分析比较

后确定。美国空气产品公司PPC生产的CNG加气站天然气脱水

装置已有系列产品，采用的是低压脱水工艺。西安市目前已建的
几套引进的CNG加气站脱水装置也为低压脱水工艺。中国石油
西南油气田分公司天然气研究院开发的CNG加气站脱水装置采

用的是高压脱水工艺，该系统将进站原料气压缩至20MPe一

25MPa后进行高压脱水，干燥剂为分子筛，干气水露点低于
一41℃0

3.0.10 对压力较高的气井气，在温度一定时，来气的含水量随
压力的降低而升高。为了节省能量，避免下游再增压，应充分利

用地层的压力能。对增压集气的伴生气要充分利用系统压力。

3.0.11 根据天然气集输系统的需要，分散的小气量能集中的尽
量集中处理。并要合理确定脱水装置的布局。
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4 甘醇吸收法脱水

4.1 工艺方 法

4.1.1 对于大然气吸收法脱水，美国与加拿大使用三甘醇较多，

美国甘醇脱水装置有85%都使用三甘醇，API Spec 12GDU也推
荐用三甘醇，原苏联主要用二甘醇。我国自20世纪80年代以

来，无论是油田上还是气田上引进的吸收法天然气脱水装置都采
用三甘醇法。三甘醇脱水法与二甘醇脱水法相比，具有以下优
点:

    1 三甘醇理论热分解温度为206.71C，二甘醇理论热分解

温度为164.40C，所以，三甘醇比二甘醇热稳定性好，溶剂损失
小。

    2 三甘醇的蒸汽压比二甘醇低，因而三甘醇的蒸发损失小。

    3 对于相同重量百分浓度的甘醇溶液，三甘醇比二甘醇可

获得较大的露点降。

    4 三甘醇脱水装置的投资及操作费用均比二甘醇低。
    由于我国目前生产的二甘醇比三甘醇多，而且二甘醇比三甘

醇便宜，因此当脱水深度要求不高时，也可采用二甘醇法。

4.1.3甘醇脱水装置主要设备之一是进口分离器，进口分离器
的主要作用是防止液态水和液态烃进人脱水装置。液态水进人甘

醇吸收塔将会冲淡甘醇溶液，降低甘醇的吸收效率，水里的盐和

固体沉积在重沸器上，使热表面结垢而烧坏炉管;液态烃进人吸
收塔和重沸器，将会增加重沸器的热负荷和甘醇损耗。

4.1.5甘醇闪蒸分离器需要有一定的温度，在较低的压力下可

捕集从甘醇中分出的气体，这些气体可用作燃料。但含H2S腐
蚀性气体应去火炬烧掉，以免污染大气。
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4.1.7 过滤器有各种类型，过滤器可延长泵的寿命，并防止固

体物质在吸收塔内和再生设备中聚积。使用过滤器后可除去固体

物质，消除结垢、发泡和堵塞现象。活性炭过滤器可除去重烃，

减少起泡。

4.1.8贫液浓度是影响脱水效率的关键因素，要获得高纯度的

甘醇必须选取先进合理的甘醇再生方法。因此，应根据国内外技

术发展情况和工艺要求选取。除常用的汽提再生法和减压再生法

外，还有一些已获得专利的方法，如DRIZO法和OOLDFIN-

GEE法。DRIZO法即共沸法。COLDFINGER法是利用富TEG

溶液，旁路流经一个插人到缓冲罐气相空间的“finger' (3/4in
指形管)冷却管来提高甘醇溶液的浓度。它将气相中的水凝结出
来，并把这些凝结水收集在水槽里，达到有效降低水的分压和提

高甘醇浓度的目的。几种甘醇再生方法可达到的三甘醇浓度见表
1。该表来自于GPSA SI VERSION (1998) 0

                表 1 甘醉再生方法达到的三甘醇浓度表

再 生 方 法 三甘醉质量分数 水露点降 (℃)

汽提再生法 99.2%-99.98% 55-83

减压再生法 99.2%-99.9% 55-83

DRIZI法 9999%以上 100-122

COLDFINGER法 99.96% 55-83

4.1.9

    1汽提气应从贫液精馏柱下方通人，且宜用预热的气体进

行汽提，可使甘醇溶液同热的汽提气通过贫液精馏柱充分接触。

    2 三甘醇脱水汽提气量的估算图来自于GPSA SI VER-

SION (1998年)。

    3 重沸器蒸出的含甘醇水蒸气在再生塔内由下向上到顶部

冷却器部分冷凝可提供回流减少甘醇损失。回流热负荷根据GP-

SA SI VERSION (1998年)资料介绍可取甘醇吸收水全部被汽
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化所需热负荷的25%0

                    4.2 工 艺参数

4.2.1三甘醇溶液的吸收温度一般为10℃一54U. API spec

12GDU推荐天然气进塔温度为1510 -481C，有的文献推荐不低
于10̀C，美国有的公司推荐气体进塔温度为18'C o《天然气利用
手册》推荐的三甘醇脱水装置原料气进吸收塔的温度为27℃一

38̀C。由于原料气量远大于甘醇溶液量，故吸收塔内吸收温度主
要取决于原料气温度。较低的进气温度将使甘醇变得非常粘稠，

导致塔盘效率降低，压降增大和甘醇携带;较高的进气温度会增

加装置的脱水负荷和增大甘醇的汽化损失量，因此需设进气冷却
装置。进气冷却装置不属于本规范讨论内容。

4.2.2甘醇与气流中水蒸气的平衡条件受温度影响，温度高遗
留在气流中的水多，甘醇温度低可减少甘醇汽化损失，但烃类可

能在吸收塔内凝结。有的文献推荐高于气流温度101- , API

Spec 12GDU要求高于气流温度6℃一16r-。经验值一般为塔顶
气流温度比来气进塔温度高约2̀C a《天然气利用手册》推荐的
贫甘醇进吸收塔的温度高于气流温度3℃一8'C o

4.2.3 甘醇循环流率的大小还直接影响重沸器的热负荷，表2
的经验值可供设计参考。表2中给出了根据典型贫甘醇脱除水比

率和吸收塔温度计算所得的热负荷。GPSA SI VERSION (1998

年)推荐最经济的TEG循环流率为15 L(甘醇)/kg(水)一
40 L(甘醇)/kg(水)。

4.2.4  API Spec 12GDU要求三甘醇脱水操作压力大于

2.86MPa，不超过10.5MPa。我们推荐大于或等于2.5MPa，实
践证明大庆、辽河和大港三甘醇与二甘醇脱水装置都低于此压
力，但最低操作压力应大于0.5MPa，小于此压力应增压。因为

在一定温度条件下，压力太低天然气含水量高，脱水负荷增加，

塔径大，不经济。随着天然气开发工艺技术的不断发展，设备制

造手段日益先进，在经济合理的前提下，可根据实际需要确定吸
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收塔的最高操作压力，但最大不应超过16MPao

              裹 2 甘醉脱水装MR沸器热负荷估算衰

吸收塔温度 (℃)
甘醇循环量17L/kg

      (水)

甘醇循环量25L/kg

      (水)

甘醇循环量34L/kg

      (水)

15 !{ 4933: 409.76 367.95

27 457.15 373.52 } 334.50
38 420.91 F      340.07 } 298.26
49 } 381.88 { 301.05 262.02

    注

    1 表中计算值是基于下列条件所得

      a.贫甘醇浓度 Wa=99.1%;

      b.重沸器温度为2040 ;

      c.大气热损失10%，出换热器贫甘醉温度93'C .

    2 经验值的单位是加热每升贫甘醉所需要的热量ki/L.

4.2.5 API Spec 12GDU规定甘醇闪蒸分离器操作压力为。27MPa
--0.62MPa，美国有的公司规定甘醇闪蒸分离器最小压力为

0.28MPa，优先选择的压力为0.41MPa，操作温度为601C--931C .
其目的是保证有足够的压力进精馏塔，闪蒸分离器应有足够的温

度保证烃和甘醇溶液分离。GPSA SI VERSION (1998年)介绍甘

醇闪蒸罐压力一般低于0.52MPa。国外有的公司设计甘醇闪蒸分
离器操作温度为60'C -70r-，主要是为减少甘醇的粘度。
4.2.6三甘醇理论热分解温度为206.71C，二甘醇理论热分解
温度为164.41C。

4.2.7 API Spec 12GDU规定正常操作期间整个脱水装置的三
甘醇损失不应超过15mg/m3天然气，《油田地面工程》1983年
第3期介绍辽河油田二甘醇脱水总平均损耗量为6mg/m3-Smg/
m3天然气，按三甘醇与二甘醇燕汽压之比计算，二甘醇损耗量
应小于22.g/m3天然气。对于酸性天然气，甘醇损失略高一些，
有的文献报到为50mg/m3--65mg/m3天然气。

4.3 设 备

4.3.1进口分离器可单独设置，也可与吸收塔一体。进口分离
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器的主要作用是除去气流中的游离液体。根据API Spec 12GDU
要求分离器内设置的捕雾器应除去气流中IOPM以上的所有液

滴;美国有的公司规定气流中允许带走IOKtn以上的颗粒总重不
大于11.5mg/m3天然气，<规范总图工作手册》规定气体携带出
油滴量不大于1Omg/m3天然气。
4.3.2

    1甘醇吸收塔属于低液气比操作，持液量小的规整填料用
于甘醇吸收塔比较合适。当装置处理规模较大时，采用高效规整

填料，可有效地降低塔高和塔径，增加操作弹性。

    3 图1、图2、图3、图4和图5分别为平衡塔板数N=1,

N=1.5, N=2, N=2.5, N=3时，不同浓度TEG脱除水率
与TEG循环流率的关系图。图1一图5来自于GPSA SI VER-

SION {1998年)。
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0.90

0.85

0.60

0.55

0.015  0.02  0.025  0.03  0.035  0.04  0.045  0.05 0.055

三甘醉循环流率，二(三甘醉)/kg(水)

不同浓度三甘醇循环流率与脱除水率关系图 〔N=1)

l

1

00

图

    5对于填料塔可参考1986年7月钢铁研究院金属填料厂与
浙江工学院编写的 《金属压延孔波纹 (Q环)填料资料汇编》

P83有关金属压延孔波纹填料液体分布性能研究的内容。规整填
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料高度小于6m即可不进行再分配。

1.00

0.98

    0.96

a 0. 94
好
}}0.92a
    0.90

0.88

0.86

干R=斗科+「召二用汁刊士汁扫幸田理 旺 压幸持料撇耽刊
盯耳斗扫+压石甲甲书1I11什用耳 平 汗阳升丹书干
盯汗什封中件干甲刁升干斗扫士田叨 阵 阵降林科99. 50

湃压缎耗湃阵牛攀共什甲照湃母目嵌械，气‘二
卿件并什邢用甚井书林用翻照甲阵粱39. 00
盯平舟扫七开 限月什卜田」+田曲 开 耳汗荆+田毛
日平汗日州斗目干耳十什卜日出冷甲用不日干汗汗片州性38. 50-

拜幸麟葬幸髯撇幸耳葬季幸举举
解耳十引十日干甲引斗十川书~耳卿 卿 甲用荆+用不
盯FP升什用二FR+什卜日引+耳甲 解 用甲.刊+用仁
肛 平日洲+用二甲+什干川荆，耳肝 干 耳阵}刊+用不
平耳月+汗解 平十什卜阳十干耳匪 盯 汗汗件月一用仁

0.015  0.02 0.025  0.03  0.035  0.04  0.045  0.05  0.055

三甘醉循环流率. a'《三甘醉)/kg(水)

不同浓度三甘醇循环流率与脱除水率关系图 (N=2.5)

训

酗
1. 00

住 99

98

盯

96

氏

氏

认

 
 
已互

衬之叮
lu‘
)

0.95

0.94

醒
主目巨聋幸
曰;胜99 SOa

0.015 众02  0. 025  0. 03  0. 035  0. 04  0. 045  0. 05 0_ 055

        三甘醉循环流率,m3(三甘醉)/kg(水)

不同浓度三甘醇循环流率与脱除水率关系图 (N=3)

00

图



    散堆填料层很高时，应分段并设甘醇再分配器，每段填料层

高度不宜超过2.3m。规整填料可不设再分配器，但进料分布要

均匀。

4.3.4 对于高压气体脱水，为了节能可利用它自身的能量选用
气动泵。

4.3.5 本条规定的依据是:(Hydroc.Process)  (1977年4月)。
将固体杂质过滤掉可避免起泡或堵塞。

4.3.7 本规范提供的重沸器是卧式容器，为便于检查，火管应

可在现场拆卸。重沸器需要的热负荷应包括再生系统中用于热量

回收的换热器的回收热量。根据API Spec 12GDU重沸器火管散
热表面的热通量正常范围为18.93kW/m2一31.46kW/m2，表3

给出了典型重沸器的火管表面积。重沸器内甘醇溶液液位比重沸
器顶部传热管高150mm是根据 《石油工业用加热炉安全规程》
SY 0031中第7.3.3条制定的。

                表3 典型盆沸器的火管裹面积 (n,2)

项 目

火管表面积

额定热通量

18.908kW/m' 25.21kW/m' 31.513kW/m'

计

算

热

负

荷

(W)

21 980 1.1625 0.8742 0.6975

36 631 1.9341 1.4508 1.1625

51287 2.7156 2.0367 1.6275

73268 3.878 1 2.9109 2.3250

102 575 5.4219 4.0734 3.2550

146 536 7.7469 5.3125 4.6500

219803 11.6250 8.7234 6.9750

249 110 13.178 1 9.8859 7.9050

293 071 15.503 1 11.6250 9.3000

热 效 率 78% -80% 73%-78% 68% -72%
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4.3.，火管最小壁厚不应小于6mm (包括腐蚀裕量)是根据

《火筒式加热炉规范》SY/C 5262中第7.1.7条制定的。
4.3.10 本条是根据 《火筒式加热炉规范》SYNC 5262中第
5.7.2条制定的。

4.3.13 气体一贫甘醇换热器设置在吸收塔外部便于实现温度控
制，减小设备大小。



5 吸附法脱水

5.1 工 艺方 法

5.1.1吸附法脱水装置的投资和操作费用比甘醇吸收脱水装置
高，所以一般是在甘醇吸收法脱水满足不了工艺要求时才使用吸

附法脱水。

5.1.2 吸附剂的选择取决于工艺流程、温度以及出口露点要求。

高温下分子筛干燥气体比氧化铝和硅胶效果好，但价格最贵。只
有当其它吸附剂不能满足要求时才能使用分子筛。

    1 在下列情况下，适合选择分子筛:在50r-以上的温度下

干燥流体、有重烃和芳烃存在情况下干燥液体、水和硫化物共同

吸附、从含C02较多的气体中选择性吸收践S、吸附水的pH值
小于5.0的酸气、出口露点低于一73℃的天然气。分子筛脱水气
体露点能达到在常压下的1 x 10-6以下。

氧化铝呈碱性与无机酸起化学反应，不宜处理酸性气体。
油田低压伴生气很富，温度高，饱和含水和含烃量都很

，

一

月
﹃

高，为了控制一定的水露点和烃露点，采用双层床和短吸附周
期，它可减少分子筛的用量，节省投资。一旦操作失误，也会减
少损失。

5.1.5根据外输气的需要和输送压力的具体情况，再生气冷却
脱水后也可不设增压机，靠外输气管线上阀门前后压差使再生气

直接进人外输管网。

5.1.7 吸附操作时塔内气量大，流速高，从上向下流动，可使
吸附剂床层稳定，不动荡。再生时气量小，流速低，可以从下向
上流动，脱除靠近进口端吸附的物质时不会流过整个床层，也可

使床层底部吸附剂完全再生，干燥后天然气的质量得到保证。冷
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吹气与再生气用同一个气流，为了使流程简化，其方向与再生气

相同。

5.1.8 因为吸附剂会产生粉尘堵塞阀门或管道，尤其是脱水装
置的下游如果有涡轮膨胀机或板翅式换热器则对气流中所含的固

体杂物要求更严，所以在脱水器出口必须设过滤器。除去颗粒大
小应按下游设备要求定。

5.1.10 人工或自动切换应根据设计和操作水平确定，可人工切

换也可自动切换时，应因地制宜，并考虑维修力量是否能跟上。
目前引进的几套分子筛脱水均为8h自动切换操作，国内设计装

置也有采用8h自动切换。

5.2 工艺 参数

5.2.1根据GPSA SI VERSION (1998年)推荐的两塔流程，
脱水器设计床层吸附周期一般为8h--24h。目前国内引进的几套

分子筛脱水装置基本上都设计为8h的吸附周期。对含水量较多
的天然气宜采用短吸附周期，避免脱水器设计太大，耗用分子筛

太多。

5.2.4 国内几套大型的分子筛的脱水床层总压降一般控制在等

于或小于0.02MPa。床层压降不宜太小，否则脱水器设计的直
径太大，不经济;而且应防止气体在脱水器中停留时间过长，在

冬季气温很低时有重烃冷凝。

5.2.5 表4为几套引进的分子筛脱水器操作运行情况表。

            表4 几套引进的分子筛脱水器操作运行情况表

项 目
  大庆

莎南探冷厂

    中原

第三气体处理厂

    辽河

120x 10"m3/d

    辽河

20O X 100rt2/d

处理量 (m3/h) 29 480 41 666 50000 833 33

脱水负荷 (kg/h) 42.1 37.5 65.5

脱水器台数 (台) 2 2 2 2

分子筛产地 西德 (美) 西德 (美) 日本 美国
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续表4

项 目
    大庆

莎南深冷厂

      中原

第三气休处理厂

    辽河

1加xl了时/d

    辽河

J幻xl了时/d

分子筛使用寿命 (年) 2 4 2一3 2

吸附周期 (h) 8 8 8 8

再生气人口温度 〔℃) 230 240 2叩 310

再生气出床层温度

                (℃)
180 180 240

再生气压力 (卜护a) 1，95 123 0‘72

外虽气压力 侨尸日)       一} 08

床层降压 (翩n) 一 20 一} 一
床层吹扫 (加n) 20 一} 20 �� 一一} 一
床层加热 (二n川 222 260

床层冷却 (。司 巧6 l40

床层升压 (、n) 20     }一 一 一} 一
两床平行运行 (例n)     { l0

阀总切换时间 (讹n) 12     }

52.，据有关资料介绍床层不能有任何摩擦和振动，所以吸附
与再生进行切换时应控制升压与卸压速度，一般要求小于
0.3MPa/min。中原油田引进的第三气体处理厂，由1.25MPa升

压到4.SMpa时为20min; 降压时由4.SMPa到1.25Mpa也是
20min，平均每分钟0.1625MP乏几。

5.3 设 备

53.1 由于吸附与冉生是两个物流从两个方向通过脱水器床层，

因此，床层两头都须装防护措施。脱水器床层支撑除了支撑吸附
剂重量外，还必须使流体均匀的通过。常见的支撑结构是在下端

焊横梁，安装格栅，盖一层不锈钢丝网，再放支撑瓷球，然后装
填吸附剂。吸附剂上面也有一层不锈钢丝网和瓷球，防止吸附剂
吹翻。
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6 低温法脱水

6.1水合物抑制剂的应用

6.1.1 大然气气流温度在输送压力下必须高于它形成水合物的

温度，否则就要冻堵。北美地区一般取气流温度高于水合物形成
温度约3'C ,《气田集输及站场设计手册》推荐为21; -3'C。天
然气低温法脱水要解决水合物形成问题，通常在气流中注人水合

物抑制剂。

6.1.2 按水溶液中相同质量百分浓度抑制剂引起的水合物形成
温度降来比较，甲醇的抑制效果最好，其次为乙二醇，再次为二
甘醇。采用甲醇作抑制剂时投资较低，但因其气相损失较大，故

操作费用较高;采用乙二醇或二甘醇作抑制剂时投资较高，但操

作费用低。根据经验，当需要注人的甲醇量超过115L/h时，就
应采用甘醇类抑制剂。甲醇沸点低且有毒，应按用量和具体使用

情况决定是否回收。甘醇无毒，蒸气压较甲醇低，且容易回收，

可在其适用的温度范围内选用。GPSA SI VERSION (1998年)
介绍在一25℃以下，通常优先采用甲醇，因为乙二醇的粘度会给
分离带来不便。

6.1.4 根据GPSA SI VERSION (1998)，式 (6.1.4一1)已更
改为:

              At=(KHR) /(100M一MR)

6.1.5 甲醇的蒸发损失可按图7估算，甲醇在液态烃中的溶解
量可按图6估算。图6和图7来自于GPSA SI VERSION (1998

年)。

6.1.6 乙二醇和二甘醇浓度推荐为80%左右，因为在此浓度下
甘醇溶液的冰点、粘度较低，且容易再生。
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6.1.， 乙二醇的损失量来自于 《天然气预处理和加工》 (美)
巧6页，可作设计参考。

6.2 空冷法脱水

6.2.4 在集输管网中，对各支线上所设空冷器后的分离器宜为

气液两相分离，因为液量少，应将油、水冷凝液用罐车拉运集中

处理比较经济。

6.2.5采用空冷法脱水的天然气集输管线宜设通球清扫，以免
管线内积液过多。为了防止管线内因有冷凝水而冻堵，应根据气

温和地温的变化，在空冷器天然气人口处和分离器气体出口处分

别注人适量的水合物抑制剂。

6.3 冷剂制冷脱水

6.3.1天然气在输送前需脱除一定量的水，且气源压力和要求
的外输压力之间没有足够压差可利用时，应采用冷剂制冷脱水。

63.2油田内如果仅仅为了解决管输中的水露点和烃露点，一
般采用单一冷剂，而且选用氨冷最普遍，氨蒸发压力高于常压，

可避免空气渗漏人系统，氨蒸发温度可达到一33'C a
6.3.3冷剂制冷脱水装置宜与联合站建在一起，主要指集输中

所需要的浅冷脱水装置，不包括压气站或气体深冷加工厂。其目
的便于管理和共用一些辅助系统。

6.4 膨胀法脱水

6.4.4 脱水后的冷气体应与原料气换热。因为膨胀法脱水可利

用的压差太小，不能产生足够的低温;原料气通过预冷可以弥补
冷量，气体进外输管线不会因温度太低引起管线收缩。



7 腐蚀及其控制

7.0.1 因酸性气体的腐蚀，脱水应放在气体脱硫之后。
7.0.2 《天然气》Gs 17820规定湿天然气中当硫化氢含量不大

于6.g/m'时，对金属材料无腐蚀作用，硫化氢含量不大于

20mg/m3时，对钢材无明显腐蚀或此种腐蚀程度在工程所能接
收的范围内。

    《天然气工程手册》认为腐蚀性取决于HZS分压，当分压大

于等于O.000IMPa时，总压为30MPa-- 50MP。的气体中玩S含

量约3.lmg/m3一5.1 mg /M3或总压为4MPa一7MPa的气体中

氏S含量约38.5mg/m3和21. 6mg/m3均发生电化学腐蚀。

    在四川沪州气矿HZS分压约为0. 00129MPa- 0.00259MPa
时有轻微腐蚀。

7.0.3 二氧化碳的腐蚀速度图8仅供设计人员参考用。

    二氧化碳腐蚀界限划分是根据API Spec 12GDU确定的。

7.0.6 重沸器通常有轻度腐蚀，大部分水和溶解气都在蒸馏塔
中蒸发出来。如果有固体产生并聚集，那么，在重沸器壳体的底
部和火管处就会发生腐蚀。

7.0.8严禁氧气串入脱水系统产生腐蚀，因为甘醇会发生氧化
变质，所以在甘醇储罐或甘醇缓冲罐的上部空间一般都用干燥后

的天然气或氮气密封。

7.0.10 应防止甲醇和氧进人脱水系统。对于甘醇吸收脱水，甲
醇使重沸器的热负荷增加。含水甲醇会使碳钢生锈。若是分子筛

脱水系统漏入氧气，则氧会腐蚀设备，氧与其中的烃反应造成不

可逆损坏，减少分子筛寿命，分子筛可成为氧与烃的催化剂;再
生时可产生水，减少吸附或吸收能力。



        图8 计算腐蚀速度的诺漠图

注:CO,分压o.o1MPr，7℃时腐蚀速度o. i- /V-.
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附录A 天然气含水，有关图表

A.0.1气体的含水量取决于压力、温度和组成。根据GPSA SI

VERSION (1998年)推荐，对含甲烷摩尔浓度为70%以上和少
量重烃的甜气估算含水量，可用图A.0.1一1 o



附录B 分离器工艺计算

B.o.1 表B.o.1一1是根据相对密度0.72的烃液体在15℃时得

出的。可利用此表求得允许的最大气体流率后再用公式求需要的

横截面积，或查表B.o.1一30
B.0.2 与吸收塔一体的分离器的直径与吸收塔相同，因为相同

的直径是最经济的结构。根据北美地区设计经验，如果是单独设
置的进口分离器用于气井井口应考虑段塞流，分离器的体积一般

是正常设计体积的两倍。



附录c 甘醇脱水工艺计算

C.O.2 吸收塔直径的确定选用表C.O.2一2适用于高压下使用，

操作压力低于3.OMPa时，应按式 (C.0.2)计算。表C.0.2一2
是用相对密度 1.132，质量分数99.1%的三甘醇溶液在15℃时

求得。可利用此表求得允许的最大气体流率后，再用公式求需要

的横截面积，将它作为初值，对塔板进行水力计算后再调整塔

径。

C.0.7 图C.0.7来自于API Spec 12GDI，是采用高发热值为
38530U/m3的富甲烷作燃料气时烟道气温度与烟道气中含氧量
的关联 图。



附录D 吸附脱水工艺计算

D.0.1脱水器工艺计算中很重要的一个参数是允许空塔流速的

选取，在附录D中列举了三种方法。表D.0.1一1是坎贝尔法推
荐值;图D.0.1是GPSA SI VERSION (1998年)推荐值;第
三种方法是雷督克斯的半经验公式，应根据具体的工艺条件来选

取。表5对引进的几套分子筛脱水器采用了以上三种方法进行计

算比较，可供参考。

                裹5 四套分子筛脱水器计算比较裹

项 目名 称
    大庆

莎南深冷厂

    中原

第三气体处理

    辽河

120 x 10'./d

    辽河

200 x 10'm0/d

处理量 (m'/h) 29480 41反汤 500(洲) 83 333

相对分子质量 20.97 21.66 19.21 加.26

吸附温度 (℃) 38 27 35 15

吸附压力 (MN) 4.20 4.40 3.50 1.9

吸附周期 (h) 8 8 8 8

分 子筛型号 礴人43-05 4凡03-05 认条状 礴人/$3-笋5

分子筛堆积密度 (掩/m') 660 6(刃 710 640

床层高度 (m) 3.100 2.57 3.528 3.0，

分子筛吸附容量 (%) 7.88 7.79 8.22

脱水器直径 (设计值)(m) 1.6(幻 1.701 七91刃 2.591

原料气含水量 饱和 饱和 饱和 饱和

脱水气含水量 (1 x 10-") x1 -1 -1 x1

操作状态下空塔流速 (-/s) 0.101阴 0.111印 0.14210 0.2408

雷督克斯法计算空塔流速

(./s)
0.1312 0.122 1 0.1540 0.1665



续表5

项 目名 称
    大庆

莎南深冷厂

    中原

第三气体处理】

    辽河

120 x 100irP/d

    辽河

200x 10̂m'/d

雷捆克斯法计算直径 (。二

0.25) (m)
1.354 1.624 1825 2591

查表 B.1所得 空塔 流速

(-/s) 0.167-0.2180.167-0.216 0.183-0.225

D.0.6 床层压降计算公式来自GPSA SI VERSION (1998年)。
按此公式计算认为气体通过床层的压降小于等于0.035MPa是合

理的，如果设计压降高于0.055MPe是不可取的。
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