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工程设计任务书

原料气(湿基)

本工程原料气来自仪陇天然气净化厂脱硫装置的湿净化气，其气质条件如下：
原料气的组成

	组成
	%（mol）

	CH4
	97.812

	C2H6
	0.569

	C3H8
	0.111

	i-C4H10
	0.022

	n-C4H10
	0.034

	i-C5H12
	0.015

	n-C5H12
	0.015

	n-C6H14
	0.038

	N2
	0.976

	H2
	0.006

	O2+Ar
	0.015

	CO2
	0.087

	H2S
	0.000

	H2O
	0.296

	合计
	100.00


注：1）原料气不含有有机酸

2）原料气处理量


13×104m3/d
3）原料气湿度


30~36 ºC
4）原料气压力


2.05~2.25
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产品

拟建天然气脱水装置产品气为干净化天然气，该产品气质量符合国家标准《天然气》（GB17820-1999）中二类气的技术指标。其有关参数如下：

产品气产量

40×104m3/d
产品气温度

≤40 ºC
产品气压力

1.9~2.1
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H2S含量


 ≤20mg/m3
总硫含量（以硫计）≤200mg/m3
CO2含量


 ≤3%
水露点


    ≤-8 ºC(在2.1
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条件下)

要求

提交工艺流程图1-3张：设计报告一份（不少于30页）；

200-500字设计体会

第一部分    说明书

1.1.总论

1.1.1项目名称、建设单位、企业性质

	项目名称：
	仪陇净化厂天然气脱水项目

	建设单位：
	中国石油西南油气田分公司

	企业性质：
	国有企业


1.1.2编制依据


参考《中华人民共和国石油天然气行业标准天然气脱水设计及规范》 、《中华人民共和国标准化法》 、《中华人民共和国标准化法实施条例》 、《化工工业产品标准化工作管理办法》 以及国家的有关规定。化工工业科技发展规划、计划及化工生产发展规划、计划。化工标准规划和化工标准体系表。跨年度的计划项目和调整后能够转入到本年度计划的项目。上级机关及生产、科研、使用、外贸等部门和单位急需制定标准的项目。天然气是目前最具有前途的新兴能源。目前龙岗气田已经打了1#、2#、3#共三口井，其中1#井日产天然气120万立方米，日处理天然气量600万立方米的龙岗试采工程天然气净化厂也已经开工建设，预计08年建成投产。龙岗气田的开发将有助于泸天化、川化股份、赤天化、云天化的起源保障，生产装置的开工率提高随着龙岗气田的开发，资源所在地的地方利益会得到，在天然气各省分配计划中，资源所在地的合理用气需求将会得到满足。泸天化、川化股份的起源将得到保障，装置的开工率将提高。同样随着龙岗气田的开发，天然气供应增加，处于同一天然气管网内的赤天化、云天化的天然气供应量也将增加，其生产装置的开工率也将提高。

1.1.3项目背景和项目建设的必要性


1.1.3.1.项目背景


 中石油建设的龙岗试采工程天然气净化厂计划于2007年开工，2008年全部建成投产，是年脱硫600万方的厂，在四川石油管理局属于中型厂，该项目在国内外同行业种属于大型工程，属清洁能源生产，工程符合国家产业政策。该企业主要是依托南充、达州、巴中等川东北片区丰富的天然气资源，建设一座高含硫天然气净化厂，计划选址时仪陇县阳通乡二郎庙村，厂址距离该县的立山镇约2.5公里，距阳通乡集镇1公里，距仪陇县城直线距离50公里。工厂总占地面积500亩，工程计划投资5亿元以上，每天处理天然气600万立方米左右。


1.1.3.2.项目建设的必要性

天然气中含有大量的水蒸气，天然气脱水是防止水合物形成的根本措施。天然气脱水尤其是脱除天然气集输过程中的水蒸气是天然气集输系统中的关键。


该项目为清洁能源生产，在国内外同行业种属于大型工程，工程符合国家产业政策。工程在可行性研究中，对厂址选择、工艺技术等问题都进行了充分的考察和论证，尽可能避开环境敏感点，并采取了一系列减轻环境影响及环境风险、保护生态和防止水土流失的工程技术措施。有关部门指出，龙岗试采工程天然气净化厂的建成，还将大大促进四川南充石化工业的快速发展。

1.1.4设计范围


原料气处理量
13×104m3/d

产品气产量  40×104m3/d

1.1.5 编制原则

认真贯彻执行国家关于环境保护的方针政策，遵守国家有关法规，规范，标准。天然气的含水量以单位体积天然气中所含的水汽量来表示的，有时也用天然气的水露点来表示。天然气的水露点是指在一定的压力条件下，天然气与液态水平衡时的温度。一般要求天然气水露点比输气管线可能达到的最低温度还低5-6℃。往往还要求输送温度不超过49℃，对输送压力无严格要求。此外，还有以下要求：操作管理方便、技术要求简单，最大程度地实现自动化控制，管理、维护简单方便，宜于长期使用。设备选型要综合考虑性能，价格因素，设备要求高效节能，噪音低，运行可靠，维护管理简便。无二次污染，清洁及安全生产原则。
1.1.6遵循的主要标准和范围


(1)《石油天然气工程设计防火规范》  （GB50183-2004）


(2)《爆炸和火灾危险环境电力装置设计规范》  （GB50058-92）


(3)《大气污染物综合排放标准》  （GB16297-1996）及国家环境保护局环函[1999]48号《关于天然气净化厂脱硫尾气排放执行标准有关问题的复函》​​​​

(4)《工业企业噪声控制设计规范》  （GBJ87-85）

(5)《气田天然气净化厂设计范围》  （SY/T0011-96）


(6)《用标准孔板流量计测量天然气流量》  （SY/T6143-2004）


(7)《石油化工企业自动化仪表选型设计规范》  （SY3005-1999）


(8)《石油天然气工程总图设计范围》  （SY/T0048-2000）

(9)《中华人民共和国石油天然气行业标准天然气脱水设计规范》

1.1.7 工艺路线

经脱硫后的天然气仍含有大量的水分需脱除，以满足天然气水露点的技术指标。天然气脱水的方法溶剂法、固体吸附法等。从以下几方面对比吸收法与吸附法脱水。
①吸收法的建设费用低。 
②吸收法操作费用低。吸收塔的压降小，而且吸收法脱除单位质量水的再生热小。
③吸收法甘醇再生在常压下进行，补充甘醇容易。吸附法更换吸附剂时需中断生产，有时影响向下游连续供气。
④吸收装置脱水深度低。只能将天然气脱水至露点-40℃左右；吸附法，特别是分子筛能将气体含水脱至满足天然气深冷加工的要求。
⑤气流中重烃、H2S、CO2等易使吸附剂中毒，丧失活性
在本次工程设计选择溶剂吸收法脱水。工艺路线为：原料天然气经过入口分离器去除其中的大部分液固杂质，然后经过吸收塔脱除其中的水蒸气，得到干气；溶剂经过吸收塔后由贫液变为富液，需要到再生塔进行高温低压脱除溶解在其中的水分，从而得到贫液，并继续用作吸收剂，从而完成一个工艺循环。

1.1.8研究结论

由上可知，能达到干气露点要求的前提下，溶剂吸收脱水比吸附脱水好，常用于管输天然气的处理。但要求天然气深度脱水的情况采用分子筛法脱水。本次设计采用溶剂吸收脱水法。
1.2.基础数据

1.2.1原料气和产品

1.1.2.1原料气（湿基）组成及相关物性常数

	组分
	Mol%
	Tc,K
	Pc,Mpa
	相对分子量

	H2S
	0.000
	373.2
	8.936
	34

	CO2
	0.087
	304.2
	7.377
	44

	H2O
	0.296
	647.1
	21.83
	18

	CH4
	97.812
	190.6
	4.6
	16

	C2H6
	0.569
	305.4
	4.884
	30

	iC4H10
	0.022
	408.1
	3.799
	58

	nC4H10
	0.034
	425.2
	3.647
	58

	N2
	0.976
	126.2
	3.394
	28

	H2
	0.006
	33.2
	1.280
	2

	O2+Ar
	0.015
	154.6
	5.046
	32


注：1）原料气不含有机硫

2）原料气处理量

13×104m3/d
3）原料气温度

30~36 ºC
4）原料气压力

2.05~2.25MPa (g)

5）产品

拟建天然气脱水装置产品气为干净化天然气，该产品气质量符合国家标准《天然气》（GB17820-1999）中二类气的技术指标。其有关参数如下：

产品气质量

 40×104m3/d
产品气温度

 ≤40 ºC
产品气压力

 1.9~2.1MPa

H2S含量


 ≤20mg/m3
总硫含量（以硫计）≤200mg/m3
CO2含量


  ≤3%
水露点


   ≤-8 ºC(在2.1MPa条件下)

1.2.2建设规模


根据中国石油西南油气田分公司编制的该区域气田开发部署情况，结合该区域内现有净化厂处理能力及应急能力调配方案，本工程天然气总处理规模确定为150×103m3/d,年开工时间按8000小时计。

1.2.3三甘醇脱水工艺流程

甘醇脱水装置主要由吸收系统和再生系统两部分组成。工艺过程的核心设备是吸收塔。天然气脱水过程在吸收塔内完成，在再生塔内完成甘醇富液的再生。

原料天然气从吸收塔的底部进入，与从塔顶进入的甘醇贫液在塔内逆流接触，脱水后的天然气从吸收塔顶部离开，甘醇富液从吸收塔底部离开，富液经过再生塔顶部冷凝器的盘管升温后进入闪蒸罐，离开闪蒸罐的儿液相经过过滤器过滤后流入贫/富液换热器、缓冲罐，进一步升温后进入再生塔。在再生塔内经过加热时甘醇富液中的水分在低压、高温下脱除，再生后的贫液经贫/富液换热器冷却后，经甘醇泵泵入吸收塔顶部循环使用。其工艺流程图如下：

[image: image4.bmp]
1.3.脱水装置

1.3.1脱水工艺方法选择

通常采用的脱水工艺方法有溶剂脱水法和固体干燥剂吸附法。溶剂吸收法具有设备投资和操作费用较低的优点，较适合大流量高压天然气的脱水，脱水吸收剂应该对天然气中的水蒸气有很强的亲和能力，热稳定性好，不发生化学反应，容易再生，蒸气压低，对天然气和液烃的溶解度低，起泡和乳化倾向小，对设备无腐蚀，同时还应价廉易得。常用的脱水吸收剂是甘醇类化合物，尤其是三甘醇因其露点降大，成本低和运行可靠，在甘醇类化合物中经济性最好，因而广为使用。


当要求天然气露点降至30-70 ºC时，通常应采用甘醇脱水。甘醇法脱水主要用于天然气露点符合管道输送要求的场合，一般建在集中处理厂（湿气来自周围井和集气站）、输气首站或者天然气脱硫脱碳装置的下游。

表3-1 天然气脱水方法

	方法名称
	分离原理
	示例
	特点
	应用情况

	低温工艺

（冷冻分离）
	高压天然气节流膨胀降温
	
	能同时控制水露点、烃露点
	适用于高压天然气

	溶

剂

吸

收

法


	天然气与水分在脱水溶剂中溶解度的差异
	氯化钙水溶液
	 便宜，露点降较低

（10～25℃）
	适用于边远、寒冷气井

	
	
	氯化钼水溶液
	对水有很高的容量，露点降为22～36℃
	由于价高，一般不使用

	
	
	甘醇-胺溶液
	同时脱水、
[image: image5.wmf]2

HS

、
[image: image6.wmf]2

CO

，携带损失大、再生温度要求高、露点降低于三甘醇脱水
	仅限于酸性天然气脱水

	
	
	二甘醇水溶液

（DEG）
	对水有较高的容量、溶液再生容易、再生度不超过95%。露点降低于三甘醇脱水，携带损失大。
	新装置多不采用

	
	
	三甘醇水溶液

（TEG）
	对水有高的湿容量、再生容易、浓度可达98.7%，蒸汽压低、携带损失小、露点降高（28～58℃）
	应用最普遍

	固

体

吸

附

法


	利用多孔介质表面对不同组分的吸附作用


	活性铝土矿
	便宜、湿容量低、露点降低
	

	
	
	活性氧

化铝
	湿容量较活性铝土矿高、干气露点可达-73℃，但能耗高
	不宜处理含硫天然气

	
	
	硅胶
	湿容量高，易破碎
	一般不单独使用

	
	
	分子筛
	高湿容量、高选择性、露点降大于120℃
	应用于深度脱水

	化学反应法
	利用与
[image: image7.wmf]2

HO

的化学反应
	
	可使气体完全脱水，但再生困难
	用于水分测定


1.3.2流程简述

水是天然气从采出至消费的各个处理加工步骤中最常见的杂质组分，且其含量经常达到饱和。冷凝水的局部积累将限制管道中天然气的流率，降低输气量，而且水的存在使输气过程增加了不必要的动力消耗；液相水与CO2或H2S接触后会产生具有腐蚀性的酸，H2S不仅导致常见的电化学腐蚀，它溶于水生成的HS-还会促使阴极放氢加快，HS-阻止原子氢结合为分子氢，从而造成大量原子态氢积聚在钢材表面，导致钢材氢鼓泡、氢脆及硫化合物应力腐蚀开裂（SSC）；湿天然气中经常遇到的另一个麻烦问题是，其中所含水分和小分子气体及其混合物可在较高的压力和温度高于0 ºC的条件下，形成一种外观类似于冰的固体水合物。因此，天然气一般都应先经脱水处理，使之达到规定的指标后才能进入输气干线。我国强制性国家标准规定：在天然气交接点的温度和压力条件下，天然气的水露点应该比最低环境温度低5 ºC。在CO2或H2S存在的情况下，目前海洋工程设计过程中认为只有当水露点比最低操作温度低10 ºC时介质不具有腐蚀性。甘醇类化合物具有很强的吸湿性，其水溶液冰点较低，故其被广泛应用于天然气脱水。最初应用于工业的是二甘醇（DEG），上世纪50年代后主要采用三甘醇（TEG），其热稳定性更好，容易再生，蒸气压更低，且相同质量浓度下TEG可达到更大的露点降，而且TEG得毒性很微薄，沸点较高，常温下基本不挥发，故使用时不会引起呼吸中毒，与皮肤接触也不会造成伤害。因此，TEG脱水方法是天然气工业中应用最普遍的方法。TEG脱水装置主要包括两部分：天然气在压力和常温下脱水；富TEG溶液在低压和高温下再生（提浓）。三甘醇脱水工艺流程图所示流程包括了若干优化操作方面的考虑，如以气体TEG换热器调节吸收塔顶温度，以分流（或全部）富液换热的方式控制进入闪蒸罐的富液温度，以干气汽提提高贫TEG的浓度，以及设置多种过滤器等。TEG富液由吸收塔底部流出，经减压后进入重沸器上部的富液精馏柱中的换热盘管加热后，进入闪蒸罐闪蒸，闪蒸气进入燃料系统。闪蒸后的富液经缓冲罐后与热的贫TEG换热，然后进入富液精馏柱，与来自重沸器的蒸汽逆流接触而得到部分提浓。在重沸器内，富液被加热至约200 ºC，除去其中绝大部分水分。随后，TEG溶液经贫液精馏柱后进入缓冲罐，与自下而上的气提气逆流接触而进一步提浓。高温TEG贫液在缓冲罐中与TEG富液换热后。经冷却器冷却，再经TEG循环泵升压后返回吸收塔上部。

1.3.3主要工艺设备

（1）原料气分离器


进入吸收塔的原料气一般都含有固体和液体杂质。实践证明，即使吸收塔与原料气分离器位置非常近，也应该在二者之间安装入口分离器。此分离器可以防止新鲜水或盐水、液烃、化学剂或水合物抑制剂以及其他杂质等大量和偶然进入吸收塔中。即使这些杂质数量很少，也会给吸收和再生系统带来很多问题：①、溶于甘醇溶液中的液烃可降低溶液的脱水能力，并使吸收塔中甘醇溶液起泡。不溶于甘醇溶液的液烃也会堵塞塔板，并使重沸器表面结焦；②游离水增加了甘醇液循环流率、重沸器热负荷和燃料用量；③携带的盐水（随天然气一起来自地层水）中所含盐类，可使设备和管线产生腐蚀，沉积在重沸器火管表面上还可使火管表面局部过热产生热斑甚至烧穿；④化学剂（例如缓冲剂、酸化压裂液）可使甘醇溶液起泡，并具有腐蚀性。如果沉积在重沸器火管表面上，也可使其局部过热；⑤固体杂质（例如泥沙、铁砂）可使溶液起泡，使阀门、泵受到侵蚀，并可堵塞塔板或填料。

（2）吸收塔


湿天然气气流中含有较高的CO2，不能使用碳钢。推荐使用碳钢内衬316L，不锈钢，依据工艺提供的计算模型依据，确定内衬的最高位置，一般到1/2位置，接触塔顶不需要内衬，那里的干气腐蚀性较弱。

（3）天然气/甘醇换热器


该换热器一面是贫甘醇，另一侧是脱水气，两种流体的腐蚀性都很弱。因此，碳钢加3mm腐蚀性就满足要求。

（4）回流冷凝器和塔顶管线


回流冷凝器和塔顶管线有水或甘醇水溶液冷凝，因此腐蚀严重。除水蒸气外，塔顶的气流中还含有CO2，以及被蒸出的甘醇轻度降解产物。这些物质溶解于冷凝水中，形成腐蚀性溶液。需要耐腐蚀性金属来控制腐蚀，推荐使用奥氏体不锈钢316L。而304L和304L有过失败的事例，不推荐采用304L材质。虽然马氏体材质同样具有良好的抗CO2腐蚀的性能，但由于马氏体材质的焊接性能较弱，不推荐采用马氏体不锈钢。

（5）TEG精馏柱


考虑到精馏柱中的温度高于100 ºC，此时有少量的水蒸气和溶解的气体，有一定的腐蚀性，推荐不使用不锈钢316L。

（6）TEG再生塔


重沸器内通常只有轻微的腐蚀性，因为大部分水和溶解的气体在闪蒸罐中北蒸发。但是，如果有固体沉积，在重沸器底部和火管上会产生腐蚀，可采用增加过滤设备的方法解决。推荐使用碳钢材质3mm腐蚀裕量。

（7）闪蒸罐

预热后的富甘醇将被闪蒸以去除溶解于TEG溶液中烃类气体、CO2和水。由于闪蒸气中含有游离的水和CO2腐蚀就会发生，因此，推荐使用碳钢内衬316L不锈钢。

（8）过滤器


固体过滤器和活性炭过滤器中的温度比较高、CO2的摩尔分数较大及高含水量，腐蚀较严重。推荐使用碳钢加不锈钢316L衬里或者全部316L。

（9）贫/富甘醇换热器


在设计寿命年限较长时，为降低维护频率，推荐使用不锈钢316L，如果建造施工允许的情况下，贫液端可以采用碳钢材质。

（10）缓冲罐


在该容器中不含有任何湿的腐蚀性介质，甘醇缓冲罐内为贫甘醇，因此可以认为是无腐蚀性的。因此，推荐使用碳钢材质加3mm腐蚀裕量。但考虑到建造调试阶段存在着大气腐蚀，因此在投产前应采取有效的措施来保证内壁不受腐蚀，如添加干燥剂或刷涂防锈油等。

（11）输送管线


输送富甘醇的管线，由于其降解产物如有机酸，会降低甘醇PH值，产生较强腐蚀环境，但对于从吸收塔到富液精馏柱换热盘管的富甘醇管线，其温度相对较低，还没达到降解温度，所以其PH值在安全的范围-这与实际检测结果相吻合，腐蚀性不强，推荐使用碳钢材质加3mm腐蚀裕量；输送干气和贫甘醇的管线使用碳钢加1.5腐蚀裕量即可。

1.3.4消耗

相关设备能耗指标

1.3.4.1水消耗

表1-2脱水装置水消耗量表
	使用地点
	给水t/h
	备注

	
	循环水
	新鲜水
	

	P-1201(Ⅱ)/A、B
	1
	
	连续


1.3.4.2电消耗

表1-3脱水装置电消耗量表

	使用地点
	电压
	设备台数
	电机容量KW
	年工作时间h
	年用电量

104KW.h
	备注

	
	
	操作
	备用
	操作
	备用
	8000
	
	

	P-1201/AB
	380
	1
	1
	4.0
	4.0
	
	3.20
	连续


注：未计装置照明用电及仪表用电


1.3.4.3蒸汽消耗

表1-4脱水装置蒸汽消耗量表

	使用地点
	饱和蒸汽用量t/h
	产凝结水量t/h
	备注

	
	蒸汽压力0.04MPa
	凝结水压力0.04MPa
	

	设备及管线伴热、加热
	0.05
	0.05
	连续

	合计
	0.05
	0.05
	


1.3.5三甘醇脱水的优缺点
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甘醇法脱水与固体吸附法脱水时目前采用的两种天然气脱水方法。对于甘醇脱水来讲，由于三甘醇水露点降大、成本低和运行可靠，在各种甘醇化合物中其经济效益最好，因而在国内外广为采用。

三甘醇脱水的优点：

投资较低；

压降较小，甘醇脱水的压降为35~70kpa；

为连续操作，补充甘醇较容易；

甘醇富液再生时，脱除1kg水所需热量较少；

甘醇脱水装置可将天然气中水含量降低到0.008g/m3，如有贫液气提柱，利用气提再生，天然气的水含量至少降到0.004g/m3.；

三甘醇脱水的缺点：

1）天然气的露点要求低于-32 ºC时，需要采用气提法进行再生；

2）甘醇受污染或分解后具有腐蚀性。

1.4节能

1.4.1装置能耗


在天然气脱水生产过程中采取有效措施保护好三甘醇，可以保证脱水装置的长期稳定运行，降低装置故障机率，节约天然气脱水的操作成本，通过现场的生产情况提出了一些保护三甘醇的有效措施，有利于延长三甘醇的使用寿命，降低天然气脱水操作成本。


三甘醇脱水属于溶剂吸收法脱水。这种脱水系统包括分离器、吸收塔和三甘醇再生系统。存在的主要问题是：


系统比较复杂；


三甘醇溶液再生过程的能耗比较大；


三甘醇溶液会损失和被污染，因此需要补充和净化；


三甘醇与空气接触会发生氧化反应，生成有腐蚀性的有机酸。


所以，三甘醇脱水的投资和运行成本比较高。目前国内的橇装三甘醇脱水系统多从国外引进。虽然性能比较好，但是也存在很多问题。如一次性投资比较大；各种零配件和消耗品不易购买，而且价格昂贵； 计量标准与我国现行标准不同；测量系统不适合我国的天然气性质等。

1.4.2节能措施

1.4.2.1.三甘醇的损失途径

①天然气的携带损失

尽管三甘醇的蒸汽压很低，但出塔的天然气仍要带走一定量的甘醇，特别是在吸收塔背压波动范围大、气流速度过快或气量不稳定的情况下，甘醇的携带损失更大。因此要保证吸收塔压力在设定值很小的范围内波动，在加减气量时要缓冲慢操作，升压速度不能过快，另外吸收应在设计处理范围内工作。

②盐污染、高温降解损失

天然气中携带的盐类会直接污染甘醇，而且在重沸器中，当温度升高，盐在甘醇中的溶解下降。当甘醇中盐类含量达到200～300mg/L时就开始在火管上沉积，达到600～700mg/l时，盐的沉积速度加快，在火管上逐渐形成盐垢不但会加速设备的腐蚀而且会引起局部的温度升高导致甘醇降解，通过精馏柱出来的蒸汽有烧焦气味或甘醇的颜色变深很快可以判断火管上有盐垢产生。增强天然气进吸收之前过滤分离器的过滤分离效果，对分离器除尘设备及时排污、清洗，及时更换失效滤芯；甘醇机械过滤器、活性碳过滤器的压差接近100KPa时立即对滤芯进行清洗或更换；控制好重沸器的温度，将甘醇的再生温度控制在200ºC以内，波动范围在±3ºC内。遇到临时停车队甘醇循环系统清洗，保持甘醇循环系统及重沸器火管的干净。
③甘醇的氧化分解

甘醇的pH值下降常伴有固体颗粒和焦质烃类的沉积，形成一种黑色粘稠的具有腐蚀作用的胶质物质，降低甘醇品质。回收、加注过程中减少甘醇与空气的接触，防止氧气进入甘醇系统。停车后甘醇全部回收进干净的容器用天然气或氮气覆盖保护；经常检查泵盘根的密封性，防止氧气随泵柱塞进入循环系统。维持PH值在700~715之间，pH值过低时加三乙醇胺调节。

④甘醇发泡

甘醇发泡会使甘醇和天然气接触不充分，降低脱水效果，当吸收塔盘上形成稳定的泡沫后，干气就会从吸收塔塔顶带走一定的甘醇；闪蒸罐内形成大量的泡沫后，甘醇会通过闪蒸管线进入到灼烧炉燃烧掉。引起甘醇发泡的物质有液态烃、气田缓蚀剂、化排挤、盐类、细粒分散固体。另外在调节甘醇PH值时加入的三乙醇胺过快或量过大也会引起甘醇的发泡。

1.4.2.2.目前所采取的改进措施


①改进设备

改进天然气进脱水装置前过滤-分离设备，提高其滤芯的过滤级别和捕雾网的搜集能力。吸收塔前端使用的过滤-分离器能够有效的除去天然气中盐类物质、烃类物质，目前过滤-分离器使用的滤芯（5µm级）为经过特殊处理不被水分湿润的纤维，从讲治站过滤分离器的检测结果来看，除尘效果一般。需要注意的是装芯时要保证滤芯两端的绝对密封，不能形成短路，在生产过程中要加强排污，而且生产过程中要监控过滤和分离段两端的压差，压差超过允许值或变化很快时要对其除尘效果进行检测，滤芯失效后要及时清洗或更换。

②提高甘醇过滤系统的过滤效果

从巴营站2002年的检修中看出活性碳的过滤效果不好，重沸器、缓冲罐内沉积着较多的油泥物质及碳黑等焦质物质，由于活性碳滤芯从出厂到使用经过多次搬运、中转，活性碳由于剧烈振动引起碳粒破碎、填充不好从而影响过滤效果或细粒碳粉被带入甘醇反而污染甘醇。因此要用更好的活性碳滤芯有效地过滤腐蚀产物、甘醇降解产物及烃类物质。

③改变富液的换热次序

改变出塔富液的换热次序，保证重沸器蒸出的水蒸汽有效的排入灼烧炉及进入闪蒸罐的富液有适合的工作温度。国家装置及引进PROPK装置的甘醇富液从吸收塔出来直接进入精馏塔顶部盘管换热，由于富液温度较低且重沸器蒸发出来的水汽为常压，温度稍高于100ºC，因此换热后水蒸气温度降低，部分冷凝后落入重沸器加重其工作负荷，尤其在冬季，而且富液得到的升温幅度也很小，使得后端的闪蒸效果不理想，因此除富液可先进入闪蒸罐进行第一次换热，进过闪蒸、过滤后进入精馏塔顶部换热，最后再进入缓冲罐进行最后一次换热，可有效解决换热不足的问题。

④重沸器、缓冲罐底部加开取样排污口，并加控制阀

检修中看到重沸器的底部均有一层浓稠、颜色很深的物质，这些污物在生产中试无法排出的，而且沉积物主要是变质甘醇、为被过滤掉的杂质及高温下甘醇携带成分通甘醇反应的产物等极易对新加甘醇产生污染的赃物，在重沸器底部开口加一阀门，可以在生产过程中对沉积物进行取样分析，以便取相应的应对措施，而且在遇到临时停车时，可通过该口排除沉积污物；在清洗过程中还可通过此处排除的水检查清洗的效果。

⑤整改甘醇冷却系统，降低甘醇的如泵，入塔的温度

如果甘醇进泵温度太高，则甘醇的入塔温度无法保证，因此不能有效散热装置全部改为水冷式散热装置（目前大部分脱水装置的散热系统已改成水冷式），既有助于调节甘醇的入塔温度，又能对泵起到保护作用。贫甘醇的入塔温度对天然气的露点降有很大的影响，应保持最佳温度以达到最佳脱水效果，但应高于天然气入口温度5ºC，以防烃类在塔内冷凝引起甘醇发泡，贫甘醇温度太高造成甘醇损失增大和脱水不深。在夏季由于天然气入塔温度较高，甘醇的脱水负荷较重，更应控制好甘醇入塔温度。

⑥定期对循环系统各部位甘醇进行取样全面调查
1.5.环境保护

1.5.1主要污染源和污染物


造成三甘醇污染的主要物质为凝析油类,盐类部分分解产物及其它固体杂质,且这些杂质沸点都高于三甘醇.因此,可根据污染三甘醇溶液各成分的沸点不同,采用蒸馏的方法将各组分分离.同时由于三甘醇的沸点比其理论分解温度高,如果采用直接蒸馏的方法,会使三甘醇在沸点之前就全部分解。

1.5.2污染控制


可采用减压蒸馏的方法，降低三甘醇的沸点，在低于三甘醇的分解温度时将其蒸馏。通过大量室内试验得出采用减压蒸馏的方法，能够将三甘醇液完全回收，有效地解决三甘醇的沸点比其理论分解温度高的矛盾；且回收三甘醇所得产品与新鲜工业三甘醇指标基本相近。


 确定的废三甘醇溶液有效回收利用条件为：真空压力：-360mmhg（-0·048mpa）；废品产出温度范围：60~180ºC；三甘醇成品产出温度范围：185～200ºC。对不同时期现场回收的三甘醇进行质量抽检，结果得出：回收三甘醇的质量技术指标完全符合工业三甘醇的质量标准，而且在用于北2站脱水橇满负荷的工作条件下进行天然气脱水效果评价时，露点合格。

1）气田开发拟采取的措施为：

钻井脱水和气田采出水全部采用回地层的方式处理，不排外；

测试、防喷的天然气经点燃后排放，将H2S转化成SO2，降低了毒害性；

钻井废杂采用固化后无害化填埋；

尽量选用低噪声设备，采用相应的隔声、减噪和减振措施。

2）净化厂拟采用的措施为：

采用SCOT尾气处理装置，尾气焚烧排放的尾气由120m高烟囱排放；

污水采用SBR处理后进行达标排放；

废催化剂送油处理资质的单位处理或送催化剂生产厂家回收利用；

尽量选用低噪声设备，采用相应的隔声、减噪和减振措施。

3）集输工拟采用的措施为：

施工期生态补偿和迹地恢复措施；

项目营运过程中清管作业、场站检修或事故性放空时，放空的天然气通过放空火炬燃烧后排放，为了保证及时点火燃烧，放空火炬配备了灵敏的自动点火装置；

废水为站值班人员生活污水，生活污水清污分流，粪便采用旱厕收集后用作农业灌溉，洗涤污水用于站内绿化灌溉；

输气管道采用埋地敷设，在正常生产过程中不会有噪声污染；尽量选用低噪声设备，采用相应的隔声、减噪和减振措施。

固体废弃物主要为清管作业的废渣，检修时的废渣，值班人员的生活垃圾。清管废渣、检修废渣选择合适的地点无害化填埋；生活垃圾定点收集，定期运至城市垃圾处理场处理。

第二部分    计算书

2.1参数的确定

    2.1.1三甘醇循环量的确定

2.1.1.1进塔的贫三甘醇浓度的确定:

按式（1-1）求其平衡露点，

            
[image: image10.wmf]er

ttt
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                      （1-1）

式中：
[image: image11.wmf]e

t

：出塔干气的平衡露点，
[image: image12.wmf]C

°



[image: image13.wmf]r

t

: 出塔干气的实际露点，
[image: image14.wmf]C

°



[image: image15.wmf]t
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： 偏差值，一般为6 -11 
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，此处取9
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取
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为-9℃
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再按平衡露点确定贫三甘醇溶液进塔时的浓度。

取吸收塔操作温度为32
[image: image20.wmf]C

°


由此查得：进塔的贫三甘醇浓度为99%。

2.1.1.2三甘醇循环量的确定：

这里选用
[image: image21.wmf]40/

Lkg

水，因为它可以满足吸收塔对甘醇循环量的要求。

吸收塔塔板数的确定：



选用泡罩塔，板效率为25%。

要求的露点降为：32-（-9）=41 
[image: image22.wmf]C

°


在4.14
[image: image23.wmf]MPa

（绝）下按1.5块理论板（板效率为25%。实际塔板数为6块）

估计可获得露点降为：

由图2-1，吸收温度为38
[image: image24.wmf]C

°

时的露点降为38.3
[image: image25.wmf]C

°

，图2-2，吸收温度为27
[image: image26.wmf]C

°

时露点降为39.5
[image: image27.wmf]C
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，，用内插法近似求得吸收温度为32
[image: image28.wmf]C

°

时的露点降为39.0
[image: image29.wmf]C

°

。

吸收塔压力每增加0.698
[image: image30.wmf]MPa

，露点降增加0.5
[image: image31.wmf]C

°

，图1-1和图2-2吸收塔压力为4.14
[image: image32.wmf]MPa

（绝），该工程要求实际压降为2.1
[image: image33.wmf]MPa

（绝），所以可以求得在2.1
[image: image34.wmf]MPa

（绝），吸收塔操作温度为32
[image: image35.wmf]C

°

时的露点降：

露点降
[image: image36.wmf]39.00.537.52

0.689

C

=-´=°

（

4.14-2.1

）

（小于40
[image: image37.wmf]C
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）

同理在4.14
[image: image38.wmf]MPa

（绝）下按2块理论板（板效率为25%。实际塔板数为8块）

估计可获得露点降为：

由图2-1，吸收温度为38
[image: image39.wmf]C

°

时的露点降为42.8
[image: image40.wmf]C

°

，图2-2，吸收温度为27
[image: image41.wmf]C

°

时露点降为43.9
[image: image42.wmf]C

°

，用内插法近似求得吸收温度为32
[image: image43.wmf]C

°

时的露点降为43.4
[image: image44.wmf]C

°

。

露点降
[image: image45.wmf]43.40.541.9
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4.14-2.1

）

（大于40
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）

所以实际塔板数选用7块，可满足干气露点-9
[image: image47.wmf]C

°

的要求。

[image: image1.wmf]a

MP


[image: image48.png]TEG {AFTH, L/kg H0

30

40 50

1207 T

65

100199, 5% (@) TEG:

99.9% () TEG,

60

qss

o 90 50
=

) 45

70 p— =40

0 99.0% () TEG {35

98 5% () TEG
5 430

1 3

H

TEG &% &, gal/Lb H,0

{c)

BAEMEC

BB T

130

110

100

90

80

70

60

10

TEG 5 &, L/ke H:0
20 30 40

50

470

TEG {85 & gal/Lb H:0
)





图2-1估计4.14MPa，38℃下的露点降

[image: image49.png]A, F

TEG HEH R, 1./kg H0

10 20 30 40 50
TH[T T T T

@

35

30

25

TEG &5 &, gal/ Lk 0
(a)

BReR,C

BEREF

10

TEG FF &, L/ kg H,0
20 30 40

100 (¥

95

9019y

9
85

80 p——

70

65

60

55

() TEG

0% (] TEG

50

50

40

s

30

3 5
TEG $55F B, gal/ Lb H0
{b)





[image: image50.png]BEF

120

110

100

10

TEG 5, L/ ke Hi)
20 30 40

50

—

65

99.9% (w)TEG
99.5% () TEG

60

90

80

70|

601

50

50

a0

98 5% () TEG

!
99,0% () TG

3

3 s
TEG 155 &, gal/Lb H0)
(e

WRAEE,C

THG W8 L/ ke HO

130

20

1o

.

100

TN

90

&0

70

6

t 3 5

TEG AR gal/ Lb HO
()

35




图2-2估计4.14MPa，27℃下的露点降

（a）1块理论板（b）1.5块理论板（c）2块理论板（d）2.5块理论板

2.1.2物料衡算

2.1.2.1脱水量


在原料气温度为32
[image: image51.wmf]C

°

，原料气压力取2.1MPa，干气水露点在-9℃查图天然气含水量图查得可知：
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进料气含水量为：  
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 EMBED Equation.DSMT4  [image: image57.wmf]63
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干气含水量为：     
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吸收塔的脱水量
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由式（1—2）求得：
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式中：


[image: image61.wmf]w
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：吸收塔脱水量，
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[image: image63.wmf]in
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：进料气含水量，
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：干气含水量，
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[image: image67.wmf]q

：进料气流量，
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2.1.2.2甘醇循环量


进料气带入的水量为：
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三甘醇循环量按脱除进料气带入的全部水量计算，此法虽然保守，但却比较安全。


因此三甘醇循环流量为：
[image: image70.wmf]3
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贫甘醇浓度为99.0%（
[image: image71.wmf]w

），在吸收操作温度32
[image: image72.wmf]C
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下的密度为1.125
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因此其质量循环流量为：
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2.1.2.3贫甘醇流量


贫甘醇浓度为99.0%（
[image: image75.wmf]w

），流量为419.4
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因此贫甘醇中的三甘醇量为：
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     贫甘醇中的水量为：
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2.1.2.4富甘醇流量


富甘醇中的三甘醇量为：415.2kg/h

富甘醇中的水量为：
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因此富甘醇流量为：
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富甘醇浓度为：
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2.1.3吸收塔

2.1.3.1直径


三甘醇在操作条件下的密度为
[image: image82.wmf]3
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气体在操作条件下的密度求取：


由已知条件，根据公式求得天然气分子量可视为：
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查临界常数和偏心因子表得：
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查图得知压缩因子
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由于三甘醇易发泡板间距取0.600m，由式（1-3）计算吸收塔允许气体流速：
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  （1-3）

式中：


[image: image93.wmf]g
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：允许空塔气速，m/s


[image: image94.wmf]l
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：甘醇在操作条件下的密度，
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：气体在操作条件下的密度，

K：经验常数，有板间距为600mm，故取K为0.0488
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图2-3两参数普遍化压缩因子图（低压段）

表2-1板间距与K值的关系
	板间距，mm
	K值

	450
	0.0366

	560
	0.0457

	600
	0.0488




进料气在操作条件下的体积流量
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其中，相密度：
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吸收塔直径：
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，因此取内径为0.4m

2.1.3.2泡罩塔板主要结构参数及选用


a泡罩直径



由塔内径为0.4m，查表2-2可知泡罩塔的直径为80mm。

表2-2泡罩塔直径的选择

	塔径/m
	泡罩直径/mm

	1.0以下
	80

	1.0～3
	100

	3.0以上
	150


b泡罩齿缝的形状和尺寸


泡罩齿缝选择矩形，齿缝宽度范围是3-15mm，这里取5mm。齿缝高度的选择查表2-3，由泡罩直径80mm，因此齿缝高度取25mm。

表2-3齿缝高度与泡罩直径的关系

	泡罩直径/mm
	齿缝高度/mm

	80
	20～30

	100
	25～32

	150
	35


c升气管直径和高度


由泡罩塔与升气管之间的环形面积与升气管面积之比为1.1～1.4，本工程取1.25，泡罩塔直径为80mm，由下式得：
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d所需最小泡罩数


允许最大空塔气速：
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  最大体积流速为： 
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最小齿缝面积由式（1-4）求得：
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式子中
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[image: image107.wmf]s

A

：每层塔板的最小齿缝面积，
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：最大气相负荷，
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[image: image111.wmf]l
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：液相密度，
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[image: image113.wmf]g
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：气相密度，
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 h：泡罩齿缝高度，m              

   
 r：泡罩齿缝上底宽/下底宽（矩形为1）
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最小泡罩数：
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[image: image117.wmf]4
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：单个泡罩的齿缝面积（每个泡罩有30个齿缝）
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e、泡罩排列及中心距

塔板上的泡罩采用三角形排列，液流方向与各排泡罩相垂直，以利于液相均匀分布

适宜的泡罩中心距t为其外径的1.25～1.5倍，取1.4倍。

中心距：
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相邻泡罩边缘间的距离为：
[image: image120.wmf]1128032
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2.1.3.3板面布置

溢流装置计算

塔径D=0.4m，可选用单溢流弓形降液管，采用凹形受液盘

安定区
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缘区宽度
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     取
[image: image124.wmf]65

C

Wmm

=


堰长
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溢流堰高度 
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选用平直堰，堰上液层高度
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图2-4 弗兰西斯关联图
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根据经验，取E=1 

则
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取板上清液高度
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L

hmm

=

， 
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弓形降液管宽度
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和截面积
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 查弓形降液管的参数图得
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2-5弓形降液管的参数图

   
[image: image140.wmf]0.058

f

T

A

A

=

    
[image: image141.wmf]0.124

d

W

D

=



[image: image142.wmf]2

0.098

T

Am

=


∴ 
[image: image143.wmf]2

0.0580.0980.0057

f

Am

=´=


   
[image: image144.wmf]0.1240.40.0496

d

Wm

=´=


  液体在降液管中停留时间即：
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  故降液管设计合理

降液管底隙的高度
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   则 
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  故降液管底隙高度设计合理

  选用凹形受液盘，深度
[image: image151.wmf]'
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2.1.3.4吸收塔高度


吸收塔直径：D=0.4m


吸收塔内塔板间距为：0.6m


共7层塔板，高度为：4.8m


进口气洗涤器高度（1D）为：0.4m


贫甘醇进口至捕雾器高度（1D）为：0.4m


裙座高度取1.5m


吸收塔总高度为：H=4.8+0.4+0.4+1.5=7.1m

2.2.热量衡算


2.2.1重沸器

重沸器通常为卧式容器，既可采用火管直接加热．也可以采用水蒸气或热油间接加热。采用三甘醇脱水，重沸器火管传热表面热流密度的正常范围是18
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，最高不超过3l
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 ，由于甘醇在高温会分解变质，因此，重沸器温度最高不能超过204℃。

根据脱水量由下式（2—1）估算：
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式中 
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：脱除1kg水所需的重沸器热负荷，
[image: image157.wmf]/

kJkg

水

：

     
[image: image158.wmf]G
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：甘醇循环量，
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重沸器热负荷为：
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考虑10%的设计裕量，故重沸器的热负荷取40KW

重沸器火管传热表面的热流密度取20.5
[image: image162.wmf]2
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，故


重沸器火管传热面积为：
[image: image163.wmf]2
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2.2.2贫/富甘醇换热器


贫/富甘醇进口与出口温度：


贫甘醇进口温度200℃，出口温度为88℃；富甘醇进口温度为29℃，出口温度为t。


贫甘醇热负荷

贫甘醇在平均温度为144℃的比热容为2.86
[image: image164.wmf]/()
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，

贫甘醇热负荷为：
[image: image165.wmf]386.60(20088)2.86123835.712/
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计算富甘醇出口温度

 假定富甘醇出口温度为148℃

富甘醇（99.0%）在88.5℃时的比热容为2.6157
[image: image166.wmf]/()
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由热量平衡确定富甘醇的出口温度，经迭代计算得：
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2.2.3气体/贫甘醇换热器


贫甘醇负荷


贫甘醇进口温度为88
[image: image169.wmf]0

C

，出口温度为38
[image: image170.wmf]0

C


贫甘醇在平均温度为63
[image: image171.wmf]0
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时的比热容为2.34
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贫甘醇负荷为：
[image: image173.wmf]386.62.34(8838)46402.2/
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气体温降


由于出吸收塔的干气质量流量远大于贫甘醇质量循环流量

故干气经过气体/贫甘醇换热器后的降温较小，其值可由热量平衡来确定。

干气摩尔流量为：
[image: image174.wmf]4
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干气的摩尔热容为37.7 
[image: image175.wmf]/(*)
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，由热量平衡确定干气温降
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2.3.设备计算及选型


2.3.1精馏柱

1)直径


直径按式（3-1）来确定，即
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式中 D：精馏柱直径，mm


[image: image180.wmf]247.70.34144.4
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(可取160mm)


2)填料高度


精馏柱高取1.8m，内填充25mm的陶瓷InLalox填料

2.3.2甘醇泵

将泵放在地面，对单位重量流体列伯努利方程，

其中
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，则该流量下的泵压头为：
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泵的有效功率为：
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2.3. 3闪蒸分离器

尺寸可根据液体停留时间来确定，即
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 V：闪蒸分离器中要求的沉积容积，
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[image: image188.wmf]l

q

：甘醇溶液循环流量，
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  t：停留时间，
[image: image190.wmf]min

。对两相分离器停留时间为5-10 
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故闪蒸分离器中要求的沉积容积为：
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2.3.4气体/贫甘醇换热器


天然气与有机溶剂间的传热系数经验值为
[image: image193.wmf]21
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，热负荷考虑10%的裕量，即气体/贫甘醇换热器热负荷为：
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其中， 
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2.4.设备一览表 
	脱水装置主要设备表

	设备名称
	数量
	单位
	直径
	类型
	备注

	TEG吸收塔
	1
	个
	0.4 m
	泡罩塔
	7层塔板，板间距0.6m；
塔高7.1m；
泡罩直径选80mm

	TEG重沸器
	1
	台
	0.4 m
	火管式重沸器
	传热面积2
[image: image199.wmf]2
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	TEG闪蒸罐
	1
	台
	0.4m
	重力卧式分离器
	长度为0.6m

	原料气分离器
	1
	台
	1.5m
	不带捕雾气的重力卧式分离器
	长度为1.5m

	贫/富甘醇换热器
	1
	台
	0.5m
	固定管板式换热器
	传热面积15.63
[image: image200.wmf]2
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	气体/贫甘醇换热器
	1
	台
	0.16m
	管壳式换热器
	传热面积3.39
[image: image201.wmf]2
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	TEG储罐
	2
	台
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	TEG补充罐
	1
	台
	
	
	
[image: image203.wmf]12003000
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	TEG废气分液罐
	1
	台
	
	
	
[image: image204.wmf]8002000

f

´

（

切

）



	TEG纤维过滤器
	1
	台
	
	袋式
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	TEG活性炭过滤器
	1
	台
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	TEG循环泵
	2
	台
	
	IS65—40—315的离心泵
	转速2900r/min，轴功率18.5kw

	精馏柱
	1
	个
	0.16m
	填25mm的陶瓷Intalox填料
	 

	气提柱
	1
	个
	0.5m
	填料高度为1.2m
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在这次工程设计的过程中，要求我们将以往的基础专业课程综合运用，比如《天然气加工工程》、《化工原理》、《机械基础》、《化工设计》等，这对我们的综合能力作了一个比较全面的考查。做完这次设计后我的综合能力有一定的提升。由于之前做过化工设计，所以在这次工程设计中，我对相关资料的运用和查阅更加得心应手，通过这次工程设计我为我的毕业设计定下了目标：第一、要把时间安排好，做好相应的规划，并在每一天完成相应的任务。第二、虚心向老师和同学请教；不能马马虎虎；第三、在做设计之前先做好充分的准备将相关资料都借到。我觉得我自己这次工程设计收获还是蛮大了，相信经过这次工程设计，我在毕业设计时会做的更好。
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