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前 言

    本规范是根据油气田及管道建设设计专业标准化委员会油设

标字 仁2002] 19号文的通知，由胜利油田有限公司规划设计研
究院负责对 《天然气凝液回收设计规范》SY/1' 0077-93进行修
订的 。

    本次修订征求了有关单位对SY/t 0077-93的意见，吸收

了近几年来各油田天然气凝液回收装置设计、施工、生产方面的
科研成果和经验。修订中对SY/T 0077-93的一般规定、设备、
设备及管线安装、安全等章节内容作了局部修改，补充了装置紧

急停车、设计温度、放空、排液 (污)、管线的管托和油气取样

等有关内容。

    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。

    本规范从生效之日起，同时代替SY/T 0077-93a
    本规范于1993年9月首次发布，本次为第一次修订。

    本规范起草单位:胜利油田有限公司规划设计研究院。
    本规范主要起草人:孙国华、刘红、王智、吕松涛、刘承

先、胡凯。

    本规范由胜利油田有限公司规划设计研究院负责解释。
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1 总 则

1.0.1为了合理地确定天然气凝液回收装置的工艺方法，统一
设计标准和技术要求，以确保设计质量，做到技术先进、经济合

理、生产安全可靠、管理方便，特制定本规范。

1.0.2 本规范适用于陆上采用冷凝分离法回收天然气凝液装置
的工艺设计。

1.0.3 本规范仅推荐了几种常用的工艺方法及其设备、参数的
选用，不限制在设计中采用其他更先进适用的工艺方法及设备。

1.0.4 “天然气凝液回收”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。

1.0.5 相关标准:

    下列文件中的条款通过本标准的引用而成为本标准的条款。

凡是注日期的引用文件，其随后所有的修改单 (不包括勘误的内

容)或修订版均不适用于本标准，然而，鼓励根据本标准达成协

议的各方研究是否可使用这些文件的最新版本。凡是不注日期的

引用文件，其最新版本适用于本标准。

    GB 150 钢制压力容器

    GB 9052.1油气田液化石油气
    GB 9053 稳定轻烃

    GB 17820天然气

    GB 50183原油和天然气工程设计防火规范
    SY/C 0011气田天然气净化厂设计规范

    SY/C 0025 石油设施电气装置场所分类
    SY/C 0048 石油天然气工程总图设计规范
    SYNC 0076 天然气脱水设计规范

    SYNC 0090 油气田及管道仪表控制系统设计规范



    SH 3009石油化工企业燃料气系统和可燃性气体排放系统
设计规范

    压力容器安全技术监察规程 质技监局锅发 【1999] 154号
文



2 术 语

2.0.1天然气凝液 natural gas liquid

    因为条件的改变使天然气发生相态的变化，由气相变成液相
的部分。

2.0.2 天然气凝液回收装里 natural gas liquid recovery unit
    采用特定的工艺方法从天然气中回收凝液的装置。采用冷凝

分离方法时，一般包括原料气压缩、原料气脱水、冷凝分离和凝

液分馏等四部分。

2.0.3 冷凝分离 condensate separation

    采用某种制冷工艺，使天然气部分冷凝和分离出天然气凝液

的过程。

2.0.4 凝液分馏 liquid fractionation
    根据被分离组分的相对挥发度的差异，按产品技术要求对天

然气凝液进行分离的过程。

2.0.5 冷剂制冷工艺 cryogen refrigeration
    利用液态冷剂相变时的吸热效应产生冷量，使天然气降温后

部分冷凝，从而回收凝液的工艺。

2.0.6 膨胀制冷工艺 expansion refrigeration
    具有一定压力的天然气作绝热膨胀，使其降温后部分冷凝，

从而回收凝液的工艺。采用等焙膨胀完成膨胀过程的称为节流阀

制冷，采用膨胀机完成多变膨胀过程的称为膨胀机制冷，采用热

分离机完成多变膨胀过程的称为热分离机制冷。

2.0.7 冷凝率 condensation rate

    天然气物流降低温度后冷凝的凝液的数量与物流的总量的比

值，以分子百分数表示。

2.0.8收率 recovery rate
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    回收的凝液中的某组分 (或某产品)的数量与原料气中该组

分的数量之比值，通常以摩尔百分数表示。



3 一 般 规 定

3.0.1天然气凝液回收装置应按照批准的设计任务书或设计合
同书所规定的内容和要求进行设计。

3.0.2 根据油气田的实际情况和用户对产品的要求，通过技术
经济对比选择合适的工艺方法，积极慎重地采用新工艺、新技
术、新设备和新材料。

3.0.3 装置的操作范围除设计任务书另有规定外，一般取设计

处理量的60%一120%。若原料气的组成波动较大，应对关键参
数进行核算。

3.0.4 装置年累计设计开工时数按8000h计算。
3.0.5 根据具体情况经济合理地确定装置的收率。回收乙烷及
更重烃类的装置，乙烷的收率宜为50%一85%。回收丙烷及更

重烃类的装置，丙烷的收率宜为60%一90%a
3.0.6 装置的投资回收年限，应按现行的经济评价规定计算。

方案比较过程中，可按附录A给出的公式计算。

3.0.7 工艺设计应取得下列主要基础参数与资料:
    1 原料气的组成、压力、温度、气量及波动范围。

    2 某组分的收率或某产品的产率保证值。

    3 外输气的热值、露点、组分和压力等的要求。

    4 产品的技术要求。
    5 建设地点的水、电、交通、消防等公用工程及地质、地

震烈度和气象资料。

3.0.8 原料气、外输气和产品及外界供给的蒸汽、循环水、电
和燃料等均应符合本行业现行的计量规定。

3.0.， 天然气的组分分析，应分析到最末一个组分的摩尔含量

小于或等于0.1%。气样可按下列方法取得:



    1 设计工况与取样现场工况 (包括温度、压力和油气比等)

相同时，可取实际气样分析。

    2如实际取样工况与设计工况不一致，应在稳定工况下同
时取油样及气样并实测油气比。设计可按分析和实际油气比数据

加权出混合组成，再推算出在设计工况下的气体组成。

    3新油田可采用开发方案提供的井流组成进行推算。
    4 有多个气源时，应逐个进行分析，再按处理量的比例配

样推算。

    5 如果分析数据中最末一个组分的摩尔含量超过0.1%时，

宜进一步劈分成几个虚拟组分。

3.0.10 二氧化碳在低温系统中形成固体物质的条件，可查附录
C图C.0.1估算。如果从图中查出，处于形成固体物质的边缘条
件，则应采取改变工艺的措施或部分脱除Cq 0

3.0.11 Cq和践S的防腐设计，应符合SY/1' 0076和SY/1'

0011的规定。
3.0.12 做好装置内部的压力能、热能、电能的综合平衡，做到
合理利用，降低能耗。能耗的计算见附录Ba

3.0.13 设计工艺流程时应综合权衡各因素，论证各操作单元匹
配的协调性及经济性，提高制冷和低温冷凝过程的热力学效率。

工艺流程既要满足正常生产的需要，同时也要适应装置试压、吹

扫、试车、启动、停车、事故处理和维修的需要，一般应符合下

列规定:

    1原料气人口应设缓冲罐，可与人口分离器合并。
    2 当装置检修或有故障仍需要继续输气时，应设计可以直

接通过旁路或输气压缩机向外继续供气的辅助流程。
    3 宜设置不合格产品返回分馏塔重新处理的辅助流程线。
    4在经济效益较差的装置中，在保证安全的前提下流程应

力求工艺流程简单，可不设备用设备，做到经济合理。

3.0.14 自控设计应符合SY/1' 0090的规定。根据规模、工艺
特点和生产要求，在经济合理的前提下配置自控仪表。
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3.0.15 装置的工艺设计应按工艺流程的顺序研究每一个生产单

元的设备、配管和控制方案，分析所有的操作工况 (包括试车、

启动、停车等)、可能的故障状况等，制定紧急停车措施。

3.0.16产品指标应符合下列规定:

    1 天然气凝液及其他产品应符合有关商品要求、设计任务

书或合同书的规定。

    2 外输气应符合GB 17820的规定。

    3 液化石油气 (包括商品丙烷、商品丁烷和商品丙丁烷混

合物)，应符合GB 9052.1的规定。
    4 天然汽油应符合GB 9053的规定。

    5 商品乙烷的技术要求应符合设计任务书或合同书的规定。
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4 工 艺 方 法

4.1 原料气压缩

4.1.1 原料气的压力低于适宜的冷凝分离压力时，应设原料气

压缩机。

4.1.2原料气增压后的压力，应结合适宜的冷凝分离压力和外

输压力，综合进行经济及能耗的比较后确定。
4.1.3在设计范围内，原料气压缩单元应能适应气体组成和气

量的波动。

4.1.4应充分利用气源压力，在来气管线上不应设置节流阀。
所选压缩机应允许人口压力有一定的波动范围。伴生气人口压力

不宜低于0.15MPa(绝)，有可能时应尽量提高。
4.1.5压缩机的进气管线上应设置气液分离器，如果气体中含

有常规分离器难以分出的重质液滴或固体颗粒时，应采用过滤分

离器。该分离器应设高液位报警设施。对于大型压缩机，其分离

器还应设液位超限停机设施。

4.1.6 压缩机的各级出口气体中若含有润滑油，宜在冷却器前
设置润滑油分离器。

4.1.7 各级分离器都应有自动排液措施，凝液应回收，不得就
地排放。凝液的处理方法可以是降压后加热闪蒸法、逐级返回闪

蒸法或提馏法等，应通过技术经济比较后选用。

                    4.2 原料气脱水

4.2.1原料气脱水工艺的设计应符合SY/ T 0076的规定。
4.2.2 脱水单元应设在气体可能产生水合物之前。流程中有原
料气压缩机时，可根据具体情况设在压缩机末级之后或级间，但
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应作技术和经济比较。

4.2.3 采用吸附法脱水的装置，应符合下列规定:
    1再生气的压力与吸附脱水的原料气基本相同，而且采用

了自动切换控制时，脱水后的气体在进换热器之前应设温度联

锁，当气体温度达到或超过板翅式换热器的设计温度时报警并停

车。

    2 再生气和冷吹气宜就地作燃料，如果并人外输气中，必

须保证掺合后的气体露点达到外输要求。

    3 在进板翅式换热器之前应设过滤器。

4.2.4 脱水后的气体压力高于外输压力时，宜设置一条直接外
输的辅助流程线。

4.2.5 当吸附和再生操作压差较大时，应考虑充压或泄压流程。

                    4.3 冷凝分离

4.3.1工业上常用的制冷方法有冷剂制冷、膨胀制冷和冷剂与
膨胀联合制冷。应根据具体条件，对各种可能采用的方法进行技
术和经济指标的对比，选定最佳的制冷工艺。

4.3.2 适宜的冷凝分离压力及温度，应在冷凝计算的基础上，
根据原料气的组成及压力、工艺流程的组织及外输压力、收率及

产品要求、装置的投资运行费用等因素确定。

4.3.3 冷剂制冷工艺:
    1下列工况可采用冷剂制冷工艺:
        1)以控制输气露点为主并同时回收部分凝液的装置。

          计算的烃露点温度应低于要求的露点温度5℃以上。
        2)原料气较富，气源和外输气之间没有足够的压差可

          供利用，或为回收凝液必须适当增压，所增压力和
            外输压力之间没有压差可供利用，而且采用冷剂制

          冷可经济地达到要求的收率。

    2 冷剂选用的主要依据是冷冻温度和单位制冷量所耗的功

率，可根据下列情况选用:
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        1)氨适用于冷冻温度高于一28℃的工况。

        2)丙烷适用于冷冻温度高于一37℃的工况。

        3)乙烷和丙烷为主的混合冷剂适用于冷冻温度低于
            一37℃的工况。

        4)能使用凝液作为冷剂的场合应优先使用凝液。
    3 冷剂制冷的工艺参数可根据下列情况确定:

        1)冷剂的蒸发温度应根据工艺要求和所选蒸发器的型
            式确定。

        2)板翅式蒸发器的冷端温差宜取 3℃一5'C，而管壳式

          则宜取5'C -7'C o
        3)对数平均温差宜在10℃以下，不宜超过15r-.

        4)平均温差偏大时，应采用分级压缩分级制冷提供冷

          量。丙烷冷剂可分2一3级。

        5)冷剂的蒸发压力宜高于当地大气压，宜在较低的压
            力下闪蒸。

        6)确定制冷负荷时应考虑散热及其他原因，可取5%
          一10%的裕量。

    4 其他单元或邻近站厂有富裕的热量或足够的低温水可供

利用时，应采用氨吸收制冷。
4.3.4 节流阀制冷:

    1压力很高的气层气 (一般为IOMPa或更高)。特别是气

源压力会随开采过程递减时，应首先考虑采用节流阀制冷。节流

后的压力应能满足外输压力的要求，不再另设增压压缩机。如果

气源压力不够高或压力逐步减到不足以产生要求的低温时，可采

用冷剂预冷。

    2气源压力较高，或适宜的分离压力高于外输压力，单靠
节流能产生所需的低温，或气量较小不适合用膨胀机时，可采用

节流阀制冷。如天然气中重组分较多，靠节流不能满足要求时，

可采用冷剂预冷。

    3有压差可供利用，但天然气较贫回收价值不大时，可采
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用节流阀制冷，仅降低水及烃露点以满足远距离输送的要求。若
温度不够低，可采用冷剂预冷。
4.3.5 热分离机制冷:

    1规模不大有压差可供利用，但靠节流达不到需要的温度

时，可用热分离机代替节流阀制冷。热分离机的出口压力应能满

足外输要求，不应再进行增压。膨胀比宜为3--5，不宜超过70

如果气体中重组分较多，可用冷剂预冷。
    2 热分离机的处理能力宜小于1了澎/d(以进气状态计)。

处理量较大时，宜回收机组产生的热量。

    3 宜选用转动喷嘴式热分离机。但在某些边远地区或环境
较差的场所，可采用简单可靠的静止喷嘴式热分离机。
4.3.6 膨胀机制冷:

    1 当节流膨胀达不到要求的收率时，可采用膨胀机制冷。
下列工况宜采用膨胀机制冷工艺:

        1)原料气压力及气量比较稳定的工况。
        2)原料气压力高于外输压力，有足够的压差可供利用。

        3)气体较贫及收率的要求较高。
        4)膨胀后的气体不需要增压或仅部分气体需要增压。

    2 膨胀机的膨胀比宜为2-4，不宜大于7。如果膨胀比大

于7时，可考虑采用两级膨胀。是否采用两级膨胀，必须根据特
定的系统做出详细的经济分析，以及评估操作上的难易后确定。

    3气组分较富，或气源压力低于适宜的冷凝分离压力而设

置压缩机时，应采用冷剂预冷。预冷的温度宜为一20℃一
一37'C，冷剂可采用氨、丙烷或适宜的凝液。

    4 处理量较大、原料气较富时，是否采用多级冷凝与分离
使原料气按不同的温度等级析出冷凝液，应在经济比较后确定。

    5膨胀机的进口物流温度宜为一30℃一一70r-。进口物流
气液分离器的顶部，应安装捕雾器。如果分出的凝液中含有较多
的应脱除的轻组分，而且全部都到分馏塔中脱除不经济时，应预

先脱除一部分轻组分。
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    6 膨胀机的出口是否设分离器，应按凝液量的多少及后部

流程的组织，通过经济技术比较后确定。
    7 低温换热网络应经济合理，组织流程时应符合下列规定:

        1)冷流和热流的换热温度比较接近。

        2)对数平均温差宜低于15̀C，不宜超过201C o

        3)换热过程中冷热流的温差应避免出现小于3℃的窄
            点。

        4)原料气物流需要与多股物流换热时，物流的分股不

            宜超过两股。

    8 工艺气体不需要增压的，膨胀机的制动端宜采用发电机。

一般情况下，应采用增压机，而且符合下列规定;
        1)增压机的进出口应设置防止喘振的旁通线。

        2)增压机的出口气量应计量，根据气量的大小来调节
          防喘自动调节阀;膨胀机的功率很小和效益较差的

          装置，增压机的出口气量可不计量，防喘旁通线为
            手动调节。

    9 增压机在流程中的位置，应根据气源压力、外输压力和

适宜的冷凝分离压力及操作的难易，综合考虑后经济合理地确

定。

    10 膨胀机及其增压机的进口管线上，应安装筛锥指向上游

的管道过滤器，用80目或100目的细格滤网除去机械杂质。
    11膨胀机的密封气必须干净、无凝液、干燥和无腐蚀性，

且应保持具有一定的进口压力和进出口压差。宜取膨胀机进口气
流的一部分，复热到20℃左右后作密封气使用，排出膨胀机的

低压气可作为燃料气。
    12 膨胀机的转速应允许在装置处理能力范围内浮动。当膨

胀机超过允许转速时，进口阀应自动关闭，并通过旁路压力调节
阀维持装置继续运行。此外还可根据具体条件采取以下控制措

施:

        1)有可调喷嘴的膨胀机，应通过转动喷嘴角度保持进
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          气压力。气源压力恒定，要求保持外输压力满足外
          输气量波动时，可由外输压力调节喷嘴角度。

        2)无可调喷嘴的膨胀机，可通过改变同轴制动压缩机
            的回流量来控制转速。

4.3.7 装置的低温部分应设有解冻设施，而且应对换热器的低
温通道进行压降监视。

                    4.4 凝液分馏

4.4.1 流程中的第一个塔必须与冷凝分离单元一起考虑。回收
乙烷及更重组分的装置，应先从凝液中脱除甲烷;需要生产乙烷

时，再从剩余凝液中分出乙烷。回收丙烷及更重组分的装置，先

脱除甲烷及乙烷。剩余的凝液需要进一步分馏时，可根据产品的

要求、凝液的组成，进行技术经济比较后确定。

4.4.2脱甲烷塔的流程设计，应符合下列规定:
    1采用多股凝液按不同浓度及温度分别在与塔内浓度及温

度分布相对应的部位进料。

    2 应适当设置1--2台侧重沸器。

    3应利用塔底物流的冷量，冷却原料气或冷剂。
4.4.3 脱乙烷塔的流程设计，应符合下列规定:

    1不回收乙烷的装置，宜采用无回流的脱乙烷塔。如果采
用了有回流的脱乙烷塔，应保证精馏段有足够的内回流。

    2 回收乙烷的装置，脱乙烷塔必须要有回流。操作压力应
根据装置是否出商品丙烷及冷却介质的温度来确定。

4.4.4 脱丙烷塔、脱丁烷塔等的流程设计，应符合下列规定:
    1 塔底物流的热量应尽量利用，宜用来加热塔的进料物流。

    2 塔顶冷凝器宜采用水冷器或空冷器。塔顶的温度宜比冷

却介质的温度高10℃一201C，物流的冷凝温度最高不应超过
50̀C o

    3 塔的工作压力应根据塔顶产品的冷凝温度、泡点压力和
压降确定。
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4.4.5分馏塔的控制，应按以下要求进行设计:
    1 塔底温度及液位和塔顶压力均应自动调节。

    2塔顶用泵提供回流时，应通过自动或手动方式保持回流

量基本稳定。

    3塔顶用分凝器产生回流时，应保持提供的冷量基本稳定。
如果冷却介质的温度波动不大，可采用手动调节冷却介质的流

量 。

    4脱丙烷塔等有泵提供回流时，塔的压力控制宜采用热旁
路调节。

    5 塔顶出气相产品，且无回流罐时;可通过塔顶出口管线
控制压力。当有回流罐时，可通过回流罐气相出口管线控制压

力。

4.4.6 分馏塔的塔顶产品能自流进产品储罐时，宜在塔顶内设
分凝器，塔外只设全凝器。可在塔顶出口气相管线上进行塔的压

力调节，但应有防止塔和产品储罐之间压差波动变大的措施扩



5 设 备

5.1设计压力和设计温度

5.1.1 压力容器 (包括塔类、分离器和热交换器等设备)的设
计压力，应符合现行的《压力容器安全技术监察规程》质技监局
锅发 【1999]154号文和GB 150的规定，且不应低于0.35MPao
5.1.2设备的最高工作压力和温度应取系统运行波动时的最高

值。在不同压力和温度下运行的设备，应取运行中对应的压力和
温度值。

5.1.3 同一压力控制区间的设备，尽管由于正常运行时的压力

降造成压力有差异，最高工作压力应取上限值。
5.1.4工作温度低于50℃的冷剂或积有烃类凝液的设备，设计
压力取介质在50℃时的饱和蒸汽压，否则应采取不会超压的措

施。

5.2 原料气压缩机

5.2.1原料气压缩机宜采用活塞式和离心式，可按下列原则选
择:

    1气源比较稳定，气量大于15衬/min(以排气状态计量)
或轴功率在2000kW (特殊情况下，可为500kW)以上的原料气
压缩机，宜选用单机组运行的离心式压缩机。

气源不稳定或气量较少的原料气压缩，宜采用活塞式压

压缩机台数及是否设置备用机组，应符合下列规定:

离心式压缩机应设置1台，气量较大时可设置2台。不

宜设置备 用机 组。



    2活塞式压缩机宜设置2台一4台，其中1台备用。

    3 外输气用户不允许装置间断供气时，可适当备用。

5.2.3压缩机的技术要求和参数，考虑的因素比较多，可按以
下要求确定:

    1排量、工作压力和压缩比应能满足运行的要求，而且按

预计的可能留有发展的余量。

    2运行安全可靠，操作灵活，调节方便，可调范围大，便
于维护。辅助系统应力求简单可靠，容易实现自动控制。

    3 冷却的方式应根据具体情况，可采用水冷、空冷或水冷

与空冷结合。

    4 设备牢固、寿命长久、单位功率的造价低廉。年累计运

行时间能达到8000h。活塞式压缩机的平均无故障连续运行时间

间隔应大于2000h.
    5单位功率的能耗要小，来源方便。大型活塞式压缩机的

多变效率应达到80%以上，离心式压缩机应达到70%以上。
    6压缩级数的选择，应使压缩机的耗功最小，排气温度在

允许的范围内。各级的压缩比应基本相等，首级和末级的压缩比

可略小。

    7各级的排气温度宜在135℃以下，最大不宜超过1501; o
    8 压缩机气量的调节，宜符合下列规定:

        1)允许进气压力在一定的范围内波动。
        2)对于活塞式压缩机，若采用燃气发动机驱动时，宜

          调节转速;若采用电动机驱动时，宜采用部分行程
            压开吸气阀。

        3)对于离心式压缩机，宜采用转速调节。
5.2.4 驱动机的选型，应考虑能源的供应情况及压缩机对转速
的要求。离心式压缩机宜选用燃气轮机驱动，活塞式压缩机可选

用电动机和燃气发动机驱动。

5.2.5 提供生产厂家的技术文件，可采用技术要求明细表的形

式。
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5.2.6 作安装设计时，应从设备生产厂取得包括下列内容的技
术文件:

    1包括主要部件的性能和结构材质、润滑及密封、机组安

装及试验、机组的运转及维护等内容的使用说明。

    2工艺安装上的特殊要求 (如设备布置、振动、噪音、离
心式压缩机的防喘等方面的要求)。

机组尺寸、配管尺寸等安装必需参数均齐全的装配总图。

基础振幅、荷重分布、活塞式压缩机的垂直扰力及土建

门j

月
峙

基础建议图。

    5 工艺及辅助系统自控流程图。
    6 仪表控制、电气控制原理流程图及接线图。

    7 质量合格证书及辅机、备件等的明细表。

                    5.3 膨胀 机组

5.3.1 处理量为5砰/min(以进气状态计量)以上时，宜选用
配可调喷嘴的膨胀机。喷嘴的调节宜采用气动调节方式;气源稳

定时，可采用手动机械调节方式。

5.3.2 膨胀机的主要技术条件和参数，可按以下要求确定:

    1膨胀机宜设1台，不宜设备用。
    2 膨胀机的人口压力不宜高于6.3MPao

    3 膨胀机的绝热效率宜大于75%，不宜低于65%。增压机

的绝热效率宜大于65%0

    4 结构简单，可靠性好，维修方便。年累计运行时间应大

于8000h，无故障连续运行时间平均在4000h以上。
    5 油润滑轴承的膨胀机，宜安装两台油泵。机组应以橇装

的型式供货。

5.3.3根据实际情况设置以下监测、报警和自动停车等安全措
施 :

    1 设置转速超限报警停车系统。

    2 设置润滑油联锁自控系统:
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        1)工作油泵事故停运时，自动启动备用油泵。
        2)油压过低或停电时，应使膨胀机停车。停车后仍应

          由润滑油蓄能器供油30s以上。
    3 处理量较大及经济效益较好的装置，可设置轴承温度超

限报警及停车设施。

5.3.4 提供生产厂家的技术文件，可采用技术要求明细表的形

式。

5.3.5 作安装设计时，应从设备生产厂取得包括下列内容的技

术文件:

    1包括主要部件的技术参数、机组的安装、试验、运转、

维护、润滑及密封等内容的说明。

    2工艺安装上的特殊要求。
    3 注有安装所需详细尺寸的总图。

    4荷重分布及土建基础建议图。

    5 工艺及辅助系统自控流程图。

    6 仪控、电控原理流程图及接线图。
    7 质量合格证书及辅机、备件等的明细表。

5.4 分 馏 塔

5.4.1 塔型的选择应考虑生产能力、操作范围、塔板效率、造

价和压力降等主要因素，宜选用填料塔。液体负荷很小的部位，

可局部采用浮阀塔盘。

5.4.2 填料宜选用规整填料，如金属板波纹填料。

5.4.3 采用金属板波纹填料时，应符合下列规定:
    1 喷淋密度不宜小于5m3/ (m2"h)，气相动能因子宜为

0.7m/ [s (kg/m3)0s]-2.0m/ [s(掩/m,)0.5].
    2 液体的初始分布应均匀，每平方米塔截面积可设40个一

100个喷淋点。
    3液体分布装置下面的填料层，应在计算的填料层高度的

基础上，附加8盘填料。
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    4 在每段填料层中间，可不设液体再分布装置，但应有防
止液体沿塔壁流动的措施。

5.4.4 选用散装填料时，应符合下列规定:

    1对于一定的塔径，满足塔内径与填料公称直径的比值下

限的填料可能有几种规格，应按经济因素确定填料的尺寸。

    2 采用金属填料时，在每段填料层的上面，应安装固定在

塔壁上的填料限制板。

    3 采用陶瓷填料时，必须安装与塔壁不固定的填料压板。

    4 在每段填料层中，应适当设置液体再分布装置。

5.4.5 板式塔宜选用浮阀塔，塔盘规格应按水力计算确定。降
液管内液体的停留时间不宜大于3.5s，可取3s左右。
5.4.6根据塔径、填料 (或塔盘)的规格和液体负荷等参数，
正确设计液体分布装置，确保在大液量和小液量下液体的初始分

布均匀。

5.5 凝 液 泵

5.5.1凝液、天然汽油和液化石油气等的输送泵，宜选用离心
泵。排量很小时，宜选用容积式泵。

5.5.2选型的依据是泵送凝液的特性及操作条件、流量和扬程

等。扬程应留有余量，与泵出口管线上调节阀的适应范围协调，
宜取系统最大阻力的1.05倍一1.10倍，但计算裕量不应超过

0.2MPa。泵的排量可根据发展的可能情况，考虑留有合适的余
量，满足最大量和最小量的输送。

5.5.3 泵的流量调节，离心泵的设计运行工况，必须考虑泵安
全运行的最小排量。可采用下列方式:

    1离心泵的流量调节，可采用调节出口阀的开度。
    2 容积式泵可采用转速调节、行程调节或旁路调节。

5.5.4 连续运行的泵，应设一台备用泵。间歇运行的泵，不宜
设备用泵。介质性能相近时，可公用备用泵。
5.5.5 泵的原动机的功率取最大轴功率，再乘以表5.5.5中相
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应的裕量系数。对于离心泵，尚应按泵的最小连续流量或按额定

流量的30%水运结果计算泵的轴功率，与按设计条件计算的轴

功率比较，取两者较大值作为计算原动机功率所需的最大轴功

率。

表5.5.5 计算原动机所需功率的裕.系致

泵 型 轴功率 (kW) 裕量系数 备 注

离心泵

)75 1.10

22-55 1.15

3-17 1.25-1.30

<3 1.50

容积式泵 1.1一1.25

5.6 热 交 换 器

5.6.1 天然气与天然气、天然气与低温凝液的换冷，宜选用板

翅式换热器，材质应采用铝合金材料。温度较高的场合，可采用

螺旋板式换热器。温度较低的场合，还可以采用绕管式换热器。

5.6.2原料气、凝液、冷剂用水冷凝冷却时，应采用易清垢的
换热器。如果用密闭循环水冷却，采用化学清垢或不会结垢时，

可不受此限制。

5.6.3 凝液与凝液的换热，宜选用板翅式、螺旋板式或板式换

热 器。

5.6.4 冷剂蒸发器，宜选用管壳式、螺旋板式、板翅式或绕管

式。

5.6.5重沸器宜选用管壳式或螺旋板式，负荷波动大时宜采用

罐式结构。温度较低时，可采用板翅式或绕管式。小型重沸器宜

与塔合成一体。

5.6.6换热的适宜温差可按下列情况取值:
    1 板翅式换热器和绕管式换热器的热端温差可取3℃一
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5℃

螺旋板式换热器的热端温差最低可取5℃。
管壳式换热器的热端温差不宜小于151C，采用单管程时

，

一

内
」

可取10'C a



6 设备及管线安装

6.1 设备平面布里

6.1.1平面布置应符合 《石油天然气工程总图设计规范》SYNC

0048, GB 50183和SY/C 0025的规定。

6.1.2设备的平面布置，应根据规模、生产特点，充分考虑操
作检修的需要，兼顾供电、供水和仪控等系统的要求，采用按工

艺流程单元和按设备分类集中布置相结合的原则，低温部分要求
紧凑。

6.2 设 备安 装

6.2.1 压缩机:

    1 首先应满足压缩机制造厂对工艺流程及管线安装的特殊

要求。

    2 布置压缩机时，应尽可能使压缩机与相关的主要工艺设

备紧凑。机组的布置及管线的安装，应考虑检修的要求 (如取活

塞或叶轮等)。

    3 自然条件恶劣的地区，可布置在符合防爆要求的封闭式
厂房内;一般地区，宜露天式或半露天式布置。

    4压缩机的进出口管线均应设置切断阀，每一级的出口管

线上均应安装手动放空阀，可与安全阀并联安装。多台并联时，
末级出口管线上可设置止回阀。末级出口阀之前，应设泄压放空

管线。

    5在寒冷地区，压缩机的进口分离器和各级分离器的排液

管线，应采取防冻措施。吸人管线可能产生凝液时，宜保温或伴

热，或在管线的低点处设置排凝措施。
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    6 压缩后的气体去脱水单元时，末级分离器的顶部应设捕
雾网，且紧靠分子筛干燥器。

    7 活塞式压缩机的安装，还应符合下列一般原则:
        1)大型压缩机 (组)应做系统振动分析。

        2)安装设计要防止共振，尽可能地减轻振动。进出口的
          缓冲罐或气液分离器应尽量靠近压缩机，管线要求短

          和少用弯头。宜使用半径不小于1.5D (D为管线公
          称直径，下同)的弯头。

        3)在进出口管线的合适位置，宜设置有减震措施的支
          架，且不宜与屋架接触。

    8 离心式压缩机的安装，还应符合下列要求:

        1)应设防止喘振的反飞动控制线，即压缩冷却后的气体
          部分返回压缩机的人口分离器，且应接在出口切断阀

            之前。

        2)处理量较大，需要多台压缩机并联时，应注意进口汇

          管压降要小，达到两机气量的分配基本相同。

        3)一般宜采用半径为4D的弯头。管线的变径应缓慢。

        4)管线中的气体流速应根据允许的压降计算，不宜大于
            20m/se

6.2.2 膨胀机:

    1 膨胀机的安装设计，首先应满足制造厂对工艺流程及管

线安装的特殊要求。

    2 膨胀机的出口管线上，宜安装波形补偿器。工艺管线加
给膨胀机连接法兰的载荷，应在所规定的范围内。

    3 出口管线可能产生液体倒流时，宜安装止回阀或采取其
他防止液体倒流的措施。

    4进出口接管的安装，应便于机组的检修。对于检修有妨
碍的管段，应能拆卸。

    5膨胀机和增压机的进出口管线上，应设切断阀及防止喘
振的反飞动控制线。增压机的出口应设止回阀。



6.2.3 凝液泵:

    1在泵的进出口管线的高点处，应安装放气阀，可装在压
力表切断阀的根部。低温凝液泵，尤其是离心泵，放气阀的出口

管线直接人放空系统。

    2 吸人管线的安装，还应符合下列一般要求:

      1)泵的安装应尽可能地靠近供液容器，而且具有足够的
          吸人安装高度。吸人管线应短而直，避免形成气囊和

          尽量少用弯头。
      2)吸人管线宜安装全开闸板阀，不宜采用截面收缩的

          阀。

      3)水平进口管线需要缩径时，应使用偏心大小头，而且

          管底取平。不宜使用同心大小头。

      4)吸人管线的管径应通过压降计算确定。

        5)应安装40目或20目的临时管道过滤器。

    3排出管线的安装，还应符合下列原则:

      1)在排出管线上应安装切断阀。
        2)在排出管线上应安装止回阀。
      3)设计的旁通管线，应从管线上的止回阀之前接出，且

          使液体回到供液容器，不宜接人吸人管线。

      4)出口若有调节阀，应根据管线的阻力降计算确定其压

            差。

6.2.4 热交换器:
    1 水冷却器和水冷凝器的水管线流程，应考虑冬季防冻问

题。

    2 板翅式、绕管式和螺旋板式换热器的安装，不能有超限

的管道应力作用在其连接法兰上，应对管道应力作严格计算。
    3管壳式换热器、蒸发器和重沸器等的安装，要留有抽吊

管束的场地。
    4换热器的进出口管线上不宜设置切断阀，但对于需要隔

断操作或不停产维修时，应在进出口管线上设置切断阀和吹扫放
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空接管。

    5空冷器宜布置在通风良好区，而且宜布置在其它散热设
备夏季最小风频风向的下风向或侧风向。

6.2.5分馏塔:

    1分馏塔宜集中布置，可采用公用平台。塔和平台周围应

留有吊车及其他机动设备使用的场地。

    2 塔的接管口径宜与连接管线同径。进塔介质为气液两相

时，立管中的流速应大于出现液体滑脱的流速值。

    3塔和回流罐的顶部，宜设置开停工吹扫放空和事故放空

用的排气阀，阀门应直接连在塔和回流罐的开口处，可与安全阀

并联安装。

    4 分馏塔的压力采用热旁路调节方案时，安装设计应符合
        下列规定:

        1)塔顶气相管线、热燕汽旁路管线和回流罐均应保温。
      2)回流罐的安装高度应足以提供泵的吸人压头。

      3)冷凝器中的冷凝液应进人回流罐的液相。
        4)热旁路管线应进人回流罐的气相。

6.2.6 低温设备与支撑面 (或基础、平台、框架和支架等)接
触时，应设置隔热设施。

6.2.7 分子筛干燥器应集中布置，宜在设备的一侧进行配管，
另一侧留有更换分子筛的场地，顶部宜设置操作平台。
6.2.8 再生气加热炉的安装应留有清扫及更换炉管的场地。

6.2.，设备的安装应考虑布置仪表保护箱的位置，并应留有设
备和仪表维修的空间。

6.3 阀门安装

6.3.1 低温阀门:

    1 同一条低温 (指低于环境温度)凝液管线上，不宜设置
串联的切断阀。液化石油气和低温凝液管线的两端有阀门可切断

时，应在阀间管线上设置管道安全阀。
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    2 不应设置生产管理上用途不明显的阀门。

6.3.2 调节阀:

    1 调节阀宜安装在水平管线上，前后切断阀宜选闸阀，旁

通阀宜选用截止阀。

    2 低温调节阀不宜设置旁通阀。
    3 旁通管线安装在调节阀的顶上时，其净距不应影响检修

和维护 。

    4 阀前可能产生凝液的气相调节阀，阀前管线的安装应避

免积聚凝液。

6.3.3 疏水器:

    1热动力式疏水器宜装在水平管线上，也可装在垂直管线
上。脉冲式疏水器应安装在水平管线上。

    2 疏水器的安装位置应比凝结水出口管线低，在凝结水出

口管线的最低点应设置排污阀。出口管线应装设检查阀。

    3不宜设旁通线。
6.3.4 阀门的安装位置应首先考虑便于操作，并不妨碍机泵、

热交换器、塔、容器及阀门本身的检修。

6.3.5塔和容器类设备与热交换器等其它工艺设备之间的连接
管线，如因维修需要隔断时，应设切断阀。

6.3.6 天然气、凝液产品、仪表风、蒸汽和冷却水等，在其进
出装置的管线上，均应安装切断阀。

6.3.7 油气系统管线的压力等级为4.OMPa及以上时，放空、

排液 (污)管线均应安装两个阀门。内侧的阀门应作为切断阀，

外侧的阀门为放空、排液 (污)阀。

6.3.8 压力等级不同的油气系统，液体排放到同一汇管中，各
排放支管均应安装止回阀。

6.4 管线安装及其他

6.4.1 管线安装:
    1 工艺管线的安装应综合热力、供排水、仪表风、采暖通
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风等管线和电缆线，进行全面规划，统一布置。
    2不妨碍设备、阀门的检修维护。

    3应避免形成物料滞流段。
    4低温管线应尽量短。

    5非低温管线与低温管线相连时，切断阀应尽量靠近低温

管线，阀及阀前管线均应作保冷处理。

6.4.2管架安装:

    1管架上管线的布置应符合下列规定:
      1)较重的管线宜靠近管架支柱。

      2)按重量比例对称地布置管线，尽量避免一边重、一边
          轻的情况。

      3)管线的间距应按其突出部分之间的净距确定。
      4)管线变径时，宜选用偏心大小头，而且管底取平。

      5)凝液和液化石油气管线、低温管线的布置，宜避免与
          蒸汽等热管线相邻。

        6)管线的阀门和法兰等，宜靠近管架。

    2 管架间距应根据管架上多数管子的允许跨度而定。其中

少数跨度较小的管线，可与大管线相邻布置，并支撑在大管线

上。

    3保温 (冷)管线与管架的接触处，应设置管托。管托的

高度，应根据保温 (冷)层的厚度确定。管托的设置应符合下列
规定:

        1)碳钢管线的安装，其管托应焊在管线上。

      2)不锈钢管线、低合金钢管线和低温管线，应使用管卡

          把管托固定在管线上。管托和管线之间使用绝热材料
          相隔。

    4 操作温度高于60℃和低于0℃的管线安装，应考虑热胀
冷缩及其补偿。设置固定支架时应符合下列规定:

      1)应充分利用管系的自然补偿。

      2)使两固定点之间的热 (冷)管的几何形状具有一定的
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6.4.3

热措施:

      1

  弹性，足以补偿管线的位移量。

3)两固定点之间管线的位移量不宜超过管托长度的一

  半。

4)管线的位移不应影响相邻管线。

下列设备和管线 (包括管线上的阀门、法兰等)应有隔

在工艺上要求防止冷量或热量损失的设备和管线。
由于热量损失或环境温度变化将影响操作参数和安全的

设备和管线。

原料气脱水干燥之前的排液及排污管线。

工艺上要求散热和不回收热量，但有可能使人烫伤的设

门
J

4

备和管线。

6.4.4 天然气、凝液产品、蒸汽和冷却水等，在其进出装置的
管线和其他需要计量的管线上，均应安装流量计量仪表。流量计

量仪表应安装在工况比较稳定的管线上。

6.4.5 油气取样管线的安装应符合下列规定:
    1油气的取样宜在压力管线上密闭进行。

    2 取样管线应尽可能短，取样口应设在容易接近的位置，
不应设在物料滞流段。

    3 取样管线应安装两个阀门，内侧的阀门应作为切断阀，

外侧的阀门为取样阀。取样阀宜为DN10或DN8，切断阀宜为
DN150

    4 水平管中取样，气体取样口应在管线的顶部，液体取样

口应在管线的侧面。

6.4.6 工作温度高于0℃时，最高设计温度宜取比最高工作温
度高30℃的数值，且不应低于501C。

6.4.7 工作温度低于0℃时，应规定最小设计温度。工作温度
高于一30℃时，最小设计温度宜取比最低工作温度低5℃的数

值，且不应低于环境温度。工作温度低于一30℃时，最小设计温
度宜取最低工作温度。
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6.5 模块设 计

6.5.1 原料气脱水、冷凝分离和凝液分馏等单元可按模块化的
要求设计，原料气压缩单元可根据压缩机组的类型及尺寸而定。

6.5.2 模块的分割、数量、配置应结合运输条件确定。模块之
间的连接管线应尽量少。

6.5.3 应在充分考虑投资及用户的要求后，确定模块的形式，
宜采用框架形式。

‘.5.4 适当加大各组模块的几何尺寸，需要铁路运输的模块必

须符合铁路运输的有关规定，仅通过公路运输的应根据途经路段
的具体情况确定。

6.5.5 每组模块的最大重量，应根据运输车辆及道路的最大荷
载确定。

6.5.6 模块的配管设计，应便于制作和检修。

6.5.7 应充分利用开停工和正常操作的管线来清扫整个装置，
尽量减少扫线口的设置。



7 安 全

7.1 安 全 阀

7.1.1压力容器和设备的安全设计，应符合现行的<压力容器

安全技术监察规程》和GB 150的规定。操作压力可能超过设计
压力时，均应设置安全阀。下列部位应安装安全阀:

    1原料气进人装置的第一个气液分离器。
    2 压缩机的各级出口管线上。

    3 电动容积式泵 (如往复式泵)的出口管线上。
    4分馏塔及回流罐。

    5冷剂容器及燕发器。
    6低温凝液分离器。

7.1.2安全阀的选用和安装应符合下列要求:

    1气体的泄放宜选用封闭全启式安全阀，液相管路上可采
用微启型。喷嘴面积应等于或大于计算的值。一套安全阀不能满
足时，可多套并联安装。

    2 阀体应垂直安装，并靠近被保护的设备和管线，进出口

管线的管径不应小于阀的进出口直径。多套并联安装时，进出口
J总管的截面积不应小于各支管截面积之和。

    3进口管线上宜装设切断阀。如果出口管线接人放空管网

时，阀的出口也宜装设切断阀。

    4低温设备上安全阀的安装，必须采取防冻措施，如阀前

留有一定长度的人口管段。

    5 内部设有捕雾网的设备，安全阀的进口管线应安装在捕

雾网的下方。
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                    7.2 排放及环保

7.2.1 天然气排放系统的设计应符合SH 3009的有关规定。
7.2.2 处理量较大或经济效益较好的装置，低温凝液和气体的

泄放宜单独设置放空收集管网。先排人放空罐，经容器内的加热

盘管加热到常温，分出的气体接人正常的放空管网，烃类凝液应
回收。如有防冻措施，可不单独设置低温排放管网。
7.2.3 原料气管线较长，原料气管线操作压力的波动范围较宽，

处理量较大的装置，不宜设置原料气来气管线紧急放空设施。装

置发生临时停车，原料气管线的超压应由气源方解决，装置只设
原料气管线超压报替设施和装置生产设施的紧急放空设施。



附录 A 投资回收年限的计算

A.0.1 方案比较时，投资回收年限的计算公式如式 (A.0.1一

1)一式 (A.0.1一4)所示。

        C=艺P;·J,i                   (A.0.1一1)

        B一艺Hi·JHi+Q·Jq+z+E+G+S

                N = C 一 B

                Y = T /,N

式中 C— 年生产产值 (元);
      P;— 第i种产品的年产量 (t);

      几— 第i种产品的单价 (元//t) ;

(A.0.1一2)

(A.0.1一3)

(A.0.1一4)

    B— 年生产成本 (元);

    Hi— 第i种能耗工质 (如燕汽、水、电、仪表风和燃

          料油等)的年消耗量 【t，澎或 (kW-h)];
    JHi- 第 i种能耗工质的单价 「元//t、元/m3或元/

          (kW"h)];

    Q— 天然气的年体积减量 (m3);

    几— 天然气的单价(元//m3);
    2— 年人工工资 (元);

    E— 设备的每年折旧费 (元);

    G— 每年管理维修费 (元);
    5— 年生产税金 (元);

    N— 年纯利润 (元);

    Y— 投资回收年限 (年);
    T— 投资值 (元)。

一 32 一



附录B 能 耗 计 算

B.o.1天然气凝液回收装置所消耗的能量称为装置能耗，是在

生产过程中所消耗的蒸汽、电力、能耗工质 (各种水、仪表风和
燃料等)及天然气减量，追源到能量的数量的总和。能耗的计算

公式如式 (B.o.1一1)一式 (B.o.1一8)所示。

      Ep = EQ+Ew+E�+Es+Ee+Ef+EB   (B.o.1一1)
      EQ=Ge·AQ                           (B.0.1一2)

      Ew=Gw·A�                           (B.0.1一3)

      E�=G�·A�                           (B.0.1一4)

      Es=Gs·As                           (B.0.1一5)

      Ea=Ga·Aa                           (B.0.1一6)

      Ef=Gf·Af                           (B.0.1一7)

      Eg=Gg·Ag                           (B.0.1一8)

式中 Ep— 装置能耗(1cj/h) ;
      EQ— 装置电力能耗 (k1/h);

      Ew— 装置循环水能耗 (k1/h);

      E�— 装置新鲜水能耗 (k1 A);

      E,-- 装置蒸汽能耗 (kJ/b);

      Ea 装置仪表风能耗 (kJ/h);

      Ef— 装置燃料油能耗 (U/h);

      Ee— 装置天然气体积减量能耗(kJ/h);
      GQ— 装置电力消耗量 (kW);

      Gw— 装置循环水消耗量 (t/h);

      Gl一 装置新鲜水消耗量 (t/h);
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      Gs— 装置蒸汽消耗量 (t/h);

      Ge— 装置仪表风消耗量 (M3 /h);

      G{— 装置燃料油消耗量 (t/h);

    Gg— 装置天然气体积减量 (m3/h);
      AQ— 电力耗能指标，A=12561k/ (kW"h);

      Aw— 循环水耗能指标，A = 4187U/t;
      A,— 新鲜水耗能指标，A = 7537k] A;

      As 蒸汽耗能指标，A = 2763420kJ /t;

    Aa— 仪表风耗能指标，A=1675kj/m3;
      A f--燃料油的实际低发热值 (kJ/t);

    Ae— 天然气的实际低发热值(kJ/m3) o
B.0.2 回收一千克凝液所消耗的能量称为单位产品能耗，计算
公式如式 (B.0.2)所示。

                      Er=Ep/W               (B.0.2)

式中 Er 装置的单位能耗，灯/kg;
      w— 装置的凝液产量，kg/ho



附录 C 有 关 图 表

图C.o.1形成固体Co,的近似条件
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标准用词和用语说明

对执行标准严格程度的用词，应采用下列写法:
一、表示很严格，非这样做不可的用词:

正面词采用 “必须”，反面词采用“严禁，’;
二、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，’;
三、表示允许稍有选择，在条件许可时首先应这样做的用

正面词采用 “宜”或 “可”，反面词采用 “不宜。

表示有选择，在一定条件下可以这样做的，采用 “可”。



附件

天然气凝液回收设计规范

条 文 说 明
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修 订 说 明

    本规范是根据油气田及管道建设设计专业标准化委员会油设

标字 【2002] 19号文的通知，由胜利油田有限公司规划设计研
究院负责对《天然气凝液回收设计规范》SY/I' 0077-93进行修
订的。

    为便于有关人员在使用本规范时能正确理解和执行条文的规

定，本规范修订组根据编制条文说明的统一要求，按本规范章、

节、条的顺序 (不需要说明者予以省略)，编制了本条文说明供

读者参考。在使用中，如发现本条文有不妥之处，请将意见寄往
胜利油田有限公司规划设计研究院 (地址:山东省东营市;邮

编:257026)0

胜利油田有限公司规划设计研究院

                      2002年 7月
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3 一 般 规 定

3.0.3根据油气田的特点，气量及组成都可能有较大的波动，
一般需设一个波动范围。做工艺设计时，在波动范围内，应对关

键设备的参数进行核算。如果没有特殊要求，可按60%一120%

设计。高于或低于额定处理量时，收率允许下降。
3.0.5某组分的收率或某产品的产率的高低由原料气的组成及
压力、投资、操作费用和产品的要求等因素决定，也是各种工艺

流程综合计算对比的结果。考虑到操作波动、计算误差、设备和
换热流程不理想等的因素，收率保证值宜取设计计算值的90%

-95%.

    据资料介绍，乙烷的收率一般在20%一90%，高于80%的

投资及操作费用上升较快。通常，选择的乙烷收率为50%一
85%0

    对于回收丙烷及更重烃类的装置，取不同的组分及收率进行

装置的能耗计算。结果是收率在70%左右时，能耗的变化较小;

大约在60%以下及90%以上时，能耗的变化将急速增减。已设
计的和正在运行的装置，丙烷的收率一般在70%一85%。本规

范推荐，新设计的装置丙烷收率宜为60%--90%0
    对于一定的组分，盲目地要求较高的收率，在工艺上可以做

到，但在经济上很不合理。要获得较高的收率，势必需要更低的

制冷温度和增加分馏塔的负荷。有时，为了提高收率，使操作费

用增加较多，装置的利润降低了。

    从计算的结果分析，收率在85%-90%以上时，能耗上升

相当快，在工艺上具体表现在:

    1 提高原料气压力，增加膨胀机的膨胀比或级数。

    2 增加冷剂的消耗，或改用更低温度级的冷剂 (如乙烷)。
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3.0.6较贫的气体，如果处理量较大，液体石油产品产量较多，
社会效益较好，投资回收年限可以长一些，但也不宜超过6年。

    附录A给出的公式不能作为装置经济评价的计算公式，仅

用于设计人员作工艺方案比较时，进行方案优劣比较的简捷计

算。

3.0.8本行业是指石油天然气行业。
3.0.， 天然气组分分析，一般分析到真实组分己烷，庚烷及更

重的组分 (C.)可作为正构庚烷处理。如果C十的含量超过
0.1%时，可将C+劈分成2-3个虚拟组分，且按正构烷烃进行
计算。对于伴生气，仅有戊烷及更轻组分的组分分析报告，不能

作为设计的原始数据。

    对于原油的分析，至少应分析到真实组分Ca。最末一个重
组分，应求出平均沸点、相对密度和相对分子质量。相对分子质

量应用不同的方法对比，并取较低值。

3.0.10 查附录C图C.0.1, CO2 在系统中，特别是在温度较低
的膨胀机出口，可能形成固体物质。如果膨胀机出口物流中的凝

液送到脱甲烷塔顶部的塔板上，Cq将在塔顶进行浓缩，在塔顶
以下的几层塔板上，最易形成固体物质。脱除Coz或降低操作

压力，都可以降低Cq的分压，因此这两种措施可供选用。是
否需要脱除Cq，应作经济分析，气源及环境条件都较差的场

合，宁可降低收率，而不采用脱C02的方案。
    附录C中图C.0.1，表示的只是在系统中形成固体的近似条

件。如果操作条件处在该图所示的液相范围内，可从固液相平衡

虚线查得Cq在液相中的近似的浓度极限值。操作条件在该图
的气相范围内，则查实线表示的等压线，即得C02在气相中的

近似的浓度极限值。

3.0.12 附录B中的能耗是专指为凝液回收而直接或间接引起
的能耗。为其他目的而消耗的能量应另行计算并分别列出。

    附录B中各耗能指标，是根据石化行业标准 《石油化工设
计能量消耗计算方法》SH/1' 3110-2001的耗能指标换算而得。
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各公用耗能工质，若为装置供应外界时，消耗量取为负值;若为

外界供给装置的，则消耗量取为正值。在计算时，要准确确定各

项数值，并且不能重复计量同一项内容，分项说明如下:

    1 电力消耗:如果原料气压力低于外输压力时，则将原料
气从原料气压力值增压到外输压力值所消耗的电能，不应计人计
算能耗的电力消耗中。如果原料气压力高于外输压力时，则电力

消耗中，应计人将原料气从外输压力值增压到原料气压力值所需
要的电能。

    2循环水消耗:如果电力消耗已计入循环水泵的用电，则
循环水消耗量为零，不再重复计量。但在新鲜水消耗中，应计人

循环水的损耗量。

    3 新鲜水消耗:这里指的是机泵和设备等消耗的新鲜水量。

如果循环水消耗单独计量时，新鲜水消耗量中不应计人补充水的

损耗量。

    4燕汽消耗:如果蒸汽为装置自产，则不计自用部分。向
外界供应的蒸汽量取为负值，计人蒸汽消耗中。

    5仪表风消耗:如果电力消耗已计人仪表风压缩机的电能，
则仪表风消耗量取为零。

    6燃料油消耗:如果装置使用燃料油 (如有热媒系统)，则
能耗应单列。

    7天然气体积减量:为原料气量与装置气量之差值。
    影响装置能耗的因素如下:

    1原料气的压力和温度。
    2 原料气的组成。

    3 装置的外输压力。

    4 收率。

    5 产品的种类及技术要求。

    其中，产品的种类及技术要求对能耗的影响，可以归结到出

同类产品的生产装置，进行同类装置的能耗对比。对比能耗低，

说明流程组织更合理。进行比较时，还应消除其他四项因素对能
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耗的影响。为此，提出一个对比能耗的概念，供评定装置时参

考。它是反映工艺设计能耗水平的，可以进行同类装置之间相互

对比的单位产品能耗。它考虑并消除了原料气的组成及压力、外
输气压力、收率等因素对装置能耗的影响。对比能耗的数值为标

准原料气在标准运行工况下按设计的工艺过程运行的单位产品能
耗。为适应新的标准工况，可改动工艺过程的部分细节。标准原

料气及运行工况规定的参数如下:

    1原料气中乙烷 (回收乙烷时)或丙烷 (回收丙烷时)及

更重烃类的组分总含量为300g/.3.
    2 原料气的压力为0.5MPa(绝)。

    3 原料气的温度为40'C。

    4 外输压力为0.5MPa(绝)。

    5 乙烷的收率为70%或丙烷的收率为80%.
    对于回收丙烷及更重烃类的装置，而且仅生产丙丁烷混合物

和天然汽油两种凝液产品时，可按下列计算公式计算:

  E,=E"p/( W二WR)+2.811 x 102+4.967 x10xMg
        一9.437 x 10-2 x碳 +6.126 x 10-5 x Mg
        +5.288 x 103 x p。一3.554 x103xp吕

        +8.512 x 102 x p吕一4.272 x102xR,

        +6.057 x R2一2.890 x 10-2 x R3

式中 En一 装置的对比能耗(k1/kg);
      E'p— 原料气以外输压力进装置时的装置能耗(ki弋);
      w— 装置的凝液产量 (kg/h);
      W}一 原料气增压到外输压力时冷凝的凝液数量 (kg/

              h);

      R,— 丙烷的收率 (%)，60簇R,<95;

      Po— 装置的外输压力 (MPs)，0.25-<po<-1.8;

      Me— 原料气中丙烷及更重组分的总含量 (g/m3), 100
            <-M8-<700.
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    该计算公式的推导过程如下:

    1工艺流程的筛选:在比较的几个流程中，筛选出的流程
的能耗为最小。在该流程上进行各种因素对能耗值的影响，关联

出消除这些因素影响的计算公式。

    2原料气的压力及温度的影响:规定在计算能耗时，原料
气以外输压力值和40℃的温度进人装置。

    3 装置的外输压力的影响:计算对比能耗时，外输压力的

基准值为0.5MPao

    选取7组不同组分的原料气，丙烷及更重烃类组分的含量为

207.7g/.'-503.6g/m'，在筛选的流程上进行方案计算，关联
出外输压力影响能耗的差值的计算公式如下:

        f(po)=一1861.82+5287.86 x po

                一3554.03 x p吕+851.160 x p孟

    举例说明如下，某一装置的外输压力po = 0.7MPa，由上式
计算得到f (0.7) =390.2kj/kg，由能耗工质推算出的单位能
耗值加上该值即为装置已消除外输压力影响的对比能耗。下述公

式的含义与此相同。

    4 收率的影响:计算对比能耗时，丙烷收率的基准值为
80% o

    选取7组不同组分的原料气，丙烷及更重烃类组分的含量为

207.7g/m3--503.6g/m3，在方案计算的基础上关联出收率影响
的能耗的差值的计算公式如下:

      f(R})=10206.00一427.18726 x R,

              +6.05726、R?一28.90126 x 10-3 x R3
    5 原料气组分的影响:计算对比能耗时，丙烷及更重烃类

组分的含量的基准值为300g/m3.
    选取15组不同组分的原料气进行方案计算，丙烷及更重烃

类组分的含量为75g/m3-750g/m3，关联出下列影响能耗的差值
的计算公式:
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f峡)=一8063.10十49.6747 x峡一9.43692 x 10-2 x磷
        +6.12563 x 10-5 x嶙

    6 综合上述各因索对能耗的影响，即得到对比能耗的计算

公式。

3.0.13组织工艺流程时，各操作单元可能有若干种组织，而且
单元中也可有若干种组织，因此要求各单元的匹配应经济合理。
有的流程在经济上合理，但在操作管理上却非常困难，还应注意

流程匹配的协调性。

    本条第3款:投产初期，装置将生产一些不合格的产品。如
果产品的产量较少时，可不设置不合格产品重新处理的辅助流

程，少量的不合格产品可与进人储罐的大量的正常生产时的产品

混合后出售。

3.0.14 气候条件较差的地区，如沙漠地区，自控设计应完善，
采用高水平、高可靠性的设备和技术，以做到运转可靠。而一般

地区，应提倡可靠实用，不宜追求自控设备技术的高新、自控程
度的完善。一般可参照下列要求设计:

    1应设置合适的安全和保护停车及报警设施。
    2 对影响产品质量、收率，关系装置正常运行的重要参数，

必须进行监控。

    3 规模较小，或气源较贫及经济效益较差的装置的流程，

设备和自控系统应尽可能简化，但应对启动、停车和正常运行等

不同操作阶段进行研究，确保设计出切实可行的自控系统。

3.0.15该条的内容是根据国外某石油公司的作法编制。国外石
油公司某处理站，控制系统分DCS, ESD, F&G三部分，其中

ESD(紧急关断)系统分为四级，制定整个控制系统的因果关
系，研究什么原因导致什么样的关断结果。一级关断应用于带有

全站泄压的紧急关断，二级关断应用于不泄压的全厂关断，三级
关断应用于主要单体生产装置或局部工艺流程的紧急关断，四级

关断应用于单体工艺设备的紧急关断。一级紧急关断事故源宜为

来自于控制室内的手动关断盘上的一级关断按钮 (惟一的)。二
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级事故源为来自于该盘上的二级手动按钮和其他的现场的自动检

测信号，如仪表风储罐的压力低、燃烧火炬熄火、变电所主供电
事故等。三级和四级的事故源主要为来自现场的自动检测仪表和

ES])手动控制盘上的三级关断按钮和部分设备的四级关断按钮。

紧急停车宜符合下列规定:

    1一级关断应用于带有全站泄压的紧急关断。
    2 二级关断应用于不泄压的全厂关断。

    3 三级关断应用于主要单体生产装置或局部工艺流程的紧
急关断。

    4 四级关断应用于单体工艺设备的紧急关断。
    在M ID中应标示ESD系统的控制方案。完成FS]〕系统的

控制方案，首先要进行安全分析，找到不安全的原因，其次是寻
求解决问题的方案，使装置达到安全生产。应全面分析M ID

上标示的参数，研究参数的波动情况和各种干扰因素等，把所有

不安全的原因 (问题)列出来，统一考虑如何解决这些问题，并
研究这些原因可能引起的结果，确定原因级别。有些原因应考虑

程序联锁，以确保安全，这类原因导致较高级的停车。
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4 工 艺 方 法

4.1 原料气压缩

4.1.1天然气凝液回收应在适宜的冷凝温度和压力下进行。若
原料气压力高于适宜的冷凝分离压力，则流程中没有原料气压缩
这一单元;当原料气压力低于适宜的冷凝分离压力时，才设置原
料气压缩机，将气体增压到所需的压力。

4.1.2 原料气增压后的压力及增压次数，可有下列几种情况:
    1适宜的冷凝分离压力和外输压力基本一致时，应以外输

压力反推冷凝分离压力，可分为下列两种工况:
    a)采用冷剂制冷工艺时，原料气应一次增压到所需的压力。
      如果原料气压力、适宜的冷凝分离压力、外输压力、工

      艺过程的压降和原料气增压后的压力分别用Pi, P2,

      P3, AP和P表示 (下同)，则可用关系式表示，即P=
        P3+AP-P2 +OP-

    b)采用膨胀制冷工艺时，宜将原料气一次增压到所需的压

      力，即P=P:十△P̂  P2+AP，其中△P包括了膨胀的
      压差。如果P3比Pi大许多，且△P较大时，可采用二
        次增压。

    2 当P2 > P3时，宜采用膨胀制冷工艺，分下列两种情形:
    a)一次增压到所需要的压力，即P=P:十△P̂  P2o AP包
      括了全部或部分膨胀的压差。流程可有下列两种变化，

      第一种为从P2膨胀到膨胀机械出口压力Pa(下同)，回
      收凝液后再用外输气压缩机由P;增压到P3;第二种为

      Pâ  P3，回收凝液后不再设外输压缩机。

    b)采用了二级膨胀制冷工艺，增压后的压力P二P2十△Po
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      第一级膨胀，由P膨胀到P2;第二级膨胀，由P2膨胀
      到P3-

    3 当P2 < P3，可分下列两种工况:
    a)采用了冷剂制冷工艺，当P3低于临界压力时，可采用一

      次增压，P=P3+AP;当P3高于临界压力较多时，则
      采用二次增压，第一次P=P2+AP，回收凝液后第二次
      增压P=P3o

    b)采用膨胀制冷工艺时，可分下列两种流程:第一种，第

      一次增压P=P2+AP, 4 包括了膨胀压差;回收凝液
      后第二次增压P=P3，适宜的冷凝分离压力在膨胀机的
      出口。第二种，第一次增压P =P2,膨胀到P4;回收凝

      液后第二次增压P二P3，适宜的冷凝分离压力在膨胀机
        的进口。

4.1.4进气压力的提高，可降低压缩比及能耗。未增压的伴生

气的人口压力，一般在0.25MPa(绝)-0.3MPa(绝)范围内
波动，也有在0.4MPa(绝)--0.6MPa(绝)范围内波动的。
4.1.6 防止污染凝液。

4.1.7 各级分离器分出的凝液的处理可有下列方法:

    1降压加热闪蒸法:只需回收丙烷及更重烃类的组分，而
且授液中乙烷及更轻的组分较少的场合，可减压后分别进人一个
三相分离器，被加热到适当温度后分出凝结水，气体返回压缩机

进气分离器，烃类凝液送到脱丙烷塔 (或脱丁烷塔)进行分离。
混合凝液在分离器中的停留时间不宜小于15mino

    2逐级返回闪蒸法:原料气较贫、分离器分出的凝液较少
时，后级分离器分出的凝液排人前级分离器，将凝液集中到压缩

机人口分离器中。人口分离器应采用三相闪蒸分离器，烃类凝液
送到脱丙烷塔 (或脱丁烷塔)进一步处理。

    3 提馏法:各级分离器分出的凝液，在分出水后送到提馏

塔，脱除乙烷及更轻的组分。塔顶气体返回压缩机，塔底烃类凝

液送到脱丙烷塔 (或脱丁烷塔)进行分馏。如果乙烷含量较大，
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返回压缩机不经济时，可在提馏塔只脱除甲烷，塔底凝液经脱水

后送到脱乙烷塔。

                    4.2 原料气脱水

4.2.粤本条第1款所述吸附器切换系统如果发生误操作，进行
再生过程的干操器就被切换成吸附过程，导致出干燥器的原料气

的温度很高，一旦进人后续流程将破坏铝质板翅式换热器。如果

干燥器在压缩机的级间，误操作后会使压缩机发生故障。因此，
推荐设置温度超高联锁切断阀。处理量较小、自动化程度要求不

高时，可不设联锁切断阀，而改用一台水冷却器。
4.2.4设置辅助流程线，是为了在冷凝分离单元事故停车及正

常检修时仍能继续输气，而且水露点满足输气要求。对含H2S
的气体，这一条特别适用。

                    4.3冷凝分离

4.3.2 同一组成的原料气在不同的冷凝压力与温度下，各组分
及总物流的冷凝率是不相同的。不同组成的原料气在同一冷凝压

力及温度下，各组分及总物流的冷凝率也是不同的。设计一个装
置时，首先要确定适宜的冷凝分离压力及温度。为了确定适宜的

冷凝分离压力及温度，需要作冷凝计算。
    规定几个温度等级，计算并绘制丙烷 (或乙烷)的冷凝率对

应冷授分离压力的冷凝曲线。从该冷凝曲线可看出，提高冷凝分
离压力，被回收组分的冷凝率也在提高。但是冷凝压力过高是不

合适的。因为温度一定时，随着压力的提高，冷凝率的增长率在

变慢。冷凝率的增长率显著变慢时的压力值，即可初选为适宜的
冷凝分离压力。该压力值与第一个分馏塔的操作压力基本相同
时，可取高于分馏塔的压力，以便凝液可以直接自流进塔。

    冷凝分离压力初步选定后，就可确定冷凝温度。在确定的冷
凝分离压力下，计算并绘制冷凝温度对应冷凝率的冷凝曲线。从

图中可以看出，随着温度的降低，丙烷 (或乙烷)的冷凝率却在
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提高。但是，温度降低到某一值后，丙烷 (或乙烷)的冷凝率的

增长率迅速变慢，此温度通常被定为适宜的冷凝分离温度，此时
的冷凝率与回收率的要求值大致相同。

    实际计算过程，由于原料气在达到最终的冷凝压力及温度之

前已经过多次气液分离，其组成是变化的，因此应根据计算过程

的原料气物流的组成，复核适宜的冷凝分离压力及温度。
    适宜的冷凝分离压力及温度确定后，就可确定合适的工艺方

法，合理地组织工艺流程以达到适宜的冷凝分离压力及温度。当

原料气的压力高于适宜的冷凝分离压力，或适宜的冷凝分离压力
高于外输压力时，应采用膨胀制冷工艺。采用膨胀制冷工艺的装

置，单靠膨胀达不到适宜的冷凝温度时，应采用冷剂预冷。

    原料气为一多组分体系，可从其相图中看出，在反凝析区和
泡点线、露点线及临界点附近是一个不稳定区，如果计算的操作

工况过于接近时，实际的工作工况就不易稳定。因此，适宜的冷

凝分离压力宜低于临界压力，不宜超出太多。适宜的冷凝分离温

度不宜接近泡点、露点、临界点及反凝析点。

4.3.3本条第1款第z>项:油田地面工程第6卷第2期 《冷
剂制冷和透平膨胀制冷循环的热力学分析比较》一文，对膨胀机

制冷和冷剂制冷循环进行了热力学比较，认为制冷温度大约高于

一80℃时，冷剂制冷比膨胀机制冷的能耗要低。如果采用混合冷
剂制冷，换热温差可减小，上述温度可进一步降低。为了比较采
用冷剂预冷的膨胀制冷流程的情况，进行了方案计算。结果是，

当膨胀机制冷工艺采用了冷剂预冷后，上述温度提高到一70℃左

右。实际使用过程中.一70℃的制冷温度可以作为膨胀机制冷和

冷剂制冷的实际使用界限。但是，制冷温度在一70℃左右时，不
能简单套用，必须进行经济论证。

    本条第2款第3)项:采用棍合冷剂，只要适当确定其组

成，可以使混合冷剂的蒸发曲线与物料的冷却曲线十分接近，缩
小传热平均温差，降低制冷循环的能耗。采用混合冷剂，可比单

一组分的冷剂制冷节能7%一1096。只要凝液的组成合适，应优
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先使用凝液作为冷剂使用。

    本条第2款第4)项:冷剂丙烷一般按0'C，一151C,
-40℃三个温度等级闪蒸，提供较低温度的冷量。冷剂的年耗

量，可取设备冷剂总容量的5%一1096。通常，0℃的制冷温度

可用于干燥器之前原料气的冷却，一15℃的制冷温度可用于脱乙
烷塔顶回流冷凝器，一40℃的制冷温度用于原料气物流的预冷。

    本条第3款第5)项:冷剂的蒸发压力宜高于当地大气压

力，以避免空气渗漏人系统中的可能。因为空气进人系统，将使

制冷装置的制冷负荷降低，使装置工作不正常。天然气的冷凝分
离温度一定，冷剂的燕发温度越低，则单位制冷量的能耗也越

低，冷剂宜在较低的蒸发压力闪蒸。

    本条第4款:氨吸收制冷的特点是直接利用热能制冷，可采
用蒸汽、烟道气和其他热源，每千瓦时制冷负荷大约需要100kj

热量。对综合利用热能不仅有经济效果，而且有实现的意义。流
程中的吸收器、冷却器和塔顶冷凝器等三个设备需要冷却水，冷

却水的耗量比较大。

4.3.4 本条第1款:压力很高 (约IOMPa或更高)的气层气回

收凝液时，一般要进行一级或二级膨胀。由于气源压力会随开采

过程逐渐递减，一级膨胀的膨胀比小而且不稳定，推荐采用节流

阀膨胀，膨胀到6MPa左右后再采用膨胀机械制冷。如果第一级
膨胀就采用膨胀机械，由于膨胀比不大，膨胀产生的温降也就不

大。用花在膨胀机械方面的投资去购置一套冷剂制冷装置，在经
济上会更合理。单靠节流阀制冷就能满足要求时，就不应采用膨

胀机械，以减少投资从而提高经济效益。

4.3.5 本条第1款:热分离机对气体流量和膨胀比的变化适应

性较强，可用于各种不同的流量和压力，能在热力学曲线图的两

相区里工作。设备结构简单，操作方便，安装和维修容易。转速
较低，可长时间无故障连续运转。膨胀比一般控制在6-7以内，
转动喷嘴式热分离机的绝热效率通常在60%左右。

    本条第2款:热分离机常用于气量较小，或气量不稳定及波
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动范围可能较大的场合，特别适用于单井或边远井气层气的凝液

回收。气源稳定、气量较大时，宜选用绝热效率较高的膨胀机。

4.3.6 本条第2款:膨胀比大于7以后，膨胀机的绝热效率明
显降低。

    本条第3款:为了比较设置原料气压缩机的装置，是否应采
用冷剂预冷，进行了两种流程的方案计算。其中，流程A仅在

流程B的基础上增加冷剂预冷，两种流程均为回收丙烷及更重
烃类的装置。取4个不同组成的原料气，丙烷及更重烃类的组分

含量为91.9g/m3--207.7g/m3，在为流程A和流程B编制的电
算程序上进行方案计算，并规定丙烷收率和外输压力均相同。
    计算的结果如下，采用冷剂预冷的流程A比流程B原料气

的增压压力低0.84MPa-1.05MPa,膨胀机的出Q温度高5℃一

14.1'- (B流程的膨胀机出口温度最低为一113r-)，相当于处理

量为100时/d时的生产费用低 (0.74-0.92)万元/年。

    上述计算结果表明，采用冷剂预冷的流程A较流程B有优

越性。对于一级膨胀流程，冷剂提供的冷量一般占35%-45%;
对于二级膨胀流程，冷剂提供的冷量会减少。
    本条第4款:采用了多级冷凝与多级分离，及时从物流中分

出凝液，可以使原料气经各热交换器换热后的冷凝率不至过大。

如果凝液再消耗更多的能量随气流一起降低温度，为降温而吸收
的冷量在其复热过程中由于传热温差等因素将损失一些。因此，
多次冷凝与多次分离可以减少传热面积和冷损耗，且使冷量利用

更合理。该过程也是物流渐次冷凝，凝液渐次闪蒸的蒸馏分离过
程，使气液两相都得到了“提纯，，，从而使进人膨胀机的气体更

轻，提高了膨胀机的制冷效果;另外，也减轻了脱甲烷塔 (或脱
乙烷塔)脱除轻组分的任务，减少了生产费用。采用了多次冷凝

与分离，将多设置一些设备，结果使投资增加。但处理量较大和
气体较富时，节省的生产费用就较多。当节省的生产费用可以弥

补增加的投资，即在经济上可行时，就应采用多级冷凝与分离。
    如果冷凝分离压力和温度不变时，不采用多级冷凝与分离、
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可回收的凝液总量略有增加，但也增加了生产费用。

    就采用多级冷凝与分离可以节省多少生产费用这一问题，进

行了方案比较。比较的基础是，凝液量 (或收率)和装置进出口

操作参数相同，冷凝分离压力及温度不同。以回收丙烷及更重烃
类的装置为例，取8个不同组成的原料气，丙烷及更重烃类的含

量为344.4g/m3-701.3g/m3。在流程中，设置了原料气压缩机
和冷剂预冷。计算的结果是膨胀机之前的原料气物流的冷凝率在

11.5%-25%时，设置了多级分离，平均每天处理1少澎 的气，

每年可以节约 (0.2--1.6)万元的生产费用。

    本条第5款:以回收丙烷的装置为例，进行膨胀机人口物流
分离器分出的凝液是否节流闪蒸的方案比较。组织两类流程A
和流程B，均为氨冷剂预冷的一级膨胀流程。其中流程A设置了

凝液节流闪蒸流程，流程B不设，其他方面均相同。

    取11个不同组成的原料气，丙烷及更重烃类的含量为

91.9g/m3--553.8g/m3，分别利用流程A和流程B进行方案计
算，且规定丙烷收率和外输压力均相同。计算的结果是，设置节
流闪燕的流程A和流程B相比较，原料气的增压压力和膨胀机

的出口温度相差不大，但相当于处理量为1护矽/d时的生产费用
降低了 (0.2--1)万元/年。
    综合方案计算的结果，可以认为分出凝液中含有较多的应脱

除的组分，且处理量较大时，应先降压闪蒸预先脱除一部分轻组

分。在闪蒸分离器中还可以安装一些填料，膨胀机的人口凝液减

压后进人分离器的下端，闪燕气向上通过填料层，膨胀机出口的

凝液 (或出口物流)进人分离器的上端，往下流过填料层，和上

升的闪蒸气进行传质传热过程，起一定的精馏作用。
    本条第6款:膨胀机的出口物流可设置独立的气液分离器，

或直接进人第一个分馏塔的塔顶，也可以不经气液分离器就直接

进人换热器以回收冷量。在设计中应通过技术经济比较后，选择
适当的方式。

    当出口物流的凝液量较大时，宜进行气液分离。曾以回收丙
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烷的装置为例，进行膨胀机出口是否设置分离器的方案比较。组

织两个流程A和流程B，均为氨冷剂预冷的一级膨胀流程。其中，
流程A设有膨胀机出口分离器，流程B不设，其它方面均相同。

    取6个不同组成的原料气，丙烷及更重烃类的含量为

91.9g/m3-405.7g/m3，分别利用流程A和流程B进行方案计
算，且规定丙烷收率和外输压力均相同。计算的结果是，设置出

口分离器的流程A与流程B相比较，原料气的增压压力低
0.25MPa- 0.57MPa,膨胀机的出口温度低 15.91C --29.51C

(流程A的膨胀机出口温度最低为一% 3̀C )，相当于处理量为1
x 104.3/d时的生产费用低 (1.4一3.1)万元/年。

    从上述计算结果不难看出，设置膨胀机出口分离器的流程A
具有一定的优越性。处理量大到一定的数量时，因设置出口分离

器而节省的生产费用就可以补偿因增加设备而增加的投资，这时
设置膨胀机出口分离器就比较经济。尤其要注意的是，如果设置

出口分离器可以使压力系统降低一个压力等级时，就应优先考虑

设置以节省投资。以上计算的结果，出口物流中分出的凝液的丙

烷含量，占回收凝液中丙烷的含量的10%左右，仅从丙烷的量

看也应回收。出口物流中凝液的丙烷含量较少时，例如干气膨胀
机的出口物流，可不设出口分离器。

    膨胀机的出口物流直接进人第一个塔的塔顶，利用了其冷
量。但在物流温度不够低、塔的压力也较低时，需要回收的轻组
分挥发损失很大，因此在这种工况下不应采用。

    本条第9款:增压机在流程中的位置，可参考下列情况选
择:

    1原料气压力高于适宜的冷凝分离压力时，应设置后增压
(即增压机在膨胀机之后，下同)。

    2流程中设有原料气压缩机时，分下列两种情形:
    a)膨胀机的人口压力为适宜的冷凝分离压力时，通常膨胀

机的出口压力可以满足外输，宜设置前增压即增压机在膨胀机之
前，以降低生产费用。但不得提高系统的压力等级。采用前增压
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流程时，应合理地组织流程使压缩后的气体不再另设冷却器。
    b)膨胀机的出口压力为适宜的冷凝分离压力时，入口的压

力一般都比较高，宜采用后增压，以降低膨胀机上游系统的压

力。

    3考虑到后增压流程的膨胀机的操作容易控制，一般推荐

采用后增压。
4.3.7 流程中应设有甲醇喷注系统，一旦低温系统发生冻堵，
可在不停产的情况下喷注甲醇解冻。不宜设置热天然气来使系统

解冻，因为热天然气解冻只能在停产时才能进行。铝质板翅式换
热器的翅片有促进水合物生成的倾向，使用板翅式换热器的膨胀

机装置，很少在膨胀机的喷嘴及出口管线上发生水合物冻堵，如
果有水合物首先在翅片中形成。温度较低的通道，安装了压降检

测仪表就可检测冻堵现象。

                  4.4 凝液分馏

4.4.2 脱甲烷塔的顶底温度差和浓度 (甲烷含量)差都比较大，
适当采用侧重沸器以利用各种温度等级的冷量，以及采用多股凝

液按不同的浓度分别在与塔内浓度分布相对应的部位进料，可以

合理利用冷量、提高分离效率和减少回流比。此外，还可利用多

股低温进料的冷量来冷却原料气，使进料的温度升至与进料板相
当的温度，以减少由于有温差的物流馄合所造成的冷量损失。采

用侧重沸器后，塔板数可能略增，但可以从节约能耗方面得到补

偿。

    脱甲烷塔宜采用较低的压力，一般可在0.6MPa-0.8MPa,

否则将浪费冷量。因为物流之间的换热温度可以设计得比较接
近，低压下塔的冷量可通过侧重排器回收，使能量得到合理利

用。

4.4.3对于不回收乙烷的装置，就是否设脱乙烷塔的塔顶回流

冷凝器，作了下述方案的比较。取10个不同组分的原料气，丙
烷及更重烃类组分的含量为186.5g/m3一611.9g/m3，两种流程
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的人口条件、丙烷收率和外输压力均相同。计算的结果是，设置

了回流冷凝器以后，对于膨胀机制冷的装置，膨胀机的出口温度
提高了，原料气的增压压力和生产费用降低了;对于冷剂制冷的

装置，制冷温度提高了，生产费用降低了。结果表明，在条件许
可时，脱乙烷塔的塔顶宜设置由冷剂提供冷量的回流冷凝器。

    回收乙烷组分的脱乙烷塔，塔顶出商品乙烷产品，可以是液
态或气态。该塔是一个完全塔，塔顶应采用冷剂或相应温度等级

的物流提供冷量，操作压力的控制方法与脱丙烷塔 (或脱丁烷

塔)的基本相同。

4.4.5本条第2款:对于有提馏段无侧线产品的分馏塔来说，
产品质量取决于塔的压力、温度、回流比和塔的结构。实际只要
保持塔的压力、塔底温度和回流量稳定，产品质量也就稳定了，

不需要再对塔顶温度自动调节。
    在运行过程中，由于塔的结构和尺寸已定，塔的内回流量只

能控制在允许范围内。回流过多时会出现泛滥，回流减少时会降

低组分分割效果，过少时，将不能正常运行。因此对塔的压力和
塔底温度进行自动调节时，回流盈也要保持基本稳定。进料量减
少时，可以在保证产品质量的条件下适当减少回流量，但不能保

持原有的回流比。要求生产丙烷和丁烷时，回流量应自动调节。
只生产丙丁烷混合产品的塔，回流量可就地手动调节或人工遥控
调节。

    本条第4款:塔的压力的调节方法比较多，大致可以分为改

变冷凝器的气相传热面积、传热温差和冷流的流量等三种方法。
实际使用中，常采用改变气相传热面积来进行自动控制，由调节

阀的位置不同而引出多种方法，综合现有装置的情况和 《工艺管
道安装设计手册》第一篇的介绍，下列几种方法可供参考:

    1如图1，通过改变气相流量调节可利用的冷凝面积，当
调节阀关闭时，冷凝器的压力下降，而冷凝器的液位上升，塔压
就升高。冷凝液的配管必须按重力流动设计，应注意冷凝器的高

度，调节阀的位置、大小和配管。
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图 1

    2如图2，通过改变流出冷凝器的冷凝液流量，调节可利
用的冷凝面积。需要注意冷凝器的高度，调节阀的位置和大小、

管线尺寸和布置。

图 2

    3如图3，压力信号也可以取回流罐的压力。如果塔的压
力下降，则调节阀使旁路流量增加，提高回流罐中的压力，于是



提高了冷凝器中的液位，减少冷凝器的传热面积。该方法即为热
旁路调节法。

图 3

4 如图4，控制回流峨的压力低于塔的压力，通过改变从
冷凝器来的冷凝液流量调节可利用的冷凝面积。

图 4
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    5如图5，回流罐为全部浸没或部分浸没，不需要回流罐

液位控制系统。

图 5

    图2的调节阀比图1的要小，图3的方法用得比较多，推荐

采用图3热旁路调节法。由于冷凝器的高度不够，以致不能使用
图2的调节方法时，就可以采用图4的调节方法。
4.4.6 压力调节方案与图1的方法相似，只是该调节系统没有

回流罐、回流泵及外回流。由于调节阀的位置放在塔顶气相管线

上，全凝器的安装位置就要求比较高 (冷凝的液体是靠液位差自

流到产品储罐)。

    如果调节阀放在冷凝后的液体管线上，即在全凝器之后，全
凝器就可以安装在地面(液体是靠压差流到产品储罐)，可以省

掉一层平台。但压力调节阀的设计，要满足储罐压力随环境温度

波动时的工况。



5 设 备

5.1 设计压力和设计温度

5.1.2 对于不同的压力和温度下运行的设备，以分子筛干燥器

为例说明。千燥器的操作工况有两种，即吸附和再生。在说明工

作压力和温度时，应说明运行中相应的温度和压力，即分别说明

吸附和再生过程的压力和温度。

5.1.4 冷剂系统的设备，实际的操作压力和温度不同，但是临

时停产后温度可能升高到50̀C，此时的饱和蒸汽压就远高于操

作压力。保证不会超压的措施可以是放空，但要浪费冷剂，这在

经济上是不合理的，管理上不方便。

                  5.2原料气压编机

5.2.1本条第1款:由于小流量的叶轮加工制造困难，而且工

作情况不稳定，因此离心压缩机的最小流量受到限制。

5.2.2 本条第1款:离心式压缩机的价格很高，而且使用期限

很长，运转可靠，因此备用在经济上是不合理的。压缩机的价格

和处理量不是倍数关系。同样处理量时，采用一台大的离心式压

缩机比用两台小的更经济一些。此外，两台压缩机并联操作容易

发生喘振现象，因此推荐采用一台大的而不用两台小的离心式压

缩机，处理量很大、单机制作困难的特殊情况除外。

    本条第2款:压缩机的人口压力允许在一定的范围内波动。

当人口压力发生变化时，排气量也相应地增减。因此活塞式压缩

机宜采用多台安装，以便每台机器检修及处理量发生变化时，不

会严重影响装置的正常生产。此外，装置的处理量难以预测，实
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际运行时通常比设计值要少，因此压缩机的使用台数超过4台

时，不宜设置备用机组。

5.2.4 离心式压缩机转速很高，宜选用嫩气轮机驱动。从能量

的利用上看，可以省去蒸汽发生以及电能的输送，在经济上较为
有利。与电动机相比较，姗气轮机的投资高、结构和维修复杂、

使用寿命略短、启动困难，但采用燃气轮机有以下优点:

    1燃气轮机的转速高，可直接驱动压缩机，不需要调速装

置。

    2 转速可在一定的范围内波动，增加了操作的灵活性。
    3动力来源是油田自产的燃料气或燃料油，动力来源稳定

可靠。

    活塞式压缩机的驱动方式，可按以下条件选择:
    1 油区电力比较紧张、天然气资源比较富裕时，应选用燃

气发动机。

    2余热利用可综合协调时，宜选用燃气发动机。
    3边远的油区，天然气不汇人集气管网而放空时，应选用

燃气发动机。

    4 若采用电力驱动，对整个油区电网会有较大的影响，而

且调整电网难以平衡时，应选用燃气发动机。

    5油区电力不紧张，或用电比较经济时，宜选用电动机。

5.2.5推荐明细表格式如表10

                衰 1 压给机组技术要求明细裹 (格式)

卜程名州
用户 用途

名称 型号

效率 }台， 备用 }
工艺参数



级衰1

气

休

取

尔

分

数

(%)

排气里 (m'/min)

进气压力 (NT.)

进气很度 〔℃)

排气压力 (MN)

排气温度 (℃)

轴功率 (kW)

转速 (r/min)

原 动 机

名称 型号

功率 转速 转向 (从联轴器方向看)

电源 电压 相 }周，

燕汽
入口压力 (XT.) 人口沮度 (℃)

排出压力 (MP.) 出口温度 (℃)

能料
名称 压力 (MPa)

低发热值 (ki/m') 温度 (℃)

嫩

料

气

摩

尔

分

数

(%)

{臣度 戈℃)

压力 (MPa)

低热值 (kl/m')

其 他

冷

却

介

质

冷却方式 海拔高度 (m)

冬季最低气楹 (℃) 空气设计选取温度 (℃)

循环水压力 (MPa) 循环水上水温度 (℃)

廊水回水，度(℃: 其 他

水质
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续斑 1

安装

要求

室内或室外 安装层次

其他

平均无故障连续运行时间间隔 (h)

年累计运行时间 (h)

附 注

设汁人应详细说明:

    (1)压缩机进气参数的波动范围。

    (2)自控和安全防护的要求、运翰方式、供货范围 (包括备品备件)及日

期和地点等。

                    5.3 肠 胀机 组

5.3.1装置的处理量比较大时，气源一般有多个供应点，气体

的数量就很难准确地测定。为提高膨胀机的运行效率，应选用配

有可调喷嘴的膨胀机。

5.3.2 本条第1款:操作范围为处理量的60%一120%，对于

采用固定喷嘴的小型膨胀机，其范围满足不了，但可以通过更换

不同规格的喷嘴来实现。
    本条第3款:膨胀机的效率和处理量、膨胀比有关，一般在

处理量的百分之百时的绝热效率最高。对于处理量较大及膨胀比
合理的膨胀机，绝热效率可要求大于80%，考虑到运行中工艺

参数有波动，计算时的效率应减小5%一10%0
5.3.4 推荐明细表格式如表2,

                表 2 岛胀机组技术要求明细衰 (格式)

卜程名称
用户 名称

型号 绝热效率



续衰2

功率 台数 备用

膨胀t几操作条件

人口

气体

摩尔

分数

(%)

人口气量 (m3/min)

人口温度 (℃)

人口压力 (MPa)

出口温度 (℃)

出口压力 (NT.)

带液量质t分数 (%)

转速 (r/min)

制 动 端

名称 型号

功率 转速

增

压

机

流程顺序 入口压力 (MP.)

人口温度 (℃) 出口压力 (MP.)

出口温度 (℃) 绝热效率 (%)

发电机 电压 (V) 相 周波

其 他

冷

却

介

质

冷却方式 海拔高度 (m)

冬季最低气温 (℃) 空气设计选取温度 (℃)

循环水压力 (NT.) 循环水上水温度 (℃)

廊水回水。(℃ 其 他

水质

安装

要求

室内或室外 视装结构

其 他

平均无故障连续运行时间间隔 (h)

年累计运行时间 (h)

附 注



续衰 2

设计人应详细说明

(i)膝胀机操作条件的波动范围。

(2)自控和安全防护的要求、运轴方式、供货范围 (包括备品备件)及日

期和地点等。

5.4 分 馏 塔

5.4.1对于大多数情况，塔径大于1. 5m时，宜采用板式塔;

塔径为0.8m-1.5m时，宜选用板式塔，也可以选用填料塔;塔
径小于0.8m时，宜选用填料塔。从现在的技术发展看，某些新

型填料在大塔中的使用效果可优于板式塔。

    分馏塔的塔径一般都比较小，一般在1.6m以下，推荐选用

高效填料塔。实际使用中，普遍采用的也是填料塔。

5.4.2 金属板波纹填料效率高、压降小、通量大，具有良好的
传质性能，是一种高效填料。该填料无明显的放大效应，在大直

径塔内每米仍能保持3块一5块理论板。但是，填料的价格比较
高。

5.4.3 本条第2款:国外关于同类产品Mellapak，曾提出每
100,m2一个喷淋点的要求。浙江工学院的测试表明，金属板波

纹填料对分布器喷淋点密度的反应是敏感的，但喷淋点密度超过
每平方米塔截面积100点以后，对液体分布的改善并不见有显著

的作用。根据测试结果，分布器可按每平方米塔截面积40个一

100个喷淋点进行设计。
    本条第3款:该八盘填料是为了能使液体更好的均匀分布。
    本条第4款:填料不能紧贴塔壁，以便安装。填料周围的间

隙，宜用软金属网或适宜的材料填塞。上下两盘填料装填时其波
纹为90。交错，液体沿倾斜通道流向塔壁时，液体将由另一组通

道重新流回填料内部，沿塔壁直流而下的液量是很少的，因而可
以认为，壁流效应很小。

                                                                                一 65 一



5.4.4本条第1款:几种散装填料的塔内径与填料公称直径的
比值下限为:

    拉西环:20-30;
    鲍尔环:10--15，最小不低于8;

    鞍型填料:150
    一般情况下，可按表3选取填料尺寸。

                        衰 3 常用坡料尺寸

塔 径 (mm) 填料公称直径 (nm}) 备 注

150-300 16

300-450 16, 25

450-600 25, 38

600-1200 38, 50

妻900 50, 76

    本条第2款:如果没有填料床层限制板，由于气体的冲击和
负荷的波动，填料层逐渐膨胀升高，以致改变填料层的初始堆积

状态。填料层不均匀膨胀后，流体将主要流经阻力较小的区域，
因而沟流现象增加，流体不均匀分布加剧，于是降低了塔效。

    本条第3款:如果没有填料压板，顶部填料发生移动、跳跃

或撞击，严重时会使填料破碎。填料破碎后，碎片会淤积在床层

内，堵塞通道，导致压力降增加，效率降低，生产能力下降。碎
片也会被物流带出塔外。压板的重量要适当，既不能压碎填料，

又要能起到限制作用，其重量常设计成110吨/m2左右。
    本条第4款:为了减轻消除壁流效应，必须安装液体再分布

装置。分段填料层的高度一般不应大于2.5m.

5.4.5 浮阀塔盘在蒸气负荷、操作弹性、效率和价格等方面都
比泡罩塔盘优越，浮阀的规格常用050环形33g重阀。
    从天然气中分离出的凝液没有异常起泡现象，停留时间取

3s就足够。
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5.5 凝 液 泵

5.5.1凝液泵一般采用离心泵，运行比较平稳可靠。排量很小
时，离心泵往往不适用，只能选用容积式泵。塔的进料或回流的
输送，若选用往复泵时，应做到排量基本平稳。可选用双缸双作

用式的泵，及采用缓冲器等措施。

5.5.5 表5.5.5计算驱动机所需功率的裕量系数，摘自中国石
油化工总公司标准 《炼油装置工艺设计技术规定》SI-U 1076-86
的第6.5.7条。
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6 设备及管线安装

6.2 设 备安装

6.2.1 本条第7, 8款内容是根据常用的工艺设计手册等资科的

有关要求编制。

6.2.5本条第2款:如果塔的进料管或回流管中的气液混相的
液体发生滑脱现象，将使塔的工作不稳定，因此要求避免出现滑

脱现象。

                    6.3 闷门安装

6.3.7 高压油气系统放空、排液 (污)管线安装的两个阀门，
内侧的阀门作为切断使用;外侧的阀门作为放空、排液 (污)

用，多次使用后阀门容易漏。关闭切断阀就可更换后一个阀门。

                  6.4 管线安装及其他

6.4.5 本条第1款:取样管线安装了两个阀门，在取样过程中

后阀门冻结时，仍可关闭前一个阀门，可以避免油气的漏失。

6.4.7 该条的内容是根据国外某石油公司的规定编制。根据常
用材料的最低使用温度编制。奥氏体不锈钢材料的使用温度不低

于一196r-，16Mn钢材料的使用温度不低于一40'C，1酬、20#
碳钢材料的使用温度不低于一20'C , Q235碳素钢材料的使用温

度不低于or.
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7 安 全

7.1 安 全 闷

7.1.2 安全阀的计算应符合GB 150或 《压力容器安全技术监
察规程》的有关计算方法。

                      7.2 排放及环保

7.2.4 油田较大油区的天然气凝液回收装置，处理量较大，伴
生气的气源较多，原料气管线较多，原料气管线操作压力的波动

范围较宽，在伴生气气源站都设有天然气超压放空设施 (安全阀
放空和手动放空)，因此在设计装置时不应设置原料气紧急放空
设施。中国海洋石油股份有限公司的天然气陆上终端站的海底天

然气管线，天然气输送量较大，线路较长，设计压力较高，操作

压力的波动范围较宽，管线设计考虑了超压报警、紧急放空设施

和其它防止超压的措施，因此在设计装置时不应设置原料气紧急
放空设施 。
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