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　 　摘 　要 　以目前技术和设备较成熟的串联双级氮膨胀循环的天然气液化流程为模型 ，针对“西气东输”气源条

件 ，面向中小城市 LNG储运 、调峰和 LNG — CLNG汽车加气站使用的小型天然气液化装置 ，根据在国内进行的设

备调研和系统优化结果 ，进行了流程的数值模拟计算 ，给出了主要设备的工程参数及各节点的工艺参数值 。该装

置的特点是 ：全部设备国产化 、设备投资小 、操作运行简单 ，对气源适用范围广 ，易于推广 。

　 　主题词 　小型 　天然气液化 　装置 　工艺流程 　数值模拟 　系统 　优化 　应用

　 　小型天然气液化装置的设计是以国内空分行业

成熟的技术和设备为基础 ，采用能耗指标相对较低

的串联双级膨胀中压循环液化流程 ，特点如下 。

　 　 （１）装置以惰性气体氮气作为制冷工质 ，避免了

其他流程中的制冷工质与原料气体均为易燃性气

体 ，运行危险性高的缺点 。

　 　 （２）不同于混合制冷剂循环 、阶式制冷循环和天

然气或天然气 —甲烷循环 ，只有作为制冷工质的氮

气进入压缩机和膨胀机等高速转动设备 ，原料气直

接进入冷箱冷却 、节流 ，这样对主要设备气密性等要

求降低 ，降低了初投资成本 。

　 　 （３）制冷剂价格低廉 、容易获得 ，而且运行过程

中不同于混合制冷剂或天然气 －甲烷循环 ，必须实

时检测制冷剂组分 ，在低碳组分泄漏的情况下要完

全放空 ，重新配比注入 。因此降低了运行成本 ，减少

了检测设备 ，使操作简单 。

　 　 （４）该装置的缺点是能耗较混合制冷剂循环方

式高 ４０％ 左右 。

一 、工艺流程说明

　 　本流程采用了天然气液化过程与氮气膨胀制冷

循环过程相互独立的方式 ，制冷剂为纯氮气 ，采用串

联双级氮膨胀循环 ，利用膨胀机进口的氮气温度和

出口的不同膨胀压力 ，直接获得不同的温度 ，有利于

调节换热器热端温差 ，利于节能 。

　 　装置工艺流程见图１ 。原料气经过一乙醇胺

图 １ 　液化装置工艺流程图
　 　 １ ～ ２０ 计算节点 ；S１ 气液分离器 ；S２ 重烃分离器 ；E１ ～ E４ 换热
器 ；JT 节流阀 ；HTE 高温膨胀机 ；LTE 低温膨胀机 ；C１ 活塞式压缩
机 ；C２ 高温膨胀机对应增压器 ；C３ 低温膨胀机对应增压器

（MEA 法）脱除酸性气体 ，再经分子筛干燥器进行深

度脱水后进入冷箱 。为防止高碳烃低温下冻结板翅

式换分热器 ，在第二级换热器（E２）后加装气液分离
器 ，分离已液化的重烃 ，分离器气相出口的天然气在

第三级换热器（E３）完全液化 ，为避免第四级换热器

（E４）入口气液两相 ，造成流体分配不均 ，在第三级换

热器进行一定程度过冷 ，在第四级换热器（E４）进行
深度过冷 。深度过冷液体经过节流阀节流 （JT ）降

压 ，进入 LNG储存系统 ，节流过程的闪蒸气经换热

器复热后 ，作为分子筛再生用气和燃料 。

　 　在制冷工部分 ，氮气经活塞式压缩机两级压缩 ，

再经过两级增压透平增压水冷后进入冷箱 ，经第一
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级换热器（E１）冷却后 ，进入第一级膨胀机膨胀降温 ，

然后进入第三级换热器（E３）继续冷却 ，冷却后的低

温氮气进入第二级膨胀机继续膨胀降温后 ，作为返

流气体用以液化 、过冷天然气 。

二 、流程模拟与优化

　 　本次计算是以“西气东输”江苏段气源为条件 ，

以 ２０万人口城市或 ４００ 辆汽车一天的天然气消耗

量为标准〔１〕
，拟定日产 ２０ m３ 左右 LNG 。因此 ，原料

气日处理量约为 １ ．６ × １０
４ m３

／d ，气源压力为 ４ ．０

MPa ，原料气组分见表 １ 。

表 １ 　原料天然气气源组分表

组分 含量（体积分数） 组分 含量（体积分数）

CH４ 後９４ 汉．１ C６ H１４ ０ 蜒．０５１

C２ H６ 貂１ 寣．７７ C７ H１６ ０ 蜒．３８５

C３ H８ 貂０ ＃．３ CO ０ 梃．４７

iC４ H１０ ０ u．０６２ N２  ０ 梃．９７

C４ H１０ ０ u．０１６ H２ S ０ 梃．０５

iC５ H１２ ０ 寣．０２ CO２ 7１ 梃．８９

C５ H１２ ０ u．０１６

　 　经过一乙醇胺洗涤 ，１３X 分子筛深度脱水 、脱

CO２ 后达到液化标准 ：水小于 １ ppm ，CO２ 小于 ５０

ppm 。由于原料气中含有少量 C５ 以上重烃 ，为保证

装置连续运行防止重烃在低温下冻结换热器 ，C５ 以

上烃类含量必须小于 ７０ ppm〔２〕
，选择在低温下脱

除 。冷却温度与 C５ 以上烃类含量关系见图 ２ 。原料

图 ２ 　冷却温度同原料气重烃含量关系图

气在冷却到 ２０８ K 时重烃含量达到了装置运行要
求 。本流程计算中气液分离器布置在第二级换热器

（E２）后 ，受到第一级膨胀机（HTE）出口温度限制 ，

为尽量减小第三换热器（E３）入口热流体温差 ，分离

温度取 １９４ K ，其重烃类含量约为 ２０ ppm 。经过处

理的原料天然气压力降到 ３ ．５ MPa ，在第三级换热

器（E３）中 ，温度 １９２ K 开始液化 ，１８１ K 完成液化 ，

并进一步过冷 ，进入第四级换热器（E４） ，继续过冷

后 ，节流降压进入储罐 。图３是不同节流压力下 ，节

图 ３ 　节流前温度节流压力与液化率关系图

流前流体温度变化同液化率的关系 。从中可知节流

前温度越低 ，即过冷度越大 ，相同节流压力下 ，液化

率越高 ；同样 ，在相同的过冷度的情况下 ，压力越高 ，

节流后液化率越高 。因此 ，节流压力和节流前温度

都是决定 LNG产量的关键变量 ，而储存温度在同一

节流压力下变化很小 。对于一套 LNG 装置来说 ，产

量并不是单纯的衡量其优劣的指标 ，另一个重要指

标是能耗 ，即液化 １ m３ 原料气的耗功 。装置的主要

能耗在压缩机部分 ，压缩机进 、出口压力固定 ，膨胀

机进 、出口压力固定的情况下 ，通过改变工质流量 、

节流前温度 ，从而得到同一节流压力下的压缩机能

耗 ，见图４ 。由于节流压力的增加 ，导致了同一节流

图 ４ 　节流后压力和温度同压缩机功耗关系图

温度下 LNG产量的增加 ，从而使能耗降低 。而在同

一节流压力下 ，改变温度 ，其能耗随着节流前温度的

降低而增加 ，这是因为 ，虽然由于液体的过冷度增

加 ，LNG 产量增加 ，但是由此也引起了压缩机进气
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量的增加 ，导致了压缩机功耗的上升 。

　 　 由上面的分析可知 ，储罐的工作压力直接决定

了装置的节流压力 ，而节流压力和节流前温度进一

步决定了液化率和比功耗 。目前 ，大型的 LNG 储槽
多为常压储存 ，容量在 ４ × １０

４
～ ２０ × １０

４ m３
。而应

用于小型 LNG 生产装置的储罐容积一般为 １００ ～

１０００ m３
，其工作压力从 ０ ．２ ～ １ ．０ MPa不等 。对于

小型或加气站装置使用储罐容量应满足装置正常运

行 ５ ～ １０ d 的产量 ，因此选择国产 １００ m３ LN２ 和

LNG 两用储罐 ，由于储罐较小其设计压力一般为

０ ．７５ MPa ，最高工作压力为 ０ ．５ MPa ，因此可以选择

０ ．４ MPa最为最终的节流压力以保证正常的储存和
较低的功耗 ，较高的液化率 。

　 　 另外由于装置无外输干气 ，因而其液化率更主

要受到分子筛纯化器再生 、冷却用气的约束 。由于

原料气中含有一部分重烃 ，作为再生气在高文温下

容易结焦 ，降低分子筛的使用寿命 。 因此选择了含

有大量甲烷 、少量氮气和 CO 而不含重烃的节流产
生的气体作为分子筛再生及冷却用气 。经过一乙醇

胺洗涤原料气冷却到 ３０ ℃ 后进入分子筛纯化器深

度处理 ，其 CO２ 含量为 ２００ ppm ，H２ S 小于 ４ ppm ，

水含量约为 １ ．３ g／m３ 〔３〕
。采用 ３ 塔 ４ h 切换制 ，分

子筛用量约为 ８０ kg／塔 ，再生冷却气用量约为 ７３

m３
／h 。因此 ，天然气液化率被限制在小于 ８９％ 。

三 、流程设备及参数的确定

　 　氮气循环压缩机选用无润滑活塞式压缩机进气

压力为 ０ ．２５ MPa ，排气压力 １ ．２６ MPa ，轴功率 ２７７

kW 。选用油轴承增压透平膨胀机组 ，第一级膨胀机

进口温度为 ２２９ K ，压力 ２ ．０ MPa ，出口温度 １９４ K ，

压力 １ ．０ MPa ，等熵效率约为 ０ ．７７ ；第二级膨胀机进

口温度为 １７４ K ，压力 １ ．０ MPa ，出口温度 １２７ K ，压

力 ０ ．２５ MPa ，等熵效率约为 ０ ．８ 。根据以上的分析

和优化 ，选择节流温度 １４１ K ，节流储存压力为 ０ ．４

MPa ，液化率为 ８８％ ，能耗为 ０ ．４６７ kW · h／ m３
，循

环氮气量约为 ３７００ m３
。 其中 LNG 摩尔组分为 ：

CH４为 ９７ ．３％ 、C２ H６ 为 １ ．７％ 、C３ H８ 为 ０ ．１６％ 、CO
为 ０ ．２８２％ 、N２ 为 ０ ．４９８％ ；分子筛用返流气摩尔组

分为 ：CH４为 ９１ ．８４％ 、CO为 ２ ．４４％ 、N２ 为 ５ ．７２％ 。

　 　由于 P — R 方程能够较准确预测液相摩尔体
积〔４〕

，因此流程采用该方程进行气液相平衡计算 ，流

程各点及其设备进出口温度 、压力 、焓 、熵及流量见

表 ２ 。

表 ２ 　流程计算点参数表

点
温度
（K）

压力
（MPa）

焓
（J／mol）

熵
（J／mol · K）

气相流量
（kmol／h）

１  ３１３ K３ c．５ － ７４８６８ 揪－ １１１ x３０  
２  ２２９ K３ c．５ － ７８５２０ 揪－ １２５ x２９ 祆．８

３  １９４ K３ c．５ － ８０３８３ 揪－ １３４ x２９ 祆．３

４  １９４ K３ c．５ － ７９３６１ 揪－ １２９ x２９ 祆．３

５  １７４ K３ c．５ － ８４７１８ 揪－ １５８ x０  
６  １４１ K３ c．５ － ８７１００ 揪－ １７４ x０  
７  １３０ K０ c．４ － ８７１００ 揪－ １７２ x２ 照．８

８  ３１３ K１ L．２６ ３５２ a－ ２０ a１６６ 1
９  ３１３ K１ L．６５ ３２７ a－ ２２ a１６６ 1
１０  ３１３ K２ L．０１ ３０３ a－ ２３ a１６６ 1
１１  ２２９ K２ c．０ － ２２６０ Ё－ ３３ a１６６ 1
１２  １９５ K１ c．０ － ３１６３ Ё－ ３２ a１６６ 1
１３  １７５ K１ c．０ － ３７７９ Ё－ ３５ a１６６ 1
１４  １２７ K０ L．２５ － ５０５３ Ё－ ３３ a１６６ 1
１５  １４１ K０ L．２５ － ４６３７ Ё－ ２９ a１６６ 1
１６  １９３ K０ L．２５ － ３１０１ Ё－ ２０ a１６６ 1
１７  ２０４ K０ L．２５ － ２７６９ Ё－ １８ 3．６ １６６ 1
１８  ３１１  ．６ ０ L．２５ ３７８ a－ ６  ．３ １６６ 1
１９  ３１１  ．６ ０ c．４ － ７０７２４ 揪－ ７９ 3．１ ２ 照．８

２０  １３０ K０ c．４ － ８８１７６ 揪－ １７９ J．２ ０  

四 、结 　论

　 　本文介绍了采用串联双级氮膨胀循环的小型天

然气液化装置的全流程模拟计算 ，给出了关键设备

的参数和流程中各节点的温度 、压力 、焓 、熵等值 ；并

且根据近一年来对国内设备的调研 ，明确了整个装

置设计过程中的约束条件 ，并根据这些条件进行了

大量的计算 ，按照结果进一步优化 、确定了流程计算

中的参数 ；目前 ，本所已根据设计参数正在进行工程

设计 。
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