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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对深冷空分工艺流程建立了模拟模型ꎬ通过改变工况进行模拟分析ꎬ得到产品能耗与氧气体积

分数的关系ꎮ 能耗随氧气体积分数的降低而降低ꎬ二者之间的关系式可以拟合为一个 ４ 次多项式ꎬ为合成氨生产过程的整体优

化节能奠定了基础ꎮ
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ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 空分就是用来把空气中的各组分气体分离ꎬ生
产氧气、氮气和氩气的工业装置ꎬ其中氧气是工业中

应用最广泛的原料[１－４]ꎮ 空分的主要途径有 ３ 种ꎬ
深冷空分工艺、变压吸附以及膜分离技术[５－１０]ꎮ 深

冷空分技术应用时间较长ꎬ技术较为成熟ꎬ广泛应用

于大工业生产中[１１－１３]ꎮ 传统空分企业所生产的氧

气纯度为定值ꎬ但是在很多情况下ꎬ不同生产过程所

需求的氧气纯度不同ꎬ过高纯度的氧气势必会造成

能量浪费ꎮ 另外在合成氨的工艺中ꎬ氮气可以作为

有用的组分进入合成氨产品ꎮ
由于计算机的发展以及流程模拟软件的长足进

步ꎬ很多学者应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件研究深冷空

分工艺ꎬ取得了很多科研成果ꎮ Ｃｏｒｎｅｌｉｓｓｅｎ 等[１４] 利

用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟深冷空分工艺流程ꎬ得到工

艺中主要的物流数据ꎬ然后进行分析ꎬ确定了损

失最大的部分是压缩机ꎮ Ａｍａｎｎ 等[１５] 利用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件模拟天然气联合循环电厂中的空气分离以

及相关流程ꎬ模拟的结果与实际吻合良好ꎮ 陈彩

霞[１６]分别利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 和 ＨＹＳＹＳ 模拟深冷空分

流程ꎬ发现 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的整体模拟效果要优于

ＨＹＳＹＳꎮ 鉴于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件在深冷空分工艺模拟

中的良好适用性ꎬ本文中采用 Ａｓｐｅｎ 模拟软件模拟

深冷空分工艺流程ꎮ
本文中利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对深冷空分工艺流

程建立模拟模型ꎬ研究产品能耗与氧气产品纯度的

关系ꎮ 为需要氧气的生产过程如合成氨生产过程的

整体优化节能奠定基础ꎮ 类似的研究未见报道ꎮ

１　 空气分离系统建模

１􀆰 １　 模拟模型的建立

因为本文中主要研究的是产品为氧气的空分流

程能耗随氧气纯度的关系ꎬ为了简化流程ꎬ将空气视

为氧和氮的二元组分ꎬ忽略氩组分的影响ꎮ 在

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建模方面ꎬ借鉴了韩彩霞[１６] 的建模结

􀅰８９１􀅰
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果ꎬ并在此基础上对模型进行了简化ꎬ省去了其中的

氩塔ꎬ并调整了其中的物流关系ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中空

气分离系统主要包括 ３ 个部分[１７]ꎬ空气压缩机、换
热器以及精馏塔ꎮ 物性方法选择为 ＲＫＳ－ＢＭ[１８]ꎬ其
被推荐用于深冷空分工艺模拟中ꎬ在不同的压力和

温度下都有良好的适应性ꎮ 进料空气温度设定为常

温 ２５℃ꎬ压力为 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａꎬ主要成分为(体积分

数)氮气(７９􀆰 １％)、氧气(２０􀆰 ９％)ꎮ
空气分离系统采用深冷技术ꎬ入口流量取为

１１５ ４２０ ｍ３ / ｈꎮ 系统采用全低压内压缩流程ꎬ原料

空气经过空压机压缩冷却后进入主换热器ꎬ其中一

部分空气作为膨胀空气ꎬ温度降到－１４３℃后再经膨

胀后进入上塔ꎬ另一部分空气温度降为－１７０􀆰 ９℃进

入下塔ꎮ 具体的工艺流程如图 １ 所示ꎮ

Ｂ１—空压机ꎻＳＰ１ꎬＳＰ２—分流器ꎻＣＰ１—压缩机ꎻＣＰ２—膨胀机ꎻ
Ｅ１—主换热器ꎻＥ２—过冷器ꎻＥ３—膨胀后换热器ꎻＥ４—冷却器ꎻ

Ｖ１ꎬＶ２—节流阀ꎻＣ１—下塔ꎻＣ２—上塔

图 １　 空分流程模型

１􀆰 ２　 主要模块选取

１􀆰 ２􀆰 １　 压缩机

压缩机模块 Ｂ１ꎬ选用 ＭＣｏｍｐｒ 模块ꎬ采用两级

压缩[１５] ꎬ 级 间 冷 却 和 级 后 冷 却ꎮ 出 口 压 力 为

５８０ ｋＰａꎬ出口温度为 ３２℃ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 换热器

主热交换器 Ｅ１ 选用 ＭＨｅａｔｘ 模块ꎬ主换热器各

流股见表 １ 所示ꎮ
表 １　 主换热器主要参数

出口物流 出口温度 / ℃ 压力损失 / ｋＰａ

膨胀空气 ７ －１１０ ８

空气 ９ — １２

氧气 ２６ ３０ １５

氮气 ２７ ３０ １５

污氮 ２８ ３０ １５

　 　 过冷器 Ｅ２ 选用 ＭＨｅａｔｘ 模块ꎬ各流股初始参数

见表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 过冷器主要参数

出口物流 出口温度 / ℃ 压力损失 / ｋＰａ

液氮 １６ －１９０ ６

污氮 ２４ －１７６ ３

氮气 ２３ －１７６ ３

液空 １３ — ６

１􀆰 ２􀆰 ３　 精馏塔

下塔模块 Ｃ１ 选用 ＲａｄＦｒａｃ 模块ꎬ塔板级数 ３６ꎬ
塔顶采出率为 ０􀆰 ４７ꎬ下塔顶部压力为 ５４３ ｋＰａꎬ全塔

压降为 １８ ｋＰａꎮ 下塔进出流股如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 下塔物料流股

物流类别 物流名称 塔板级数

进料物流 空气 １１ ３６

出料物流 液氮 １５ １

　 液空 １２ ３６

上塔模块 Ｃ２ 选用 ｒａｄｆｒａｃ 模块ꎬ塔板级数设定为

８６ꎬ塔顶采出率为 ０􀆰 ３０６５ꎬ上塔顶部压力为 １３２ ｋＰａꎬ
全塔压降为 ６ ｋＰａꎮ 上塔进出物流如表 ４ 所示ꎮ

表 ４　 上塔物料流股

物流类别 物料名称 塔板级数

进料物流 液氮 １７ １

　 液空 １８ ６４

　 膨胀空气 １０ ７２

出料物流 氮气 １９ １

　 污氮 ２０ ３５

　 气氧 ２１ ８６

　 液氧 ２２ ８６

２　 结果及验证

因为现行的空分工业中氧气的体积分数大都为

９９􀆰 ６％ꎬ现以氧气体积分数为 ９９􀆰 ６％工况为例做流

股分析ꎮ 在该工况下ꎬ下塔的主要流股计算结果如

表 ５ 所示ꎬ上塔的主要流股计算结果如表 ６ 所示ꎮ
表 ５　 下塔主要流股的计算结果

流股名称
温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

流量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

纯度

(含氧量)

空气 ９ －１７０􀆰 ８ ５８０ １０９７６５ ２０􀆰 ９％

液氮 １１ －１７７􀆰 ９ ５５０ ５１５８９ ４×１０－６

富氧液空 １８ －１７３􀆰 ３ ５６８ ５８１７５ ３９􀆰 ６％

􀅰９９１􀅰
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表 ６　 上塔主要流股的计算结果

流股名称
温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

流量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

纯度

(含氧量)

液氮 １７ －１９２􀆰 ８ １４０ ５１５４０ ４×１０－６

富氧液空 １８ －１８９􀆰 ２ １４０ ５８１７５ ３９􀆰 ６％

膨胀空气 １０ －１７８􀆰 ２ １３８ ５６５６ ２０􀆰 ９％

氮气 １９ －１９３􀆰 ３ １３２ ３００００ １×１０－６

污氮 ２０ －１９３􀆰 １ １３２ ６５０５８ ６􀆰 ２％

气氧 ２１ －１７９􀆰 ６ １３８ ２００００ ９９􀆰 ６％

液氧 ２２ －１７９􀆰 ６ １３８ ３００ ９９􀆰 ９％

表 ７ 为流程的主要产品和实际工程产品要求的

对比ꎮ 从表 ７ 可以看出ꎬ流程模拟的主要产品氧气、
氮气和液氧纯度和产量均和工业中的实际产品要求

相符ꎮ 说明在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中建立的空气分离模型是

可行的ꎬ能够反映工业中空气分离系统的运行过程ꎮ
表 ７　 模拟结果与实际产品要求对比

产品

类别

模拟结果 实际产品要求

产量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

纯度

(含氧量)

产量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

纯度

(含氧量)

氧气 ２００００ ９９􀆰 ６％ ２００００ ≥９９􀆰 ６％

液氧 ３００ ９９􀆰 ９％ ２００ ≥９９􀆰 ６％

氮气 ３００００ １×１０－６ ３００００ ≤２×１０－６

液氮 ４９􀆰 ９７ ４×１０－６ ５０ ≤１０×１０－６

３　 能耗随氧气体积分数的变化关系

由于空分的原料是空气ꎬ所以空分的生产成本

主要是由能耗决定的ꎮ 在建立的模型中主要的能耗

是在压缩机部分ꎬ下塔塔压的维持ꎬ以及冷量的制取

主要也是依靠压缩机部分提供能量ꎮ 空分的能耗一

般由氧气的单耗 ＮＯ２
表示ꎬ当空分装置生产多种产

品时ꎬ应将其他产品的产量折算成氧产品ꎬ这时氧气

的单耗为折合单耗ꎬ计算公式[１９]为:
ＮＯ２

＝ ∑Ｎ / (ＶＯ２
＋ ∑α ｊꎬＯ２

􀅰Ｖｊ) (１)

式中ꎬＮＯ２
为氧气单耗ꎬｋＪ / ( ｈ􀅰ｍ３)ꎻＮ 为耗能ꎬｋＷꎻ

ＶＯ２
为氧气产量ꎬｍ３ / ｈ(标)ꎻα ｊꎬＯ２

为折算系数ꎻＶ ｊ 为除

氧外其他气体产品ꎬｍ３ / ｈ(标)ꎮ
在空分流程中ꎬ由于上下塔之间通过冷凝蒸发

器换热ꎬ而上塔的塔压基本维持在定值ꎮ 如果将上

塔的氧气体积分数调低ꎬ上塔塔底的温度降低ꎬ则冷

凝蒸发器的温差变大ꎮ 这时就可以将下塔的压力调

低ꎬ降低下塔塔顶的温度ꎬ使冷凝换热器的温差减

小ꎬ以维持主冷器温差不变ꎮ 由于下塔的压力降低ꎬ
空气压缩机的出口压力就可以相应调低ꎬ整个流程

的能耗降低ꎮ 同时ꎬ随着氧气体积分数降低ꎬ整个流

程的氧提取量逐渐增加ꎬ如果维持纯氧的提取量不

变ꎬ可以适当降低入口的空气量ꎮ 这样空压机的能

耗以及整个流程的能耗也会相应地降低ꎮ
保持主冷器温差不变ꎬ改变入口空气量ꎬ调节工

况得到不同体积分数氧气产品的系统单耗如表 ８
所示ꎮ

表 ８　 氧气产品单耗随纯度变化

氧气

体积

分数

进口

空气量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

纯氧

提取量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

空压机

出口压

力 / ｋＰａ

空压机

功耗 /
ｋＷ

折合氧

气产量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

氧气单

耗 / (ｋＪ􀅰

ｈ􀅰ｍ－３)

０􀆰 ９９６ １１５４２０ １９９２０ ５８０􀆰 ０ １００７６􀆰 ９ ２１６５５ ０􀆰 ４７７４４

０􀆰 ９９０ １１１１６０ １９９２０ ５７７􀆰 ９ ９６８２􀆰 １ ２１７９４ ０􀆰 ４５６１２

０􀆰 ９８０ １０６０２４ １９９２０ ５７４􀆰 ４ ９１９８􀆰 ９ ２２１９７ ０􀆰 ４２９２１

０􀆰 ９７０ １０３５８９ １９９２０ ５７１􀆰 １ ８９５４􀆰 ５ ２２６６４ ０􀆰 ４１３７５

０􀆰 ９５０ １０１０１７ １９９２０ ５６４􀆰 ４ ８６６５􀆰 ０ ２３９２３ ０􀆰 ３９２５３

０􀆰 ９３０ １００１８２ １９９２０ ５５７􀆰 ６ ８５２５􀆰 ４ ２５２７２ ０􀆰 ３７８４８

０􀆰 ９００ ９９２４５ １９９２０ ５４７􀆰 ３ ８３４２􀆰 １ ２６８０１ ０􀆰 ３５８９６

图 ２ 为氧气单耗随氧气体积分数变化的曲线

图ꎬ从图中可以看出ꎬ随着氧气体积分数的降低ꎬ能
耗的下降是非常明显的ꎮ 通过对表 ８ 的数据进行拟

合可以得到氧气单耗 ＮＯ２
随氧气体积分数 ｙＯ２

的表

达式(２)ꎮ
ＮＯ２

＝ ３ ２３８􀆰 ６ｙ４
Ｏ２

－ １２ ０７１􀆰 １３ｙ３
Ｏ２

＋ １６ ８７１􀆰 ２１ｙ２
Ｏ２

－

１０ ４７８􀆰 ７２ｙＯ２
＋ ２ ４４０􀆰 ５３５ (２)

图 ２　 氧气产品单耗随体积分数变化

对于煤气化合成氨工艺来说ꎬ空气分离单元的

能耗较大[２０]ꎬ有较大的节能潜力ꎮ 从表 ８ 中数据可

以分析得出ꎬ只要将氧气的体积分数调低至 ９５％ꎬ
氧气单耗就可以降低大概 １７􀆰 ８％ꎮ 但是如果调低

氧气产品的体积分数ꎬ煤气化过程所需要低体积分

数的氧气流量就会增加ꎬ后续流程操作费用会增加ꎮ
这样就存在一个最优的氧气体积分数使得整个煤制

合成氨流程的能耗最小ꎬ具体的工作还有待于进一

􀅰００２􀅰



２０１８ 年 ６ 月 江健荣等:深冷空分装置不同产品纯度下的产品能耗

步地展开ꎮ

４　 结论

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对深冷空分流程建模并进行了

模拟计算ꎮ 通过调节工况ꎬ得到不同氧气体积分数

工况下空分流程的能耗并分析了二者之间的关系ꎮ
结果表明ꎬ随着氧气体积分数的降低ꎬ能耗的下降是

非常明显的ꎬ而且在体积分数越高的区域下降越明

显ꎮ 得出二者之间的关系式ꎬ有助于进一步优化煤

制合成氨工艺流程能耗ꎮ
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我国自主集成世界级“海上油气处理厂”交付

　 　 日前ꎬ从中国海洋石油集团有限公司传来消息ꎬ首次

由我国自主集成的世界级 ＦＰＳＯ(海上浮式生产储卸油装

置)Ｐ６７ 在青岛成功交付巴西ꎮ 这是目前我国为国外交

付的工程量最大、最复杂、技术要求最高的 ＦＰＳＯ 项目ꎮ

ＦＰＳＯ 是当今海上油气田开发的主流生产装置ꎬ能

够对海上原油天然气进行初步加工、储存和外输ꎬ是集

人员居住与生产指挥系统于一体的综合性大型海上油

气生产基地ꎬ被称为“海上油气处理厂”ꎮ Ｐ６７ 的成功交

付ꎬ将进一步加强能源国际合作ꎬ同时助推“中国制造”

走出去ꎮ

据介绍ꎬＰ６７ 总长超过 ３００ ｍꎬ总宽约 ７４ ｍꎬ甲板面积

相当于 ３ 个标准足球场ꎮ 作业水深 ２ ２００ ｍꎬ最大产油量

１５ 万桶 / ｄꎬ储油量 １６０ 万桶ꎬ天然气处理能力 ６００ 万标

方 / ｄꎬ配有可供 １５８ 人作业的生活楼及直升机平台ꎮ 它

的最大排水量达 ３５ 万 ｔꎬ排水量及生产能力均达到世界

级水平ꎬ堪称海上“巨无霸”ꎮ

在 Ｐ６７ 的建造过程中ꎬ海油工程进行了 １２０ 多项技

术和工艺创新ꎬ以焊接检验为例ꎬ技术团队成功克服了

ＰＡＵＴ(超声相控阵检测)技术在小径管和不锈钢材料上

的应用难题ꎬ将该技术应用到 １ 寸不锈钢小管焊口的质

量检测中ꎬ实现了在国内海洋船舶工程领域的首次应用ꎬ

提升检验效率近十倍ꎮ (中国政府网)
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