
第 ３８ 卷第 ９ 期 现代化工 Ｓｅｐ. ２０１８
２０１８ 年 ９ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

天然气液化工艺系统模拟与节能优化
范　 峥１∗ꎬ姬盼盼１ꎬ林　 亮２ꎬ刘　 钊１ꎬ井晓燕１ꎬ员汝娜３

(１.西安石油大学化学化工学院ꎬ陕西 西安 ７１００６５ꎻ ２.西安长庆科技工程有限责任公司ꎬ
陕西 西安 ７１００１８ꎻ ３.西北大学化工学院ꎬ陕西 西安 ７１００６９)

摘要:针对天然气液化过程存在能耗大、成本高等问题ꎬ通过以 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 热力学模型为基础的工艺流程模拟探讨了
中、高压冷剂压力和温度对装置单位能耗的影响规律ꎬ利用二次回归正交设计进行了优化改进并验证了优化改进方案的可靠
性ꎮ 结果表明ꎬ由二次回归正交设计拟合得到的回归方程不但能够准确描述混合冷剂各关键操作参数与装置单位能耗之间的
关系ꎬ而且还可以有效地预测最佳工艺条件ꎮ 当中、高压冷剂的压力和温度分别为 １ ８９０、３ ７６０ ｋＰａ 及 ３８、３７℃时ꎬ天然气液化
装置实际单位能耗仅为 ３９３􀆰 ２２８ ｋＷｈ / ｔꎬ较改进前降低了 ５􀆰 ５４％ꎬ节能效果显著ꎮ
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　 　 由于液化天然气的体积仅为气态的 １ / ６００ꎬ可
有效解决天然气在运输、储存和使用过程中存在

诸多不便等实际问题ꎬ为进一步扩大天然气跨国

贸易和回收偏、散、小天然气资源提供了极为有利

的条件[１－３] ꎮ 目前ꎬ常见的液化天然气生产工艺主

要包括预处理、液化和储存 ３ 个工段ꎬ尤以液化最

为重要ꎬ其作用是使天然气经冷箱换热后不断降

温冷凝[４－５] ꎮ 但是ꎬ天然气的液化是以消耗大量能

量为代价的ꎬ运行费用往往占装置总生产成本的

４０％以上[６－８] ꎬ因此ꎬ采用流程模拟技术对天然气

液化工段的关键操作参数进行优化及改进以进一

步降低天然气液化装置单位能耗是十分必要和迫

切的ꎮ
为了有效解决上述问题ꎬ以陕北某天然气液化

装置为研究对象ꎬ该装置采用闭式混合冷剂液化流

程ꎬ年产 １０×１０４ ｔ ＬＮＧꎬ所用混合冷剂的组成及含量

为 Ｎ２ ∶ＣＨ４ ∶ Ｃ２Ｈ４ ∶ Ｃ３Ｈ８ ∶ ｉ－Ｃ５Ｈ１２ ＝ ９􀆰 ０ ∶２５􀆰 ３ ∶２８􀆰 ６ ∶
１９􀆰 ７ ∶１７􀆰 ４ꎬ装置单位能耗为 ４１５ ｋＷｈ / ｔꎬ旨在借助

Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ ７􀆰 ２ 在现有工况条件下对该装置液化

工段进行全流程模拟ꎬ系统研究中压冷剂压力、高压

冷剂压力、中压冷剂温度和高压冷剂温度等混合冷

剂关键操作参数对装置单位能耗的影响规律ꎬ并利

用二次回归正交设计对其进行了调节优化ꎬ从而最

终实现节能降耗、提质增效的目的ꎮ

１　 液化工段流程模拟

１􀆰 １　 热力学模型的选择

热力学模型的选择直接影响着模拟结果的准确

􀅰９１２􀅰
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性ꎬ比如分离过程离不开平衡常数ꎬ热量衡算离不开

气液两相焓ꎬ压缩及膨胀离不开熵等ꎬ因此采用合适

的热力学模型是决定装置流程模拟与分析优化成功

与否的关键[９－１１]ꎮ
由于天然气液化涉及 Ｎ２、Ｈ２、Ｃ１、Ｃ２、Ｃ３、Ｃ４、Ｃ５

以及氦、氩等惰性气体ꎬ属于高度非理想极性体系ꎬ
故本文中通过 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 模型估算上述体系的

液相活度系数和气相逸度系数ꎬ这是因为 Ｐｅｎｇ －
Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 模型在计算饱和蒸气压、饱和液相密度方

面具有更好的准确性ꎮ
１􀆰 ２　 模拟流程的建立

净化天然气从顶部进入冷箱 Ｅ－４０１ꎬ经冷却、液
化、过冷和节流降压后在闪蒸罐 Ｖ－４０４ 得到 ＬＮＧ
产品和部分闪蒸气ꎮ 低压冷剂首先进入分离器 Ｖ－
４０１ 进行气液分离ꎬ顶部分离的气体进入冷剂压缩

机 Ｃ－４０１ 一级入口ꎬ压缩后先经空冷器 ＡＣ－４０１ 冷

却再进入冷剂压缩机段间冷却器 Ｅ－４０２ 并进入分

离器 Ｖ－４０２ 进行气液分离ꎬ中压液态冷剂进入 Ｅ－
４０１ 冷却ꎬ气体进入 Ｃ－４０１ 二级入口ꎬ压缩后先经空

冷器 ＡＣ－４０２ 冷却再进入冷剂压缩机出口冷却器

Ｅ－４０３ꎬ最后进入分离器 Ｖ－４０３ 进行气液分离ꎬ高压

液态冷剂和高压气态冷剂分别进入 Ｅ－４０１ 进行换

热ꎮ 来自 Ｖ－４０３ 的高压气态冷剂由 Ｅ－４０１ 冷却后

从冷箱底部流出ꎬ节流降压后从 Ｅ－４０１ 底部向上流

动给净化天然气、中压液态冷剂、高压液态冷剂和高

压气态冷剂提供冷量ꎬ从 Ｅ－４０１ 顶部出来的低压冷

剂返回 Ｃ－４０１ 压缩循环ꎮ 来自 Ｖ－４０３ 的高压液态

冷剂经 Ｅ－４０１ 冷却和节流阀节流降压后进入 Ｅ－
４０１ꎬ低压冷剂向上流动为净化天然气和混合冷剂

提供冷量ꎮ 来自 Ｖ－４０２ 的中压液态冷剂在 Ｅ－４０１
中冷却ꎬ节流降压后的低压冷剂进入 Ｅ－４０１ꎬ向上流

动为净化天然气和混合冷剂提供冷量ꎮ
天然气液化装置液化工段的模拟流程如图 １ 所

示ꎬ主要物流参数的计算结果见表 １ꎮ

图 １　 天然气液化装置液化工段模拟流程图

表 １　 天然气液化装置液化工段主要物流参数计算结果

物流名称 １ １１ １５ ２１ ２７ ２９ ３３

气相分率 １􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ １􀆰 ００００ １􀆰 ００００ ０􀆰 ０８７７ ０􀆰 １４３８ ０􀆰 ００００

温度 / ℃ ２４􀆰 １ ４１􀆰 ０ ４０􀆰 ８ ３４􀆰 ４ －１５８􀆰 ３ －４１􀆰 ５ －１６１􀆰 ９

压力 / ｋＰａ ４３６９􀆰 ０ １６７５􀆰 ４ ３３３６􀆰 ２ ２９４􀆰 ０ ３９９􀆰 ０ ３６６􀆰 ０ １０８􀆰 ０

摩尔流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ９０１􀆰 ５２ ３３８􀆰 ４２ １７７２􀆰 ３３ ２３４０􀆰 ３１ １７７２􀆰 ３３ ２２９􀆰 ５６ ８４４􀆰 ２３

摩尔组成 / ％ 　 　 　 　 　 　 　

　 Ｎ２ ０􀆰 ７０１０ ０􀆰 ３８２８ １１􀆰 ６８３５ ９􀆰 ００００ ０􀆰 ９８５７ ０􀆰 ２９１１ ９􀆰 ００００

　 Ｈ２ ０􀆰 ０１８１ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ００００

　 ＣＨ４ ９８􀆰 ６３２１ ２􀆰 ７９８１ ３２􀆰 ０４８３ ２５􀆰 ３０００ ６􀆰 ３７２５ ９９􀆰 １３０５ ２５􀆰 ３０００

　 Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ００００ ９􀆰 １１４４ ３３􀆰 ７３４５ ２８􀆰 ６０００ １７􀆰 ６８４９ ０􀆰 ００００ ２８􀆰 ６０００

　 Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 ５００６ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ５３４５ ０􀆰 ００００
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续表

　 物流名称 １ １１ １５ ２１ ２７ ２９ ３３

　 Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 ０３５３ ２２􀆰 ２０２６ １７􀆰 ６６３５ １９􀆰 ７０００ ３１􀆰 ７３３５ ０􀆰 ０３７７ １９􀆰 ７０００

　 ｎ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 ００２８ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００３０ ０􀆰 ００００

　 ｉ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 ００２５ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００２７ ０􀆰 ００００

　 ｉ－Ｃ５Ｈ１２ ０􀆰 ００００ ６５􀆰 ５０２１ ４􀆰 ８７０３ １７􀆰 ４０００ ４３􀆰 ２２３４ ０􀆰 ００００ １７􀆰 ６８４９

　 Ｈｅ ０􀆰 １０７６ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ００００

　 　 由表 １ 可以看出ꎬ在上述模拟流程中ꎬ冷剂循环

量、冷剂节流后温度和液化天然气温度等重要控制

指标的模拟值均与现场值吻合度良好ꎬ表明该模拟

流程能够较好地反映出现有天然气液化装置的实际

运行情况ꎬ可作为后续关键操作参数优化及改进的

基础模型ꎮ

２　 关键操作参数影响规律研究

２􀆰 １　 中压冷剂压力对单位能耗的影响

在液化工段净化天然气气质条件不变的情况ꎬ
考察中压冷剂压力(即压缩机一级压缩出口处冷剂

压力)变化对天然气液化装置单位能耗的作用规

律ꎬ如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 中压冷剂压力对装置单位能耗的影响

由图 ２ 可以看出ꎬ随着中压冷剂压力的不断升

高ꎬ一级压缩压比增大而二级压缩压比减小ꎬ但由

于当中压冷剂压力升高时ꎬ混合冷剂中的重组分

烃类更容易凝结ꎬ导致高压气态冷剂流量减少、冷
剂总循环量下降ꎬ故装置单位能耗显著降低ꎮ 需

要说明的是ꎬ中压冷剂压力也不宜过高ꎬ压力过高

会造成冷剂在一级压缩出口温度过高ꎬ诱发压缩

机损坏ꎮ
２􀆰 ２　 高压冷剂压力对单位能耗的影响

在液化工段净化天然气气质条件不变的情况ꎬ
考察高压冷剂压力(即压缩机二级压缩出口处冷剂

压力)变化对天然气液化装置单位能耗的作用规

律ꎬ如图 ３ 所示ꎮ
由图 ３ 可以看出ꎬ随着高压冷剂压力的不断升

高ꎬ二级压缩压比变大ꎬ压缩机能耗增加ꎬ但由于当

高压冷剂压力升高时ꎬ混合冷剂的焓值有所降低且

冷剂通过节流阀前后的压差逐渐增大ꎬ故能够提供

的冷量也随之增加ꎬ混合冷剂总循环量开始下降ꎬ装
置单位能耗略有提高但增幅不明显ꎮ

图 ３　 高压冷剂压力对装置单位能耗的影响

２􀆰 ３　 中压冷剂温度对单位能耗的影响

在液化工段净化天然气气质条件不变的情况ꎬ
考察中压冷剂温度(即中压液态冷剂在冷箱进口处

温度)变化对天然气液化装置单位能耗的作用规

律ꎬ如图 ４ 所示ꎮ

图 ４　 中压冷剂温度对装置单位能耗的影响

由图 ４ 可以看出ꎬ随着中压冷剂温度的不断升

高ꎬ装置单位能耗逐渐变大ꎬ这是因为当天然气进出

冷箱的温度不变ꎬ即混合冷剂为天然气液化提供的

冷量不变时ꎬ中压冷剂温度升高会造成冷剂进出冷

箱的焓差减小ꎬ使冷剂携冷能力减弱ꎬ导致冷剂总循

环量上升ꎬ装置单位能耗增加ꎮ
２􀆰 ４　 高压冷剂温度对单位能耗的影响

在液化工段净化天然气气质条件不变的情况

下ꎬ考察高压冷剂温度(即高压液态冷剂在冷箱进

口处温度)变化对天然气液化装置单位能耗的作用

规律ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

􀅰１２２􀅰
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图 ５　 高压冷剂温度对装置单位能耗的影响

由图 ５ 可以看出ꎬ随着高压冷剂温度的不断提

高ꎬ装置单位能耗逐渐变大ꎮ 这是因为高压冷剂温

度提高使焓值增加ꎬ若高压冷剂在冷箱出口处温度

不变ꎬ则高压冷剂进出冷箱的焓差减小ꎬ冷剂携冷能

力减弱直接导致冷剂总循环量增大ꎬ引起装置单位

能耗升高ꎬ因此要尽可能降低高压冷剂在冷箱进口

处的温度ꎮ

３　 关键操作参数优化改进研究

二次回归正交设计不但能够有效减少实验次

数ꎬ而且还可以得到与实验数据拟合较好的回归

方程:

ｙ^ ＝ ａ ＋ ∑
ｍ

ｉ ＝ １
ｂｉｘｉ ＋ ∑

ｊ < １
ｂ ｊｉｘ ｊｘｉ ＋ ∑

ｍ

ｉ ＝ １
ｂｉｉｘ２

ｉ ꎬ

ｊ ＝ １ꎬ２ꎬ􀆺ꎬｍ － １( ｉ ≠ ｊ)
　 　 同时ꎬ由于建立回归方程的目的是预测较优的

实验范围或实验点ꎬ故根据极值必要条件:
∂ｙ^ / ∂ｘｉ ＝ ０ꎬｉ ＝ １ꎬ２ꎬ􀆺ꎬｍ

即可确定出该回归方程的稳定点和对应的极值

大小[１２－１３]ꎮ
本文中分别以中压冷剂压力(Ｘ１)、高压冷剂压

力(Ｘ２)、中压冷剂温度(Ｘ３)、高压冷剂温度(Ｘ４)为
自变量ꎬ以装置单位能耗(Ｙ)为预测值ꎬ利用二次回

归正交设计对以上关键操作参数进行调节优化ꎬ因
素和水平见表 ２ꎮ

表 ２　 二次回归正交设计因素与水平

因素
水平

－１ ０ １

中压冷剂压力 Ｘ１ / ｋＰａ １６００ １８００ ２０００

高压冷剂压力 Ｘ２ / ｋＰａ ３４００ ３６００ ３８００

中压冷剂温度 Ｘ３ / ℃ ３６ ３８ ４０

高压冷剂温度 Ｘ４ / ℃ ３６ ３８ ４０

按照二次回归正交设计的相关要求ꎬ设计了 ４
因素 ３ 水平共 ２９ 个实验点ꎬ包括了 ２４ 组析因实验

和 ５ 组中心实验ꎬ具体方案及实验结果见表 ３ꎬ方差

分析见表 ４ꎮ

表 ３　 二次回归正交设计方案及结果

实验序号 Ｘ１ Ｘ２ Ｘ３ Ｘ４ 装置单位能耗 / (ｋＷｈ􀅰ｔ－１)

１ １８００ ３６００ ３８ ３８ ３９７􀆰 ８６７

２ １６００ ３６００ ４０ ３８ ４０４􀆰 ６３５

３ ２０００ ３６００ ３８ ３６ ３９４􀆰 ５９９

４ １８００ ３６００ ３６ ４０ ３９８􀆰 １５８

５ １８００ ３８００ ４０ ３８ ４０２􀆰 １００

６ １６００ ３４００ ３８ ３８ ４００􀆰 ３５６

７ １８００ ３６００ ３８ ３８ ３９７􀆰 ８６７

８ ２０００ ３４００ ３８ ３８ ３９９􀆰 ０３７

９ １８００ ３８００ ３６ ３８ ３９４􀆰 ５６９

１０ １６００ ３８００ ３８ ３８ ４０１􀆰 ４０１

１１ １６００ ３６００ ３８ ３６ ３９７􀆰 ０８６

１２ １８００ ３４００ ３８ ４０ ４０１􀆰 ６０７

１３ １８００ ３６００ ４０ ４０ ４０４􀆰 ６５３

１４ １８００ ３８００ ３８ ４０ ４０１􀆰 ７６３

１５ １８００ ３６００ ４０ ３６ ３９７􀆰 ９４５

１６ １８００ ３４００ ４０ ３８ ４０１􀆰 ７１２

１７ ２０００ ３６００ ３８ ４０ ４０１􀆰 ９２７

１８ １８００ ３６００ ３８ ３８ ３９７􀆰 ８６７

１９ １８００ ３６００ ３８ ３８ ３９７􀆰 ８６７

２０ １８００ ３６００ ３６ ３６ ３９０􀆰 ７５１

２１ １６００ ３６００ ３６ ３８ ３９５􀆰 ８６１

２２ １８００ ３４００ ３６ ３８ ３９４􀆰 ３９５

２３ １８００ ３４００ ３８ ３６ ３９４􀆰 ９７３

２４ １８００ ３８００ ３８ ３６ ３９５􀆰 ３６９

２５ ２０００ ３６００ ３６ ３８ ３９５􀆰 ４１３

２６ １６００ ３６００ ３８ ４０ ４０３􀆰 ０７４

２７ １８００ ３６００ ３８ ３８ ３９７􀆰 ８６７

２８ ２０００ ３８００ ３８ ３８ ３９８􀆰 ３１１

２９ ２０００ ３６００ ４０ ３８ ４０１􀆰 ３５２

表 ４　 二次回归正交设计方差分析结果

方差来源 平方和 自由度 均方和 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

模型 ３２１􀆰 ６６ １４ ２２􀆰 ９８ ５２４􀆰 １５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ１ １１􀆰 ５５ １ １１􀆰 ５５ ２６３􀆰 ５５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ２ ０􀆰 １７ １ ０􀆰 １７ ３􀆰 ９ ０􀆰 ０６８２ 　

Ｘ３ １５５􀆰 ８８ １ １５５􀆰 ８８ ３５５６􀆰 １４ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ４ １３６􀆰 ４１ １ １３６􀆰 ４１ ３１１１􀆰 ９８ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ１Ｘ２ ０􀆰 ７８ １ ０􀆰 ７８ １７􀆰 ８９ ０􀆰 ０００８ ∗

Ｘ１Ｘ３ ２􀆰 ０１ １ ２􀆰 ０１ ４５􀆰 ８４ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ１Ｘ４ ０􀆰 ４５ １ ０􀆰 ４５ １０􀆰 ２４ ０􀆰 ００６４ ∗

Ｘ２Ｘ３ ０􀆰 ０１１ １ ０􀆰 ０１１ ０􀆰 ２６ ０􀆰 ６１７３ 　

􀅰２２２􀅰
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方差来源 平方和 自由度 均方和 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

Ｘ２Ｘ４ ０􀆰 ０１４ １ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ３３ ０􀆰 ５７５６ 　

Ｘ３Ｘ４ ０􀆰 １２ １ ０􀆰 １２ ２􀆰 ７９ ０􀆰 １１７３ 　

Ｘ２
１ １２􀆰 ７９ １ １２􀆰 ７９ ２９１􀆰 ８５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ２
２ １􀆰 ４５ １ １􀆰 ４５ ３２􀆰 ９７ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｘ２
３ ７􀆰 ５５４×１０－３ １ ７􀆰 ５５４×１０－３ ０􀆰 １７ ０􀆰 ６８４３ 　

Ｘ２
４ ７􀆰 ８４９×１０－４ １ ７􀆰 ８４９×１０－４ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 ８９５５ 　

残差 ０􀆰 ６１ １４ ０􀆰 ０４４ 　 　 　

失拟误差 ０􀆰 ６１ １０ ０􀆰 ０６１ 　 　 　

纯误差 ０ ４ ０ 　 　 　

总离差 ３２２􀆰 ２７ ２８ 　 　 　 　

　 　 注:表中“∗”表示显著ꎬ“∗∗”表示非常显著ꎮ

通过对各因素进行拟合后ꎬ得到的回归方程为:
　 Ｙ＝ ３２９􀆰 ３９８ ５－０􀆰 ０５５ ９４６Ｘ１－０􀆰 ０６３ ８２２Ｘ２＋６􀆰 ８１８ ４６Ｘ３＋

２􀆰 １６９ ４２Ｘ４－１􀆰 １０６ ８８×１０－５Ｘ１Ｘ２－１􀆰 ７７１ ８７×１０－３Ｘ１Ｘ３＋

８􀆰 ３７５×１０－４Ｘ１Ｘ４＋１􀆰 ３３７ ５×１０－４Ｘ２Ｘ３＋１􀆰 ５×１０
－４Ｘ２Ｘ４－

０􀆰 ０４３ ６８７Ｘ３Ｘ４＋３􀆰 ５１０ ９４×１０－５Ｘ２
１－１􀆰 １８×１０

－５Ｘ２
２＋

８􀆰 ５３１ ２５×１０－３Ｘ２
３＋２􀆰 ７５×１０

－３Ｘ２
４

由于上述回归方程的 Ｆ 值为 ５２４􀆰 １５ꎬ故该

Ｑｕａｄｒａｔｉｃ 模型是十分显著的ꎬ噪音出现的概率小于

０􀆰 ０１％ꎬ同时ꎬ此模型的失拟误差仅为 ０􀆰 ０６１ꎬ可利用

它代替真实实验点来进行数据对比及分析ꎮ 此外ꎬ
回归方程的拟合度 ０􀆰 ９９８ １、预测拟合度 ０􀆰 ９９７ ４ 和

校正拟合度 ０􀆰 ９９６ ９ 高度近似ꎬ信噪比为 ２７􀆰 ６５ꎬ各
个因素与预测值之间有着非常良好的线性关系ꎬ因
此ꎬ通过以上模型不但能够准确描述各个因素与预

测值之间的相互作用关系ꎬ而且还可以凭借它来确

定最佳的工艺条件ꎮ
利用 ＭＡＴＬＡＢ ８􀆰 ０􀆰 ０􀆰 ７８３ 对回归方程取一阶偏

导数等于零并联立求解ꎬ最终得到优化的关键操作

参数如下:中压冷剂压力为 １ ８９０ ｋＰａꎬ高压冷剂压

力为 ３ ７６０ ｋＰａꎬ中压冷剂温度为 ３８℃ꎬ高压冷剂温

度为 ３７℃ꎬ装置预测单位能耗为 ３９１􀆰 １０４ ｋＷｈ / ｔꎬ节
能效果显著ꎮ

为了进一步验证优化改进方案的可靠性ꎬ陕北

某天然气液化装置按照上述优化改进方案于 ２０１７
年 ９ 月 ５ 日对液化工段实施了操作参数调整ꎬ并于

７２ ｈ 后对此装置进行了现场标定ꎮ 结果表明ꎬ该装

置在标定期间的实际单位能耗为 ３９３􀆰 ２２８ ｋＷｈ / ｔꎬ
与预测值基本一致ꎬ较改进前的 ４１５ ｋＷｈ / ｔ 降低了

５􀆰 ５４％ꎬ达到了节能优化效果ꎮ

４　 结论

(１)由于天然气液化工段需要消耗大量能量ꎬ
装置单位能耗达到 ４１５ ｋＷｈ / ｔꎬ导致运行费用偏高ꎬ
故采用流程模拟技术对关键操作参数进行节能优化

是十分必要和迫切的ꎮ
(２)在现有工况条件下ꎬ采用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 热

力学模型对液化工段进行全流程模拟ꎬ所得计算结

果与装置实际运行情况吻合度良好ꎬ可作为后续优

化改进的基础模型ꎮ
(３)以中压冷剂压力、高压冷剂压力、中压冷剂

温度和高压冷剂温度等混合冷剂关键操作参数为自

变量ꎬ以装置单位能耗为预测值ꎬ通过二次回归正交

设计对各因素进行拟合ꎬ准确得到了对应的回归

方程ꎮ
(４)经优化ꎬ当中压冷剂压力为 １ ８９０ ｋＰａꎬ高压

冷剂压力为 ３ ７６０ ｋＰａꎬ中压冷剂温度为 ３８℃ꎬ高压

冷剂温度为 ３７℃时ꎬ天然气液化装置实际单位能耗

仅为 ３９３􀆰 ２２８ ｋＷｈ / ｔꎬ较改进前降低了 ５􀆰 ５４％ꎬ节能

效果显著ꎮ
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