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液氮洗联产 ＬＮＧ 工艺模拟与改良
肖　 铭ꎬ李　 燕ꎬ管凤宝ꎬ张述伟∗

(大连理工大学化工学院ꎬ辽宁 大连 １１６０２４)
摘要:针对某厂对液氮洗工艺进行改造以尽可能达到回收甲烷、合成气中 ＣＯ 摩尔分数小于 １×１０－６、ＬＮＧ 产品中的 ＣＨ４ 摩

尔分数大于 ９５％的工艺要求ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对工艺进行模拟优化ꎬ并提出了两段低压闪蒸连用的改造方案ꎮ 模拟结果显
示ꎬ合成气中 ＣＯ 摩尔分数符合要求ꎬＬＮＧ 产品中 ＣＨ４ 的摩尔分数为 ９５􀆰 ０５％ꎬ除此之外氮气循环系统的氮气使用量减少
了 １２􀆰 ７９％ꎮ
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　 　 经脱硫、变换、脱碳后的氨合成气中除合成氨精

制气所必须的 Ｈ２ 和 Ｎ２ 外ꎬ还含有少量的 ＣＯ、Ａｒ、
ＣＯ２、ＣＨ３ＯＨ、ＣＨ４ 等杂质组分ꎮ 液氮洗工艺具有流

程简单、便于管理且气体净化度高、动力消耗低等优

点[１]ꎮ 合成氨工业中多采用液氮洗工艺除去使合

成氨催化剂中毒的 ＣＯ 等气体ꎮ 除去 ＣＯ 的同时ꎬ对
合成气进行配氮至氢氮比为 ３ ∶１ꎮ 但是合成气经液

氮洗后的尾气大多作为燃料气烧掉或作为废气舍弃ꎮ
近年来合成氨尾气的回收再利用迅速发展ꎮ 因

政策及需求使得主要成分为 ＣＨ４ 的液化天然气实

现大规模发展ꎬ２０１７ 年ꎬ中国 ＬＮＧ 进口量超过韩国

居世界第二[２]ꎮ 合成氨尾气中提取 ＣＨ４ 作为液化

天然气开始兴起ꎮ 煤化工项目中多采用甲烷深冷分

离装置用于煤炭利用清洁化以实现节能减排[３－４]ꎮ
而液氮洗联产 ＬＮＧ 装置有效地将液氮洗装置与甲

烷深冷分离装置进行耦合ꎬ虽然增加了换热器流体

数与装置复杂度ꎬ但是占地面积明显减小、生产效率

显著提高ꎬ在满足氨合成气要求的同时生产合格的

ＬＮＧ 产品[５－６]ꎮ
某工厂提出将低温甲醇洗后的粗合成气中的

ＣＨ４ 液化为 ＬＮＧꎮ 本研究旨在对该厂工艺要求下

的液氮洗联产 ＬＮＧ 装置进行模拟改良ꎬ选择合适的

物性方法和操作单元模块ꎬ对实际工况进行正确的

模拟使得产品满足工艺要求ꎬ并在此模拟的基础上

提出节能优化方案ꎮ

１　 液氮洗联产 ＬＮＧ 工艺

１􀆰 １　 原料气进料条件

进液氮洗的净化气组分、流量及进料条件如表 １
所示ꎬ其中主要成分为 Ｈ２ꎬ回收气体为 ＣＯ、ＣＨ４ꎮ

表 １　 原料气组成及条件

流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

各组分摩尔分数

Ｈ２ Ｎ２ ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２

３４７８􀆰 ８０ －５０􀆰 ００ ３２００ ０􀆰 ８６６０ ０􀆰 ００７９ ０􀆰 ０４１６ ０􀆰 ０８４５ ｔｒａｃｅ

　 　 注:ｔｒａｃｅ 指摩尔分数小于 １０－９ꎬ下同ꎮ

１􀆰 ２　 产品规格和技术要求

该厂液氮洗联产 ＬＮＧ 工艺产品规格和技术要

求如下:①合成气中的 ＣＯ 摩尔分数<１×１０－６ꎻ②合

成气中氢氮比 ｎ(Ｈ２) ∶ ｎ(Ｎ２) ＝ ３ ∶ １ꎻ③ＬＮＧ 中的

􀅰６１２􀅰
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ＣＨ４ 摩尔分数>９５％ꎮ

２　 液氮洗联产 ＬＮＧ 工艺模拟

２􀆰 １　 工艺概述

液氮洗联产 ＬＮＧ 是在原液氮洗装置的基础上

增加了甲烷精馏设备ꎬ净化合成气的同时生产合格

的 ＬＮＧ 产品ꎮ 液氮洗联产 ＬＮＧ 的主要设备有多流

股板翅式换热器、闪蒸罐、氮洗塔、甲烷精馏塔、压缩

机、减压膨胀机ꎮ 典型液氮洗联产 ＬＮＧ 深冷分离系

统流程如图 １[５]所示ꎮ

ＣＯ１—压缩机ꎻＥ１、Ｅ２、Ｅ３—板翅式换热器ꎻＤ２—甲烷粗分离罐ꎻＴ１—氮洗塔ꎻＤ１—闪蒸罐ꎻ
Ｔ２—甲烷精馏塔ꎻＥ４、Ｅ５—双流股换热器ꎻＥＸＰ—膨胀机

图 １　 典型液氮洗联产 ＬＮＧ 深冷分离系统流程

　 　 经过分子筛吸附除去 Ｈ２Ｏ、ＣＯ２、ＣＨ３ＯＨ 的原料

气与产品气在 Ｅ２、Ｅ３ 换热器中逆流换热ꎮ 冷却后

的原料气进入闪蒸罐 Ｄ２ 进行粗分离并进一步降

温ꎬ气相进入氮洗塔底部被自塔顶进塔的液氮洗涤ꎬ
精制气出塔顶经 Ｅ３ 换热回收冷量ꎬ配氮至 ｎ(Ｈ２) ∶
ｎ(Ｎ２)＝ ３ ∶１ꎮ 之后经 Ｅ２ 换热后分 ２ 路:一路去低

温甲醇洗工段回收冷量后返回液氮洗工段ꎬ一路经

Ｅ１ 复热后与另一路返回的合成气汇合后去合成氨

工段ꎮ 氮洗塔塔底液相进闪蒸罐 Ｄ１ 进行气液分

离ꎬ塔顶气相经换热器回收冷量后作循环氢气使用ꎬ
液相与闪蒸罐 Ｄ２ 的液相进甲烷精馏塔ꎮ 精馏塔塔

底得到符合 ＬＮＧ 要求的甲烷液体ꎬ继续降温后得到

ＬＮＧ 产品ꎮ 氮气循环系统通过氮气膨胀、节流为流

程补充冷量[５－７]ꎮ 对于小规模的 ＬＮＧ 生产ꎬ采用单

级氮气膨胀系统[８]ꎮ
２􀆰 ２　 工艺模拟

２􀆰 ２􀆰 １　 模块设置

原料气中含有的 ＣＯ、ＣＯ２、ＣＨ３ＯＨ、ＣＨ４ 构成了

非极性体系ꎮ 该体系多数组分的临界温度较低ꎬ决
定了液氮洗的低温高压操作要求ꎮ 整个液氮洗工艺

涉及的温度为－１９４ ~ ２５℃ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件中

的 ＲＫ－ＡＳＰＥＮ 方程适合于含有较轻气体的极性和

非极性物质ꎬ尤其是富氢体系[１ꎬ９]ꎬ能够满足该物系

的非理想程度ꎬ使用 ＲＫ－ＡＳＰＥＮ 物性方法对所给条

件的液氮洗原料气进行模拟ꎮ
全流程模拟中涉及到的操作单元模块如表 ２

所示ꎮ
表 ２　 单元操作设备及模型

设备 设备号 模型

氮洗塔 Ｔ１ ＲｅｄＦｒａｃ

精馏塔 Ｔ２ ＲｅｄＦｒａｃ

换热器 Ｅ１ / Ｅ２ / Ｅ３ / Ｅ４ / Ｅ５ ＨｅａｔＸ / ＭＨｅａｔＸ

压缩机 ＣＯ１ ＩＣＯＮ２

膨胀机 ＥＸＰ ＩＣＯＮ３

２􀆰 ２􀆰 ２　 氮洗塔 Ｔ１ 关键参数设置

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立如图 ２ 所示的模型ꎬ对氮

洗塔进行单塔模拟ꎮ

图 ２　 氮洗塔 Ｔ１ 工艺流程

由于氮洗塔的塔板数及液氮量对 ＣＯ 摩尔分数

影响较大ꎬ为确定最优的塔板数及液氮量ꎬ以液氮量

作为采集变量ꎬ塔板数为参变量ꎬＣＯ 摩尔分数为目

􀅰７１２􀅰
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标变量ꎬ对氮洗塔做灵敏度分析ꎬ分析结果如图 ３
所示ꎮ

氮洗塔塔板数:１—１２ꎻ２—１３ꎻ３—１４ꎻ４—１５ꎻ５—１６

图 ３　 ＣＯ 摩尔分数与及液氮量关系

由图 ３ 可知ꎬ随着氮洗塔塔板数及洗涤氮量的

增加ꎬ合成气中 ＣＯ 摩尔分数会进一步降低ꎮ 但随

着塔板数的增加ꎬ１１ 号流股与 １２ 号流股的温差逐

渐增大ꎮ 虽然 ＣＯ 洗涤效果好ꎬ但是温差增大意味

着换热器的传热效果不好ꎬ且塔板数增加相应的设

备费也会有所增加ꎮ 综上ꎬ氮洗塔采用 １６ 块塔板ꎬ
洗涤氮流量为 ３１５ ｋｍｏｌ / ｈꎬ此时合成气 ＣＯ 摩尔分

数小于 １×１０－６ꎬ１１ 号流股与 １２ 号流股温差 ５􀆰 ５０℃ꎬ
留有一定的裕度值ꎮ

核心设备氮洗塔 Ｔ１ 的相关数据如表 ３ 所示ꎮ
合成气中的 ＣＯ 摩尔分数为 ０􀆰 ５８×１０－６ꎮ

表 ３　 氮洗塔 Ｔ１ 的关键流股数据

物流号 １１ １２ １３ ３１

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３１５􀆰 ００ ３２４２􀆰 ０８ １６８􀆰 ５６ ３０９０􀆰 ６５
温度 / ℃ －１８８􀆰 ６０ －１９４􀆰 １１ －１９３􀆰 ７８ －１８８􀆰 ７３
压力 / ｋＰａ ３４５０ ３４５０ ３４９５ ３５００
各组分摩尔分数 　 　 　 　
　 Ｈ２ １􀆰 ００００ ０􀆰 ９２３３ ０􀆰 ０６６７ ０􀆰 ９７２２
　 Ｎ２ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０７６７ ０􀆰 ５１３２ ０􀆰 ００４９
　 ＣＯ ０􀆰 ００００ ５􀆰 ７６×１０－７ ０􀆰 ３７２５ ０􀆰 ０２０３
　 ＣＨ４ ０􀆰 ００００ ｔｒａｃｅ ０􀆰 ０４７６ ０􀆰 ００２６
　 ＣＯ２ ０􀆰 ００００ ｔｒａｃｅ １􀆰 ８８×１０－９ ｔｒａｃｅ

２􀆰 ２􀆰 ３　 甲烷精馏塔 Ｔ２ 关键参数设置

对甲烷精馏塔建立如图 ４ 所示的模型进行

模拟ꎮ

图 ４　 甲烷精馏塔 Ｔ２ 工艺流程

对甲烷精馏塔进行灵敏度分析ꎬ相关关系如

图 ５ 、图 ６ 所示ꎮ

图 ５　 甲烷回收率与甲烷精馏塔塔板数的关系

１—甲烷摩尔分数ꎻ２—甲烷精馏塔耗能

图 ６　 甲烷摩尔分数及甲烷精馏塔耗能与

进料位置关系

综合考虑 ＣＨ４ 回收率、摩尔分数以及甲烷精馏

塔的能耗ꎬ将甲烷精馏塔塔板数定为 １８ 块ꎬ第 １５ 块

板进料ꎮ ＣＨ４ 回收率为 ８６􀆰 ５６％ꎬ摩尔分数为 ９４􀆰 ４３％ꎬ
满足液氮洗富 ＣＨ４ 气组成中 ＣＨ４ 摩尔分数大于

８５􀆰 ３０％的要求ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ４　 模拟结果

将模拟结果与实际工况结果进行比较ꎬ设计工

况产品模拟结果与实际工况产品结果对比见表 ４ꎮ
表 ４　 液氮洗产品气模拟值与实际值的对比

　 设计值 模拟值

温度 / ℃ ３０􀆰 ００ ３０􀆰 ０３

压力 / ｋＰａ ３２００ ３２００

各组分摩尔流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) 　 　

　 Ｈ２ ２９９６􀆰 ６５ ２９９７􀆰 ３８

　 Ｎ２ ９９８􀆰 ８８ ９９９􀆰 ４３

　 ＣＯ ０􀆰 ００ １􀆰 ００Ｅ－０３

　 ＣＨ４ ０􀆰 ００ ｔｒａｃｅ

　 ＣＯ２ ０􀆰 ００ ｔｒａｃｅ

合成气流股中杂质气体含量符合要求ꎬ且合成

气产品流量误差小于 ０􀆰 ０５５％ꎮ 进而验证 ＲＫ －
ＡＳＰＥＮ 物性方法可行ꎮ 模拟结果较好地吻合了实

际工况ꎬ可以用于进一步改造方案的分析ꎮ
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３　 液氮洗联产 ＬＮＧ 工艺改良

为提高 ＣＨ４ 回收率和摩尔分数并达到节能的

效果ꎬ使用两段低压闪蒸连用的方法ꎬ在传统液氮洗

联产 ＬＮＧ 工艺中增加节流阀和闪蒸罐 Ｄ３ꎬ通过流

股自身节流膨胀为系统提供冷量ꎬ同时减压闪蒸罐

可以进一步对流股进行分离[１０－１２]ꎮ 全流程如图 ７
所示ꎮ

ＣＯ１—压缩机ꎻＥ１、Ｅ２、Ｅ３—板翅式换热器ꎻＤ２—甲烷粗分离罐ꎻＤ３、Ｄ４、Ｄ５—低压闪蒸罐ꎻ
Ｔ１—氮洗塔ꎻＤ１—闪蒸罐ꎻＴ２—甲烷精馏塔ꎻＥ４、Ｅ５—双流股换热器ꎻＥＸＰ—膨胀机

图 ７　 改造液氮洗联产 ＬＮＧ 深冷分离系统流程简图

　 　 粗分离得到的含 ＣＨ４ 液与氮洗塔塔底液进入

精馏塔 Ｔ２ 进行精馏ꎬ图 ７ 虚线框中采用两段绝热减

压闪蒸罐(Ｄ５ / Ｄ３)对回流液及塔底液进行减压闪

蒸ꎮ ＬＮＧ 产品液流股数据见表 ５ꎬ关键流股模拟结

果见表 ６ꎮ
表 ５　 改造前后 ＬＮＧ 产品流股数据

　 ４０ 号流股 改造前 改造后

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２６９􀆰 ３５ ２７３􀆰 ８９
温度 / ℃ －１４８􀆰 ００ －１７６􀆰 ００
压力 / ｋＰａ ４００ ５０
各组分摩尔分数 　 　
　 Ｈ２ １􀆰 ８４×１０－７ ０􀆰 ００００
　 Ｎ２ ０􀆰 ０１４３ ０􀆰 ００３１
　 ＣＯ ０􀆰 ０３８９ ０􀆰 ０４７４
　 ＣＨ４ ０􀆰 ９４４３ ０􀆰 ９５０５
　 ＣＯ２ ０􀆰 ００２４ １􀆰 ６３×１０－４

表 ６　 两段减压闪蒸罐关键物流数据

物流号 ３６ ３８ ４０

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５８４􀆰 ８７ ３３１􀆰 ７４ ２７３􀆰 ８９
温度 / ℃ －１５０􀆰 ００ －１５４􀆰 ９１ －１７６􀆰 ００
压力 / ｋＰａ ５５０ ４００ ５０
各组分摩尔分数 　 　 　
　 Ｈ２ ｔｒａｃｅ ｔｒａｃｅ ０􀆰 ００００
　 Ｎ２ ０􀆰 ０４５０ ０􀆰 ０３４４ ０􀆰 ００３１

　 ＣＯ ０􀆰 ３１２５ ０􀆰 ０３９１ ０􀆰 ０４７４
　 ＣＨ４ ０􀆰 ６５５２ ０􀆰 ９２６２ ０􀆰 ９５０５
　 ＣＯ２ ７􀆰 ６４×１０－５ １􀆰 ５４×１０－４ １􀆰 ６３×１０－４

改造后的 ＬＮＧ 产品液中 ＣＨ４ 摩尔分数由 ９４􀆰 ４３％
提升至 ９５􀆰 ０５％ꎮ 将该工段与甲烷化工段连用ꎬ可进

一步回收 ＣＨ４ 并生产 ＬＮＧꎮ 富 ＣＯ 气经粗合成气配

氢后通往甲烷化工段ꎬ最终 ＣＨ４ 回收率可达 ９８􀆰 ８５％ꎮ
氮循环系统主要通过闪蒸罐绝热减压闪蒸、节

流阀减压及膨胀机的输出功为流程提供冷量ꎮ 增加

节流阀和闪蒸罐 Ｄ３ꎬ通过流股自身节流膨胀为系统

提供冷量ꎮ 通过模拟计算得出ꎬ该方法比传统液氮

洗联产 ＬＮＧ 工艺可以减少 １２􀆰 ７９％的循环氮气使用

量ꎮ 此外ꎬ氮循环系统还影响着精馏塔冷凝器及再

沸器ꎬ因此ꎬ通过冷凝换热器流股的流量在流程中起

着重要作用ꎮ 通过控制闪蒸罐 Ｄ４ 的压力控制用来

冷凝精馏塔塔顶气相的氮气量ꎮ 除换热器内流股间

能量转化外ꎬ循环系统的能量主要来自于压缩机输

入ꎬ部分能量经膨胀机进行回收ꎮ
以闪蒸罐 Ｄ４ 的压力为采集变量ꎬ氮循环系统

的耦合负荷为目标变量进行灵敏度分析ꎬ结果如图

８ 所示ꎮ 由图 ８ 可知ꎬＤ４ 压力增加使进入膨胀机的

流量增加ꎬ耦合负荷降低ꎬ循环氮气能量的充分利用

􀅰９１２􀅰



现代化工 第 ３９ 卷第 ８ 期

可减少公共工程的使用量ꎮ

图 ８　 氮循环系统耦合负荷随 Ｄ４ 压力变化曲线

４　 液氮洗联产 ＬＮＧ 装置的操作弹性分析

本文中就原料气负荷加大时的工况进行了模拟

计算ꎬ在氮洗塔塔板数、甲烷精馏塔再沸闪蒸罐温度

压力、压缩机膨胀机参数不变的情况下计算了原料

气量增大 １０％的情况ꎬ以分析流程的弹性大小ꎮ 以

设计工况原料气流量为基准ꎬ负荷增加 １０％ꎬ产品

流股数据见表 ７ꎮ

表 ７　 循环氢气、合成气、甲烷化气体、甲烷产品气流股数据

原料气负荷 物流号
各组分摩尔分数

Ｈ２ Ｎ２ ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２

流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

１００％ ２９ ０􀆰 ９１９７ ０􀆰 ０５３７ ０􀆰 ０２６４ ０􀆰 ０００２ ｔｒａｃｅ ５􀆰 ９５ ２９􀆰 ９５ １７１０
　 ３０ ０􀆰 ７５０３ ０􀆰 ２４９７ ６􀆰 １３Ｅ－０７ ｔｒａｃｅ ｔｒａｃｅ ３９９０􀆰 ２６ ２９􀆰 ９９ ３２００
　 ４９ ０􀆰 ０４９０ ０􀆰 ３４２２ ０􀆰 ４８５４ ０􀆰 １２３４ ０􀆰 ００００ ２７１􀆰 ６９ ２９􀆰 ９５ ５０
　 ５０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００２９ ０􀆰 ０４６５ ０􀆰 ９５０４ ０􀆰 ０００２ ２７３􀆰 ８９ ２９􀆰 ９５ ５０

１１０％ ２９ ０􀆰 ９２０５ ０􀆰 ０５０９ ０􀆰 ０２８５ ０􀆰 ０００２ ｔｒａｃｅ ６􀆰 ０２ ２９􀆰 ８４ １７１０
　 ３０ ０􀆰 ７５０１ ０􀆰 ２４９９ １􀆰 １０Ｅ－０６ ｔｒａｃｅ ｔｒａｃｅ ４３９１􀆰 ６４ ２９􀆰 ９７ ３２００
　 ４９ ０􀆰 ０５０２ ０􀆰 ３２２９ ０􀆰 ５０５２ ０􀆰 １２１６ ８􀆰 ０４Ｅ－０９ ２８２􀆰 ３４ ２９􀆰 ８４ ５０
　 ５０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００２９ ０􀆰 ０４６５ ０􀆰 ９５０４ ０􀆰 ０００２ ２７３􀆰 ８９ ２９􀆰 ９５ ５０

　 　 原料气增大 １０％的工况下ꎬ循环系统耦合负荷

３７０􀆰 ０９ ｋＷꎬ由表 ７ 可知ꎬ在不改变设备参数的情况

下ꎬ产品气满足 ＣＯ 摩尔分数小于 １×１０－６ꎬＣＨ４ 摩尔

分数大于 ９５％的工艺要求ꎮ 洗涤氮量及循环氮气

量也满足负荷要求ꎬ说明该工艺流程具有一定的操

作弹性ꎮ 在原料气负荷增加 １０％的情况下ꎬ只需增

加配氮使用氮气量即可ꎮ 该改造流程至少可以达到

１０％的操作弹性ꎮ

５　 结论

根据给定原料气及工艺要求ꎬ模拟并改造液氮

洗联产 ＬＮＧ 工艺流程ꎬ通过灵敏度分析设定合适的

氮洗塔塔板数及洗涤氮量ꎬ最终合成气中 ＣＯ 摩尔

分数小于 １×１０－６ꎬ氢气回收率达到 ９９􀆰 ６３％ꎬ符合液

氮洗工艺要求ꎮ
提出 ２ 个减压闪蒸罐连用以提高 ＬＮＧ 产品中

ＣＨ４ 摩尔分数并提高系统冷量的改造方案ꎬ在流程

上第一个减压闪蒸罐配合精馏塔使用ꎬ气相进精馏

塔ꎬ液相进入第二个闪蒸罐ꎬ再次减压闪蒸得到 ＣＨ４

摩尔分数为 ９５􀆰 ０５％的 ＬＮＧ 产品ꎮ 另外ꎬ氮气循环

制冷系统除压缩机、膨胀机减压阀外ꎬ与减压闪蒸罐

配合使用ꎬ通过饱和液体自身膨胀吸热节省冷量ꎬ可
减少 １２􀆰 ７９％的循环氮气ꎬ为流程留有一定裕度ꎬ为
实际生产中的节能降耗提供了理论指导ꎮ
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