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混合冷剂沼气带压液化流程的设计与优化
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摘要:为了提高沼气液化的 ＣＯ２ 脱除指标ꎬ简化脱碳工艺ꎬ采用带压液化技术设计了一种混合冷剂沼气带压液化流程:将
预处理后的沼气二级膜分离ꎬ得到高纯度 ＣＨ４ 流和富 ＣＯ２ 流ꎬ再经带压液化和精馏ꎬ得到液态 ＣＨ４ 和食品级液态 ＣＯ２ꎮ ＨＹＳＹＳ
流程模拟表明ꎬ对于流量为 １ ０００ ｋｇ / ｈ、组分为 ６０％ ＣＨ４＋４０％ ＣＯ２ 的模拟沼气ꎬ该流程可实现沼气液化率 ８４􀆰 ２４％、ＣＨ４ 回收率
８３􀆰 ６２％、ＣＯ２ 回收率 ８５􀆰 １７％、液态 ＣＨ４ 产出率 ５１􀆰 ０６％、液态 ＣＯ２ 产出率 ３３􀆰 １８％、产品总销售额 ７ ７９７ 元 / ｈꎮ 在此基础上ꎬ建
立了 ＨＹＳＹＳ ＆ Ｍａｔｌａｂ 混合仿真平台ꎬ以产品比功耗为目标函数ꎬ采用序列二次规划(ＳＱＰ)算法ꎬ对流程进行了优化ꎬ优化后的
比功耗降低了 ２６􀆰 ８％ꎮ 最后ꎬ通过调整沼气组分(ＣＨ４ ５７％~６２％)和流量(９２０~１ ０６０ ｋｇ / ｈ)ꎬ分析了优化工况的适应性ꎮ

关键词:沼气ꎻ带压液化ꎻ混合冷剂ꎻ膜分离ꎻＨＹＳＹＳ ＆ Ｍａｔｌａｂꎻ优化
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　 　 我国近 １０ 年来开始逐渐重视和发展沼气产业ꎬ
积极推进生物质燃气行业发展ꎮ ２０１６ 年国家能源

局在«生物质能发展“十三五”规划»中提出到 ２０２０
年初步形成一定规模的绿色低碳生物天然气产业ꎬ
并形成一定规模的示范区[１]ꎮ ２０１８ 年 ９ 月ꎬ国家能

源局综合司下发的«关于请上报生物天然气产业化

示范储备项目的通知»提出:将建立政策支持和管

理体系ꎬ完善补贴支持政策ꎬ建设一批商业化项目ꎬ
初步形成生物天然气生态循环经济新业态ꎮ 然而ꎬ
随着我国沼气工程逐渐向大型方向发展ꎬ丰富的沼

气资源面临着后续消纳的问题ꎬ特别是在难以并入

天然气管网、电网等情况下ꎬ这一问题更加突出ꎮ 利

用天然气液化技术将沼气液化供应给周边 ＬＮＧ 加

气站和用户是实现沼气商业化应用的一种新
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方式[２]ꎮ
针对沼气液化以及 ＣＨ４－ＣＯ２ 分离ꎬ满林香[３]设

计了醇胺法沼气脱碳工艺流程ꎬ并将回收的 ＣＯ２ 和

纯化的 ＣＨ４ 同步液化ꎬ得到食品级液态 ＣＯ２ 和液态

ＣＨ４ꎬ实现了沼气的高效利用ꎬ适用于大型的沼气液

化工程ꎮ 周淑霞等[４－５]先后研究了沼气中 ＣＯ２ 低温

分离流程和沼气液化流程ꎬ前者使沼气中 ＣＨ４ 含量

显著提高ꎬ后者从能耗方面比较了小型 Ｎ２ 膨胀、混
合制冷剂液化 ２ 套典型液化流程特点ꎬ认为混合制

冷剂液化流程较适合沼气液化ꎮ 李康春[６] 设计了

一套沼气膜分离净化液化工艺:沼气经二级膜分离

得到高纯度 ＣＨ４ 和 ＣＯ２ꎬ试验表明ꎬ净化后的 ＣＨ４

体积分数达到 ９９％以上ꎮ 上述研究为沼气的液化

奠定了一定的理论基础ꎮ
沼气中 ＣＨ４ 含量丰富ꎬ但较高的 ＣＯ２ 含量却给

液化带来了很大的困难ꎮ ＣＨ４ 的临界点为－８３℃ꎬ
４􀆰 ６０４ ＭＰａ (绝对压力)ꎬ ＣＯ２ 的临界点为 ３１℃ꎬ
７􀆰 ３８２ ＭＰａ(绝对压力)ꎬＣＯ２ 的气固两相区最高压

力为 ４􀆰 ８６０ ＭＰａ(绝对压力) [７]ꎮ 可见 ＣＯ２ 的气固

两相区的压力超出了 ＣＨ４ 临界压力ꎬ所以不可能在

不进入 ＣＯ２ 的气固两相区的情况下使用物理方法

从 ＣＨ４－ＣＯ２ 系统中分离出纯 ＣＨ４ꎬ即在不进入 ＣＯ２

气固两相区的情况下ꎬ从 ＣＨ４ －ＣＯ２ 系统分离出的

ＣＨ４ 纯度是有限的ꎮ 例如ꎬ在 ４􀆰 ９３ ＭＰａ(绝对压

力)下运行ꎬ理论上可以避免固体 ＣＯ２ 的形成ꎬ通
过接近混合物的临界位置来确定 ＣＨ４ 纯度限值ꎬ

在这种情况下ꎬ临界 ＣＨ４ －ＣＯ２ 系统最低可含有

６％的 ＣＯ２ꎬ低温分离或精馏实际操作过程中为

１０％ ~１５％ ＣＯ２
[７] ꎬ不能满足液化原料气对 ＣＯ２ 含

量的要求ꎮ
在常规液化流程中ꎬ ＬＮＧ 温度约为常压下

－１６２℃ꎬ对应的 ＣＯ２ 溶解度是 ０􀆰 ０２％ꎬ而实际操作

中要求 ＬＮＧ 原料气中 ＣＯ２ 体积分数小于 ５０×１０－６ꎮ
目前比较成熟的化学吸收法脱碳能达到此种效果ꎬ
但再生能耗很大ꎬ对环境有一定的危害性ꎮ 而带压

液化技术[８]通过提升液化压力来增加 ＣＯ２ 在液态

ＣＨ４ 中的溶解度(系统压力为 １ ~ ２ ＭＰａ 时ꎬ对应的

液化温度为－１２０ ~ －１００℃ꎬ根据文献[９]知 ＣＯ２ 的

溶解度为 １％~３％)ꎬ从而提高液化原料气 ＣＯ２ 含量

的脱除指标ꎮ
基于以上分析ꎬ本文中采用较为成熟的混合冷

剂液化工艺ꎬ同时引入带压液化技术和膜分离工艺ꎬ
设计了一种混合冷剂沼气带压液化流程ꎬ得到满足

纯度要求的液态 ＣＨ４ 和食品级液态 ＣＯ２ꎮ 同时建

立 ＨＹＳＹＳ ＆ ＭＡＴＬＡＢ 混合仿真平台ꎬ对流程进行了

模拟和优化ꎬ拟为大型沼气工程的液化工艺设计提

供指导和依据ꎮ

１　 带压液化流程设计

为了简化研究ꎬ省略了沼气的预处理过程ꎬ认为

进料气仅由 ＣＨ４、ＣＯ２ ２ 种组分构成ꎮ 如图 １ 所示ꎬ
带压液化流程包含 ３ 部分ꎮ

图 １　 混合冷剂沼气带压液化流程
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　 　 (１)二级膜分离

膜分离法具有无相变、分离效率高、设备紧凑、
可靠性高等优点[１０]ꎬ可满足带压液化沼气的 ＣＯ２ 脱

除指标ꎬ很大程度上简化了脱碳工艺流程ꎮ 该方法

在国内外已得到广泛应用ꎬ以醋酸纤维膜的膜分离

应用最为广泛和经济ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ将原料气加压

至 ２ ＭＰａ 进入一级膜分离单元ꎬＣＯ２ 通过聚合物膜

在渗透侧富集ꎮ 而保留气中主要是 ＣＨ４ꎬ体积分数

一般在 ８５％左右ꎬ再次进入二级膜分离单元ꎬ保留

气中 ＣＨ４ 体积分数在 ９９％左右ꎬ少量 ＣＯ２ 在渗透侧

富集ꎮ 将渗透侧富 ＣＯ２ 流加压至 ２􀆰 ８ ＭＰａ 后ꎬ引入

冷箱预冷液化ꎮ 研究表明ꎬ操作过程中分离膜两侧

压力差需满足约为 １ ＭＰａ 条件ꎬ可保证 ＣＨ４ 体积分

数达到 ９９％以上[１１]ꎮ

图 ２　 ＣＨ４ / ＣＯ２ 二级膜分离过程

(２)混合冷剂制冷循环

混合冷剂经四级压缩、水冷器冷却后ꎬ经节流阀

节流ꎬ将高纯度 ＣＨ４ 流和富 ＣＯ２ 流在冷箱中液化ꎬ
高纯度 ＣＨ４ 流液化后进入 ＬＮＧ 储罐带压储存ꎮ 气

化后的低压制冷剂回到一级压缩机入口ꎬ继续循环

制冷ꎮ
(３)ＣＯ２ 精馏提纯

将液化的富 ＣＯ２ 流引入精馏塔ꎬ控制塔底 ＣＨ４

含量得到高纯度的食品级液态 ＣＯ２ꎬ进入 ＣＯ２ 成品

贮罐ꎮ 控制塔顶温度避免 ＣＯ２ 发生冰堵ꎬ将塔顶产

生的少量 ＣＨ４ / ＣＯ２ 混合气回收冷量后放空燃烧ꎮ
根据以上工艺ꎬ基于 ＨＹＳＹＳ 软件建立了上述带

压液化流程模型ꎮ 但是ꎬＡｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 没有内置的

气体渗透单元模块ꎬ为此ꎬ采用了“Ｍｅｍｂｒａｎｅ”膜分

离扩展模块ꎮ 该模块已被国外学者[１２－１４] 用于从

ＣＨ４ / ＣＯ２ 混合气体以及烟气中分离 ＣＯ２ 等方面的

研究ꎮ

２　 液化流程参数分析

２􀆰 １　 初始参数设定及产品要求

为便于研究ꎬ假设经预处理的沼气只有 ＣＨ４、
ＣＯ２ ２ 种组分ꎬ组成为 ６０％ ＣＨ４ ＋４０％ ＣＯ２ꎬ其他参

数见表 １ꎮ

表 １　 初始参数设定及产品要求

参数 值 备注

进料温度 ３０℃ 　

进料压力 ５００ ｋＰａ 　

进料流量 １０００ ｋｇ / ｈ

(８６８􀆰 ３ ｍ３ / ｈ)
　

物性模拟流体包 ＧＥＲＧ－２００８ 　 天然气热物性计算领域

最为全面的计算方法ꎬ并

且随着新实验数据的获得

而不断扩充和完善[１５]

水冷器冷却温度 ３０℃ 　

水冷器 / 换热器压降 １０ ｋＰａ 　

最小换热温差 ３℃ 　

压缩机等熵效率 ８５％ 　

压比 <３ 　

制冷剂 ＣＨ４ꎬＣ２Ｈ６ꎬＣ３Ｈ８ꎬＮ２ 　

ＣＨ４ 流液化前纯度 /

　 液化率 / 液化压力

９９％ / １ / １~２ ＭＰａ 　 防止液化过程中 ＣＯ２

发生冻堵

液态 ＣＯ２ 纯度 >９９􀆰 ９５％ 　 符合食品级液态 ＣＯ２

国家标准[１６]

醋酸纤维膜 ＰＣＯ２
＝ ２􀆰 ４３ Ｂａｒｒｅｒꎬ

αＣＯ２ / ＣＨ４
＝ ２２􀆰 １

　 文献[１７]

　
膜单元数＝ １ꎬ

膜单元面积＝ １０ ｍ２
　

２􀆰 ２　 流程参数及性能指标

衡量液化流程性能的主要指标是比功耗和液化

率ꎮ 本文中定义流程的比功耗:
ｗ ＝ (Ｗ制冷剂 ＋ Ｗ原料气 ＋ Ｗ富ＣＯ２

＋ Ｗ精馏塔) /

(ＭＣＨ４
＋ ＭＣＯ２

)(ｋＷｈ / ｋｇ) (１)

　 　 沼气液化率:
γ ＝ [(ＭＣＨ４

＋ ＭＣＯ２
) /Ｗ原料气] × １００％ (２)

　 　 ＣＨ４ 回收率:
ｘｒｅｃꎬＣＨ４

＝ (１ － Ｍ放空的ＣＨ４
/Ｍ原料气中的ＣＨ４

) × １００％ (３)

　 　 ＣＯ２ 回收率:
ｘｒｅｃꎬＣＯ２

＝ (１ － Ｍ放空的ＣＯ２
/Ｍ原料气中的ＣＯ２

) × １００％ (４)

　 　 液态 ＣＨ４ 产出率:
ηＣＨ４

＝ (ＭＣＨ４
/Ｍ原料气) × １００％ (５)

　 　 液态 ＣＯ２ 产出率:
ηＣＯ２

＝ (ＭＣＯ２
/Ｍ原料气) × １００％ (６)

式中ꎬＷ制冷剂、Ｗ原料气、Ｗ富ＣＯ２
分别为制冷剂压缩功、原

􀅰１０２􀅰
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料气膜分离前压缩功、富 ＣＯ２ 流预冷液化前压缩

功ꎬｋＷꎻＷ精馏塔为精馏塔热耗ꎬｋＷꎻＭ原料气为原料气质

量流量ꎬｋｇ / ｈꎻＭ原料气中的ＣＨ４
为原料气中 ＣＨ４ 质量流

量ꎬｋｇ / ｈꎻＭ原料气中的ＣＯ２
为原料气中 ＣＯ２ 质量流量ꎬ

ｋｇ / ｈꎻＭ放空的ＣＨ４
为放空气中 ＣＨ４ 质量流量ꎬ ｋｇ / ｈꎻ

Ｍ放空的ＣＯ２
为放空气中 ＣＯ２ 质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻＭＣＨ４

为液

态 ＣＨ４ 质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻＭＣＯ２
为液态 ＣＯ２ 质量流量ꎬ

ｋｇ / ｈꎻｗ 为比功耗ꎬｋＷｈ / ｋｇꎮ
根据前面所述ꎬ并参考文献[１８]ꎬ表 ２ 给出了

基本案例下的流程关键参数模拟结果ꎮ
表 ２　 流程关键参数模拟结果

变量 ＭＲ＿Ｃｏｍ ＭＲ７ ＭＲ１０ ＢＧ３ ＢＧ５ ＢＧ６ ＢＧ８ ＢＧ１４ ＰＬｉｑＣＨ４ ＬｉｑＣＯ２

Ｔ / ℃ ０􀆰 ９７０８ ８３􀆰 ８１ －１２５ ８９􀆰 ８３ ２９ ３０ ３０ －３０ －１０８ －９􀆰 ４４２

Ｐ /ＭＰａ ０􀆰 ２ ３􀆰 ５ ０􀆰 ２１ ２ １ １􀆰 ９８ １􀆰 ９７ ２􀆰 ７８ １􀆰 ９６ ２􀆰 ７

Ｆ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１８􀆰 ５ １１８􀆰 ５ １１８􀆰 ５ ３６􀆰 ７２ １３􀆰 ２ ２３􀆰 ５２ １８􀆰 ７５ １７􀆰 ９７ １８􀆰 ７５ １２􀆰 １８

ＣＨ４ / Ｍｏｌｅ－Ｆｒａｃ ０􀆰 ２３９０ ０􀆰 ２３９０ ０􀆰 ２３９０ ０􀆰 ６ ０􀆰 １２０１ ０􀆰 ８６９３ ０􀆰 ９８２３ ０􀆰 ２０１１ ０􀆰 ９８２３ ０􀆰 ０００４

ＣＯ２ / Ｍｏｌｅ－Ｆｒａｃ ０ ０ ０ ０􀆰 ４ ０􀆰 ８７９９ ０􀆰 １３０７ ０􀆰 ０１７７ ０􀆰 ７９８９ ０􀆰 ０１７７ ０􀆰 ９９９６

Ｃ２Ｈ６ / Ｍｏｌｅ－Ｆｒａｃ ０􀆰 １１１６ ０􀆰 １１１６ ０􀆰 １１１６ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

Ｃ３Ｈ８ / Ｍｏｌｅ－Ｆｒａｃ ０􀆰 ５８８９ ０􀆰 ５８８９ ０􀆰 ５８８９ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

Ｎ２ / Ｍｏｌｅ－Ｆｒａｃ ０􀆰 ０６０５ ０􀆰 ０６０５ ０􀆰 ０６０５ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 　 此时流程中 ＨＥＸ － １ 的最小换热温差为

３􀆰 ２９８℃ꎬ流程比功耗为 ０􀆰 ４０７ ４ ｋＷｈ / ｋｇꎬ沼气液化

率为 ８４􀆰 ２４％ꎬＣＨ４ 回收率为 ８３􀆰 ６２％ꎬＣＯ２ 回收率为

８５􀆰 １７％ꎬ液态 ＣＨ４ 产出率为 ５１􀆰 ０６％ꎬ液态 ＣＯ２ 产

出率为 ３３􀆰 １８％ꎮ

３　 流程优化

３􀆰 １　 目标函数和约束条件

以流程比功耗为目标函数ꎬ以换热器最小换热

温差不小于 ３℃ꎬ返回一级压缩机的低压制冷剂气

相分率等于 １ꎬ压比不大于 ３ꎬＣＨ４ 带压液化率为 １ꎬ
二级膜分离 ＣＨ４ 纯度和液态 ＣＯ２ 纯度满足表 １ 为

约束条件ꎬ优化变量包括制冷剂流量、制冷剂压缩机

出口压力及节流后温度ꎮ 为了提升优化效率ꎬ减少

优化变量数目ꎬ只考虑混合冷剂四级压缩出口压力
χ 为压缩机出口压力(冷剂高压)优化变量ꎬ其他级

压缩出口压力不被视为独立的优化变量ꎬ由 χ 根据

等比压缩最优理论计算ꎬ最终的目标函数及约束条

件如式(７)、式(８)所示ꎮ
ｍｉｎ ｆ(Ｘ) ＝ (Ｗ制冷剂 ＋ Ｗ原料气 ＋ Ｗ富ＣＯ２

＋ Ｗ精馏塔) /

　 (ＭＣＨ４
＋ ＭＣＯ２

)(ｋＷｈ / ｋｇ)

Ｘ ＝ [ｑＣ１
　 ｑＣ２

　 ｑＣ３
　 ｑＮ２

　 χ　 μ]

ì

î

í

ï
ï

ïï

(７)

ｍｉｎ.ａｐｐｒｏａｃｈ(ＨＥＸ － １) － ３ ≥ ０
(ｐＭＲ１ / ｐＭＲ＿ＣｏｍꎬｐＭＲ３ / ｐＭＲ２ꎬｐＭＲ５ / ｐＭＲ４ꎬｐＭＲ７ / ｐＭＲ６) ∈ [１ꎬ３]{ (８)

式中ꎬＸ 为自变量矩阵ꎬ结合液化流程ꎬ包括冷剂

ＣＨ４ 流量 ｑＣ１
、冷剂 Ｃ２Ｈ６ 流量 ｑＣ２

、冷剂 Ｃ３Ｈ８ 流量

ｑＣ３
、冷剂 Ｎ２ 流量 ｑＮ２

、混合冷剂一级压缩出口压力

ｐＭＲ１、混合冷剂二级压缩出口压力 ｐＭＲ３、混合冷剂三

级压缩出口压力 ｐＭＲ５、混合冷剂四级压缩出口压力
χ、混合冷剂节流后温度 μꎮ
３􀆰 ２　 变量限

取基本案例中冷剂变量的 １􀆰 ３ 倍作为变量上

限ꎬ０􀆰 ５ 倍作为变量下限ꎬ此时下限的换热器的换热

曲线重合度较高(较低的能耗)ꎬ上限的换热曲线距

离较远(较高的能耗)ꎬ如图 ３ 所示ꎮ 最佳的换热曲

线应处于该范围内[１８]ꎬ最终的变量上下限见表 ３ꎮ

(ａ)变量下限

(ｂ)变量上限

１—热流换热曲线ꎻ２—冷流换热曲线

图 ３　 变量下限和变量上限的换热曲线

􀅰２０２􀅰
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表 ３　 变量限

变量 基本案例值 上限 下限

ｑＣ１ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２８􀆰 ３２ ３６􀆰 ８１６ １４􀆰 １６

ｑＣ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １３􀆰 ２２ １７􀆰 １８６ ６􀆰 ６１

ｑＣ３ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６９􀆰 ７７ ８８􀆰 ４ ３４

ｑＮ２
/ (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ７􀆰 １７ ９􀆰 ３１８４ ３􀆰 ５８４

χ / ＭＰａ ４􀆰 ８ ５􀆰 ２ ３􀆰 ２

μ / ℃ －１１７ －１１０ －１３０

３􀆰 ３　 优化过程

ＨＹＳＹＳ 自带的稳态优化器可进行流程优化ꎬ但
对于变量比较多的流程ꎬ经常发生优化结果不满足

约束的问题ꎬ故而将优化过程转移到 ＭＡＴＬＡＢ[１９]ꎮ
通过创建 ＡｃｔｉｖｅＸｃｏｍ 服务器可实现 ２ 个程序之间

有效的信息交互ꎮ 使用 ＭＡＴＬＡＢ 进行流程优化有 ２
大优点:一方面可以轻松满足约束并允许自定义优

化例程ꎻ另一方面ꎬ在优化过程中可进行详细的输出

显示ꎮ 本研究采用序列二次规划算法(ＳＱＰ)求解

ｍｉｎ ｆ(Ｘ)ꎬ确定变量最优解ꎮ 详细优化过程如图 ４
所示ꎬＳＱＰ 算法迭代过程见图 ５ꎮ

图 ４　 ＳＱＰ 算法的流程优化过程

图 ５　 ＳＱＰ 算法迭代过程

３􀆰 ４　 结果及分析

在ＭＡＴＬＡＢ ＆ ＨＹＳＹＳ 混合仿真平台的基础上ꎬ
采用 ＳＱＰ 优化算法对液化工艺过程的比功耗进行

优化ꎬ目标函数及变量的最优解如表 ４ 所示ꎮ 比功

耗降为 ０􀆰 ２９８ ２ ｋＷｈ / ｋｇꎬ 与优化前相比降低了

２６􀆰 ８％ꎬ优化后热冷流换热曲线更加接近ꎬ表明优化

后的换热器具有较高的传热效率ꎬ制冷剂的冷能得

到了充分利用ꎮ 图 ６ 为 ＨＥＸ－１ 优化前与优化后的

换热曲线ꎮ
表 ４　 ＳＱＰ 算法优化结果

目标函数及变量 优化前 优化后

ｗ / (ｋＷｈ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ４０７４ ０􀆰 ２９８２

ｑＣ１ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２８􀆰 ３２ １４􀆰 ８４

ｑＣ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １３􀆰 ２２ ７􀆰 ９４５

ｑＣ３ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６９􀆰 ７７ ４７􀆰 ００

ｑＮ２
/ (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ７􀆰 １６８ ４􀆰 ７４

χ / ＭＰａ ３􀆰 ５ ４􀆰 ７９６

μ / ℃ －１１７ －１２５

(ａ)冷热流体的换热曲线(优化前)

(ｂ)冷热流体的换热曲线(优化后)

１—热流换热曲线ꎻ２—冷流换热曲线

图 ６　 ＳＱＰ 算法优化前后 ＨＥＸ－１ 的换热曲线

４　 优化工况适应性分析

根据当前市场情况ꎬＬＮＧ 和食品级液态 ＣＯ２ 的

价格分别约为 ４􀆰 ４、１２ 元 / ｋｇꎬ则整个工艺的产品总

销售额 Ｓ 为:
Ｓ ＝ ４􀆰 ４ × ＭＣＨ４

＋ １２ × ＭＣＯ２
(元 / ｈ) (９)

　 　 经计算ꎬ对应于 １ ０００ ｋｇ / ｈ 的进料气ꎬ优化工况

的产品总销售额 Ｓ ＝ ７ ７９７ 元 / ｈꎮ 沼气的气质组成

和生产速率受温度、搅拌方式、原料配比等因素的影

􀅰３０２􀅰
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响[２０]ꎮ 基于此ꎬ在换热器最小换热温差处于 ２~４℃
的条件下(保证较高的换热效率)ꎬ改变模拟沼气中

ＣＨ４ / ＣＯ２ 组分(见表 ５)和沼气流量ꎬ分析优化工况

的适应性ꎮ 结果表明ꎬ随着沼气中 ＣＨ４ 体积分数从

５７％增加到 ６２％(ＣＯ２ 含量从 ４３％减少到 ３８％)ꎬ沼
气液化率和比功耗基本不变ꎬＣＨ４ 回收率和液态

ＣＨ４ 产出率分别提升 １􀆰 ４８％、５􀆰 ２６％ꎬＣＯ２ 回收率和

液态 ＣＯ２ 产出率分别下降 １􀆰 ７４％、５􀆰 １７％(见图 ７)ꎬ
产品总销售额减少了 ４５３ 元 / ｈ(见图 ８)ꎮ 因为随着

组分的变化ꎬ膜分离模块获得的气体流量和组分发

生了变化ꎬ具体表现为高纯度 ＣＨ４ 流量增加ꎬ富
ＣＯ２ 流量减少ꎬ受价格影响ꎬ产品总销售额减少ꎮ

表 ５　 ＣＨ４ / ＣＯ２ 组成

Ｃｏｍ 摩尔分率(ＣＨ４ / ＣＯ２) Ｃｏｍ 摩尔分率(ＣＨ４ / ＣＯ２)

Ｃｏｍ１ ０􀆰 ５７ / ０􀆰 ４３ Ｃｏｍ７ ０􀆰 ６ / ０􀆰 ４

Ｃｏｍ２ ０􀆰 ５７５ / ０􀆰 ４２５ Ｃｏｍ８ ０􀆰 ６０５ / ０􀆰 ３９５

Ｃｏｍ３ ０􀆰 ５８ / ０􀆰 ４２ Ｃｏｍ９ ０􀆰 ６１ / ０􀆰 ３９

Ｃｏｍ４ ０􀆰 ５８５ / ０􀆰 ４１５ Ｃｏｍ１０ ０􀆰 ６１５ / ０􀆰 ３８５

Ｃｏｍ５ ０􀆰 ５９ / ０􀆰 ４１ Ｃｏｍ１１ ０􀆰 ６２ / ０􀆰 ３８

Ｃｏｍ６ ０􀆰 ５９５ / ０􀆰 ４０５ 　 　

１—γꎻ２—ｘｒｅｃꎬＣＨ４
ꎻ３—ｘｒｅｃꎬＣＨ４

ꎻ４—ηＣＨ４
ꎻ５—ηＣＯ２

图 ７　 几个指标随组分变化的情况

１—ｗꎻ２—Ｓ

图 ８　 比功耗和产品总销售额随组分变化的情况

沼气流量 ＭＢＧ从 ９２０ ｋｇ / ｈ 增加到 １ ０６０ ｋｇ / ｈꎬ
沼气液化率、ＣＨ４ 回收率、ＣＯ２ 回收率、液态 ＣＨ４ 产

出率和液态 ＣＯ２ 产出率分别提升 ２􀆰 ２４％、２􀆰 ３１％、

２􀆰 １３％、１􀆰 ８４％、 ０􀆰 ３９％ (见图 ９)ꎬ比功耗降低了

０􀆰 ０３６ ２ ｋＷｈ / ｋｇꎬ产品总销售额增加了 １ ２３１ 元 / ｈ
(见图 １０)ꎮ 因为随着流量的增加ꎬ膜分离模块获得

的气体流量和组分发生了变化ꎬ具体表现为高纯度

ＣＨ４ 流量增加ꎬ富 ＣＯ２ 流量增加ꎬ产品总流量增加ꎬ
显然产品总销售额增加ꎬ而由式(１)知比功耗降低ꎮ

１—γꎻ２—ｘｒｅｃꎬＣＨ４
ꎻ３—ｘｒｅｃꎬＣＨ４

ꎻ４—ηＣＨ４
ꎻ５—ηＣＯ２

图 ９　 几个指标随沼气流量变化的情况

１—ｗꎻ２—Ｓ

图 １０　 比功耗和产品总销售额随

沼气流量变化的情况

５　 结论

设计了一种混合冷剂沼气带压液化流程ꎬ并使

用 ＨＹＳＹＳ 软件模拟了该流程ꎬ同时建立了 ＨＹＳＹＳ
＆ ＭＡＴＬＡＢ 混合仿真平台ꎬ使用 ＳＱＰ 算法对流程进

行了优化ꎬ最后分析了优化工况的适应性ꎬ得到以下

结论ꎮ
(１)设计的混合冷剂沼气带压液化流程可以实

现带压 ＬＮＧ 和食品级液态 ＣＯ２ 的制备ꎮ ＨＹＳＹＳ 流

程模拟表明ꎬ基本案例条件下的沼气液化率为

８４􀆰 ２４％ꎬＣＨ４ 回收率为 ８３􀆰 ６２％ꎬ ＣＯ２ 回收率为

８５􀆰 １７％ꎬ液态 ＣＨ４ 产出率为 ５１􀆰 ０６％ꎬ液态 ＣＯ２ 产

出率为 ３３􀆰 １８％ꎬ产品总销售额达到 ７ ７９７ 元 / ｈꎻ优
化后的带压液化流程比功耗降为 ０􀆰 ２９８ ２ ｋＷｈ / ｋｇꎬ
与优化前相比降低了 ２６􀆰 ８％ꎮ

(２)对于流量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ组分为 ６０％ ＣＨ４＋
４０％ ＣＯ２ 的模拟沼气ꎬ优化工况的产品总销售额

􀅰４０２􀅰
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Ｓ＝ ７ ７９７ 元 / ｈꎮ 沼气流量不变ꎬＣＨ４ 体积分数从

５７％增加到 ６２％ꎬ沼气液化率和比功耗基本不变ꎬ
ＣＨ４ 回收率和液态 ＣＨ４ 产出率分别提升 １􀆰 ４８％、
５􀆰 ２６％ꎬＣＯ２ 回收率和液态 ＣＯ２ 产出率分别下降

１􀆰 ７４％、５􀆰 １７％ꎬ产品总销售额减少了 ４５３ 元 / ｈꎻ沼
气组分不变ꎬ流量从 ９２０ ｋｇ / ｈ 增加到 １ ０６０ ｋｇ / ｈꎬ沼
气液化率、ＣＨ４ 回收率、ＣＯ２ 回收率、液态 ＣＨ４ 产出

率、液态 ＣＯ２ 产出率分别提升 ２􀆰 ２４％、 ２􀆰 ３１％、
２􀆰 １３％、 １􀆰 ８４％、 ０􀆰 ３９％ꎬ 比 功 耗 降 低 了 ０􀆰 ０３６ ２
ｋＷｈ / ｋｇꎬ产品总销售额增加 １ ２３１ 元 / ｈꎮ

(３)该流程避免了复杂的化学脱碳工艺ꎬ减少

了设备初始投资和长期运营成本ꎬ充分利用了沼气

中的碳资源ꎮ 虽然产品较高的压力和 ＣＯ２ 含量会

增加后续的储运成本ꎬ但对于大型沼气源来讲ꎬ其消

纳地点运输距离较短ꎬ产品可以得到即时利用ꎬ对该

流程具有很强的适应性ꎮ
该流程的产品具有很高的经济价值ꎬ在本文中

研究的基础上ꎬ可考虑原料成本、预处理成本、生产

设备折旧、人工成本、动力消耗、生产过程损耗等与

产品总销售额的差值ꎬ以及税收等因素对流程经济

效益的影响ꎬ开展进一步地研究ꎮ
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