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混合冷剂氢气液化工艺的比较和优化
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摘要:对混合制冷剂预冷＋Ｎ２ 二级制冷和混合制冷剂预冷的 ２ 种预冷工艺进行比较ꎬ利用化工软件 Ａｓｐｅｎ ＨＳＹＳＹ 进行模拟

选型ꎬ优选出混合制冷剂预冷工艺并与布雷顿深冷循环结合ꎬ氢气液化负荷 ２９０ ｔ / ｄꎬ然后利用 ＭＡＴＬＡＢ 遗传算法进行了以单位
能耗为目标的优化ꎬ开展了单位能耗及效率的模拟计算ꎬ并对系统性能进行了评价ꎮ 结果表明ꎬ单纯使用混合制冷剂预冷比
混合制冷剂预冷＋Ｎ２ 二级制冷性能更优ꎻ优化后换热器的最小换热温差最低可达到 １℃左右ꎬ优化前预冷部分冷热复合曲线已
经吻合较好ꎬ优化后深冷部分冷热复合曲线间隙明显缩小ꎻ优化后的系统比能耗为 ６􀆰 ４１４ ｋＷｈ / ｋｇꎬ总损失为 ５３ ７０４􀆰 ９４ ｋＷꎬ
分别比优化前降低了 １２􀆰 １％和 ９􀆰 ４％ꎮ

关键词:氢气液化ꎻ混合制冷剂ꎻ分析ꎻ遗传算法ꎻ换热性能
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气液化技术ꎬ通讯联系人ꎬｈａｎｈｕｉ＠ ｕｐｃ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 氢气的高效储运是氢能大规模利用中的瓶颈问

题ꎬ目前广泛采用的高压储氢携氢密度低、安全风险

高ꎬ而液态储氢可以较好地规避高压气氢劣势ꎬ存在

广泛的工业应用场景ꎬ尤其在交通运输行业具有巨

大的发展潜力ꎮ
氢液化过程是一个能耗密集型过程ꎬ基本原理

是将氢气压缩冷却至 － ２５３℃ 使其液化ꎮ Ｊａｍｅｓ
Ｄｅｗａｒ 早在 １８９８ 年通过将氢气加压至 １８ ＭＰａꎬ后用

碳酸预冷至－２５０℃ꎬ再经过 Ｊ－Ｔ 节流成功液化氢

气[１]ꎮ 自此以后ꎬ各种氢液化循环被陆续提出和完

善ꎮ 由于液化流程一般温度范围为－２５３ ~ ２５℃ꎬ因
此ꎬ在液化前对氢气进行预冷却可以降低理想液化

过程中所需的高压ꎮ 一般使用单级或多级预冷提高

液化效率并降低能耗[２]ꎮ 按照预冷方式可将预冷

型氢液化系统分为氮预冷循环、氦预冷循环、Ｊｏｕｌｅ－
Ｂｒａｙｔｏｎ 预冷循环、混合制冷剂预冷循环、ＬＮＧ 预冷

循环ꎮ 预冷过程的结构、预冷剂和操作条件都会影

响预冷型氢液化循环流程的单位能耗、效率和性

􀅰７２２􀅰
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能系数等参数ꎮ
基于此ꎬ本文中优选出一种混合制冷剂预冷的

氢气液化预冷工艺ꎬ然后与布雷顿深冷循环结合ꎬ氢
气液化负荷 ２９０ ｔ / ｄꎬ并利用 ＭＡＴＬＡＢ 遗传算法进行

了以单位能耗为目标的优化ꎬ从换热性能、能量分

析、分析的角度对优化前后的氢液化工艺进行对

比ꎬ从而得到最优的操作参数ꎮ

１　 氢气液化预冷工艺选型

表 １ 为不同预冷方式的氢气液化循环性能对

比ꎬ可见混合制冷剂预冷工艺有明显优势ꎮ 氢气液

化工艺由预冷循环和深冷循环组成ꎮ 预冷循环在较

高温度下对氢气进行预冷ꎬ而深冷循环则在更低的

温度下进一步冷却氢气ꎮ 通过优化预冷循环和深冷

循环ꎬ可以使得冷热曲线更加吻合ꎬ从而降低系统的

总体能耗和损失ꎮ 特别是在深冷循环中ꎬ由于操

作温度更低ꎬ优化后节能效果更显著ꎮ
表 １　 不同预冷方式氢液化系统的性能对比

氢液化流程 　
液化量 /
ＴＰＤ

单位能耗 /

(ｋＷｈ􀅰ｋｇ－１)

效率 /
％

氮预冷循环 Ｂａｋｅｒ 等[３] ２５０ １０􀆰 ８５ ３６􀆰 ００
　 Ｂｒａｃｈａ 等[４] ４􀆰 ４ １３􀆰 ５８ —
　 Ｋｕｚ􀆳ｍｅｎｋｏ 等[５] ５􀆰 ４ １２􀆰 ７０ ３４􀆰 ６０
　 Ｈａｍｍａｄ 等[６] — — １１􀆰 ５８
　 殷靓等[７] １􀆰 ６８ １０􀆰 ２５ ３７􀆰 ９８
氦预冷循环 Ｓｈｉｍｋｏ 等[８] ５０ ８􀆰 ７３ ４４􀆰 ６０
　 Ｓｔａａｔｓ 等[９] ５０ — ３５􀆰 ６０
　 Ｙｕｋｓｅｌ 等[１０] ５０ — ５７􀆰 １３
混合制冷剂 Ｋｒａｓａｅ－ｉｎ 等[１１] １００ ５􀆰 ３５ ５４􀆰 ００
　 预冷循环 Ｋｒａｓａｅ－ｉｎ[１２] １００ ５􀆰 ９１ ４８􀆰 ９０
　 Ｓａｄａｇｈｉａｎｉ 等[１３] ３００ ４􀆰 ４１ ５５􀆰 ４７
　 Ａｓａｄｎｉａ 等[１４] １００ ７􀆰 ６９ ３９􀆰 ５０
　 Ｃａｒｄｅｌｌａ 等[１５] １００ ６􀆰 ００ —
　 Ｑｙｙｕｍ[１６] — ６􀆰 ４５ ４７􀆰 ２０
Ｊ－Ｂ 循环 Ｍａｔｓｕｄａ 等[１７] ３００ ８􀆰 ４９ ４７􀆰 １０
　 Ｑｕａｃｋ[１８] １７３ ５~７ ６０􀆰 ７０
　 Ｖａｌｅｎｔｉ 等[１９] ８６４ ５􀆰 ０４ ４７􀆰 ７０

１􀆰 １　 工艺建模

建立了 ２ 种能将氢气预冷到－１９５℃ 的工艺流

程方案ꎮ 方案一所使用的预冷工艺是由一个混合制

冷剂预冷＋Ｎ２ 二级低温部分组成ꎮ 从 Ｍ１０１ 开始ꎬ
通过相分离器 Ｓ－１０１ 分为 Ｍ１０２ 流(气体)和 Ｍ１０３
流(液体)ꎮ Ｍ１０３ 依次流经换热器 ＨＸ１、减压阀

Ｖ１０１ 和混合器 １ꎬ并循环至 ＨＸ１ 作为冷源ꎮ 然后流

经压缩机 Ｃ１０１、水冷器 ｃｏｏｌｅｒ１、压缩机 Ｃ１０２ 和水冷

器 ｃｏｏｌｅｒ２ꎬ并完成此循环ꎮ Ｍ１０２ 流经过 ＨＸ１ꎬ然后

在分离器 Ｓ１０２ 中分为 Ｍ１０７ 流(气体)和 Ｍ１０６ 流

(液体)ꎮ Ｍ１０７ 的流程与 Ｍ１０３ 类似ꎬ而 Ｍ１０６ 在

ＨＸ２ 和 ＨＸ３ 中冷却至－１６２℃ꎬ然后作为冷源回收ꎮ
通过减压阀 Ｖ１０３ 减压后ꎬ温度降为－１７５℃ꎮ 在 Ｎ２

二级低温段中ꎬ以 Ｎ２ 作为制冷剂ꎬ通过 ＨＸ４ꎬ将氢

气冷却至－１９５℃ꎮ
方案二的预冷系统与方案一相似ꎬ但区别在于

免去了 Ｎ２ 二级低温制冷循环ꎮ 混合制冷剂从 Ｍ１０１
流开始ꎬ经过 Ｓ１０２ 分为 Ｍ１０２ 和 Ｍ１０３ 流ꎬ经过增

压、换热、节流等设备ꎬ最终在 Ｍ１１７ 流中汇合ꎮ 之

后进入 ＨＸ１ 换热器ꎬ通过 Ｃ１０１ 压缩机ꎬ在 Ｓ１０１ 相

分离器中分离ꎬ最后形成 Ｍ１０１ 流ꎬ完成混合制冷循

环ꎮ ＨＸ１、ＨＸ２、ＨＸ３ 为氢液化流程与混合制冷剂预

冷系统的交点ꎬ将 Ｈ１０１ 流从 ２５℃预冷至－１９５℃ꎮ
利用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 化工模拟软件对 ２ 种方案

进行模拟和分析ꎬ２ 种方案流程如图 １ 所示ꎮ ２ 种工

艺中混合制冷剂的组分、进料条件如表 ２、表 ３ 所

示ꎮ 为了更好地对氢气液化工艺流程进行模拟与热

力学分析ꎬ对流程模拟中的设置做如下假设:忽略氢

液化过程动能和势能对系统的影响ꎻ忽略换热器、冷
却器等设备内的压降ꎻ忽略机械功的损失ꎻ忽略气液

分离器、分流器中的损失ꎻ所用换热器的最小换热

温差不低于 １℃ꎮ 主要设备的参数如表 ４ 所示ꎮ

(ａ)混合制冷剂预冷＋

Ｎ２ 二级制冷工艺

(ｂ)混合制冷剂预冷工艺

图 １　 ２ 种制冷工艺方案流程

表 ２　 混合制冷剂预冷＋Ｎ２ 二级制冷物流进料条件

物流 Ｎ２ ＣＨ４ Ｃ２Ｈ４ Ｃ３Ｈ８ ｉ－Ｃ５Ｈ１２

Ｍ１０１ ０􀆰 １ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ３ ０􀆰 １８ ０􀆰 １７

Ｎ１ １ ０ ０ ０ ０

􀅰８２２􀅰



２０２５ 年 ３ 月 刘乐等:混合冷剂氢气液化工艺的比较和优化

表 ３　 混合制冷剂预冷物流进料条件

物流 Ｎ２ ＣＨ４ Ｃ２Ｈ４ Ｃ２Ｈ６ Ｃ３Ｈ８

Ｍ１０１ ０􀆰 １６ ０􀆰 １７ ０􀆰 １６ ０􀆰 ０７ ０􀆰 １８

物流 ｎ－Ｃ４Ｈ１０ Ｈ２ Ｒ－１１４ ｎ－Ｃ５Ｈ１２

Ｍ１０１ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １５

表 ４　 进料氢气条件及主要设备参数

参数 初始条件

环境条件　 　 　 ２５℃ꎬ５０％相对湿度

进料氢气　 　 　 ２５℃ꎬ２１００ ｋＰａꎬ纯氢

压缩机绝热效率 ９０％

离心泵绝热效率 ８５％

膨胀机绝热效率 ８５％

状态方程　 　 　 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ

１􀆰 ２　 性能对比分析

冷热复合曲线间隙越小ꎬ换热器传热效率越高ꎬ
损失越小ꎮ 由图 ２ 中 ２ 种方案的冷热复合曲线对

比发现:只采用混合制冷剂预冷氢气的方式ꎬ冷热复

合曲线的间隙更小ꎬ使用方案二换热器的换热性能

更好ꎮ

(ａ)方案一 ＨＸ１

(ｂ)方案二 ＨＸ１

(ｃ)方案一 ＨＸ２

(ｄ)方案二 ＨＸ２

(ｅ)方案一 ＨＸ３

(ｆ)方案二 ＨＸ３

(ｇ)方案一 ＨＸ４

１—热侧ꎻ２—冷侧

图 ２　 ２ 种预冷方式冷热复合曲线对比

２　 氢气液化工艺优化研究

以上述方案二为原型ꎬ建立混合制冷剂预冷和

布雷顿深冷循环结合的氢气液化工艺ꎬ氢气液化负

荷 ２９０ ｔ / ｄꎬ如图 ３ 所示ꎮ 原料氢气首先经过三级预

冷换热器进行预冷却ꎬ然后再经过三级深冷换热器

将氢气冷却至液化温度ꎬ最后通过膨胀机降压液化ꎮ
氢气液化过程伴随正仲氢转化ꎬ在 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 中

通过换热器和加热器来模拟正仲态氢气转化过程的

热量变ꎮ

􀅰９２２􀅰
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图 ３　 混合制冷剂制冷的氢气液化工艺

２􀆰 １　 优化方法

基于 ＭＡＴＬＡＢ 遗传算法模块对氢气液化工艺

中的参数进行优化ꎬ预冷部分需要优化的参数为混

合制冷剂质量流量、节流阀出口压力、压缩机出口压

力ꎬＨ２、Ｈ３ 流股的温度ꎬ深冷部分需要优化的参数

为压缩机出口压力、膨胀机出口压力ꎮ
对于多个待优化参数ꎬ遗传算法在一定范围内

对变量进行全局搜索寻优ꎮ 遗传算法的设置参数:
种群规模 ２００、最大代数 ３０、交叉概率 ０􀆰 ８、变异概

率 ０􀆰 ０５ꎬ交叉点数量 ２ꎬ待优化参数的上、下限如表

５ 所示ꎮ 采用单位能耗作为遗传算法的目标函数ꎬ
优化模型的适应度函数表达式如公式(１)所示:

ｆ(Ｘ) ＝ ｍｉｎ[(ＷＰｕｍｐ ＋ ∑
５

ｉ ＝ １
ＷＣꎬｉ － ∑

４

ｉ ＝ １
ＷＥｘꎬｉ) / ｍＬＨ２

] (１)

式中ꎬ ∑
５

ｉ ＝ １
ＷＣꎬｉ 为压缩机能耗总和ꎬｋＷꎻ∑

４

ｉ ＝ １
ＷＥｘꎬｉ 为

膨胀机输出功总和ꎬｋＷꎻＷＰｕｍｐ 为泵 １０１的能耗ꎬｋＷꎻ
ｍＬＨ２

为产品液氢的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎮ
表 ５　 待优化参数的上限和下限

参数 上限 下限

Ｍ１０１ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３９００００ ３１００００

Ｍ１１９ 压力 / ｋＰａ １０００ ４００

Ｍ１２３ 压力 / ｋＰａ ２５００ １０００

Ｍ１０８ 压力 / ｋＰａ ３００ １００

Ｈ１０２ 温度 / ℃ －３０ －６０

Ｈ１０３ 温度 / ℃ －８５ －１１５

Ｎ１０９ 压力 / ｋＰａ ２００ １００

Ｎ１１８ 压力 / ｋＰａ ３５０ １００

Ｎ１２０ 压力 / ｋＰａ ８００ ２００

Ｎ１２２ 压力 / ｋＰａ １５００ ５００

Ｎ１０５ 温度 / ℃ －１８５ －２１５

Ｎ１０６ 温度 / ℃ －２０５ －２４０

Ｎ１０７ 温度 / ℃ －２３５ －２５４

Ｎ１０２ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８０００ ４６０００

Ｎ１０３ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １１００００ ７５０００

Ｎ１０４ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７５０００ ９００００

采用单位能耗作为遗传算法的目标函数ꎬ优化

模型的适应度函数表达式如公式(２)所示:

ｆ(Ｘ) ＝ ｍｉｎ[(ＷＰｕｍｐ ＋ ∑
５

ｉ ＝ １
ＷＣꎬｉ － ∑

４

ｉ ＝ １
ＷＥｘꎬｉ) / ｍＬＨ２

] (２)

式中ꎬ ∑
５

ｉ ＝ １
ＷＣꎬｉ 为压缩机能耗总和ꎬｋＷꎻ∑

４

ｉ ＝ １
ＷＥｘꎬｉ 为

膨胀机输出功总和ꎬｋＷꎻＷＰｕｍｐ 为泵 １０１的能耗ꎬｋＷꎻ
ｍＬＨ２

为产品液氢的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎮ
为确保在现有换热器设计制造水平下最大程度

降低液化能耗ꎬ限制多流换热器最小换热温差大于

等于 １℃ꎮ
ΔＴＨＸ１ ~ ９

ｍｉｎ ≥ １ (３)

式中ꎬ上下标分别表示氢液化流程中的换热器

ＨＸ１~ＨＸ９ 和换热器中的最小换热温差ꎮ
如果优化过程中不满足约束条件ꎬ为确保优化

过程收敛ꎬ则设定惩罚函数对适应度函数进行惩罚ꎬ
用惩罚函数代替目标函数ꎬ惩罚函数如公式(３)、
(４)所示ꎮ

ｐ(Ｘ) ＝ ｆ(Ｘ) ＋ ｆ(Ｘ) × ｅｇ(Ｘ) (４)
ｇ(Ｘ) ＝ ｍａｘ(１ / ｜ ΔｔＨＸ１ ~ ９

ｍｉｎ ｜ ) (５)

２􀆰 ２　 优化结果与分析

优化前后的结果对比如表 ６ 所示ꎬ优化后氢液

化系统的比能耗为 ６􀆰 ４１４ ｋＷｈ / ｋｇꎮ 预冷剂和深冷

剂的流量显著降低ꎬ同时预冷段压缩机 Ｃ１０２ 和深

冷段压缩机出口压力也有所提高ꎬ可以弥补由于优

化后混合制冷剂流量下降引起的供冷量不足ꎮ 由于

混合制冷剂流量的改变ꎬ优化后在换热器出口的温

度也有所提高ꎮ 优化后换热器的最小换热温差也降

低ꎬ实现了设备性能利用的最大化ꎮ
表 ６　 待优化参数及目标函数优化前后对比

参数 优化前 优化后 变化量 / ％

Ｍ１０１ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３５２８００ ３４５０００ －２􀆰 ２１１

Ｍ１１９ 压力 / ｋＰａ ７００ ６４３􀆰 ３ －８􀆰 １００

Ｍ１２３ 压力 / ｋＰａ １６００ １７２５􀆰 ２１ －７􀆰 ８２６

Ｍ１０８ 压力 / ｋＰａ ２００ ２１５􀆰 １７ －７􀆰 ５８５

Ｈ１０２ 温度 / ℃ －４５ －４２􀆰 ３４ －５􀆰 ９１１

􀅰０３２􀅰



２０２５ 年 ３ 月 刘乐等:混合冷剂氢气液化工艺的比较和优化

续表

参数 优化前 优化后 变化量 / ％

Ｈ１０３ 温度 / ℃ －１０５ －１０３􀆰 ７ －１􀆰 ２３８

Ｎ１０８ 压力 / ｋＰａ １４０ １４９􀆰 ５６ －６􀆰 ８２９

Ｎ１１８ 压力 / ｋＰａ ２５０ ２４３􀆰 ２９ －２􀆰 ６８４

Ｎ１２０ 压力 / ｋＰａ ５００ ５３０􀆰 ９６ ６􀆰 １９２

Ｎ１２２ 压力 / ｋＰａ １０００ １０６５ ６􀆰 ５

Ｎ１０５ 温度 / ℃ －１９３ －１８６ ３􀆰 ２

Ｎ１０６ 温度 / ℃ －２１９ －２２４ ２􀆰 ２８

Ｎ１０７ 温度 / ℃ －２４５ －２４３ ０􀆰 ８１

Ｎ１０２ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５０５２０ ４９９８０ －１􀆰 ０６９

Ｎ１０３ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９０６２０ ８７３２０ －３􀆰 ６４２

Ｎ１０４ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ８６１７０ ８２３８０ －４􀆰 ３９８

比能耗 ＳＥＣ / (ｋＷｈ􀅰ｋｇ－１) ７􀆰 ２９９ ６􀆰 ４１４ －１２􀆰 １

２􀆰 ２􀆰 １　 换热性能分析

整个系统冷量利用率的关键是换热器的性能ꎬ
图 ４ 为优化前后各个换热器最小换热温差的对比ꎬ
发现优化后每个换热器的最小换热温差都降低ꎬ且
换热器的最小换热温差可降至 １℃左右ꎬ极大改善

了换热性能ꎬ并降低了能源消耗ꎮ 深冷部分温度范

围低、冷量需求多、优化空间大ꎬ所以优化效果更为

显著ꎮ

１—优化前ꎻ２—优化后

图 ４　 优化前后换热器的最小换热温差

图 ５ 为优化前后氢液化工艺换热器的冷热复合

曲线ꎬ对比发现预冷部分曲线吻合较好ꎬ说明设计较

为合理ꎻ而深冷部分曲线间隔较大ꎬ制冷剂能量利用

不充分ꎮ 虽然优化后深冷部分冷热复合曲线间隔缩

小ꎬ但仍未完全吻合ꎬ可考虑调整深冷剂组分配比或

改善工艺结构等其他方式进一步提升效果ꎮ

(ａ)优化前预冷部分

(ｂ)优化后预冷部分

(ｃ)优化前深冷部分

(ｄ)优化后深冷部分

１—热侧ꎻ２—冷侧

图 ５　 优化前后预冷与深冷部分换热器

冷热复合曲线

２􀆰 ２􀆰 ２　 能耗与分析

优化前后比能耗对比结果如表 ７ 所示ꎮ 优化前

的氢液化系统整体单位能耗为 ７􀆰 ２９９ ｋＷｈ / ｋｇꎬ经过

遗传算法优化后的系统整体单位能耗为 ６􀆰 ４１４
ｋＷｈ / ｋｇꎬ比优化前降低了 １２􀆰 １％ꎮ 从表中可以看

出ꎬ深冷部分的单位能耗的降低幅度大于预冷部分ꎬ
且优化前后深冷部分的能耗始终高于预冷部分ꎮ

表 ７　 氢液化系统优化前后比能耗对比表 ｋＷｈ / ｋｇ

　 优化前比能耗 优化后比能耗

预冷部分比能耗 １􀆰 ０９２ １􀆰 ０５６

深冷部分比能耗 ６􀆰 ０９８ ５􀆰 ３５８

总系统比能耗　 ７􀆰 ２００ ６􀆰 ４１４

分析主要包括评估工艺的损失和效率ꎬ
在该流程中效率可用式(５)计算:

Ｅｘ ＝ 理论最小液化功 / 实际功耗 ＝
{ｍＬＨ２

[(ｈＬＨ２
－ ｈＨ２

) － Ｔ０( ｓＬＨ２
－ ｓＨ２

)]} /

(ＷＣｏｍ ＋ ＷＰｕｍｐ ＋ ＷＥｘｐ) (６)

􀅰１３２􀅰
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式中ꎬｈ 为对应状态的质量焓ꎬｋＪ / ｋｇꎻｓ 为对应状态

的质量熵ꎬｋＪ / (ｋｇ􀅰℃)ꎻＴ０ 为环境温度ꎬＫꎮ 计算得

出该液化流程的效率为 ３９􀆰 ２８％ꎮ
优化前的总损为 ５９ ２９６􀆰 １１ ｋＷꎬ优化后的总

损为 ５３ ７０４􀆰 ９４ ｋＷꎬ较优化前降低了 ９􀆰 ４％ꎮ 各

部件优化前后的损失对比结果如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 主要设备优化前后损失对比

主要

设备

优化前

损失 / ｋＷ
优化前

损率 / ％
优化后

损失 / ｋＷ
优化后

损率 / ％

换热器 １６６０２􀆰 ９１ ２８ １３４２６􀆰 ２４ ２５
泵　 　 １１８５􀆰 ９２ ２ １０７４􀆰 １０ ２
压缩机 ７１１５􀆰 ５３ １２ ６４４４􀆰 ５９ １２
膨胀机 １５４１６􀆰 ９７ ２６ １２８８９􀆰 １９ ２４
水冷器 １９５６７􀆰 ７２ ３３ １９８７０􀆰 ８３ ３７

优化后整个氢液化循环的能量利用率有所提

高ꎬ换热器、水冷器、压缩机是氢液化系统损失的

主要来源ꎮ 优化后换热器的损失相较于其他设备

显著降低ꎬ主要因为优化后制冷剂的流量和压力均

接近最佳值ꎬ使换热曲线匹配更合理ꎬ且换热器内部

的温度梯度也有显著的改进ꎮ 水冷器的损失优化

后变化并不明显ꎬ可考虑使用吸收式制冷器ꎬ降低压

缩机入口温度同时提高能量利用效率ꎮ

３　 结论

首先比较了混合制冷剂预冷＋Ｎ２ 氢气液化流程

和只采用混合制冷剂预冷的氢气液化流程ꎬ优选出

只采用混合制冷剂工艺的氢气液化系统ꎬ并与布雷

顿深冷循环结合ꎬ 氢气液化负荷 ２９０ ｔ / ｄꎬ 采用

ＭＡＴＬＡＢ 遗传算法对其进行优化ꎮ 随后从换热性

能、能耗和效率等方面对优化前后氢液化工艺的

性能进行了对比ꎬ得到如下主要结论ꎮ
(１)比较混合制冷剂预冷＋Ｎ２ 二级制冷和单纯

使用混合制冷剂预冷这 ２ 种预冷方式ꎬ在将氢气同

样预冷至－１９５℃的条件下ꎬ单纯使用混合制冷剂预

冷工艺有着显著优势ꎮ 工艺流程的换热器的冷热复

合曲线吻合得更好ꎬ换热性能更优ꎮ
(２)优化后换热器的最小换热温差最低可达到

１℃左右ꎮ 氢液化系统预冷部分设计合理ꎬ优化前的

冷热复合曲线已经吻合较好ꎻ深冷部分优化后冷热

复合曲线间隙明显缩小ꎮ
(３)优化后的氢液化工艺的性能在各个方面都

优于优化前的液化工艺ꎬ优化后的系统比能耗为

ｋＷｈ / ｋｇꎬ比优化前降低了 １２􀆰 １％ꎻ 总损 失 为

５３ ７０４􀆰 ９４ ｋＷꎬ比优化前降低了 ９􀆰 ４％ꎮ
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