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摘要:针对 ＬＮＧ 轻烃分离存在 ＬＮＧ 冷能利用不足、设备负荷过大、工艺流程综合能耗过高等问题ꎬ基于 ２ 种已有的轻烃分

离技术发明专利ꎬ提出了一种新型的 ＬＮＧ 轻烃分离工艺流程ꎬ使用 ＨＹＳＹＳ 软件对 ３ 种流程进行模拟比较ꎬ分析影响甲烷质量

分数、乙烷回收率和综合能耗等关键参数ꎮ 结合响应面法和遗传算法ꎬ建立了多目标优化模型ꎬ采用自适应第二代非支配排序

遗传算法(ＮＳＧＡ２)进行最佳解集的求解ꎮ 结果表明ꎬ相比较于专利 Ａꎬ新工艺在乙烷回收率提高了 ４􀆰 ３１％ꎬ综合能耗降低了

２ ００２􀆰 ７９ ｋＷꎻ相比较于专利 Ｂꎬ乙烷回收率提高了 ３􀆰 ０５％ꎬ综合能耗降低了 ２４ ７０９􀆰 ９ ｋＷꎬ降幅约 ４６􀆰 ６％ꎮ 优化前后综合能耗相

近时ꎬ优化后乙烷回收率可提高 １􀆰 ０５％ꎻ优化前后乙烷回收率相近时ꎬ优化后综合能耗减少 ３ ０９８􀆰 ９ ｋＷꎬ综合能耗降低

１０􀆰 ９４％ꎬ相对误差均在 ２％以内ꎮ
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　 　 ＬＮＧ 通过轻烃分离工艺可以回收甲烷、乙烷等

烃类[１－２]ꎮ Ｃ２＋轻烃是高附加值的产品ꎬ具有多种用

途ꎬ其中的乙烷和丙烷可以替代汽油制乙烯ꎬ可以使

综合成本下降 １０％[３－４]ꎬ因此ꎬ采用 ＬＮＧ 作为低碳

烃的分离过程ꎬ对其进行甲烷和乙烷的回收具有重

要意义ꎮ 既可以有效地满足国内对乙烯的需求ꎬ又
可以减少国内对石油的严重依赖ꎬ提高了 ＬＮＧ 使用

的经济效益[５]ꎮ
在 ＬＮＧ 轻烃分离工艺中ꎬ国内外都进行了大量

的研究ꎮ 国外研究人员[６－８] 研究得出ꎬ在轻烃分离

中ꎬ低压工艺比高压工艺节省 ４􀆰 ６％的电力资源ꎮ
Ｐａｎ 等[９]设计了一种新型 ＬＮＧ 冷能梯级综合利用

系统ꎮ Ｚｈａｎｇ 等[１０] 提出了一种由 ＬＮＧ 冷能驱动的

空气分离和轻烃回收的能量集成过程ꎮ 张小峰

等[１１]提出通过将 ＬＮＧ 轻烃分离ꎬ为乙烯深冷分离

提供冷量ꎮ ２００９ 年高婷等[１２] 提出了一种高压的

ＬＮＧ 轻烃分离工艺ꎮ
本文中通过对 ２ 种已有的轻烃分离技术发明专

利与新设计的一种 ＬＮＧ 轻烃分离工艺进行软件模

拟ꎬ通过 ＨＹＳＹＳ 软件的模拟ꎬ对这 ３ 种流程进行甲
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烷质量分数对比、乙烷回收率对比以及工艺流程的

综合能耗对比ꎬ再进行相关的参数分析和算法优化ꎬ
最后得出相应的结论与建议ꎮ

１　 ２ 种已有的轻烃分离技术发明专利工艺
流程分析

１􀆰 １　 专利 Ａ 轻烃分离工艺流程分析

专利 Ａ 是中国最早的一批 ＬＮＧ 轻烃分离工艺

流程ꎬ该专利通过对 ＬＮＧ 的冷能进行利用ꎬ通过换

热网络ꎬ将脱出的甲烷与 ＬＮＧ 自带的冷能进行换

热ꎬ进而得到液态甲烷ꎬ减少了压缩机的使用[１３]ꎮ
工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 专利 Ａ 轻烃分离工艺流程

通过模拟分析可以发现流程的几个不足之处:
①脱乙烷塔的工作压力大ꎬ对塔的负荷大且会增加

塔的成本ꎮ ②脱甲烷塔与脱乙烷塔的能耗较高ꎮ
③外输的甲烷液体ꎬ有大量冷量未利用ꎮ

１􀆰 ２　 专利 Ｂ 轻烃分离工艺流程分析

专利 Ｂ 是由何友祥[１４]提出申请的ꎬ该工艺利用

减压阀降低了物流进入脱乙烷塔的压力ꎬ从而减少

了塔的工作压力ꎬ并将脱乙烷塔的塔顶气与 ＬＮＧ 的

冷能进行热交换ꎬ让系统内的能量得到充分的利用ꎬ
提高能源利用率[１３]ꎮ 工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 专利 Ｂ 轻烃分离工艺流程

通过模拟分析可以发现流程的几个不足之处:
①物流加热后直接进入脱甲烷塔ꎬ脱甲烷塔的热负

荷过大ꎮ ②流程整体能耗过高ꎮ ③外输的甲烷液体

有大量冷量未利用ꎮ ④压缩机能耗较高ꎮ

２　 新型 ＬＮＧ 轻烃分离工艺流程设计

在 ２ 种已有的轻烃分离技术发明专利的基础

上ꎬ对换热系统和冷能利用进行重新设计ꎬ增加了物

流分割器ꎬ降低了流股的压力ꎬ设计出一种新型的

ＬＮＧ 轻烃分离工艺ꎬ该工艺流程如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 新型轻烃分离工艺流程

　 　 如图 ３ 所示ꎬ该流程主要包括 ４ 部分:原料分流

预热、预分离、脱甲烷和脱乙烷[１５]ꎮ ①原料分流预

热:原料 ＬＮＧ 经过泵的加压ꎬ由分流器分割为 ２ 股ꎬ
较大的一股经过换热器 １、２ 与分离器分离的甲烷气

相和脱甲烷塔塔顶的甲烷气相进行热交换ꎬ随后进

入分离器进行气液分离ꎮ 较小的一股再经过分流器

分割为 ２ 股ꎬ较大的一股经过换热器 ３ 与脱乙烷塔

塔底液进行热交换ꎬ再经过加热器加热进入分离器

进行气液分离ꎻ较小的一股直接进入脱甲烷塔进行

分离ꎮ ②预分离:物流 １５、７ 这 ２ 股物流进入分离器

进行气液分离ꎬ塔顶排出气相的甲烷ꎬ塔底排出液相

物流进入脱甲烷塔进一步分离ꎮ ③脱甲烷:塔底液

相物流 ８ 与物流 ５ 一起流入脱甲烷塔进行分离ꎬ脱
甲烷塔塔顶排出富甲烷的气体ꎬ塔底流出的是液态

Ｃ２＋组分ꎬ液态 Ｃ２ ＋组分再通过节流阀进行降压后ꎬ
进入脱乙烷塔进行精馏分离ꎮ ④脱乙烷:Ｃ２ ＋组分

通过节流阀的降压后ꎬ进入脱乙烷塔脱乙烷ꎬ塔顶排

出富乙烷气体ꎬ塔底流出的是液态 Ｃ３＋组分ꎮ
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３　 新型 ＬＮＧ 轻烃分离工艺流程模拟及参数
分析

３􀆰 １　 新型 ＬＮＧ 轻烃分离工艺流程模拟

本文中对一个大型 ＬＮＧ 接收站的轻烃分离过

程进行了仿真模拟ꎮ 该 ＬＮＧ 接收站日处理能力为

３５０ ｔ / ｈꎬ进入分离时的气压是 １０１􀆰 ３ ｋＰａꎬ温度是

－１６２℃ꎬ组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 ＬＮＧ 气源组成 ％

气体 甲烷 乙烷 丙烷 异丁烷 正丁烷

质量分数 ８７􀆰 ９７ ７􀆰 ０８ ２􀆰 ８７ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ４２

气体 异戊烷 正戊烷 正庚烷 氮气

质量分数 ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ９９ ０􀆰 １９

本研究以表 １ 所示的 ＬＮＧ 为原料ꎬ采用 ＨＹＳＹＳ
对新流程进行了数值模拟ꎬ使用 ＰＲ 方程ꎬ其在气－
液两相流动中的精度较高ꎮ 热力学方法选用 Ｐｅｎｇ－
Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程[１６]ꎮ 新型工艺模拟流程如图 ３
所示ꎮ 主要设备能耗见表 ２ꎮ

表 ２　 主要设备能耗

设备 加压泵 压缩机 １ 压缩机 ２ 脱甲烷塔 脱乙烷塔

能耗 / ｋＷ ２６９􀆰 ８ １７３４ １２４２ １６５４０ ８５４０

３􀆰 ２　 新型 ＬＮＧ 轻烃分离工艺与 ２ 种发明专利的

比较

通过对新型工艺与 ２ 种发明专利的乙烷回收

率、甲烷乙烷质量分数以及综合能耗模拟结果进行

对比ꎬ得到的具体情况如表 ３ 所示ꎮ 可以看出ꎬ相比

较于专利 Ａꎬ新工艺甲烷质量分数增加了 ０􀆰 ３５％ꎬ乙
烷回收率提高了 ４􀆰 ３１％ꎬ另外综合能耗也降低了

２ ００２􀆰 ７９ ｋＷꎬ相比较于专利 Ｂꎬ虽然甲烷质量分数

略有减少ꎬ但是乙烷质量分数有所增加ꎬ且乙烷回收

率提高了 ３􀆰 ０５％ꎬ最关键的是能耗方面有着大幅降

低ꎬ降低了 ２４ ７０９􀆰 ９ ｋＷꎬ降幅达到了约 ４６􀆰 ６％ꎮ 由

此可见ꎬ相比较于发明专利ꎬ新型工艺在轻烃分离方

面ꎬ以及降低能耗方面有着更好的效果ꎮ
表 ３　 工艺模拟结果对比表

工艺
专利 Ａ 轻烃

分离工艺

专利 Ｂ 轻烃

分离工艺

新型轻烃

分离工艺

甲烷质量分数 / ％ 　 ９９􀆰 ０２ 　 ９９􀆰 ７１ 　 ９９􀆰 ３７

乙烷质量分数 / ％ ９７􀆰 ９５ ９８􀆰 ３２ ９８􀆰 ５４

乙烷回收率 / ％ ８９􀆰 ９４ ９１􀆰 ２０ ９４􀆰 ２５

流程综合能耗 / ｋＷ ３０３２８􀆰 ５９ ５３０３５􀆰 ７０ ２８３２５􀆰 ８０

３􀆰 ３　 关键参数分析

根据工艺流程主要设备能耗表ꎬ发现工艺流程

的主要能耗设备为脱甲烷塔和脱乙烷塔ꎬ占总能耗

的 ８８􀆰 ５％ꎮ 受各种因素影响ꎬ甲烷质量分数、乙烷

回收率、工艺流程综合能耗都会发生变化ꎮ 因此对

影响因素进行分析ꎬ考虑分离器入口温度、脱甲烷塔

压力、脱乙烷塔压力和 ＬＮＧ 加压后的压力等关键参

数的变化对工艺流程性能的影响ꎮ
３􀆰 ３􀆰 １　 分离器入口温度对工艺流程性能的影响

保持其他参数不变ꎬ选择－１２４℃ 作为初始值ꎬ
步长 １℃ꎬ在－１２４~ －１１０℃范围内ꎬ通过改变进口温

度来模拟其对过程的影响ꎬ如图 ４ 所示ꎮ 由图可知ꎬ
随着分离器入口温度的升高ꎬ在－１２４ ~ －１２０℃甲烷

质量分数基本保持不变ꎬ随后开始下降ꎬ综合能耗随

着温度升高而减少ꎮ 乙烷回收率的变化情况与甲烷

质量分数相似ꎮ 由图可以看出分离器入口温度对工

艺流程性能的影响较为显著ꎮ 根据图初步确定温度

范围为－１２０~ －１１３℃ꎮ

１—甲烷质量分数ꎻ２—综合能耗

(ａ)分离器入口温度对甲烷质量分数及综合能耗的影响

１—乙烷回收率ꎻ２—综合能耗

(ｂ)分离器入口温度对乙烷回收率及综合能耗的影响

图 ４　 分离器入口温度对各参数的影响

３􀆰 ３􀆰 ２　 脱甲烷塔压力对工艺流程性能的影响

在维持其他数不变的前提下ꎬ以 １ ０９０ ｋＰａ 为

起始ꎬ１００ ｋＰａ 为步长ꎬ在 １ ０９０~１ ６９０ ｋＰａ 范围内ꎬ
改变脱甲烷塔压力ꎬ模拟其对流程的影响ꎬ如图 ５ 所

示ꎮ 由图可知ꎬ随着脱甲烷塔压力的增加ꎬ甲烷质量

分数略微降低ꎬ降幅不明显ꎬ仅为 ０􀆰 ００１％ꎬ可忽略

脱甲烷塔的压力对甲烷质量分数的影响ꎮ 随着压力
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增加ꎬ乙烷回收率保持不变ꎬ可忽略脱甲烷塔的压力

对乙烷回收率的影响ꎬ且随着压力增加ꎬ综合能耗保

持不变ꎮ

１—甲烷质量分数ꎻ２—综合能耗

(ａ)脱甲烷塔压力对甲烷质量分数及综合能耗的影响

１—乙烷回收率ꎻ２—综合能耗

(ｂ)脱甲烷塔压力对乙烷回收率及综合能耗的影响

图 ５　 脱甲烷塔压力对各参数的影响

３􀆰 ３􀆰 ３　 脱乙烷塔压力对工艺流程性能的影响

在维持其他参数不变的前提下ꎬ以 １５０ ｋＰａ 为

起始ꎬ１０ ｋＰａ 为步长ꎬ在 １５０ ~ ２１０ ｋＰａ 范围内ꎬ改变

脱乙烷塔压力ꎬ模拟其对流程的影响ꎬ如图 ６ 所示ꎮ

１—甲烷质量分数ꎻ２—综合能耗

(ａ)脱乙烷塔压力对甲烷质量分数及综合能耗的影响

１—乙烷回收率ꎻ２—综合能耗

(ｂ)脱乙烷塔压力对乙烷回收率及综合能耗的影响

图 ６　 脱乙烷塔压力对各参数的影响

由图可知ꎬ随着脱乙烷塔压力的增加ꎬ甲烷质量分

数、乙烷回收率保持不变ꎬ可忽略脱乙烷塔的压力对

甲烷质量分数、乙烷回收率的影响ꎮ 随着脱乙烷塔

压力增加ꎬ综合能耗略微上涨ꎮ
３􀆰 ３􀆰 ４　 ＬＮＧ 加压后的压力对工艺流程性能的影响

在维持其他参数不变的前提下ꎬ以 １ １００ ｋＰａ
为起始ꎬ５０ ｋＰａ 为步长ꎬ在 １ １００ ~ １ ４００ ｋＰａ 范围

内ꎬ改变 ＬＮＧ 加压后的压力ꎬ模拟其对流程的影响ꎬ
如图 ７ 所示ꎮ 由图可知ꎬ随着压力的增加ꎬ甲烷质量

分数、乙烷回收率先增加ꎬ随后保持不变ꎬ综合能耗

先增加ꎬ随后保持不变ꎮ 可以看出 ＬＮＧ 加压后的压

力对工艺流程性能的影响较为显著ꎮ

１—甲烷质量分数ꎻ２—综合能耗

(ａ)ＬＮＧ 加压后的压力对甲烷质量分数及综合能耗的影响

１—乙烷回收率ꎻ２—综合能耗

(ｂ)ＬＮＧ 加压后的压力对乙烷回收率及综合能耗的影响

图 ７　 ＬＮＧ 加压后的压力对各参数的影响

４　 工艺参数优化

由上述分析可以看出ꎬ总体来看ꎬ乙烷回收率、
甲烷质量分数和综合能耗均表现出一致的变化趋

势ꎬ但各个因素对其影响程度有所不同ꎮ 在此基础

上ꎬ选取综合能耗及乙烷回收率ꎬ对其进行定量解析

和多目标优化ꎬ明确各个影响因素的作用程度ꎬ获得

最优的乙烷回收率与综合能耗平衡方案ꎮ 实现工艺

流程效率最大化[１７]ꎮ
４􀆰 １　 回归方程的建立

采用软件 Ｄｅｓｉｇｎ － Ｅｘｐｅｒｔ 建立目标函数模

型[１８]ꎬ选用 Ｂｏｘ－Ｂｅｈｎｋｅｎ Ｄｅｓｉｇｎ 作为回归试验拟合

方法建立各因素与响应值之间的关系ꎬ选择分离器
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入口温度(Ｘ１)、脱甲烷塔压力(Ｘ２)和 ＬＮＧ 加压后

的压力(Ｘ３)为决策因素ꎬ乙烷回收率(Ｙ)和综合能

耗(Ｅ)为响应值ꎮ 根据决策因素的低、中、高水平ꎬ
建立三因素三水平表ꎬ具体见表 ４ꎮ

表 ４　 关键参数取值范围

关键参数 水平(－１) 水平(０) 水平(１)

分离器入口温度 / ℃ －１２０ －１１６􀆰 ５ －１１３

脱甲烷塔压力 / ｋＰａ １０９０ １３９０ １６９０

ＬＮＧ 加压后的压力 / ｋＰａ １１００ １２５０ １４００

每组试验共设计 １７ 个试验点ꎬ由 ＨＹＳＹＳ 模拟

得到各试验点的乙烷回收率和综合能耗ꎬ对所得的

数据进行回归拟合ꎬ得到乙烷回收率 Ｙꎬ以及综合能

耗 Ｅ 的回归方程ꎬ如下所示ꎬ其中 Ｘ１、Ｘ３ 为极显著

因素ꎮ
Ｙ ＝ － １１􀆰 １３７ ８９ － ０􀆰 １６６ ８２４Ｘ１ ＋ ０􀆰 ０００ １６９Ｘ２ ＋

０􀆰 ００３ １５９Ｘ３ － ３􀆰 ２６０ ８４ × １０ －９Ｘ１Ｘ２ ＋ ０􀆰 ０００ ０２１Ｘ１Ｘ３ －
６􀆰 ７６７ ９９ × １０ －１１Ｘ２Ｘ３ － ０􀆰 ０００ ５８５Ｘ２

１ －
６􀆰 ０９６ ９６ × １０ －８Ｘ２

２ － ２􀆰 ４８０ ２２ × １０ －７Ｘ２
３ (１)

Ｅ ＝ － ３􀆰 ４９８ ５５ × １０６ － ４７ ５９１􀆰 ９０２ ６２Ｘ１ ＋
９９􀆰 ４１１ ４４Ｘ２ ＋ ９０７􀆰 ９１６ ６１Ｘ３ － ０􀆰 ０００ ３７９Ｘ１Ｘ２ ＋

５􀆰 ６３１ ４６Ｘ１Ｘ３ － ０􀆰 ０００ ０６９Ｘ２Ｘ３ － １６５􀆰 ９５７ ５４Ｘ２
１ －

０􀆰 ０３５ ７４１Ｘ２
２ － ０􀆰 ０８８ ２７５Ｘ２

３ (２)
４􀆰 ２　 多目标优化模型建立和求解

在此基础上ꎬ以最大回收率和最小能耗为目标ꎬ
将回归方程(１)、(２)联立ꎬ构建多目标优化模型ꎬ如
式(３)所示ꎮ 在此基础上ꎬ用 Ｍａｔｌａｂ 软件采用 ＮＳ￣
ＧＡ２ 算法进行最佳解集的求解ꎮ ＮＳＧＡ２ 算法比传

统算法更加优越ꎬ计算也较为简单[１９]ꎮ 将种群大小

设定为 １００、进化代数为 ２００、交叉因子为 ０􀆰 ８、变异

因子为 ０􀆰 １ꎬ求出最优解集合如图 ８ 所示[２０－２１]ꎮ
ｍａｘ Ｙ(Ｘ１ꎬＸ２ꎬＸ３)

ｍａｘ Ｅ(Ｘ１ꎬＸ２ꎬＸ３)
－ １２０ ≤ Ｘ１ ≤－ １１３

１ ０９０ ≤ Ｘ２ ≤ １ ６９０

１ １００ ≤ Ｘ３ ≤ １ ４００

ì

î

í

ï
ï
ï

ï
ï
ï

(３)

图 ８　 Ｐａｒｅｔｏ 最佳解集

图 ８ 中ꎬ有坐标的 ２ 点分别代表与优化前综合

能耗、乙烷回收率相近的可优化目标ꎮ
优化前后的数据如表 ５ 所示ꎬ优化后(Ａ)代表

优化前后乙烷回收率相近的可优化目标ꎬ优化后

(Ｂ)代表优化前后综合能耗相近的可优化目标ꎬ由
表 ５ 知ꎬ当优化前后乙烷回收率相近时ꎬ可减少能耗

３ ０９８􀆰 ９ ｋＷꎬ综合能耗可下降 １０􀆰 ９４％ꎮ 将优化后的

数据代回 ＨＹＳＹＳ 软件进行模拟计算ꎬ综合能耗模拟

值与 Ｍａｔｌａｂ 软件预测值的相对误差为 １􀆰 １％ꎬ乙烷

回收率相对误差为 ０􀆰 ６％ꎻ综合能耗相近时ꎬ乙烷回

收率可提高 １􀆰 ０５％ꎮ 将优化后的数据代回 ＨＹＳＹＳ
软件进行模拟计算ꎬ综合能耗模拟值与 Ｍａｔｌａｂ 软件

预测值的相对误差为 ０􀆰 ７％ꎬ乙烷回收率相对误差

为 １％ꎬ结果表明相对误差均在 ２％以内ꎬ说明该模

型可靠ꎬ能够用以开展工艺优化ꎮ
表 ５　 ＮＳＧＡ２ 优化前后工艺流程数据对比

项目 优化前 优化后(Ａ) 优化后(Ｂ)

分离器入口温度 / ℃ －１１６􀆰 ５ －１１３ －１１３

脱甲烷塔压力 / ｋＰａ １０９０ １１０９ １０９０

ＬＮＧ 加压后的压力 / ｋＰａ １１００ １２００ １２６６

乙烷回收率 / ％ ９４􀆰 ２５ ９４􀆰 ２２ ９５􀆰 ３０

综合能耗 / ｋＷ ２８３２５􀆰 ８ ２５２２６􀆰 ９ ２８３８３

５　 结论

(１)在结合其他专利的基础上ꎬ提出一种新型

的 ＬＮＧ 轻烃分离工艺流程ꎬ该工艺流程不仅提高了

ＬＮＧ 的冷能利用率ꎬ降低了整个流程的能耗ꎬ而且

减少了脱甲烷塔的热负荷ꎬ降低了脱乙烷塔的工作

压力ꎬ并提高了乙烷的回收率ꎬ实现了能源利用的最

大效益化ꎮ
(２)相比较于专利 Ａꎬ新工艺乙烷回收率提高

了 ４􀆰 ３１％ꎬ另外综合能耗也降低了 ２ ００２􀆰 ７９ ｋＷꎬ相
比较于专利 Ｂꎬ乙烷回收率提高了 ３􀆰 ０５％ꎬ综合能耗

降低了 ２４ ７０９􀆰 ９ ｋＷꎬ降幅约 ４６􀆰 ６％ꎮ 由此可见ꎬ相
比较于发明专利ꎬ新型工艺在轻烃分离方面ꎬ以及降

低能耗方面有着更好的效果ꎮ
(３)以乙烷回收率最大、综合能耗最小进行多

目标优化ꎬ采用响应面法ꎬ利用 Ｄｅｓｉｇｎ－Ｅｘｐｅｒｔ 软件

得到回归方程ꎬ联立得到多目标优化模型ꎬ使用 ＮＳ￣
ＧＡ２ 算法得到的最优解集为:综合能耗相近时ꎬ乙
烷回收率可提高 １􀆰 ０５％ꎻ乙烷回收率相近时ꎬ可减

少能耗 ３ ０９８􀆰 ９ ｋＷꎬ综合能耗可下降 １０􀆰 ９４％ꎬ相对

误差均在 ２％以内ꎮ
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