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模拟分析

邱姝娟１ꎬ２ꎬ吕佩遥３ꎬ于玥田３ꎬ王宇骁４ꎬ李欣泽２ꎬ３∗ꎬ邢晓凯２ꎬ３

(１.国家管网集团联合管道有限责任公司西部分公司ꎬ新疆 乌鲁木齐 ８３００１１ꎻ
２.新疆多介质管道安全输送重点实验室ꎬ新疆 乌鲁木齐 ８３００１１ꎻ

３.中国石油大学(北京)克拉玛依校区ꎬ新疆 克拉玛依 ８３４０００ꎻ ４.中国石油大学(北京)ꎬ北京 １０００１０)
摘要:氢气作为清洁能源载体是碳中和关键路径ꎬ天然气管道改输氢气优势显著ꎮ 以某改输工程为例ꎬ构建投产置换动态

模型ꎬ模拟氮气封存、氢气置换及升压全流程并与天然气管道对比ꎮ 研究结果表明:氮气封存阶段ꎬ氮气封存耗量约 ８ ０００ ｍ３、
耗时 ４３４ ｍｉｎꎻ置换阶段ꎬＮ２ 头与 Ｈ２ 头到达末站分别需 １９􀆰 ７８、２１􀆰 ２７ ｈꎻ管内压力升高至 ４􀆰 ５ ＭＰａ 时耗时 ２３１􀆰 ４ ｈꎬ氢气用量

１􀆰 ９４６×１０６ ｍ３ꎻ氢气置换氮气时长较天然气短 １􀆰 ９ ｈꎬ３􀆰 ０ ＭＰａ 前氢气耗量与耗时更大ꎻ１００ ｋｍ 内混气段长度为 ３５０ ~ ５６０ ｍꎬ
ＦＬＵＥＮＴ 软件模拟结果比经验公式保守ꎬ为氢气长输管道建设与安全投产提供理论及技术参考ꎮ
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ｉｎｚｅ＠ ｃｕｐｋ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 目前ꎬ在全球各国加速推进能源结构深度转型、
全力冲刺碳中和目标的大背景下ꎬ氢能凭借清洁、高
效、可储存的特性成为核心清洁能源载体ꎬ以氢能驱

动能源结构转型不仅是实现碳中和的关键路径ꎬ更
已成为全球能源转型的重要方向ꎬ其规模化应用对

构建低碳经济体系、推动能源产业升级具有不可替

代的战略意义ꎮ

因此ꎬ本文以某天然气改输氢气管道为例ꎬ开展

针对天然气改输氢气管道投产置换过程仿真模拟与

对比研究ꎮ 通过建立氢气管道投产置换动态仿真模

型ꎬ模拟氢气置换氮气过程中的介质浓度变化、输送

时长与混气段特性演变过程ꎬ分析在不同封存压力、
注入介质及注入流速对氮气、氢气用量及投产时间

的影响ꎬ最终提出安全高效、经济合理的氢气管道投
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产方案ꎮ

１　 研究现状

１􀆰 １　 气体管道投产置换过程

管道投产置换的核心目标有两点:一是将管输

气体引入管道ꎬ逐步排出内部残留的空气ꎬ避免管内

形成可燃混合气体ꎻ二是通过置换过程检验管道整

体质量ꎬ排查泄漏、承压能力不足等潜在问题ꎬ保障

后续稳定运行ꎮ
针对氢气管道ꎬ王艺等[１] 已开展大口径长输氢

气管道投产中氢气置换氮气规律的先导性研究ꎬ建
立了氢气管道投产模型并验证了模型可靠性ꎮ 综合

现有研究结论可知(表 １)ꎬ氢气管道置换投产无需

面临 ＣＯ２、乙烷等管道的相变控制问题ꎬ可直接借鉴

天然气管道领域已成熟应用的“气推气”氮气隔离

方法:具体操作流程为如图 １ 所示ꎮ

(ａ)无隔离器无氮气

(ｂ)有隔离器无氮气

(ｃ)有隔离器有氮气

(ｄ)无隔离器有氮气

图 １　 天然气长输管道置换方案

表 １　 管道置换方式优缺点比较

置换方式 优点 缺点

无隔离器

　 无氮气

　 适用于管道长度较短、
管径较小的管道

　 混气段无法控制ꎬ存在

安全风险

有隔离器

　
无氮气

　 管道各段可以独立置换 　 操作繁琐复杂ꎬ且地形

对管道置换影响较大ꎬ气
密性要求较高

有隔离器

　 有氮气

　 防止天然气与空气直接

混合ꎬ保障混气安全

　 操作繁琐复杂ꎬ成本高ꎻ
摩阻大ꎬ置换速度不易控

制ꎬ且地形对管道置换影

响较大

无隔离器

　 有氮气

　 摩阻小ꎬ置换速度容易

控制ꎻ操作简单ꎬ成本低

　 各区段无法独立置换ꎬ
易造成气体间的混合作用

１􀆰 ２　 气体管道投产关键参数控制

目前ꎬ国内外氢气管道投产专项研究尚显不足ꎬ

本文结合现有气体管道投产成果ꎬ梳理其关键控制

参数ꎮ 美国 ＧＲＩ 指出气体置换扩散系数与管径、流
速等多因素相关ꎻ国内学者中ꎬ付春丽[２] 模拟天然

气管道氮气置换以探究混气长度的主要影响因素ꎻ
叶恒等[３]强调大管径管道中重力与置换速度的作

用ꎻ方磊等[４] 分析了重力等因素对氮气迁移的影

响ꎻ戚广超[５]论述了置换工艺相关要点及液氮用量

计算逻辑ꎻ张鹏云等[６] 考察了流速与背压对混气段

的影响ꎬ孙勇等[７]则提出氢气投产优化措施ꎮ
总体而言ꎬ气体管道投产核心关注混气长度、注

氮量等指标ꎬ置换流速、重力等为主要影响因素ꎬ其
中置换流速是管道规格确定后的关键可控参数ꎮ 虽

ＳＹ / Ｔ«输氢管道工程设计规范»规范建议输氢管道

置换流速不超 ５ ｍ / ｓꎬ但该标准缺乏充分验证ꎮ 因

氢气扩散快、爆炸极限宽等特性ꎬ直接沿用天然气管

道投产标准存在不确定性ꎬ故需进一步明确优化氢

气管道投产操作边界ꎮ
１􀆰 ３　 置换过程中混气发展规律

目前众多学者通过理论模型与数值模拟ꎬ研究

了天然气管道投产置换中氮气－空气、天然气－氮气

的混气界面质量分数分布:Ｔａｙｌｏｒ[８]建立流速与湍流

扩散系数方程ꎻ丁乙等[９]提出 ３~５ ｍ / ｓ 流速可有效

减轻气体分层现象ꎬ从而缩短混气段长度ꎻ赵孟卿

等[１０]对比了一维、二维模型适用条件ꎻ刘凡等[１１] 筛

选多种湍流扩散系数计算方法并推荐采用 Ｔａｙｌｏｒ－
ＣＷ 计算方法ꎻ黄启玉等[１２]、张楠等[１３] 分别揭示了

多个混气长度的影响因素及变化规律ꎮ
综上ꎬ混气长度受扩散系数、管径、流速、管长、

地形起伏等多重因素影响ꎬ其中扩散系数为管道规

格确定后的关键因素ꎮ 由于氢气与天然气物性差异

显著ꎬ导致氢气－氮气与天然气－氮气的扩散系数不

同ꎬ因此有必要对氢气管道置换过程中混气的发展

规律开展专门研究ꎮ

２　 管道投产置换模型建立

２􀆰 １　 管道基础参数

本文以某天然气改输氢气管道作为研究案例ꎬ其
相关基础参数及沿线高程数据如下表 ２、图 ２ 所示ꎮ

表 ２　 原天然气管道基础参数

基本参数 数值

长度 / ｋｍ ３０１􀆰 ６

设计压力 / ＭＰａ ６

管外径 / ｍｍ ４５７

壁厚 / ｍｍ ７
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续表

基本参数 数值

管材 Ｌ２４５Ｍ

管道埋深处冬季平均地温 / ℃ ５􀆰 ７

管道埋深处夏季平均地温 / ℃ ２０

管道埋深处年平均地温 / ℃ １１

土壤传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１) １􀆰 ２

图 ２　 原管线高程－里程图

管道沿线包含首站、末站、分输站 ５ 座站场及 ６
座阀室ꎬ站场和阀室的位置如表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 原天然气管道沿线阀室及站场位置

站名 位置 / ｍ 站名 位置 / ｍ

Ａ 输气站 ０＋０

１＃阀室 ３􀆰 ３×１０４＋７７０

２＃阀室 ６􀆰 ７×１０４＋７７０

３＃阀室 １􀆰 ０１×１０５＋１１０

Ｃ 清管站 １􀆰 ３４×１０５＋４９０

４＃阀室 １􀆰 ７４×１０５＋２３０

５＃阀室 １􀆰 ９６×１０５＋２１０

Ｄ 分输站 ２􀆰 ５０×１０５＋７４０

Ｅ 分输站 ２􀆰 ７４×１０５＋５０

６＃阀室 ２􀆰 ９×１０５＋１６０

末站 ３􀆰 ０１６×１０５＋６２５

２􀆰 ２　 介质组分及性质

本文主要研究介质为氢气和天然气ꎬ其组分构

成及物性对比如表 ４、表 ５ 所示ꎮ
表 ４　 天然气组分

天然气组分 含量 / ｍｏｌ％ 天然气组分 含量 / ｍｏｌ％

ＣＨ４ ９４􀆰 ３８ ｎ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 １３

Ｃ２Ｈ６ ４􀆰 ２０ ＣＯ２ ０􀆰 ０４

Ｃ３Ｈ８ １􀆰 ０３ Ｎ２ ０􀆰 ０５

ｉ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 １７ 　 　

表 ５　 氢气与天然气物性对比

介质 氢气 天然气

组成 Ｈ２ ＣＨ４、Ｃ２Ｈ６、Ｃ３Ｈ８、

ＣＯ２、Ｎ２、Ｈ２Ｏ 等

物理性质 无色、无臭、微溶于水 无色、无味、无毒

密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 ０８９ ０􀆰 ７５~０􀆰 ８

临界压力 / ＭＰａ １􀆰 ３０ ４􀆰 ６４

临界温度 / ℃ －２４０􀆰 ２ －８２􀆰 ６

黏度 / (ｍＰａ􀅰ｓ) ０􀆰 ００８８ ０􀆰 ０１０５~０􀆰 ０１１５

高位发热值 １４３ ３１􀆰 ４~４１􀆰 ９

低位发热值 １２０ ２８􀆰 ３~３８􀆰 ３

２􀆰 ３　 模型建立

天然气管道改输氢气的投产置换包含氮气封

存、氢气置换氮气及氢气升压环节ꎻ为节约资源ꎬ氮
气仅注入首站与首个阀室 /中间站间管段封存升压ꎬ
后续首站注氢推动氮隔离段实现全线置换ꎬ氮排出

后管道继续升压至运行压力ꎮ 基于管道站场阀室参

数及介质物性ꎬ采用 ＳＰＳ 软件建立仿真模型ꎬ模拟

置换全流程并与天然气管道置换对比ꎬ结果如图 ３
所示ꎮ

(ａ)封存阶段

(ｂ)置换阶段

(ｃ)升压阶段

图 ３　 天然气改输氢气管线投产置换过程示意图

３　 天然气管道改输氢投产置换过程分析

３􀆰 １　 氮气封存阶段

氢气管道氮气封存以首站与 １ 号阀室间管段为

目标区域ꎬ模型采用纯氮简化组分ꎮ 封存参数依工

程经验与规范设定:封存压力为 ０􀆰 ０５ ＭＰａꎬ注氮流

速取 ２􀆰 ０ ｍ / ｓ(符合 Ｑ / ＳＹＧＤ０１１２􀆰 １—２０１９ 要求)ꎮ
通过控制阀门使目标区域充满 ０􀆰 ０５ ＭＰａ 纯氮ꎬ封存

后目标段氮气浓度 １００％ꎬ压力稳定ꎬ１ 号阀室至末

站管道则为含 ７８％氮的空气ꎬ形成清晰隔离界面ꎬ
为后续氢气置换筑牢安全基础ꎬ效果如图 ４ 所示ꎮ

１—氮气浓度ꎻ２—氢气浓度ꎻ３—管内压力

图 ４　 氮气封存结束管道内状态
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氢气管道氮气封存模拟中ꎬ基准压力 ０􀆰 ０５ ＭＰａ
下氮气耗气量 ８ ０２４􀆰 ７ ｍ３、耗时 ４３４ ｍｉｎꎮ 为明确压

力影响ꎬ本文以 ０􀆰 ０１、０􀆰 ０３、０􀆰 ０５、０􀆰 ０７ ＭＰａ 为变量ꎬ
其他参数恒定开展模拟ꎬ见图 ５ꎬ结果显示:压力

０􀆰 ０１ ＭＰａ 时耗气量 ５ ９１６􀆰 ８ ｍ３、耗时 ３２０ ｍｉｎꎻ０􀆰 ０３
ＭＰａ 时耗气量和耗时分别为 ６ ９５２􀆰 ２ ｍ３、３７６ ｍｉｎꎻ
０􀆰 ０７ ＭＰａ 时增至 ９ ００４􀆰 ６ ｍ３、４８７ ｍｉｎꎮ 数据表明ꎬ
封存压力与耗气量、耗时呈正相关且近似正比ꎬ因管

道容积固定时压力越高需氮量越多ꎬ而注氮流速恒

定ꎬ耗气量增加直接延长了封存时长ꎮ

图 ５　 氮气封存耗气量

３􀆰 ２　 氮气置换阶段

如图 ６ 所示ꎬ氮气封存完成后ꎬ首站持续向管内

注入氢气并开启 １ 号阀室线路截断阀ꎬ氢气推动氮

气向末站移动ꎮ 依据 ＳＹ / Ｔ ７８２０—２０２４«输氢管道

工程设计规范»ꎬ置换注气速率推荐小于 ５ ｍ / ｓꎬ为
缩短投产置换时间ꎬ选用 ５ ｍ / ｓ 作为氢气注入流速ꎮ
置换某时刻管道内气体分布为:０ ~ １３４ ｋｍ 段充满

氢气ꎬ１３４~１７４ ｋｍ 段为氮气ꎬ１７４ ｋｍ 至末站段为空

气ꎻ管道完全充满氢气后ꎬ氮气置换完成ꎮ

１—氮气浓度ꎻ２—氢气浓度ꎻ３—管内压力

图 ６　 氢气置换过程中管道内状态

通过对氢气置换氮气过程中管内气体组分进行

追踪ꎬ可分别得到气头到达各阀室及站场的时间ꎬ如
表 ６ 所示ꎮ 假设氮气头在 ０ 时刻从阀室 １ 位置开始

向下游推进ꎬ在 １９:４７ 时刻ꎬ到达管线末站ꎬ共耗时

１９􀆰 ７８ ｈꎻ氢气头在 ０ 时刻从首站位置开始向下游推

进ꎬ在 ２１:１６ 时刻ꎬ到达管线末站ꎬ共耗时 ２１􀆰 ２７ ｈꎬ
氢气头与氮气头到达末站时间相差 １􀆰 ４９ ｈꎮ

表 ６　 改输氢管道氮气头和氢气头到达各站场及阀室时间

站场及

阀室

Ｎ２ 头到达

时刻

１ 号阀室－末站

累计用时 / ｈ

Ｈ２ 头到达

时刻

首站－末站

累计用时 / ｈ

１＃阀室 ０:００ — ２:３０ ２􀆰 ５０

２＃阀室 ２:１６ ２􀆰 ２７ ５:１２ ５􀆰 ２０

３＃阀室 ５:１１ ５􀆰 １８ ８:１９ ８􀆰 ３２

Ｃ 清管站 ８:１５ ８􀆰 ２５ １１:０５ １１􀆰 ０８

４＃阀室 １１:３８ １１􀆰 ０３ １４:２２ １４􀆰 ３７

５＃阀室 １３:２７ １３􀆰 ４５ １６:０２ １６􀆰 ０３

Ｄ 分输站 １７:１３ １７􀆰 ２２ １９:１５ １９􀆰 ２５

Ｅ 分输站 １８:３２ １８􀆰 ５３ ２０:２４ ２０􀆰 ４０

６＃阀室 １９:１８ １９􀆰 ３０ ２１:０１ ２１􀆰 ０２

末站 １９:４７ １９􀆰 ７８ ２１:１６ ２１􀆰 ２７

为对比改输氢气与原天然气管道投产置换过

程ꎬ原天然气管道气头到达各站场及阀室时间计算

结果表 ７ 所示ꎮ 假设氮气头在 ０ 时刻从 １ 号阀室开

始推进ꎬ２０:４７ 时刻到达管线末站ꎬ共耗时 ２０􀆰 ７８ ｈꎻ
天然气头在 ０ 时刻从首站开始推进ꎬ２３:１０ 时刻到

达管线末站ꎬ共耗时 ２３􀆰 １７ ｈꎬ天然气头与氮气头到

达末站相差 ２􀆰 ３９ ｈꎮ
表 ７　 原天然气管道氮气头和天然气头到达各站场及

阀室时间

站场及

阀室

Ｎ２ 头到达

时刻

１ 号阀室－末站

累计用时 / ｈ
天然气头

到达时刻

首站－末站

累计用时 / ｈ

１＃阀室 ０:００ — ２:２７ ２􀆰 ４５

２＃阀室 ２:２２ ２􀆰 ３７ ５:１４ ５􀆰 ２３

３＃阀室 ５:０７ ５􀆰 １２ ８:２０ ８􀆰 ３３

Ｃ 清管站 ８:１４ ８􀆰 ２３ １１:２０ １１􀆰 ３３

４＃阀室 １１:４７ １１􀆰 ７８ １４:４５ １４􀆰 ７５

５＃阀室 １３:４０ １３􀆰 ６７ １６:３５ １６􀆰 ５８

Ｄ 分输站 １７:４３ １７􀆰 ７２ ２０:２２ ２０􀆰 ３７

Ｅ 分输站 １９:１４ １９􀆰 ２３ ２１:４７ ２１􀆰 ７８

６＃阀室 ２０:１０ ２０􀆰 １７ ２２:４０ ２２􀆰 ６７

末站 ２０:４７ ２０􀆰 ７８ ２３:１０ ２３􀆰 １７

改输氢气与原天然气管道投产置换过程计算结

果对比如图 ７ 所示ꎬ氢置换氮气时长较天然气置换

缩短约 ２ ｈꎬ原因是相同管道粗糙度下ꎬ氢气运动黏

度更小、管道阻力低于天然气ꎬ气头更早抵达末站ꎮ
二者置换趋势相似ꎬ气头位置－时间曲线斜率随距

离增大而下降ꎬ表明后半管段气体流速变缓ꎮ
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１—氢气头(氢气置换氮气过程)ꎻ２—氮气头(氢气置换

氮气过程)ꎻ３—天然气头(天然气置换氮气过程)ꎻ
４—氮气头(天然气置换氮气过程)

图 ７　 改输氢气与原天然气管道投产置换

过程中气头到达位置耗时对比

３􀆰 ３　 升压阶段

升压阶段指在管道完成置换后ꎬ逐步提高其内

部压力ꎬ直至达到设计输送压力所需值的操作过程ꎮ
将升压阶段细分为 １、２、３、４、４􀆰 ５ ＭＰａ ５ 个阶段ꎬ
模拟不同注气流速下ꎬ管道压力达到不同升压阶段

所用时间ꎬ见表 ８ꎮ 不同入口流速下管道升压到

４􀆰 ５ ＭＰａ 所需时间如图 ８ 所示ꎮ
表 ８　 不同入口流速下不同升压阶段所需时间

升压阶段 / ＭＰａ
入口流速 / (ｍ􀅰ｓ－１)

１５ ２５ ３５ ４５

１􀆰 ０ ５２􀆰 ２ ３２􀆰 ０ ２３􀆰 ７ １９􀆰 １

２􀆰 ０ １０４􀆰 ７ ６３􀆰 ５ ４５􀆰 ６ ３５􀆰 ９

３􀆰 ０ １５６􀆰 １ ９４􀆰 ３ ６７􀆰 ８ ５３􀆰 ５

４􀆰 ０ ２０７􀆰 ４ １２４􀆰 ６ ８９􀆰 ５ ７０􀆰 ４

４􀆰 ５ ２３１􀆰 ４ １３９􀆰 ６ １００􀆰 ２ ７８􀆰 ８

图 ８　 不同入口流速下管道升压到 ４􀆰 ５ ＭＰａ
所需时间

同理ꎬ不同升压阶段下氢气和天然气管道用气

量和所需时间ꎬ如图 ９ 所示ꎮ 根据图中所示结果可

以看出ꎬ在 ３􀆰 ０ ＭＰａ 升压阶段之前ꎬ氢气消耗气量

和所需时间均大于天然气ꎻ在升压至 ３􀆰 ０ ＭＰａ 后ꎬ
天然气大于氢气ꎮ 同时随着压力上升ꎬ氢气气量曲

线斜率减少ꎮ

１—氢气升压过程消耗量ꎻ２—天然气升压过程消耗量ꎻ
３—氢气升压所用时间ꎻ４—天然气升压所用时间

图 ９　 Ｈ２ 与天然气升压阶段消耗气量和时间对比

４　 投产置换过程混气段长度计算

４􀆰 １　 混气机理

氢气置换管道内氮气时ꎬ两相界面会形成混合

段ꎬ其成因是浓度差驱动下分子自高浓度区向低浓

度区迁移的分子扩散ꎬ与运动流体和管道固壁间发

生的对流传质共同作用ꎮ 层流状态下对流传质占主

导ꎬ导致管道截面流速不均ꎬ混合段显著延长ꎬ进而

增加氮气消耗量与投产运行成本ꎮ
基于现有文献ꎬ混气段长度的理论计算多从分

子扩散与对流传质机理出发进行推导ꎬ对称浓度范

围内混气量与管道总容积的关系可用如下式(１) ~
式(３)表示ꎮ

Ｖｈ / Ｖｇ ＝ ５􀆰 ８０８Ｐｅ －０􀆰 ５
ｄ (１)

Ｐｅｄ ＝ ｖＬ / ＤＴ (２)
ＤＴ ＝ ｖｐｊ(３ × １０３ ＋ ６０􀆰 ７Ｒｅｐｊ) ０􀆰 ５４５ (３)

式中:Ｖｈ 为管道内混气量ꎬｍ３ꎻＶｇ 为管道总容积ꎬ
ｍ３ꎻＰｅｄ 为贝克莱准数ꎻｖ 为介质流速ꎬｍ / ｓꎻＬ 为管道

全长ꎬｍꎻＤＴ 为气体湍流扩散系数ꎻｖｐｊ为氢气和氮气

运动黏度平均值ꎻＲｅｐｊ为以 ｖｐｊ为运动黏度计算得到

的雷诺数ꎮ
将上述式子整理后得到管道混气长度预测公

式ꎬ如式(４)所示ꎬ其中 ＨＬ 为混气长度ꎬｍꎮ

ＨＬ ＝ (５􀆰 ８０８ Ｌｖｐｌ(３ × １０３ ＋ ６０􀆰 ７Ｒｅｐｌ) ０􀆰 ５４５ ) / ｖ (４)

　 　 而 Ｐｅｒｋｉｎｓ 等[１４] 借助混气对流扩散方程ꎬ计算

得出混气区域氮气质量分数 Ｃ 的分布情况ꎬ如式

(５)所示ꎬ同时在水平管道 Ｄｌ ＝Ｄｅꎮ
Ｃ ＝ ０􀆰 ５ｅｒｆｃ[(Ｌｘ － ｖｔ) / ２ Ｄｅ ｔ ] ＋

０􀆰 ５ｅｘｐ(ｖＬｘ / Ｄｅ)ｅｒｆｃ[(Ｌｘ ＋ ｖｔ) / ２ Ｄｅ ｔ ] (５)
Ｄｅ ＝ Ｄｌ( ｆ１) ＋ ｆ２ (６)

式中:Ｃ 为某气体的体积分数ꎻｖ 为注气速率ꎬｍ / ｓꎻｔ
为注气用时ꎬｓꎻＤｌ 为扩散系数ꎬｍ / ｓꎻＤｅ 为有效扩散

系数ꎬｍ / ｓꎻν 为运动黏度ꎬｍ２ / ｓꎻＴ 是温度ꎬＫꎻ ｆ１ꎬ ｆ２
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是经验函数ꎮ
其中ꎬ由于距离增长ꎬ( ｖＬｘ / Ｄｅ)项减小ꎬ因此式

子(５)中的第二项整体可忽略不计ꎬ简化后可得到

Ｌｘ 计算式和管道混气长度一维计算式如式(７)、式
(８)所示ꎮ

Ｌｘ ＝ Ｖｔ ＋ ２ Ｄｅ ｔ􀅰ｅｒｆｃ －１(２Ｃ) (７)
ＬＨ ＝ ＬＣ１ － ＬＣ２ ＝

２ Ｄｅ ｔ􀅰[ｅｒｆｃ －１(２Ｃ１) － ｅｒｆｃ －１(２Ｃ２)] (８)

式中:ＬＨ 为混气长度ꎬｍꎻｔ 为注气用时ꎬｓꎮ
４􀆰 ２　 有限元模型计算

４􀆰 ２􀆰 １　 模型建立

前文水力热力模型虽能够直观预测氢气投产置

换过程中的温度与压力的变化ꎬ但无法准确呈现混

气段的分布情况ꎮ 为此ꎬ本文采用 ＦＬＵＥＮＴ 软件重

点对管道投产过程混气段进行模拟ꎬ以计算氢气－
氮气混气段的长度及混气量ꎮ

为降低长输氢气管道模拟对计算资源的需求ꎬ
本研究采用二维管道模型ꎬ对已预存氮气的管道通

入氢气进行投产置换的过程进行模拟ꎮ 模型设定管

道外径为 ４５７ ｍｍꎬ长度为 １００ ｋｍꎮ 管道内的传质

过程主要包括气体间的扩散传质与对流传质ꎮ 在该

模型中ꎬ对流传质通过求解动量方程和连续性方程

来描述ꎬ扩散传质则借助组分输运方程进行表征ꎬ具
体表达式如下所示ꎮ

连续性方程
∂ρ / ∂ｔ ＋ Δ􀅰(ρ􀭳ｖ) ＝ Ｓｍ (９)

式中:∂ρ / ∂ｔ 为单位体积内流体密度随时间的变化

率ꎻ Δ􀅰(ρ􀭳ｖ)为净流入或流出控制体的质量流量ꎻＰ
为流体的密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻ􀭳ｖ 为速度矢量ꎬｍ / ｓꎻＳｍ 为质

量源项ꎬｋｇ / (ｍ３􀅰ｓ)ꎮ
动量方程

(∂ / ∂ｔ)(􀭳ρ􀭳ｖ) ＋ Δ􀅰(􀭳ρ􀭳ｖ􀭳ｖ) ＝
－ Δｐ ＋ Δ􀅰(􀭶τ) ＋ 􀭳ρ􀭸ｇ ＋ 􀭸Ｆ (１０)

式中:(∂ / ∂ｔ)(􀭳ρ􀭳ｖ)为表示单位体积内动量的时间变

化率ꎻ Δ􀅰(􀭳ρ􀭳ｖ􀭳ｖ)为表示由于流体流动导致的动量净

流出量ꎻ－ Δｐ 为表示作用在流体微元上的净压力ꎻ

Δ􀅰(􀭶τ)为粘性力项ꎻ􀭶τ 为粘性应力张量ꎻ􀭳ρ􀭸ｇ 为重力体

积力ꎻ􀭸Ｆ 为外部体积力ꎬＮ / ｍ３ꎮ
组分输运方程

∂(ρＹｉ) / ∂ｔ ＋

Δ􀅰(ρ􀭳ｖＹｉ) ＝ － Δ􀅰Ｊ→ｉ ＋ Ｒｉ ＋ Ｓｉ (１１)

式中:∂(ρＹｉ) / ∂ｔ 为单位体积内组分 ｉ 的质量随时间

的变化率ꎻ Δ􀅰(ρ􀭳ｖＹｉ)为整体流体流动导致的组分 ｉ

的净流出量ꎻＹｉ 为组分 ｉ 的质量分数ꎻ－ Δ􀅰Ｊ
→

ｉ 为浓度

梯度和其他效应导致的组分 ｉ 的净扩散通量ꎻＪ
→

ｉ 为

组分 ｉ 的扩散通量ꎮ
Ｊ→ｉ ＝ － ρ(Ｄｉꎬｍ ＋ μｔ / Ｓｃｔ)

ΔＹｉ (１２)
式中:Ｄｉꎬｍ 为组分 ｉ 在混合物中的质量扩散系数ꎬ
ｍ２ / ｓꎻμｔ / (Ｓｃｔ)为表示湍流扩散的影响ꎬ其中 μｔ 为湍

流黏性ꎬＰａ􀅰ｓꎻＳｃｔ 为湍流施密特数ꎬ一般取 ０􀆰 ７ꎻＲ ｉ

为化学反应净生成率ꎬｋｇ / (ｍ３􀅰ｓ)ꎮ
４􀆰 ２􀆰 ２　 模型边界条件和算法设置

本研究计算模型设定:入口为速度入口ꎬ出口为背

压大气压的压力出口ꎬ壁面为绝对粗糙度 ０􀆰 ０４５ ｍｍ
的无滑移壁面ꎮ 管道最大倾角 ２°ꎬ采用水平管道模

型ꎮ 数值求解选用 ＦＬＵＥＮＴ 的 ＳＩＭＰＬＥ 算法与标准

ｋ－ε 湍流模型ꎬ以组分输运模型模拟多组分混合ꎻ控
制方程用二阶迎风格式离散ꎬ计算中动态调整松弛

因子ꎮ
４􀆰 ２􀆰 ３　 模型可靠性验证

为验证二维投产置换模型可靠性ꎬ复现了中俄

东线天然气管道投产置换案例ꎮ 鉴于三维模型对长

输管道模拟存在计算量大、仅适用于短管段的局限ꎬ
本研究采用四边形结构化网格结合自适应方法优

化:通过智能跟踪混气界面ꎬ在界面区域加密网格保

障精度ꎬ非核心区域粗化网格降低负荷[１５]ꎬ同时设

置轴向 １ ｍ、径向 ３ 层的网格参数ꎬ１００ ｋｍ 管道模拟

仅需约 ３０ 万网格单元ꎬ相较传统全域加密方案大幅

减少网格量ꎬ在满足工程精度要求的同时ꎬ提升了计

算效率与稳定性ꎬ规避了收敛困难等问题ꎬ如图 １０
所示ꎮ

图 １０　 自适应网格应用效果图

基于文献明确的工况参数ꎬ本文开展管道混气

针对性模拟试验:设定注气速率 ７ ｍ / ｓꎬ选取 ７１１、
１ ０１６、１ ２１９、１ ４２２ ｍｍ ４ 种管径ꎬ模拟注气 ２０ ｓ 时

的气体混合状态ꎬ并将模拟数据与文献三维模拟结

果对比ꎬ如图 １１ 所示ꎮ 结果表明本文构建的二维模

型在混气段长度、两气体相界面形态等核心特征上

高度契合ꎬ仅混气长度存在约 ５􀆰 ４％的偏差—该偏

差源于试验与文献中天然气组分差异ꎬ属可解释的

合理范畴ꎮ 如此确保了计算误差于工程允许范围的

前提下ꎬ通过模型降维可大幅减少计算量ꎬ显著提升
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计算效率ꎮ 为夯实结论ꎬ本文将氢气管道二维模型

模拟结果与文献中天然气管道三维模拟实测数据交

叉验证ꎬ再次验证了二维模型在相近工况下的良好

适用性ꎮ

(ａ)文献结果[７]

(ｂ)复现结果

图 １１　 文献结果与本文模型复现结果对比

４􀆰 ２􀆰 ４　 结果与分析

为探究长距离氢气管道在投产置换过程中混气

长度随管道长度的变化关系ꎬ本研究选取长度为

１００ ｋｍ、外径为 ４５７ ｍｍ 的管道作为分析对象ꎬ采用

氢气置换管内封存氮气的工艺方式ꎬ对置换速度为

１０ ｍ / ｓ、注气压力为 ０􀆰 ５ ＭＰａ 的完整置换过程进行

了模拟ꎮ 将 ＦＬＵＥＮＴ 数值模拟结果与 Ｐｅｒｋｉｎｓ 等[１４]

提出的一维混气长度预测公式(４)及式(８)的计算

结果进行对比分析ꎬ具体对比数据见表 ９ꎮ
表 ９　 混气长度随管长变化 ＦＬＵＥＮＴ 与经验公式

计算结果对比

预设混气段

中心位置 / ｍ
经验式(４)

混气段长度 / ｍ
经验式(８)

混气段长度 / ｍ
ＦＬＵＥＮＴ

混气段长度 / ｍ

７１９􀆰 ３ ４９􀆰 ０ ４２􀆰 ７９ ７５􀆰 ３
２０２４􀆰 ３ ８２􀆰 ２ ７１􀆰 ７８ ９３􀆰 ５
３０６４􀆰 ６ １０１􀆰 １ ８８􀆰 ３１ １０３􀆰 ９
５１２８􀆰 ０ １３０􀆰 ８ １１４􀆰 ２４ １２０􀆰 ２
６１８０􀆰 １ １４３􀆰 ６ １２５􀆰 ４１ １２８􀆰 ５
７２１４􀆰 ９ １５５􀆰 ２ １３５􀆰 ５０ １３４􀆰 １
８２３４􀆰 ９ １６５􀆰 ８ １４４􀆰 ７７ １４１􀆰 ８

湍流条件下ꎬ氢气置换氮气的混气段长度增长ꎬ
核心源于湍流扩散与速度剖面的协同作用ꎮ 随注气

距离增加ꎬ管道内流体剪切时空延长ꎬ氢氮气体通过

湍流脉动实现径向浓度梯度的交换掺混ꎬ使纵向浓

度锋面拉长ꎬ混气段随之增长ꎻ置换初期因局部浓度

差大、湍流扩散驱动力强ꎬ混气段快速扩展ꎬ后期浓

度场趋于平缓、梯度减小ꎬ增长速率逐渐减缓ꎮ
结合图 １２ 结果ꎬ前文两类混气长度经验计算式

在 １００ ｋｍ 级长距离管道预测中存在明显局限性ꎬ计
算结果与 ＦＬＵＥＮＴ 数值模拟偏差显著(图 １３)ꎮ 偏

差成因主要包括:未考虑重力对气体混合的调控作

用ꎬ未有效表征长距离管道末端压力衰减引发的气

体膨胀与对流扩散的动态耦合关系ꎻ且经验式基于

特定工况建立ꎬ适用场景受限ꎬ难以适配长距离管道

复杂传输环境ꎮ 因此ꎬ两类经验式预测的混气段长

度均显著高于 ＦＬＵＥＮＴ 模拟结果ꎬ这一偏差印证了

一维经验式在长距离管道混气计算中的适用性不

足ꎬ同时凸显了数值模拟在复杂工况下的优势ꎮ

１—式(４)ꎻ２—ＦＬＵＥＮＴ 模拟ꎻ３—式(８)

图 １２　 １０ ｋｍ 范围内混气长度计算结果对比

１—式(４)ꎻ２—式(８)ꎻ３—ＦＬＵＥＮＴ 模拟

图 １３　 １００ ｋｍ 范围内混气长度计算结果对比

５　 结论

(１)在置换过程建模中ꎬ氢气可视为可压缩理

想气体ꎬ管道内不发生相变ꎬ仅考虑单相流动ꎮ 采用

氮气作为隔离介质的“气推气”置换方法同样适用

于氢气管道投产ꎮ
(２)以 ３０１􀆰 ６ ｋｍ、ＤＮ４５０ 天然气改输氢气管道为

例ꎬ氮气封存 ３３􀆰 ８ ｋｍ 长管段、封存压力 ０􀆰 ０５ ＭＰａꎬ
耗氮 ８ ０００ ｍ３ꎻ置换阶段 Ｈ２ 头、Ｎ２ 头分别 １９􀆰 ７８、
２１􀆰 ２７ ｈ 达末站ꎻ升压至 ４􀆰 ５ ＭＰａ 需 ２３１􀆰 ４ ｈꎬ耗氢

１􀆰 ９４６×１０６ ｍ３ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ３６９ 页)
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