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摘 要：为提升轻烃回收工艺中乙烷回收率、冷能利用率和㶲效率，并提升液化天然气（LNG）冷能综合利用效能，提出了一种

基于LNG冷能驱动的轻烃回收与空气分离集成工艺。以乙烷回收率、系统功耗、冷能利用率、㶲效率和净现值为评价指标，研

究了关键参数对系统性能的影响，并开展了多目标优化、㶲分析和经济性（净现值）综合评价。结果表明，脱甲烷塔入口压力和

温度、蒸馏塔1入口温度，以及空气质量流量对系统性能具有显著影响；多目标优化后，工艺乙烷回收率为94.79%，系统功耗为

4.27 × 104 kW，冷能利用率为88.20%，㶲效率为84.66%，净现值为294.8 × 108 CNY。设备㶲分析表明，压缩机、精馏塔和换热

器的㶲损失合计占总损失的85%以上，是提升系统能效的关键环节。新工艺在冷能梯级利用、乙烷回收率和㶲效率方面表现

出显著优势，兼具技术可行性与经济竞争力，可为LNG冷能耦合化工分离工艺提供新思路。
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Abstract: To improve the ethane recovery rate, cold energy utilization rate and exergy efficiency in light hydrocarbon recovery 

processes, and to enhance the comprehensive utilization efficiency of LNG cold energy, an integrated process of light hydrocarbon 

recovery and air separation driven by LNG cold energy was proposed. Using ethane recovery rate, system power consumption, cold 

energy utilization rate, exergy efficiency and net present value as evaluation indicators, the effects of key parameters on system 

performance were investigated, along with multi-objective optimization, exergy analysis, and comprehensive economic (net present 

value) evaluation. The results show that the demethanizer inlet pressure and temperature, the inlet temperature of distillation column 1 

and the air mass flow rate have significant impacts on system performance. After multi-objective optimization, the process achieves an 

ethane recovery rate of 94.79%, a system power consumption of 4.27 × 104 kW, a cold energy utilization rate of 88.20%, an exergy 

efficiency of 84.66% and a net present value of 294.8 × 108 CNY. Exergy analysis of equipment indicates that the combined exergy 

losses of compressors, distillation columns and heat exchangers account for more than 85% of the total losses, representing key links for 

improving system energy efficiency. The proposed process demonstrates significant advantages in cold energy cascade utilization, ethane 

recovery and exergy efficiency, while exhibiting both technical feasibility and economic competitiveness, thus can provide a new 

approach for coupling LNG cold energy with chemical separation processes.

Keywords: LNG cold energy-driven; light hydrocarbon recovery; cold energy utilization rate; multi-objective optimization; exergy 

analysis; net present value
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全球液化天然气（LNG）贸易量持续增长。

2023年，我国天然气进口总量达到1.65 × 1012 m3，同

比增长 9.9%，其中LNG进口量为 7200 × 104 t，继续

稳居全球首位[1]。LNG 气化过程中释放的冷能约

810 kJ/kg，具有显著的能源回收价值，若将该冷能直

接排入海中，将导致近海水体温度下降4~6 ℃，对海

洋生态构成威胁[2-3]。因此，如何高效利用冷能，已

成为兼具经济效益与环保效益的关键课题[4]。

LNG冷能在轻烃回收与空气分离等领域的应

用已形成较为成熟的技术体系。早在20世纪60年

代，美国有关机构率先将 LNG冷能应用于轻烃分

离，并申请了相关专利[5]。GAO 等[6]提出了高压

（4.5 MPa）与低压（2.4 MPa）两种工艺路径：高压路

径通过压缩机增压实现管道输送，低压路径则利用

LNG冷能对富甲烷气进行液化后泵送。结果表明，低

压工艺在年度总成本（TAC）方面更具优势。LI等[7]针

对炼油厂的研究表明，集成LNG冷能后的系统可替

代7973 kW的压缩制冷系统，同时提供1.44 × 104 kW

冷能，整体能效显著提升。轻烃回收被认为是高效

利用LNG冷能的一种有效途径。LNG中含有少量

轻烃组分，如乙烷和丙烷。乙烯产量被视为衡量一

个国家综合经济实力的重要指标[7]。王溪等[8]研究

发现轻烃回收与空气分离工艺在约-100 ℃附近的

温区具有良好适配性，可实现高效的能量链构建。

目前，国内LNG接收站冷能利用率较低，亟需在冷

量匹配与动态控制技术方面实现突破。国内邹浪

团队通过优化直接换热（DHX）工艺参数，使乙烷回

收率从 87%提升至 94%[9]。邓志安等[10]通过脱甲烷

塔进料泵增压与脱乙烷塔换热的协同设计，显著降

低了系统能耗。高婷等[11]利用LNG冷能改进了轻

烃分离流程。US7069743B2[12]、EP1734027A1[13]和

CN107082736A[14]等多项专利聚焦于液化贫天然气

生产技术优化。

在空气分离领域，ZHANG等[15]开发了轻烃-空

气分离耦合工艺，利用富甲烷尾气替代高纯氮气作

为分子筛再生气源，年节约成本达314.4 × 104 USD，

同时乙烷回收率也得到提升。传统LNG处理因采

用单一冷能技术，导致冷能浪费及生态风险。新型

耦合系统通过多级冷能网络匹配不同温区，实现冷

能梯级利用。新系统将深冷空气分离所需的超低

温段与轻烃分离的中低温段相结合，通过多级冷能

传递网络设计，大幅提升了系统整体能效[16]。然而，

现有技术仍面临冷能梯级利用效率不足、系统能耗

较高，以及动态调控能力薄弱等瓶颈。本研究通过

构建轻烃回收与空气分离耦合的冷能协同模型，突

破温区耦合与多目标动态优化技术，实现冷能利用

率提升和系统功耗降低，为LNG冷能的高效低碳利

用提供新范式。

本研究构建以LNG冷能驱动的轻烃回收与空

气分离集成工艺，利用Aspen HYSYS建模，开展多

参数敏感性分析，优化脱甲烷塔入口压力与温度、

蒸馏塔入口温度，以及空气质量流量等关键参数；

以乙烷回收率、系统功耗、冷能利用率和㶲效率为

评价指标，与 3 种主流 LNG 轻烃回收工艺进行对

比；并采用遗传算法（NSGA-Ⅱ）对工艺进行多目标

优化，利用线性规划法（LINMAP）[17]和逼近理想解

排序法（TOPSIS）[18]对 Pareto 前沿解集进行决策优

选；最后开展㶲分析与经济性分析，旨在为LNG冷

能的高效利用提供参考。

1　工艺流程及其系统模型

1.1　LNG冷能驱动轻烃回收与空气分离集成工艺

本工艺将LNG冷能梯级利用与空气分离集成，

实现了能效协同（图1）。文中所涉压力均为绝对压

力。LNG经泵 P1增压至 2100 kPa后，作为冷源与

压缩空气A4进行换热，随后经泵P2进一步加压进

入脱甲烷塔，分离出富甲烷气体L4（液化回收）和塔

底液；塔底液降压进入脱乙烷塔，产出乙烷和液化

石油气（LPG）。空气系统采用两级冷却策略：原料

空气（101.3 kPa）首先经空气压缩机（AC）压缩至

300 kPa，然后通过海水冷却器（C1）预冷至 15 ℃

（A3）；接着通过脱甲烷塔（Demethanizer）输出的

-100 ℃甲烷气体L4进行深度冷却；在换热器1（HX1）

中与LNG进一步换热至-140.8 ℃后，进入空气分离

装置，通过双蒸馏塔产出液氮和液氧。在整个流程

中，脱乙烷塔及精馏塔的冷凝冷源均由外部LNG直

接提供，再沸器的热源则统一采用海水供热。由关

键换热节点HX1实现了LNG冷能（-162 ℃）与空气

冷却需求（-140.8 ℃）之间的梯度温区匹配。

基础工艺参数来源于我国某LNG接收终端的

实际运行数据，其中LNG处理量为 100 t/h，入口温

度为-162 ℃，原料气组成见表1[19]。
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1.2　参数设置与模拟假设

本文采用Aspen HYSYS V14对LNG冷能驱动

的轻烃回收与空气分离集成工艺进行稳态模拟。

原料LNG的入口温度为-162 ℃，压力为 104.8 kPa，

处理量为100 t/h，采用Peng-Robinson状态方程进行

物性计算[20]，天然气组成与终端实际数据一致；系统

环境温度为 25 ℃，环境压力为 101.325 kPa[21]，主要

参数设置见表2。模拟计算基于以下假设：（1）泵与

压缩机内流体流动为稳态过程，忽略管路压降及热

损失，仅考虑设备内部的压力波动[21]；（2）泵与压缩

机的绝热效率均设定为75%[22]；（3）混合器能量损耗

忽略不计[22]；（4）空气分离系统的原料气体限定为氮

气/氧气二元体系；（5）精馏塔模拟采用理想塔板模

型；（6）全系统处于稳态运行[22]；（7）换热器设计时，

最小夹点温差不小于3 ℃。

LNG—液化天然气；P1—泵1；P2—泵2；HX1—换热器1；HX2—换热器2；Throttle1—节流阀1；Throttle2—节流阀2；Throttle3—节流阀3；LC2—乙烷；LPG

—液化石油气；AIR—空气；AC—空气压缩机；C1—海水冷却器；DC1—精馏塔1；DC2—精馏塔2；LN2—液氮；LO2—液氧。

图1　LNG冷能驱动轻烃回收与空气分离集成工艺流程图

Fig. 1　Flow chart of integrated process of light hydrocarbon recovery and air separation driven by LNG cold energy

表1　原料气组成[19]

Table 1　Raw gas compositions[19]

组分

甲烷

乙烷

丙烷

异丁烷

氮气

物质的量分数 /%

93.50

4.22

0.98

0.84

0.46

表2　主要参数设置

Table 2　Main parameter settings

主要参数

LNG入口温度 /℃

LNG入口压力 /kPa

增压后LNG压力 /kPa

LNG质量流量 /(kg·s-1)

空气入口压力 /kPa

节流阀Throttle1节流压力 /kPa

节流阀Throttle2节流压力 /kPa

节流阀Throttle3节流压力 /kPa

NG质量流量 /(kg·s-1)

LC2质量流量 /(kg·s-1)

LPG质量流量 /(kg·s-1)

LO2质量流量 /(kg·s-1)

LN2质量流量 /(kg·s-1)

数值

-162.0

104.8

2100

27.78

101.3

1919

51.30

76.30

24.36

1.95

1.47

9.53

32.15

主要参数

出口NG温度 /℃

出口LC2温度 /℃

出口LPG温度 /℃

出口LN2温度 /℃

出口LO2温度 /℃

出口NG压力 /kPa

出口LC2压力 /kPa

出口LPG压力 /kPa

出口LO2压力 /kPa

出口LN2压力 /kPa

泵的绝热效率 /%

压缩机的绝热效率 /%

数值

10

-83.87

-14.96

-194.2

-180.1

2099

180

200

138

121

75

75

147



2026 年第 51 卷低碳化学与化工

1.3　模型验证

为确保集成系统模型的可靠性，本研究对轻烃

回收单元和空气分离单元中关键设备进行了模型

验证，结果见表3。基于HYSYS V14平台构建的模

型运行结果与工业实际数据进行对比，偏差均低于

行业允许阈值（1%）。偏差分析表明，模型运行结果

与工业实际数据之间的偏差主要来源于软件版本

差异、算法更新，以及接口兼容性问题。为解决上

述问题，本研究通过手动校准物性参数，并统一软

件版本（全流程均采用 HYSYS V14.0 与 MATLAB 

2022a），有效降低了模型的综合误差率。尽管软件

版本差异可能引入局部偏差，但通过参数校正与算

法适配，有效保障了系统级模拟的工程适用性，为

后续工作提供了可靠的研究基础。

2　系统性能评价指标

2.1　乙烷回收率

乙烷回收率是指在天然气处理过程中，从原料

气中成功分离并回收的乙烷所占比例[10]，常以百分

比形式表示，用于衡量从LNG或天然气中有效提取

乙烷的效率，乙烷回收率计算方法见式(1)。

Y=
Fpro

FLNG-pro

´100% (1)

式中，Y为系统的乙烷回收率，%；Fpro为乙烷回收量，

t/h；FLNG-pro为LNG进料中乙烷流量，t/h。

2.2　系统功耗

降低系统功耗对提升系统整体性能至关重

要[26]，系统功耗高不仅会增大能源消耗及运行成本，

提高碳排放，还可能影响工艺稳定性，系统功耗的

计算方法见式(2)。塔底再沸器所需的热量可由海

水提供[20]。

SPC =PP1 +PP2 +PAC +PDC1 +Pdeethanizer (2)

式中，SPC为系统功耗，kW；PP1和PP2分别为泵P1和

P2的功耗，kW；PAC为压缩机AC的功耗，kW；PDC1和

Pdeethanizer分别为精馏塔DC1和脱乙烷塔Deethanizer

顶部冷凝器的功耗，kW。

2.3　冷能利用率

冷能利用率是指系统中可用冷能被有效利用

的比例，提升冷能利用率有助于提升整体能源效

率，减小能源损耗[11]，冷能利用率计算方法见式(3)。

λ =
Qmax -QLNG

Qmax

´ 100% (3)

式中，λ为系统的冷能利用率，%；Qmax为系统中LNG

原料所携带的冷能，kJ/h；QLNG为系统中未利用的冷

能，kJ/h。

2.4　㶲效率

当系统以可逆过程，从任意状态变化至与所定

义的环境状态达到热力学平衡时，所能转化为其他

形式能量的最大值称为㶲。㶲分析主要反映能量

的品质，表示能量的可用性或其做功能力[22]。在理

想状态下，㶲（Ė，kJ/h）由物理㶲和化学㶲两部分组

成[23]，计算方法见式(4)~式(6)。

Ė = ṁe = ṁ (eph + ech ) (4)

eph = (h - h0 ) - T0(s - s0 ) (5)

ech = φ ´LHV (6)

式中，ṁ为质量流量，kg/h；e为比㶲，kJ/kg；eph为比物

表3　系统设备模型验证结果

Table 3　Validation results of system equipment models

设备

泵

压缩机

换热器

脱甲烷塔

精馏塔

参数

功耗 /kW

输出温度 /℃

功耗 /kW

出口温度 /℃

热流股出口温度 /℃

上/下出口温度 /℃

上/下出口压力 /MPa

上出口流量 /(kg·s-1)

下出口流量 /(kg·s-1)

上出口温度 /℃

下出口温度 /℃

上出口压力 /MPa

下出口压力 /kPa

上出口氮气体积分数 /%

本文数值

212.2

-161.6

465.7

49.67

16.99

1.196

3.168

155.79

4.57

-178.6

-171.6

0.517

0.649

98.92

参考文献数值

212

-161.6

465

49.5

17

1.2

3.167

156.09

4.28

-178.6

-171.9

0.517

0.649

97.87

误差

0.0009

0

0.0015

0.0034

0.0006

0.0033

0.0003

0.0019

0.0678

0

0.0017

0

0

0.0107

参考文献

[23]

[23]

[24]

[24]

[25]
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理㶲，kJ/kg；ech为比化学㶲，kJ/kg；h和h0分别为系统

的焓值和其在常温常压下焓值，kJ/kg；T0为常温，K；

s 和 s0 分别为系统熵值和其在常温常压下熵值，

kJ/(kg·K)；φ为经验参数，标准条件下通常取值为

1.04；LHV为天然气低位热值，kJ/kg。

系统㶲效率计算方法见式(7)~式(9)[19]。

ηex =
Ėxproduct

Ėxfuel

´ 100% (7)

Ėxproduct = ĖxNG + ĖxET + ĖxLPG + ĖxLN2
+ ĖxLO2

(8)

Ėxfuel = ĖxLNG (9)

式中，ηex为系统㶲效率，%；Ėxproduct为系统输出㶲，

kW；Ėxfuel为系统输入㶲，kW；ĖxNG为系统出口天然

气㶲值，kW；ĖxET为系统出口乙烷㶲值，kW；ĖxLPG为

系统出口LPG㶲值，kW；ĖxLN2
和 ĖxLO2

分别为系统出

口液氮和液氧的㶲值，kW；ĖxLNG为LNG流股的㶲

值，kW。

2.5　经济指标

对本研究中LNG冷能驱动的轻烃回收与空气

分离集成系统进行了经济性评估。净现值（NPV，

CNY）是用于评估投资项目或机会盈利能力的关键

财务指标。净现值计算方法见式(10)~式(16)[26-27]。

NPV =∑
j = 1

n NCF

( )1 + int
n
- Inv (10)

式中，NCF为净现金流，CNY；int为利率，0.1；n为项

目生命周期，20年；Inv为总投资成本，CNY。

NCF =CNG +CET +CLPG +CLN2
+CLO2

-CLNG -CQLNG
-

EP ×OT ×NEP -AOC (11)

式中，CNG、CET、CLPG、CLN2
、CLO2

、CLNG和CQLNG
分别为甲

烷、乙烷、LPG、液氮、液氧、LNG和LNG冷能相关的

利润或成本，CNY；EP为电价，CNY/(kW·h)；OT为

年运行时间，8000 h；NEP为净输出功率，kW；AOC

为年度运营成本，CNY。

CNG = cNG ×LHVNG × ṁNG ×OT (12)

式中，cNG为甲烷市场价格，CNY/kJ；LHVNG为甲烷低

位热值，kJ/kg；ṁNG 为甲烷质量流量，kg/h。CET、

CLPG、CLN2
、CLO2

和CLNG的计算方法类似。

CQLNG
= (QDME +QDC1 +QDC2 )×OT × cQLNG

(13)

式中，QDME、QDC1和QDC2分别为脱乙烷塔、精馏塔1和

精馏塔2的热流值，kJ/h；cQLNG
为LNG冷能市场价格，

CNY/kJ。

AOC = α × Inv (14)

式中，α为系统的维护系数，0.05。

Inv = (1 + δ + β ) ×∑IC (15)

式中，δ为工厂平衡成本系数，20%；β为直接成本系

数，32%；IC为设备投资成本，CNY。

IC =EPC × (1 + ξ ) (16)

式中，EPC为设备采购成本，CNY；ζ为安装系数，泵

和压缩机的安装系数取0.8，热交换器的安装系数取

0.04。设备采购成本函数见表4[26-27]。

3　关键参数影响分析

采用控制变量法，评估了脱甲烷塔入口压力

（1800~2500 kPa）、入口温度（-142~-120 ℃）、蒸馏

塔 1入口温度（-160~-130 ℃），以及空气质量流量

（1.5 × 105~2.2 × 105 kg/h）等关键参数对系统性能的

影响。

3.1　脱甲烷塔入口压力

脱甲烷塔入口压力于 1800~2500 kPa 内调节，

系统性能变化规律见图 2。随着压力增大，㶲效率

呈线性减小趋势，甲烷的熵值由 9.716 kJ/(kg·K)减

小至 9.529 kJ/(kg·K)。脱乙烷塔塔顶乙烷质量流量

减小，导致乙烷回收率随之减小。系统功耗呈现先

增大后减小的趋势，当压力增大至2100 kPa，精馏塔

表4　设备采购成本函数［26-27］

Table 4　Equipment purchase cost functions［26-27］

设备

泵

压缩机

海水冷却器

换热器

精馏塔

成本函数

1120 ´ Ẇ 0.8
pump

39.5 ´ ṁAir

0.9 - ηisAC

´
pA2

pA1

´ ln(
pA2

pA1

)

2290 ´(
Qint

0.018Dtint

)0.6

2143 ´A0.514
HX

1780l0.87d 1.23{2.86 + 1.694FM
é
ë10.01 - 7.408ln p + 1.395(ln p) 2ù

û} +
(193.04 + 22.72 + 60.38d 2 )FBM Nact fq

备注

Ẇpump为泵消耗的功，kW

ṁAir为空气质量流量，kg/h；ηisAC为绝热效率；p为流股压力，kPa

Qint为热量，kW；Dtint为常数，8.985

AHX为换热器换热面积，m2

l为塔高度，m；d为塔直径，m；假设塔和塔盘材料为不锈钢，FM和FBM分

别取4.0和2.0；p为塔底压力，Pa；Nact为实际塔板数；因为塔板实际数量

大于20，fq取1.0
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DC1的冷凝器能耗显著增大，而泵 P1/P2及压缩机

AC 的能耗基本保持稳定；当压力进一步增大至

2500 kPa，流股L5的制冷能力下降，导致冷能利用

率减小（L1/L2 流股的制冷量不变）。综合分析表

明，脱甲烷塔入口压力对系统性能具有显著影响。

3.2　脱甲烷塔入口温度

脱甲烷塔入口温度于-142~-120 ℃内调节，系

统性能变化规律见图 3。随着温度升高，系统㶲效

率呈现先增大后减小的非单调变化特性。当温度

由-142 ℃升高至-135 ℃，甲烷的焓值由-4595 kJ/kg

减小至-4622 kJ/kg，熵值由 10.020 kJ/(kg·K)减小至

9.933 kJ/(kg·K)，系统㶲效率随之减小。当温度

进一步升高至 -120 ℃，甲烷的焓值继续减小至

-4683 kJ/kg，熵值减小至 9.722 kJ/(kg·K)，㶲效率开

始增大。乙烷回收率随温度升高呈持续下降趋势，

主要由于乙烷质量流量减小所致。系统功耗与冷

能利用率也同时减小，一方面，由于流股D2温度降

低，减小了脱乙烷塔的能耗；另一方面，HX2的换热

量减小，导致甲烷输出过程中部分冷量残留。综合

分析表明，脱甲烷塔入口温度对系统性能具有显著

影响。

3.3　精馏塔入口温度

精馏塔1入口温度于-160~-130 ℃内调节，系统

性能变化规律见图 4。随温度升高，㶲效率呈线性

减小趋势，主要原因为流股A5的焓值由-186.9 kJ/kg

增大至-156.6 kJ/kg，熵值由 3.989 kJ/(kg·K)增大至

4.226 kJ/(kg·K)，从而加剧了系统热力学㶲损失。乙

烷回收率变化小于 0.2%，基本保持稳定，这是因为

蒸馏塔 1属于空气分离模块，对轻烃回收过程没有

直接影响。随着温度升高，系统功耗增大，这主要

由精馏塔能耗增大所驱动；同时冷能利用率减小，

原因在于HX1换热量减小，导致空气降温不足。综

合分析表明，精馏塔 1入口温度对系统性能具有显

著影响。

3.4　空气质量流量

空气质量流量于 1.5 × 105~2.2 × 105 kg/h 内调

节，系统性能变化规律见图 5。随空气质量流量增

大，㶲效率呈线性增大趋势，主要归因于甲烷、液氮

和液氧的㶲值相应增大（式(7)），而系统整体的焓熵

平衡未发生显著变化。乙烷回收率波动小于 0.2%，

基本保持稳定，这是由于空气分离模块对轻烃回收

过程影响较小。系统功耗与冷能利用率同步增大，

主要源于压缩机和蒸馏塔能耗的增大，以及HX1和

HX2换热强度提升。综合分析表明，空气质量流量

对系统性能具有显著影响。

综上所述，工艺的最优参数配置为：脱甲烷塔

入口压力为 2100 kPa；脱甲烷塔入口温度为

-142 ℃；蒸馏塔 1入口温度为-160 ℃；空气质量流

图2　脱甲烷塔入口压力对系统性能的影响

Fig. 2　Effects of demethanizer inlet pressures on system performances

图3　脱甲烷塔入口温度对系统性能的影响

Fig. 3　Effects of demethanizer inlet temperatures on system performances

图4　蒸馏塔1入口温度对系统性能的影响

Fig. 4　Effects of distillation column 1 inlet temperatures on 

system performances

图5　空气质量流量对系统性能的影响

Fig. 5　Effects of air mass flow rates on system performances
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量为 220 t/h。最优参数配置下，不仅最大化了㶲效

率、乙烷回收率和冷能利用率，还实现了系统功耗

的协同优化，验证了冷能梯级利用与精馏过程强化

的协同效应。

4　多目标优化与结果讨论

4.1　多目标优化

本研究采用带精英保留策略的非支配排序遗

传算法（NSGA-Ⅱ）[27]进行多目标优化，其非支配排

序与拥挤度距离机制有效保障了种群多样性，参数

设置详见表 5和表 6。算法配置为种群规模 40，遗

传迭代 500 代，并通过线性规划法（LINMAP）[17]与

逼近理想解排序法（TOPSIS）[18]对 Pareto 前沿解集

进行决策优选。该算法在解决复杂多目标问题中

的优势体现为：避免了单一权重分配带来的主观偏

差；实现了冷能利用率、㶲效率与乙烷回收率的同

步多目标协同优化。

参数分析表明，脱甲烷塔入口压力与温度、精

馏塔 1入口温度，以及空气质量流量对系统性能具

有显著影响。基于NSGA-Ⅱ算法，以冷能利用率、㶲

效率和乙烷回收率为优化目标，开展多目标优化。

经过 500代遗传迭代，获得收敛性良好的 Pareto前

沿解集，并通过LINMAP与TOPSIS方法进行了决

策优选，确定最优解（图 6）。两种方法选取的最优

解一致，对应的性能指标为：冷能利用率88.20%、㶲

效率 84.66%、乙烷回收率 94.79%（表 7），获得了收

敛性强、鲁棒性良好的多目标优化结果。

表6　输入参数取值范围

Table 6　Ranges of input parameters

参数

脱甲烷塔入口压力 /kPa

脱甲烷塔入口温度 /℃

蒸馏塔1入口压力 /kPa

蒸馏塔1入口温度 /℃

空气质量流量 /(kg·s-1)

数值

下限

1800

-142

280

-160

130000

上限

2500

-120

500

-140

250000

表5　NSGA-Ⅱ基本参数

Table 5　Basic parameters of NSGA-Ⅱ

优化参数

种群大小

最大迭代次数 /次

交叉概率

变异概率

选择算法

数值/设置

40

500

0.9

0.02

随机选择/精英保留

图6　优化目标的Pareto前沿面、理想点和决策点

Fig. 6　Pareto frontier, ideal point and decision point of optimization objectives
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4.2　工艺性能对比分析

通过多目标优化参数导入，将天然气制冷单元

DHX工艺（A）、LNG轻烃回收工艺（B）和LNG轻烃

分离改进流程（C）作为基准工艺流程[9-11]横向对比，

发现新工艺在关键性能参数上实现了显著提升（图7）。

㶲效率增大得益于轻烃回收与空气分离集成系统

中的㶲损协同调控机制；乙烷回收率增大归因于

LNG冷能在预冷、液化和过冷阶段的三级耦合；冷

能利用率增大源于轻烃回收与空气分离的协同，实

现了对LNG冷能的深度梯级利用。系统功耗增大

主要源于深冷换热器组等高效冷能设备的集成，而

副产的液氧（体积分数大于 99.5%）和液氮（体积分

数大于99.9%）则带来了增量经济效益。

相较于A工艺和C工艺，新工艺的㶲效率分别

增大了 24.06%和 19.33%，充分验证了LNG冷能深

度整合技术的优越性。新工艺乙烷回收率为94.79%

（较 A 工艺增大超过 8%），冷能利用率为 88.20%

（较A工艺增大超过 30%），㶲效率为 84.66%，系统

功耗为 4.27 × 104 kW。新工艺在乙烷回收率、冷能

利用率等核心指标上均优于现有技术，归因于冷能

梯级利用与精馏流程优化的协同效应。

4.3　㶲分析

㶲分析结果（图 8、图 9）显示，新工艺总㶲损失

为4.38 × 104 kW，㶲效率为84.66%，压缩机、精馏塔

和换热器的㶲损失合计占总损失的 85%以上。精

馏塔为主要㶲损失单元，㶲损失主要源于设备内部

不可逆相变过程及气液两相分布失衡。换热器的

㶲损失主要源于天然气液化过程中双向换热的特

性（既为热源又冷源），温差驱动传热的不可逆性构

成了主要损失机制。

图7　不同工艺性能对比

Fig. 7　Comparison of different process performances

表7　多目标优化结果

Table 7　Multi-objective optimization results

参数

脱甲烷塔入口压力 /kPa

脱甲烷塔入口温度 /℃

精馏塔1入口温度 /℃

空气质量流量 /(kg·h-1)

冷能利用率 /%

㶲效率 /%

乙烷回收率 /%

数值

LINMAP方法

1907.60

-120.00

-149.67

242848.57

88.20

84.66

94.79

TOPSIS方法

1907.60

-120.00

-149.67

242848.57

88.20

84.66

94.79

图8　系统㶲流图

Fig. 8　System exergy flow diagram
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4.4　净现值分析

基于Aspen HYSYS经济分析模块评估，系统设

备的总资本成本为1.402 × 108 CNY（图10）。其中，精

馏塔资本成本占比最大（95.8%），为主导成本项；换热

器与海水冷却器占2.9%；泵与压缩机占 0.8%；节流

阀仅为 0.5%。结合产品市场价格（表8），系统净现

值达到294.8 × 108 CNY。新工艺可行性主要体现在

精馏环节成本高度集中，为流程集约化改造提供了

降本空间；低能耗设备（换热器和泵）成本占比不足

3%，验证了冷能梯级利用的经济优势。

5　结论

本文提出了一种基于LNG冷能驱动的轻烃回

收与空气分离集成工艺，并开展了热力学分析、多

目标性能优化和经济性评估，与主流LNG轻烃回收

工艺进行了对比，得出以下主要结论。

（1）以乙烷回收率、系统功耗、冷能利用率和㶲

效率为评价指标，系统分析了关键参数对工艺性能

的影响。结果表明，脱甲烷塔入口压力和温度、精

馏塔 1入口温度对乙烷回收率和㶲效率影响显著；

空气质量流量与精馏塔1入口温度对系统功耗和冷

能利用率影响显著。

（2）通过NSGA-Ⅱ多目标优化，冷能利用率、㶲

效率和乙烷回收率分别增大至 88.20%、84.66% 和

94.79%，显著优于对比工艺。LINMAP 与 TOPSIS

方法得出最优解一致，验证了方案的鲁棒性。新工

艺还提升了净现值，为LNG接收站转型升级提供了

技术路径。

（3）㶲分析结果显示，工艺总㶲损失为4.38 × 104 kW，

主要集中于脱甲烷塔、精馏塔 1和精馏塔 2内。该

㶲损失主要源于气液传质过程中的不可逆性，需通

过流程优化与重构降低塔内㶲损。

（4）经济性分析表明，优化后的系统净现值达

到294.8 × 108 CNY，显示出良好的经济可行性。其

中脱甲烷塔、脱乙烷塔及精馏塔设备成本占比超过

80%，需重点优化相关设备进一步提升经济性。
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