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ТЕХНОЛОГИЯ ПРОИЗВОДСТВА СПГ НА ГАЗОРАСПРЕДЕЛИТЕЛЬНЫХ СТАНЦИЯХ 
ПРИ ПОВЫШЕННОМ СОДЕРЖАНИИ ДИОКСИДА УГЛЕРОДА В СЕТЕВОМ ГАЗЕ

Сжижение природного газа на газораспределительных станциях осуществляется

за счёт энергии расширения самого газа от давления магистрального трубопрово�

да до давления распределительного трубопровода, т.е. без затрат внешней рабо�

ты. Основная задача при проектировании ожижительных установок такого типа

— снижение стоимости технологического оборудования, в том числе системы

очистки. Доказаны возможности значительного снижения массы адсорбента в сис�

теме очистки газа от диоксида углерода за счёт перехода к двухпоточной схеме

цикла сжижения метана.
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LNG PRODUCTION TECHNOLOGY AT GAS�DISTRIBUTION STATIONS 
IN CONDITION OF HIGH CONTENT OF CARBON DIOXIDE IN GAS PIPELINES

At gas�distribution stations natural gas liquefaction is carried out due to the gas expansion

power, beginning from the main pipeline pressure to the distributive pipeline pressure, that

is without external work outlay. The main design task of such liquefaction units is to reduce

the cost of technological equipment and also the purification system. Considerable mass

decline of adsorbent in a gas purification system from carbon dioxide due to the use of

methane liquefaction cycle two�flow scheme has been proved.
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1. ВВЕДЕНИЕ

Наиболее эффективной технологией малотоннаж&

ного производства сжиженного природного газа (СПГ)

является сжижение природного газа на газораспреде&

лительных станциях (ГРС) магистральных газопрово&

дов. В этих случаях можно использовать перепад дав&

лений между магистральным и распределительным

трубопроводами и реализовать в СПГ&установке тер&

модинамический цикл с внутренним охлаждением газа

[1]. В такой технологии затраты на сжижение газа

практически отсутствуют. Себестои&

мость СПГ, в первую очередь, обус&

ловливается стоимостью технологи&

ческого оборудования. 

Одна из проблем при малотон&

нажном производстве СПГ на ГРС

— высокая стоимость системы

очистки газа от высококипящих ком&

понентов [2]. Необходимость очист&

ки вызвана, с одной стороны, требо&

ваниями к составу сжиженного газа

как продукта установки, а, с другой стороны, опас&

ностью забивки технологического оборудования в про&

цессе сжижения газа из&за кристаллизации в нём диок&

сида углерода. Задача осложняется тем, что содержа&

ние диоксида углерода в сетевом газе может меняться в

широких пределах, что подтверждается табл. 1 [3]. 

В настоящее время, как правило, применяется

полная очистка всего потока газа адсорбционным ме&

тодом на входе в установку, как следует из рис. 1,а [4].

После очистки газа обеспечивается содержание диок&

сида углерода в СПГ на уровне 100 ppm, но при этом

Газопровод
Средний состав природного газа

CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5+ CO2 N2

Брянск&Москва 92,8 3,9 1,1 0,4 0,1 0,1 1,6

Оренбург&Совхозное 91,4 4,1 1,9 0,6 0 0,7 0,2

Серпухов&Санкт&Петербург 89,7 5,2 1,7 0,5 0,1 0,1 2,7

Саратов&Нижний Новгород 91,9 2,1 1,3 0,4 0,1 1,2 3

Средняя Азия&Центр 93,8 3,6 0,7 0,2 0,4 0,6 0,7

Таблица 1. Состав природного газа в некоторых магистральных

трубопроводах
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возрастает стоимость технологического оборудова&

ния, в частности блока адсорбционной очистки газа от

СО2, которая может составлять 40&60 % от стоимос&

ти установки. Кроме этого, усложняется эксплуата&

ция установки из&за необходимости регенерации ад&

сорбента при температуре 300 °С.

В данной работе рассматривается возможность

использования упрощённой технологии очистки при&

родного газа для производства СПГ высокого качест&

ва с содержанием диоксида углерода в исходном газе

(в магистральном трубопроводе) вплоть до 5 % мол.

(50000 ppm). 

2. СХЕМЫ И РЕЖИМЫ РАБОТЫ 
СПГ�УСТАНОВОК ПРИ УПРОЩЁННОЙ 
ТЕХНОЛОГИИ ОЧИСТКИ ГАЗА

Особенность предлагаемой технологии согласно

[5] состоит в том, что газ, поступающий из магист&

рального трубопровода в установку, разделяется на

продукционный и технологический потоки, причём

продукционный поток предварительно подвергают

осушке и очистке от СО2, а технологический поток

только осушают (рис. 1,б). При этом температуру га&

за на входе в детандер (и, соответственно, на выходе)

и давление газа на выходе из детандера подбирают та&

ким образом, чтобы получить достаточно высокий ко&

эффициент сжижения газа и исключить кристаллиза&

цию диоксида углерода после расширении газа в де&

тандере. На рисунках 2 и 3

приведены расчётные значе&

ния коэффициентов сжиже&

ния и растворимости СО2 в

газе после расширения его в

детандере при оптимальных

температурах газа перед де&

тандером при производстве

СПГ на ГРС. Из этих рисун&

ков следует, что в технологи&

ческой схеме, представлен&

ной на рис. 1,а, при давлении

на входе в установку 2,5…4,5

МПа и давлении за детанде&

ром 0,2 МПа растворимость

СО2 в газе составляет 50&200

ppm (0,005&0,02 %), что зна&

чительно меньше содержа&

ния диоксида углерода в ис&

ходном газе (см. табл. 1).

Следовательно, за детанде&

ром может происходить

кристаллизация диоксида уг&

лерода. Однако если давле&

ние за детандером повысить

до 0,6 МПа (величина давле&

ния в распределительном

трубопроводе на ГРС), то

растворимость СО2 в газе за

детандером возрастёт до

1000&2000 ppm.Это значит,

что кристаллизация СО2 в технологическом потоке

будет отсутствовать при содержании диоксида углеро&

да в исходном газе менее 1000&2000 ppm (0,1&0,2 %).

Очистка технологического потока газа от СО2 в этом

случае может и не требоваться.

Если содержание СО2 в исходном газе превысит

2000 ppm, то за счёт увеличения доли детандерного

потока можно повысить температуру газа перед

детандером и, соответственно, за ним. При этом

несколько уменьшается коэффициент сжижения (с

0,14 до 0,11), но растворимость диоксида углерода в

газе взрастает с 1600 ppm до 5000 ppm (рис. 3).

Рис. 2. Растворимость диоксида углерода 

в газе после расширения в детандере при

оптимальных параметрах технологического

потока и различных давлениях газа после

детандера, МПа: 1 — 0,2; 2 — 0,6

Рис. 1. Схемы производства СПГ на ГРС на базе детандерных циклов с очисткой

всего потока (а) или части его (б), с дожимающим компрессором в цикле двух

давлений (в): 1 — магистральный газопровод; 2 — прямой (технологический)

поток; 3 — блок осушки; 4 — блок очистки; 5 — предварительный

теплообменник; 6 — детандер; 7 — детандерный теплообменник; 

8 — дроссельный вентиль; 9 — сборник�сепаратор; 10 — слив СПГ; 

11 — распределительный газопровод; 12 — продукционный поток; 

13 — блок осушки продукционного потока; 14 — дожимающий компрессор
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Таким образом, за счёт перехода к неоптималь&

ным режимам работы и некоторого уменьшения про&

изводительности СПГ&установки можно снизить сто&

имость системы очистки газа от диоксида углерода.

Если содержание СО2 в сетевом газе превышает

5000 ppm, то, чтобы исключить его кристаллизацию,

предлагается в соответствии с [5] повышать давление

продукционного потока до сверхкритического давле&

ния, используя дожимающий компрессор. При этом

меняется характер теплообмена в детандерном тепло&

обменнике и повышается оптимальное значение тем&

пературы перед детандером. Соответственно, растёт

температура газа после расширения в детандере и

увеличивается растворимость СО2 в газе. В цикле

двух давлений (см. рис. 1,в), когда давление прямого

потока 6 МПа, а обратного потока — 0,6 МПа, раст&

воримость СО2 в технологическом потоке увеличива&

ется до 10000&50000 ppm (1&5 % мол.). При сниже&

нии давления обратного потока до 0,2 МПа, раство&

римость снижается до 1000&10000 ppm, а коэффици&

ент сжижения возрастает по сравнению со схемой,

приведённой на рис. 1,а, на 10&20 %. Это значит, что

нет необходимости в адсорбционной очистке техноло&

гического потока при содержании диоксида углерода

1&5 %. При этом, однако, необходимо очищать от СО2

продукционный поток, но масса адсорбента и стои&

мость системы очистки в цикле двух давлений с учё&

том увеличения коэффициента сжижения снизится в

5&6 раз по сравнению с классическим циклом.

Поскольку применение двухпоточных схем для

производства СПГ в циклах с детандером позволяет

существенно снизить стоимость системы очистки газа

от диоксида углерода, то целесообразно рассмотреть

возможность применения двухпоточных схем и для

циклов с простыми расширяющими устройствами

(вихревая труба, дроссельный вентиль) (рис. 4,а).

Применение простых расширяющих устройств обус&

ловлено стремлением снизить стоимость также и тех&

нологического оборудования, даже за счёт некоторого

снижения термодинамической эффективности цикла

по сравнению с циклом, использующим турбодетан&

дер. Однако применение этих схем сдерживается тем,

что из&за низкого значения коэффициента сжижения

(0,03&0,04) расход газа в прямом потоке в 3&4 раза

превышает расход в цикле с детандером. В этих усло&

виях в 3&4 раза увеличивается стоимость системы

очистки. Кроме того, поскольку высококипящие ком&

поненты остаются в жидкости, их концентрация при

таком низком значении коэффициента сжижения воз&

растает в 20&30 раз, т.е. при концентрации СО2 в пря&

мом потоке 0,005 % (после очистки) концентрация

диоксида углерода в жидкости повышается до 0,1&

0,15 %. В связи с этим при давлении ниже 0,3 МПа

начинается его кристаллизация.

Переход к двухпоточной схеме предполагает, что

прямой поток разделяется на технологический и про&

дукционный потоки (рис. 4,б). Причём очистке от СО2

подвергается только продукционный поток, который

затем последовательно проходит через теплообменни&

ки 5, 6, 12. Технологический поток при этом охлаждает&

ся только в предварительном теплообменнике 5, а затем

дросселируется в первом дросселе с понижением темпе&

ратуры и обратным потоком возвращается в распреде&

лительный трубопровод, охлаждая прямой поток.

Сравнительные результаты расчётов однопоточ&

ного и двухпоточного циклов приведены в табл. 2.

Из расчётов видно, что при повышении темпера&

туры газа технологического потока перед дросселем

коэффициент сжижения не изменяется, а повышение

температуры газа за дросселем приводит к увеличе&

нию растворимости диоксида углерода в газе. Так, при

температуре газа перед дросселем 220 К значение

растворимости достигает 63000 ppm. Это означает,

что можно отказаться от очистки технологического

Рис. 4. Однопоточная (а) и двухпоточная (б)

схемы дроссельного цикла: 1 — магистральный

трубопровод; 2 — трубопровод прямого потока;

3 — блок осушки потока; 4 — блок очистки; 

5 — предварительный теплообменник; 

6 — основной теплообменник; 7 — дроссельный

вентиль; 8 — сборник�сепаратор сжиженного

газа; 9 — трубопровод выдачи сжиженного газа

из установки; 10 — распределительный

трубопровод; 11 — дроссельный вентиль

технологического потока

Рис. 3. Коэффициент сжижения (1) и растворимость

диоксида углерода в газе (2) в зависимости от

температуры газа перед детандером при давлениях

прямого потока 3,5 МПа и обратного — 0,6 МПа
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потока газа от диоксида углерода при содержании его

в исходном газе до 6 %. При этом доля СО2 в продук&

ционном потоке также существенно снижается из&за

уменьшения паросодержания продукционного потока

после дросселирования. В нашем случае эта величина

составит 0,15 % против 1,3 % для однопоточной схемы

при содержании СО2 в исходном газе равном 0,05 %. 

Таким образом, в двухпоточной схеме при реали&

зации цикла Линде можно отказаться от очистки газа

технологического потока при объёмной доле диоксида

углерода в исходном газе до 6 % и тем самым снизить

содержание СО2 в жидкости примерно на порядок по

сравнению с однопоточной схемой. Однако этим пре&

имущества двухпоточной схемы не исчерпываются.

Как видно из табл. 2, в двухпоточной схеме на тепло&

обменники приходится меньшая суммарная тепловая

нагрузка, т.е. уменьшается поверхность (и стоимость)

теплообменников. В нашем случае, уменьшение теп&

лообменной поверхности составляет около 30 %. 

Следовательно, применение двухпоточной схемы

позволяет существенно сократить нагрузку на систе&

му очистки и уменьшить поверхность теплообменни&

ков установки.

Необходимо заметить, что двухпоточная схема,

как следует из результатов численного моделирова&

ния, будет эффективной и при использовании в каче&

стве расширительного устройства вихревой трубы.

3. ЭКОНОМИЧЕСКАЯ ЭФФЕКТИВНОСТЬ 
НОВОЙ ТЕХНОЛОГИИ ОЧИСТКИ ГАЗА

Оценим экономическую эффективность примене&

ния упрощённой технологии очистки газа. В данном

случае под ней будем понимать снижение стоимости

технологического оборудования адсорбционной сис&

темы очистки при использовании двухпоточной схемы

по сравнению с однопоточной схемой. Определим

экономическую эффективность при различном содер&

жании диоксида углерода в исходном газе. 

Результаты расчётов стоимости системы очистки

для схемы с детандером приведены на рис. 5. Видно,

что для однопоточной установки с производитель&

ностью 1000 кг/ч стоимость системы очистки увеличи&

вается от 80 тыс. до 700 тыс. долл. при повышении со&

держания СО2 в исходном газе от 500 до 5000 ppm.

При переходе к двухпоточной схеме стоимость системы

очистки при тех же условиях составляет 20 тыс. и 130

тыс. долл., т.е. экономический эффект при повышении

Рис. 5. Стоимость системы очистки исходного

газа от СО2 при производстве СПГ в установках 

с производительностью 1000 кг/ч, 

реализующих однопоточную (1) 

или двухпоточную (2) схемы с детандером

Параметры Двухпоточная схема
Однопоточ&

ная схема

Давление продукционного потока, МПа 4,5 4,5 4,5 4,5

Давление технологического потока, МПа 4,5 4,5 4,5 –

Давление обратного потока, МПа 0,6 0,6 0,6 0,6

Температура технологического потока на входе в установку, К 290 390 290 290

Температура технологического потока перед дросселем 11, К 200 210 220 –

Температура продукционного потока перед теплообменником 12, К 153,63 172,48 188,23 –

Температура продукционного потока перед дросселем 7, К 143,47 143,47 143,47 194,09

Температура обратного потока на выходе из установки, К 285 285 285 285

Температура обратного потока перед теплообменником 5, К 156,85 176,91 193,48 –

Температура потока после дросселя 11, К 148,63 167,48 183,23 –

Температура обратного потока на входе в теплообменник 12, К 138,47 138,47 138,47 138,47*

Растворимость СО2 в газе после дросселя 11 1161,7 12591,59 63296,45 –

Коэффициент сжижения 0,0382 0,0382 0,0382 0,038

Паросодержание в сборнике 0,163 0,299 0,479 0,96

Доля технологического потока 0,954 0,945 0,927 0

Расход газа через установку, м3/ч 37390 37361 37348 368,27

Производительность установки, кг/ч 1000 1000 1000 1000

Нагрузка на теплообменник 5, кВт 1986 1662 1404 –

Нагрузка на теплообменник 6, кВт 137 149 159 –

Нагрузка на теплообменник 12, кВт 13 57 124 –

Суммарная нагрузка на теплообменники, кВт 2136 1868 1687 2227

Таблица 2. Расчётные параметры однопоточного и двухпоточного дроссельных циклов

Примечание: *) Для однопоточной схемы — теплообменник 5 (см. рис. 4,а).
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содержания СО2 возрастает с 60 тыс. до 570 тыс. долл.

Аналогичные результаты получены и при расчёте

экономического эффекта для СПГ&установки, ис&

пользующей цикл с дросселированием. При произво&

дительности установки 1000 кг/ч и содержании диок&

сида углерода в исходном газе равном 500 ppm (0,05

% об.) стоимость системы очистки в однопоточной

схеме составляет около 220 тыс. долл. Стоимость

системы очистки в двухпоточной схеме при тех же ус&

ловиях равна 25 тыс. долл., т.е. экономический эф&

фект достигает почти 200 тыс. долл. 

Следует заметить, что применение двухпоточной

схемы в цикле с дроссселированием наряду со сниже&

нием стоимости системы очистки обеспечивает высо&

кое качество сжиженного природного газа в сборнике

установки.

4. ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Производство СПГ на ГРС по схеме с разделени&

ем прямого потока газа, проходящего через установ&

ку, на технологический и продукционный потоки поз&

воляет:

– при концентрации диоксида углерода в исход&

ном газе до 0,1&0,2 % мол. и давлении газа после рас&

ширения 0,6 МПа проводить очистку от СО2 только

продукционного потока, что уменьшает стоимость

системы очистки газа в 6&10 раз;

– в случае содержания СО2 в исходном газе 0,2&

0,6 % мол. ограничиться очисткой только продукци&

онного потока за счёт повышения температуры техно&

логического потока перед детандером выше опти&

мального значения или повышением давления после

детандера, хотя при этом уменьшается производи&

тельность установки по СПГ, но одновременно снижа&

ется стоимость системы очистки;

– при концентрации диоксида углерода в исход&

ном газе на уровне 0,5&5 % мол. также ограничиться

очисткой только продукционного потока за счёт повы&

шения давления продукционного потока до сверхкри&

тического значения с помощью дожимающего комп&

рессора, что приведёт к снижению стоимости системы

очистки в 5&6 раз и обеспечит удовлетворительную

эффективность, несмотря на дополнительные затраты

на дожимающий компрессор.
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