
第 ３７ 卷第 ９ 期 现代化工 Ｓｅｐ. ２０１７
２０１７ 年 ９ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

信信信信信信信信信信信信信信信信信息息息息息息息息息息息息息息息息息技技技技技技技技技技技技技技技技技术术术术术术术术术术术术术术术术术应应应应应应应应应应应应应应应应应用用用用用用用用用用用用用用用用用

基于双塔再生模型制氢尾气脱碳
工艺研究与节能优化
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摘要:为了降低溶液再生能耗ꎬ对中石化某 ７ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ 制氢尾气脱碳工程ꎬ采用传递现象速率为基础的蒸馏模拟技术的

Ｒａｔｅｂａｓｅｄ 方法对吸收塔、解吸塔进行模拟计算ꎬ开发了双塔再生苯菲尔脱碳工艺ꎮ 研究表明ꎬ针对苯费尔脱碳工艺流程中塔设
备单元ꎬ在保证吸收、再生效果以及塔不发生液泛的前提下ꎬ选择合适的理论板数、填料高度以及塔直径ꎬ可提高塔设备的效率ꎻ
选择合适的工艺操作参数ꎬ可降低脱碳能耗ꎮ 在工艺模拟基础上ꎬ开发了节能优化方案ꎬ将冷凝回水和补充水直接加入冷贫液
作为高温贫液的冷却介质ꎬ可降低整个脱碳工艺能耗ꎮ 经过节能工艺优化后ꎬ气体净化度提高ꎬ再生能耗以及整个工艺的冷凝
总量降低ꎮ 其中ꎬ再生出来的二氧化碳量增加了 ２􀆰 ４８％ꎬ即净化气中二氧化碳量只相当于未节能工艺净化气中的 ５６􀆰 ９６％ꎻ再
生单位二氧化碳溶液所需加热量降低了 ２􀆰 ６３％左右ꎬ整个脱碳工艺流程脱除单位二氧化碳冷凝量降低 ２􀆰 ２０％ꎮ
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　 　 在工业上各种脱碳工艺中ꎬ热钾碱脱碳工艺是

比较重要的一种化学法脱碳工艺[１]ꎮ 利用碳酸钾

溶液脱除气体中 ＣＯ２ 的历史发展较长ꎬ该工艺首先

由美国矿务局在以煤合成液体燃料的过程中将其用

于煤制合成气中酸性气体的脱除ꎬ开发出了著名的

热钾碱工艺[２－４]ꎮ
热碳酸钾工艺(ｈｏｔ ｐｏｔａｓｓｉｕｍ ｃａｒｂｏｎａｔｅ ｐｒｏｃｅｓｓ)

是广泛使用的一种二氧化碳脱除方法ꎬ为了增加反

应速度及吸收容量ꎬ采用加入活化剂来提高吸收与

再生速度ꎬ活化热碳酸钾工艺已被广泛用于合成气、
天然气、制氢等工业原料气体净化ꎬ同时也应用于石

油化工生产中反应循环气脱除二氧化碳[５－６]ꎮ 该工

艺具有溶液吸收能力强、净化度高、再生气 ＣＯ２ 纯

度高、溶液性质稳定而且有机物损失低等优点[７]ꎮ
在传统热钾碱工艺的基础上ꎬ国内外在活化剂和工

艺改进方面做了大量的工作ꎬ形成各自的专利技术ꎬ
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一个实例是苯菲尔(Ｂｅｎｆｉｅｌｄ)脱碳工艺[８]ꎮ 当前苯

菲尔脱碳工艺溶剂已十分成熟ꎬ但传统的单塔再生

工艺过程存在耗能高、解吸不完全的问题ꎮ 基于此ꎬ
本文中将对开发的双塔加压再生工艺进行论述ꎬ并
采用此工艺对中石化某 ７ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ 制氢尾气脱碳

工程进行模拟计算ꎬ开发节能方案ꎮ

１　 苯菲尔脱碳工艺基本原理及流程描述

苯菲尔脱碳工艺属于化学吸收法ꎬ主要涉及

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｏ 在气液两相之间的传质过程ꎬ其中 ＣＯ２

在气液两相之间的传质过程属于化学过程ꎬＨ２Ｏ 在

气液两相之间的传质过程属于物理过程[９]ꎮ ＣＯ２ 的

吸收过程是在碳酸钾水溶液中的可逆反应过程ꎬ整
个反应过程可表示为:

ＣＯ２ ＋ Ｋ２ＣＯ３ ＋ Ｈ２Ｏ 􀜩􀜨􀜑 ２ＫＨＣＯ３ ＋ Ｑ (１)

　 　 从理论上讲ꎬＣＯ２ 的吸收过程是 ＣＯ２ 与 Ｋ２ＣＯ３

反应生成 ＫＨＣＯ３ꎮ 但是由于受反应速度的限制ꎬ气
体中 ＣＯ２ 与溶液中 Ｋ２ＣＯ３ 的反应速度较慢ꎮ 为了

加快 ＣＯ２ 在 Ｋ２ＣＯ３ 溶液中的吸收速度ꎬ通常在

Ｋ２ＣＯ３ 溶液中又添加了一种催化剂ꎮ 苯菲尔法的添

加剂为二乙醇胺(ｄｉｅｔｈａｎｏｌａｍｉｎｅ 或 Ｒ２ＮＨ)ꎬ简称为

ＤＥＡꎮ 因此苯菲尔溶液是由 Ｋ２ＣＯ３、ＫＨＣＯ３ 和 ＤＥＡ
组成的缓冲溶液[１０]ꎮ 溶液中存在如下几个可逆的

化学反应:
Ｋ２ＣＯ３ 􀜩􀜨􀜑 ２Ｋ ＋ ＋ ＣＯ２－

３ (２)
Ｒ２ＮＨ ＋ ＣＯ２ 􀜩􀜨􀜑 Ｒ２ＮＣＯＯＨ (３)

Ｒ２ＮＣＯＯ 􀜩􀜨􀜑 ＨＲ２ＮＣＯＯ － ＋ Ｈ ＋ (４)
Ｒ２ＮＣＯＯ － ＋ Ｈ２Ｏ 􀜩􀜨􀜑 Ｒ２ＮＨ ＋ ＨＣＯ －

３ (５)
Ｈ ＋ ＋ ＣＯ２－

３ 􀜩􀜨􀜑 ＨＣＯ －
３ (６)

Ｋ ＋ ＋ ＨＣＯ －
３ 􀜩􀜨􀜑 ＫＨＣＯ３ (７)

　 　 其工艺流程通常为ꎬ气体混合物与催化热钾

碱溶液在吸收塔中逆流接触ꎬ二氧化碳及其他酸

性杂质气体被溶液吸收ꎬ达到工艺气允许的杂质

残留量后送往下工序ꎮ 吸收了二氧化碳后的富液

则进入再生塔顶部ꎬ由于该溶液中的二氧化碳分

压高于气相二氧化碳分压而发生闪蒸ꎬ闪蒸后的

溶液在再生塔填料层中蒸汽汽提作用下进一步释

放出二氧化碳达到工艺指标后由溶液泵送回吸收

塔循环使用ꎮ

２　 双塔再生工艺流程

２􀆰 １　 工艺流程与基础参数

工艺流程见图 １ꎮ １２７℃、２􀆰 ８５ ＭＰａ 的合成气进

入吸收塔底ꎬ在塔内与从塔顶部进塔的冷贫液和热

贫液及塔中部进塔的半贫液逆流接触脱除二氧化

碳ꎬ使塔顶出口净化气中 ＣＯ２ 体积分数降到 １％以

下ꎬ经净化气分离器分离冷凝水后去界区外ꎮ

１—吸收塔ꎻ２—吸收冷却器ꎻ３—常压再生塔ꎻ
４—贫液闪蒸罐ꎻ５—加压再生塔ꎻ６—喷射器ꎻ

７—再生气冷却器ꎻ８—再生气冷却器ꎻ９—加压煮沸器

图 １　 苯菲尔脱碳工艺流程简图

从吸收塔底出来的压力 ２􀆰 ８５ ＭＰａ、温度约

１１９℃ 的富液进入加压再生塔顶部的闪蒸段在

０􀆰 ２ ＭＰａ 压力下闪蒸ꎬ闪蒸气大部分是 ＣＯ２ 和水汽ꎮ
闪蒸后的溶液分 ２ 部分ꎬ其中大部分溶液经上部管

线引入常压再生塔气提段和塔底再沸器ꎬ进一步解

吸再生形成半贫液ꎻ少部分溶液则从富液闪蒸段集

液盘的降液管流入加压再生塔中部的汽提段及塔底

蒸汽再沸器ꎬ充分再生形成贫液ꎮ 压力 ０􀆰 １２ ＭＰａ、
温度约 １２５℃的贫液出塔经管线进入贫液闪蒸槽ꎬ
闪蒸出来的 ０􀆰 １０５ ＭＰａ、１０８℃的汽提蒸汽引入常压

再生塔底部供半贫液汽提再生ꎬ闪蒸后贫液温度降

低到 １０５℃ꎬ经管线进入贫液泵加压后ꎬ部分贫液经

过贫液冷却器冷却至 ７０℃后进入吸收塔上部ꎬ另一

部分贫液进入吸收塔的中上部ꎮ 从常压再生塔底出

来的温度约 １０５℃的半贫液进入半贫液泵加压后进

入吸收塔中部ꎮ
２􀆰 ２　 工艺建模

本研究以传递现象速率为基础的蒸馏模拟技术

的 Ｒａｔｅｂａｓｅｄ 方法对吸收塔进行模拟计算ꎬ比较了 ２
种模型模拟之间的差别ꎮ 溶液再生能耗高是热钾碱

脱碳工艺的缺点ꎬ为了降低溶液再生能耗ꎬ苯菲尔脱

碳工艺采用双塔再生流程ꎬ并在双塔再生的基础上

找出节能方案ꎮ
在本系统模拟过程中ꎬ物性模型采用 ＥＬＥＣＮＲＴＬꎮ

在利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟苯菲尔脱碳法过程中ꎬ需考

虑 Ｋ２ＣＯ３ 和 ＤＥＡ 在水溶液中形成电解质ꎬ所以应

考虑水溶液中以离子形式存在的物质ꎮ
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在本模拟系统假设平衡反应均为离子反应ꎬ流
程如图 ２ 所示ꎮ 在吸收塔和再生塔中需同时考虑动

力学反应和平衡反应ꎮ

图 ２　 双塔再生模拟流程图

３　 研究结果讨论

３􀆰 １　 吸收塔板数的影响

通过对吸收塔不同塔板数的模拟计算ꎬ得到

相同溶液在不同塔板数的吸收塔内对同一气源的

吸收效果ꎬ详见图 ３ 和图 ４ꎮ 当吸收塔的塔板数小

于 １０ 块时ꎬ净化气中二氧化碳随着塔板数的增加

而降低ꎬ从收塔底出来的富液转化度升高ꎬ说明吸

收效果好ꎻ当吸收塔板数大于 １０ 块后ꎬ继续增加

吸收塔板数ꎬ净化气中二氧化碳量略有降低后基

本保持不变ꎬ同样ꎬ富液转化度略有下降后也基本

不变ꎮ

１—净化气中 ＣＯ２ 量ꎻ２—气相温度

图 ３　 各塔板温度及 ＣＯ２ 量

１—液相温度ꎻ２—溶液转化度

图 ４　 各塔板温度及转化度

溶液转化度 Ｆｃ 定义为溶液中转化为碳酸氢钾

的摩尔分数ꎬ溶液转化度越高ꎬ说明溶液再生得不充

分ꎬ反之则说明溶液再生充分ꎮ
Ｆｃ ＝ Ｍ(ＫＨＣＯ３) / [Ｍ(ＫＨＣＯ３) ＋ ２Ｍ(Ｋ２ＣＯ３)] (８)

　 　 碳酸钾溶液在吸收二氧化碳时ꎬ温度高ꎬ吸收反

应快ꎬ但吸收二氧化碳量小ꎻ吸收温度低ꎬ吸收反应

慢ꎬ但吸收二氧化碳量大ꎮ 当吸收塔板数小于 ８ 块

时ꎬ随着吸收塔板数的增加ꎬ虽然温度降低ꎬ吸收反

应减缓ꎬ但溶液与气体接触更加充分ꎬ所以吸收效果

好ꎻ当吸收塔板数超过 １０ 块时ꎬ溶液与气体能充分

接触ꎬ吸收效果随着反应温度的略微降低而稍有下

降ꎬ但当达到 ２０ 块吸收板数后ꎬ反应温度和吸收效

果均趋于平衡ꎮ
３􀆰 ２　 吸收塔径的影响

本模拟计算时ꎬ吸收塔上段塔径为 ２􀆰 ９ ｍꎬ下段

塔径为 ４􀆰 ９ ｍꎬ模拟计算结果发现ꎬ吸收塔上段操作

液 泛 点 为 ７６􀆰 ６９％ꎬ 而 吸 收 塔 下 段 液 泛 点 为

２４􀆰 １３％ꎮ 吸收塔上段塔径基本合适ꎬ但下段塔径可

以降低ꎮ 以吸收塔板数为 ２０ 块ꎬ讨论吸收塔下段塔

径的影响ꎬ详细结果见表 １ꎮ
表 １　 吸收塔塔径的影响

塔径 / ｍ ３􀆰 ０ ３􀆰 ５ ４􀆰 ０ ４􀆰 ５ ４􀆰 ９

液泛点 / ％ ６４􀆰 ５２ ４７􀆰 ３７ ３６􀆰 ２４ ２８􀆰 ６２ ２４􀆰 １３

净化气中 ＣＯ２ 量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４０􀆰 ０２ ４１􀆰 １６ ４２􀆰 ４６ ４３􀆰 ６２ ４４􀆰 ４２

从表 １ 中可知ꎬ随着吸收塔下段塔径的缩小ꎬ吸
收塔的液泛点百分率随之增加ꎬ净化气中 ＣＯ２ 量也

随之降低ꎮ 由于吸收塔操作范围控制在液泛点

６５％以下ꎬ吸收塔径降低ꎬ溶液的喷淋密度增加ꎬ所
以导致净化气中 ＣＯ２ 量降低ꎬ吸收效果好ꎮ 所以ꎬ
在实际操作过程中ꎬ应在保证填料塔不发生液泛的

前提下ꎬ选择合适的吸收塔径ꎬ既可降低设备投资ꎬ
也可提高净化效果ꎮ
３􀆰 ３　 加压塔与加热能耗对溶液再生的影响

在进行模拟计算时ꎬ加压再生塔塔板数选择 ５０
块板ꎬ但查看加压再生塔的温度曲线和各塔板上气

相、液相中二氧化碳量发现(见图 ５)ꎬ在加压再生塔

下部的塔板温度和二氧化碳量变化很小ꎬ所以需对

加压再生塔的塔板进行讨论ꎮ
考虑常压再生塔塔板数为 ２０ꎬ分别改变加压再

生塔板及加热能耗ꎬ讨论溶液再生情况ꎮ 其中ꎬ经过

闪蒸后的溶液从加压再生塔第一块板进料ꎬ再生塔

底的溶液经加热后蒸汽从加压再生塔底进料ꎮ
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１—温度ꎻ２—气相中 ＣＯ２ 摩尔分数

图 ５　 各塔板温度及气相中 ＣＯ２ 摩尔分数

３􀆰 ４　 加压塔板的影响

确定加压再生塔加热能耗为 ９１ ４６３ ９９８􀆰 ２ ｋＪ / ｈꎬ
不同塔板数的加压再生塔溶液再生效果详见图 ６、
图 ７ꎮ

１—再生 ＣＯ２ 总量ꎻ２—加压再生塔再生 ＣＯ２ 量

图 ６　 不同塔板数再生 ＣＯ２ 量

１—贫液 Ｆｃꎻ２—半贫液 Ｆｃ

图 ７　 不同塔板数再生溶液转化度

当加压再生塔板数小于 ２５ 时ꎬ从溶液中再生出

来的二氧化碳总量和加压再生塔顶二氧化碳量随着

加压塔板数的增加而上升ꎬ贫液转化度随之降低ꎻ当
加压塔板数大于 ２５ 时ꎬ随着塔板数的增加ꎬ二氧化

碳量都有所下降ꎬ但加压再生塔顶二氧化碳量降低

幅度大于再生二氧化碳总量ꎬ贫液转化度基本保持

不变ꎮ 所以ꎬ加压再生塔板数应选择 ２５ 块板以上ꎬ
以保证溶液被充分再生ꎮ 在实际操作过程中ꎬ需根

据加压再生塔再生二氧化碳量和常压再生塔二氧化

碳量来确定加压再生塔的塔板数ꎮ
３􀆰 ５　 再生能耗的影响

确定加压再生塔塔板数为 ５０ꎬ改变加压再生塔

底加热能耗ꎬ再生出二氧化碳量变化情况见图 ８ꎮ

１—热耗加压再生塔再生 ＣＯ２ 量ꎻ２—常压再生塔再生 ＣＯ２ 量

图 ８　 不同热耗再生 ＣＯ２ 量

从模拟计算结果可看出ꎬ随着加压再生塔底部

加热能耗的增加ꎬ再生出二氧化碳总量和从加压塔

再生出来的二氧化碳量增加ꎬ但从常压再生出来的

二氧化碳量降低ꎮ 由于溶液再生是一个吸热过程ꎬ
所以ꎬ加热量越大ꎬ溶液再生效果越好ꎬ再生出来的

二氧化碳量越多ꎻ由于常压再生塔需要的再生热

量是从加压再生出来的贫液在贫液闪蒸槽中闪蒸

出的蒸汽所提供ꎬ加压再生效果好ꎬ闪蒸槽中闪蒸

出来的蒸汽量降低ꎬ见图 ９ꎬ提供给常压再生塔的

热量随之降低ꎬ所以常压再生塔再生出二氧化碳

量随之降低ꎮ

图 ９　 不同热耗贫液闪蒸水量

３􀆰 ６　 节能优化讨论

双塔再生苯菲尔脱碳工艺流程中ꎬ一般在贫液

闪蒸槽中加入冷凝回水ꎮ 冷凝回水以及补充水的温

度为 ４５℃ꎬ贫液闪蒸槽内溶液温度为 １０７℃左右ꎬ所
以需要高压热贫液将冷凝回水及补充水从 ４５℃加

　 　 　 　 　 　 　

图 １０　 改变冷却回水位置模拟流程图
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热至 １０７℃ꎬ而进入吸收塔顶部的贫液需要被冷却

至 ７０℃ꎬ导致部分冷凝水及补充水被加热后即被冷

却ꎬ既消耗了热能又消耗了冷凝量ꎮ 若将冷凝回水

和补充水直接加入冷贫液作为高温贫液的冷却介

质ꎬ则可节省整个脱碳工艺流程的能耗ꎮ 详见

图 １０ꎮ
表 ２ 是在相同溶液循环量的条件下(溶液循环

量为 ４７ ３４１􀆰 ４５ ｋｍｏｌ / ｈ)ꎬ双塔再生苯菲尔脱碳工艺

和节能工艺气体净化度和能耗对比ꎬ从中可知ꎬ经过

节能工艺优化后ꎬ气体净化度提高ꎬ而再生能耗以及

整个工艺的冷凝总量降低ꎮ 其中ꎬ再生出来的二氧

化碳量增加了 ２􀆰 ４８％ꎬ即净化气中二氧化碳量只相

当于未节能工艺净化气中的 ５６􀆰 ９６％ꎬ但再生单位

二氧化碳溶液所需加热量降低了 ２􀆰 ６３％左右ꎬ整个

脱碳工艺流程脱除单位二氧化碳冷凝量降低

２􀆰 ２０％ꎮ 整个节能方案虽然节能效果仅有 ５％左右ꎬ
但此节能方案对实际苯菲尔工艺流程仅需做很小的

改变即可达到效果ꎬ对溶液影响不大ꎮ 节能方案中

半贫液和热贫液碳酸钾和碳酸氢钾浓度升高幅度有

限ꎬ由于半贫液和热贫液都是在高温下操作ꎬ溶液碳

酸钾和碳酸氢钾浓度升高ꎬ不会出现结晶析出的现

象ꎬ所以在实际工作中容易实现ꎮ
表 ２　 节能方案与苯菲尔工艺能耗对比

苯菲尔

工艺

节能

方案

节能

百分比 / ％

净化气中 ＣＯ２ 量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １０６８􀆰 ０４ １０９４􀆰 ５８ １０２􀆰 ４８

再生 ＣＯ２ 量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６１􀆰 ６６ ３５􀆰 １２ ５６􀆰 ９６

热耗 / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１) ６８􀆰 ５１ ６６􀆰 ７１ ９７􀆰 ３７

冷却量 / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１) １００􀆰 ７４ ９８􀆰 ５２ ９７􀆰 ８０

４　 结论

(１)溶液再生能耗高是热钾碱脱碳工艺的缺

点ꎬ为了降低溶液再生能耗ꎬ开发了双塔再生苯菲尔

脱碳工艺ꎬ并在双塔再生的基础上进行了节能优化

探讨ꎮ
(２)针对苯菲尔脱碳工艺流程中塔设备单元ꎬ

在保证吸收、再生效果以及塔不发生液泛的前提下ꎬ
选择合适的理论板数、填料高度以及塔直径ꎬ可提高

塔设备的效率ꎻ选择合适的工艺操作参数ꎬ可降低脱

碳能耗ꎮ
(３)将冷凝回水和补充水直接加入冷贫液作为

高温贫液的冷却介质ꎬ节省了整个脱碳工艺流程的

能耗ꎬ经过节能工艺优化后ꎬ气体净化度提高ꎬ再生

能耗以及整个工艺的冷凝总量降低ꎮ 其中ꎬ再生出

来的二氧化碳量增加了 ２􀆰 ４８％ꎬ再生单位二氧化碳

溶液所需加热量降低了 ２􀆰 ６３％左右ꎬ整个脱碳工艺

流程脱除单位二氧化碳冷凝量降低 ２􀆰 ２０％ꎮ
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高性能聚酰胺工程塑料制备关键技术取得突破

　 　 日前从科技部获悉ꎬ“高性能聚酰胺工程塑料制备关

键技术开发与产业化”国家科技支撑计划项目ꎬ完成的技

术产品各项性能指标均达到任务书规定的同类产品的先进

水平ꎮ 主要产品已在电子电器、汽车等领域实现应用ꎬ填补

了我国在高端聚酰胺工程塑料研究领域的空白ꎬ并实现了

工业化ꎮ
聚酰胺(ＰＡꎬ俗称尼龙)具有良好的机械性能、耐热性、

耐化学性、耐磨性和自润滑性ꎬ且易加工ꎬ产品广泛应用于

汽车、航空、航天、船舶、建筑、电子电气、信息、动力工具、纺
织等领域ꎮ 目前ꎬ全球聚酰胺总消费量已超过 ６００ 万 ｔꎬ其
中聚酰胺工程塑料达到 ４００ 万 ｔ 以上ꎬ成为工程塑料行业

用途最广、品种最多的一类重点发展的高分子材料ꎮ
工程塑料是高分子材料的重要组成部分ꎬ属于国家重

点培育的战略性新兴产业ꎬ聚酰胺工程塑料已列入«国家

中长期科学和技术发展规划纲要(２００６—２０２０ 年)» “基础

原材料”主题ꎮ (中化新网)
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