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燃烧前 ＣＯ２ 捕集 ＭＤＥＡ
系统模拟及优化
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摘要:为解决燃烧前捕集硫碳共脱系统高能耗等问题ꎬ建立了贫液、半贫液流程的硫碳共脱系统计算模型ꎬ根据计算模型考

察了吸收压力、原料气负荷、解析压力及再沸器负荷等关键参数对吸收及解析过程的影响ꎮ 模拟计算结果表明ꎬ为保持较高的

捕集率ꎬ吸收压力≥２􀆰 ０ ＭＰａꎬ原料气负荷≤１１０％ꎬ再生塔解析压力约 ５０ ｋＰａꎬ再沸器负荷约 ２ ４００ ｋＷꎬＭＤＥＡ 硫碳共脱 ＣＯ２ 捕

集率≥９９％ꎬ系统能耗约为 ２􀆰 １９ ＧＪ / ｔꎮ
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　 　 ＣＯ２ 捕集、利用与封存(ＣＣＵＳ)是一项新兴的技

术ꎬ对推动我国能源行业碳减排发展具有重要影

响[１－２]ꎮ 华能集团于“十二五” ８６３ 项目支持下ꎬ以
华能(天津)２６５ ＭＷ 级 ＩＧＣＣ 示范电站为依托建成

３０ ＭＷ 级燃烧前 ＣＯ２ 捕集工业装置ꎬ电站采用华能

清能院 ２ ０００ ｔ / ｄ 级粉煤气化装置[３－５]ꎬ捕集系统从

水洗后合成气中抽取约 １０ ０００ ｍ３ / ｈ 原料气经低温

耐硫变换ꎬ变换气水冷后通过 ＭＤＥＡ 吸收 Ｈ２Ｓ 及

ＣＯ２ 并进行硫碳分离ꎬ粗 ＣＯ２ 气经三级压缩、氨冷

及低温精馏后到液体 ＣＯ２ 用于驱油及地质封存ꎬ
ＣＯ２ 年产量达到 ６ 万~１０ 万 ｔꎬ燃烧前捕集总体方案

如图 １ 所示ꎮ

图 １　 燃烧前捕集总体方案

１　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱工艺原理

ＭＤＥＡ 工艺由 ＢＡＳＦ 公司于 ２０ 世纪 ７０ 年代

开发ꎬ与传统热法脱碳工艺相比具有生产费用低、
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脱碳率高、可同时脱硫等优点[６－７] ꎮ ＭＤＥＡ 溶液与

Ｈ２Ｓ 反应为快反应ꎬ脱硫过程主要控制步骤为气液

相扩散传质ꎬ与 ＣＯ２ 反应过程首先是 ＣＯ２ 的水解

反应ꎬ水解反应过程较慢ꎬ因此水解反应是脱碳过

程的控制步骤ꎬ当添加活化剂 ( Ｒ２ＮＨ) 后ꎬ脱碳

过程:
Ｒ２ＮＨ ＋ ＣＯ２ → Ｒ２ＮＣＯＯＨ

Ｒ２ＮＣＯＯＨ ＋ Ｒ２ＮＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ →
Ｒ２ＮＨ ＋ Ｒ２ＣＨ３ＮＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －

３

　 　 总反应:
Ｒ２ＮＨ ＋ Ｈ２Ｏ ＋ ＣＯ２ → Ｒ２ＣＨ３ＮＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －

３

　 　 当 ＭＤＥＡ 溶液添加活化剂后ꎬ活化剂可直接与

ＣＯ２ 反应ꎬ从而极大地增加了吸收速率[８－９]ꎮ

２　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统及模型建立

２􀆰 １　 组分及物性模型

合成气经三级变换并经水冷后进入硫碳共脱单

元ꎬ变换气流量为 １３ ５６９􀆰 ７ ｍ３ / ｈꎬ压力为 ２􀆰 ６ ＭＰａꎬ
变换气组分如表 １ 所示[１０]ꎮ

表 １　 合成气成分 ％

组分 ＣＯ Ｈ２ ＣＯ２ Ｎ２ Ｈ２Ｓ ＣＨ４

摩尔分数 １􀆰 ８７ ５２􀆰 ９３ ３８􀆰 ０６ ６􀆰 ２２ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ５７

本模型参与反应主要物质有 ＣＯ、Ｈ２、ＣＨ４、ＣＯ２、
Ｈ２Ｏ、Ｎ２、Ｈ２Ｓ 及 ＭＤＥＡ 等ꎬ液相采用电解质 ＮＲＴＬ
方程ꎬ气相则采用 ＲＫ 方程ꎮ
２􀆰 ２　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统工艺流程

变换气在吸收塔内去除酸性气ꎬ塔顶粗氢经分

水后作为产品ꎬ塔底富液经减压并与高温贫液换热

后进入常压解析塔ꎬ常压解析塔底大部分半贫液作

为吸收剂进入吸收塔中部ꎬ剩余半贫液经常压泵送

往再生塔ꎬ再生塔底高温贫液经贫富液换热器及水

冷后作为贫液ꎬ工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统工艺流程

３　 操作参数对 ＭＤＥＡ 工段的影响

３􀆰 １　 吸收压力对吸收过程的影响

当 ＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４０％ꎬ考察吸收塔压

力为 ０􀆰 ５~３􀆰 ０ ＭＰａ 时ꎬ对吸收塔出口酸气净化度及

富液载荷等的影响(其中溶液载荷为溶液中酸性气

与碱液的摩尔比)ꎬ结果如图 ３、图 ４ 所示ꎮ

１—出口 ＣＯ２ 体积分数ꎻ２—出口 Ｈ２Ｓ 体积分数

图 ３　 压力对出口酸气净化度的影响

１—塔底富液温度ꎻ２—富液载荷

图 ４　 压力对富液载荷及富液温度的影响

由图 ３ 可以看出ꎬ随着吸收压力的增加ꎬ吸收塔

出口酸气含量逐渐降低ꎬ在 ２􀆰 １ ＭＰａ 时ꎬ吸收塔出

口 ＣＯ２ 体积分数为 ０􀆰 ３％ꎬＨ２Ｓ 体积分数降低到 ７×
１０－６ꎬ当压力高于 ２􀆰 １ ＭＰａ 时ꎬ吸收塔出口 Ｈ２Ｓ 及

ＣＯ２ 体积分数仍略有降低ꎬ但变化不大ꎮ 随着胺液

对酸性气吸收容量的增加ꎬ吸收塔底富液载荷也逐

渐增加ꎬ同时由于吸收过程中物理化学作用产生的

热效应ꎬ富液温度也逐渐增加ꎬ当到达 ２􀆰 １ ＭＰａ 后ꎬ
吸收容量基本不再增加ꎬ塔底富液温度及载荷也逐

渐达到平衡ꎬ考虑到压降及系统稳压ꎬ吸收压力选择

为 ２􀆰 ５ ＭＰａꎮ
３􀆰 ２　 变换气负荷对吸收过程的影响

当吸收压力为 ２􀆰 ５ ＭＰａꎬＭＤＥＡ 溶液质量分数

为 ４０％ꎬ当变换气负荷为 ８０％ ~ １３０％情况下ꎬ对吸

收塔出口酸气净化度及再生比能耗(吨 ＣＯ２ 再沸器

热负荷)等的影响结果如图 ５、图 ６ 所示ꎮ
由图 ５ 可以看出ꎬ随着变换气负荷低于 １１０％

时ꎬ吸收塔出口酸性气含量基本保持不变ꎬ当变换气

􀅰２０２􀅰
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１—出口 ＣＯ２ 体积分数ꎻ２—出口 Ｈ２Ｓ 体积分数

图 ５　 变换气负荷对出口酸气净化度的影响

图 ６　 变换气负荷对再生比能耗的影响

负荷大于 １１０％时ꎬ出口酸性气含量逐渐增加ꎬ此时

胺液已达饱和状态ꎬ出口净化气酸性气体积分数已

超过 ０􀆰 ５％ꎮ 此外ꎬ当变换气负荷增加至 １１０％时ꎬ
ＣＯ２ 捕集量逐渐增加ꎬ当负荷从 １１０％增加到 １３０％
时ꎬ捕集量变化很小ꎬ而再生总能耗则在整个过程中

略有增加ꎬ因此再生比能耗逐渐降低ꎬ到 １１０％后变

化很小ꎮ 为避免原料气负荷的波动造成净化气中酸

性气含量超标ꎬ因此原料气尽量保持在满负荷下

运行ꎮ
３􀆰 ３　 解析塔操作压力对再生过程的影响

解析塔操作压力是再生过程的关键参数ꎬ富
液在常压解析塔内减压及汽提再生后成为半贫

液ꎬ部分半贫液经加热后送往再生塔ꎬ由于常压解

析塔与再生塔相连通ꎬ因此两塔表压相同ꎬ考察了

解析压力 １０ ~ １５０ ｋＰａ 情况下ꎬ对半贫液载荷、再
沸器功率及再生塔底贫液温度的影响ꎬ结果如

图 ７、图 ８ 所示ꎮ

１—半贫液载荷ꎻ２—再沸器功率

图 ７　 解析压力对半贫液载荷

及再沸器功率的影响

图 ８　 解析压力对再生塔底贫液温度的影响

由图 ７、图 ８ 可以看出ꎬ当解析压力逐渐降低

时ꎬ常压解析塔底半贫液载荷逐渐降低ꎬ再生塔贫液

温度随着解析压力的增加而逐渐增加ꎬ因此在压力

较高时需要更多的热用于加热贫液ꎬ再沸器功率也

逐渐增加ꎬ因此为降低解析能耗并减少溶液热降解ꎬ
再生压力尽量降低ꎬ但为保持系统正压ꎬ再生压力选

择约 ５０ ｋＰａꎮ
３􀆰 ４　 再沸器负荷对再生过程的影响

在解析压力一定时ꎬ再沸器热负荷对解析过程

有着直接影响ꎬ考察了再沸器负荷对半贫液、贫液载

荷及再生塔底贫液温度的影响ꎬ结果如图 ９、图 １０
所示ꎮ

１—贫液载荷ꎻ２—半贫液载荷

图 ９　 再沸器负荷对贫液、半贫液载荷的影响

图 １０　 再沸器负荷对再生塔底贫液温度的影响

随着再沸器负荷从 ２ ０００~３ ０００ ｋＷꎬ贫液载荷

逐渐下降ꎬ而半贫液载荷只是略有降低ꎬ这是由于贫

液载荷主要受热再生过程的影响ꎬ而常压解析塔底

半贫液载荷主要受解析压力的影响ꎬ同时去往常压

解析塔的汽提气量的增加也导致半贫液载荷降低ꎬ
贫液温度则随着再沸器负荷增加而逐渐升高ꎬ根据

对贫液载荷及再生温度的要求ꎬ换热器热负荷为

􀅰３０２􀅰
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２ ４００ ｋＷꎬ贫液载荷约为 ０􀆰 １５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ再生温度

为 １１２􀆰 ２℃ꎮ

４　 模拟计算结果

ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统整体消耗如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统综合消耗

项目 规格 数量

脱盐水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ~８０℃ꎬ压力 ０􀆰 ３~５􀆰 ５ ＭＰａ ０􀆰 ２

耗电量 / (ｋＷ) １０ ｋＶꎬ３８０ Ｖꎬ２２０ Ｖ ３５０

循环冷却水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) Ｔ≤３３􀆰 ０℃ꎬＰ≥０􀆰 ４ ＭＰａ ３００

高压氮气 / (ｍ３􀅰次－１) Ｎ２≥９９􀆰 ８％ꎬ４􀆰 ５ ＭＰａ ~１０００

仪表空气 / (ｍ３􀅰次－１) ~０􀆰 ７ ＭＰａ ２０

低压蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ５７ ＭＰａꎬ饱和 ４􀆰 ５

由模拟计算可知ꎬ变换气经 ＭＤＥＡ 硫碳共脱工

段后ꎬ吸收塔出口 ＣＯ２ 体积分数为 ０􀆰 ３％ꎬ本工段

ＣＯ２ 损失率为 ０􀆰 ９３％ꎬ根据 ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６«石
油化工设计能量消耗计算方法»ꎬ系统能耗分布如

表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统能耗分布 ％

项目 电耗 循环冷却水 低压蒸汽

能耗占比 １４􀆰 ９１ ３􀆰 ４８ ８１􀆰 ６１

其中低压蒸汽消耗占据 ＭＤＥＡ 系统总能耗的

８１􀆰 ６１％ꎬ捕集系统 ＭＤＥＡ 工段能耗为 ２􀆰 １９ ＧＪ / ｔꎬ与
常规 燃 烧 后 捕 集 ３􀆰 ５ ~ ４􀆰 ６ ＧＪ / ｔꎬ 其 能 耗 大 大

降低[１１－１３]ꎮ

５　 结论

基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立了贫液、半贫液流程的硫

碳共脱系统计算模型ꎬ根据计算模型考察了运行

参数对吸收及解析过程的影响ꎬ获得了 ＭＤＥＡ 硫

碳共脱系统关键工艺参数及综合消耗ꎬ得到以下

结论ꎮ
(１)考察了压力及原料气负荷对吸收过程的影

响ꎬ为保持较高的捕集率ꎬ吸收压力≥２􀆰 ０ ＭＰａꎬ原

料气负荷≤１１０％ꎮ
(２)考察了解析压力及再沸器热负荷对解析过

程的影响ꎬ当再生塔解析压力约 ５０ ｋＰａꎬ再沸器负荷

约 ２ ４００ ｋＷꎬ系统再生能耗较低ꎮ
(３)ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统 ＣＯ２ 捕集率≥９９％ꎬ

ＭＤＥＡ 硫碳共脱系统能耗约为 ２􀆰 １９ ＧＪ / ｔꎬ能耗较燃

烧后 捕 集 大 大 降 低ꎬ 其 中 再 生 能 耗 超 过 总 能

耗 ８０％ꎮ
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