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摘要:提出了一种新的工艺气分离工艺ꎬ利用二氧化碳低温液化的特性ꎬ通过降温将二氧化碳进行液化分离ꎮ 液化分离二

氧化碳后的工艺气再进一步净化处理ꎬ优选与低温甲醇洗配套使用ꎮ 二氧化碳液化分离技术可以降低低温甲醇洗设备尺寸、投
资费用和运行费用ꎬ配套低温甲醇洗使用后较现行低温甲醇洗工艺具有明显优势ꎮ
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　 　 以煤为原料的新型煤化工企业普遍采用低温甲

醇洗工艺对工艺气进行净化处理ꎬ主要目的是脱除

工艺气中的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 等气体ꎮ
煤气化所获得的工艺气中含有大量的二氧化

碳ꎬ导致低温甲醇洗需要较大的设备和较大的循环

量ꎬ增加了装置的建设费用和运行成本ꎮ 由于二氧

化碳在高压低温的工况下具有液化的特性ꎬ可以利

用外界提供的冷量ꎬ将进入装置的工艺气通过降温

的方式将二氧化碳液化分离ꎮ 液化分离二氧化碳后

的工艺气中还含有一定量的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓꎬ需要进一

步净化处理ꎬ以达到后续工段的要求ꎮ 由于液态分

离二氧化碳净化工艺需要在低温工况下进行ꎬ所有

后续净化工艺与低温甲醇洗配合使用ꎬ可以结合 ２
种工艺的优点ꎬ提高能量利用率ꎬ从而达到更好的使

用效果ꎮ
本文中将对二氧化碳特性进行分析ꎬ介绍二氧

化碳液化原理及液态分离二氧化碳的工艺ꎬ总结液

化分离二氧化碳工艺与低温甲醇洗工艺配套使用ꎬ
对净化装置工艺的影响和经济性分析ꎮ

１　 二氧化碳液化原理

二氧化碳是空气中常见的一种气态化合物ꎬ由
碳与氧完全反应生成ꎬ化学式为 ＣＯ２ꎮ １ 个二氧化

碳分子由 １ 个碳原子与 ２ 个氧原子通过共价键构

成ꎬ常温下是一种无色无味气体ꎬ不能燃烧ꎬ密度比

空气大ꎬ能溶于水ꎬ与水反应生成碳酸ꎮ 气态二氧化

碳在高压低温下可以变为固态ꎬ压缩后俗称为干冰ꎮ
大气能使太阳短波辐射到达地面ꎬ但地表受热后向

外放出的大量长波热辐射线却被大气中的二氧化碳

吸收ꎬ所以二氧化碳被认为是加剧温室效应的主要

来源ꎮ
纯二氧化碳(ＣＯ２)的物性参数[１]见表 １ꎮ

表 １　 纯二氧化碳的物性参数表

特性 数值

分子质量 ４４􀆰 ０１

临界压力 / ＭＰａ ７􀆰 ３８

临界温度 / ℃ ３１􀆰 １

三相点压力 / ＭＰａ ０􀆰 ５１８

三相点温度 / ℃ －５６􀆰 ６

２５℃ꎬ０􀆰 １ ＭＰａ 溶解度 / (ｇ􀅰Ｌ－１) １􀆰 ４５

０℃ꎬ０􀆰 １ ＭＰａ 溶解度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １􀆰 ９８

临界点密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ４６７

０℃ꎬ７ ＭＰａ 液相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９９５

０􀆰 １ ＭＰａꎬ升华温度 / ℃ －７９

气化潜热(０􀆰 １ ＭＰａꎬ升华温度下) / (ｋＪ􀅰ｋｇ－１) ５７１

凝固点的固体密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １５６２

颜色 无色
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纯二氧化碳(ＣＯ２)的相态图见图 １[２]ꎮ

图 １　 纯二氧化碳(ＣＯ２)的相态图

从表 １ 和图 １ 可以看出ꎬ纯 ＣＯ２ 临界压力

７􀆰 ３８ ＭＰａꎻ临界温度 ３１􀆰 ４℃ꎻ三相点压力 ０􀆰 ５２ ＭＰａꎻ
三项点温度－５６℃ꎮ 在压力低于 ０􀆰 ７ ＭＰａꎬ纯 ＣＯ２ 一

般为气、固项平衡ꎬ即不论温度为多大ꎬ不存在液相ꎬ
只有气相和固相ꎮ

纯 ＣＯ２ 相态可分为 ５ 个区域ꎮ
(１)超临界气体区域:压力高于 ７􀆰 ３８５ ＭＰａꎬ温

度高于 ３１℃ꎮ 超临界流体状态是指气体在高压下

的分子形态变得和液体形态一样的紧密ꎬ具有很高

的密度ꎬ但是却像气体一样容易流动ꎮ
(２)密相液态区域:压力高于 ７􀆰 ３８５ ＭＰａꎬ温度

低于 ３１℃和高于－５６􀆰 ６℃ꎮ
(３)一般液态区域:压力低于 ７􀆰 ３８５ ＭＰａꎬ温度

低于 ３１℃和高于－５６􀆰 ６℃ꎮ
(４)固态区域:温度低于－５６􀆰 ６℃ꎮ
(５)一般气态区域:温度高于－５６􀆰 ６℃ꎮ

２　 液化分离二氧化碳工艺

根据二氧化碳的热力学性质可知ꎬ随着液体二

氧化碳温度的降低ꎬ饱和蒸气压力亦随之减少ꎮ 二

氧化碳的温度越低ꎬ使之液化的压力将越小ꎮ 将常

压的 ＣＯ２ 气体加压到一定的压力ꎬ在对应的饱和温

度下使其液化ꎮ
２􀆰 １　 传统脱除二氧化碳工艺

在煤化工生产过程中ꎬ工艺气中含有大量的

ＣＯ２ꎬ这部分 ＣＯ２ 中只有 ５％对于后续生产过程是有

效组分ꎬ其余大部分在进行产品合成前需要脱除ꎮ
目前大型煤化工项目针对 ＣＯ２ 的脱除主要的工艺

是低温甲醇洗工艺ꎮ 利用 ＣＯ２ 在高压低温下溶解

在甲醇中的特性进行部分脱除ꎬ吸收酸性气体的富

甲醇经过减压闪蒸和氮气汽提将其中大部分的 ＣＯ２

由甲醇中解吸出来ꎮ 最后富含硫化氢的甲醇经过热

再生塔再生ꎬ产生合格的贫甲醇ꎮ
由于低温甲醇洗工艺通过低温甲醇脱除 ＣＯ２

后对富甲醇进行再生ꎬ该工艺存在流程复杂ꎬ管道和

设备的尺寸较大ꎬ高压设备较多ꎬ总体投资较大ꎬ操
作运行费用偏高等缺点ꎮ
２􀆰 ２　 液化分离二氧化碳工艺

目前大型煤化工工厂的变换工艺气有着压力

高、ＣＯ２ 含量高等特点ꎬ根据二氧化碳的特性ꎬ通过

降温的措施即可将大部分二氧化碳进行液化分离ꎮ
二氧化碳液化分离工艺流程如图 ２ꎮ

图 ２　 二氧化碳液化分离工艺流程

对煤化工变换工序后的变换气进行二氧化碳液

化分离ꎬ由于变换气中含有大约摩尔分数 ０􀆰 ２３％的

水ꎬ这部分水在进行二氧化碳液化分离时能够结冰

堵塞换热器ꎬ所以首先需要进行脱水处理ꎮ 针对可

以配套低温甲醇洗的二氧化碳液化工艺ꎬ脱水操作

可以采取喷淋甲醇降温的脱水工艺ꎮ 其他工艺也可

以采取分子筛进行脱水操作ꎮ
经过脱水后的工艺气进入到激冷器进行降温操

作ꎬ通过激冷器降温将工艺气温度降至－５０℃左右ꎬ
然后进入到分离罐进行液态二氧化碳分离ꎮ 分离液

态二氧化碳的工艺气中仍含有 ＣＯ２ 约 １２％ꎬ煤化工

后续工艺对 ＣＯ２ 含量有严格的要求ꎬ所以该工艺分离

ＣＯ２ 后的工艺气需要配套其他净化工艺对工艺气进

行深度净化处理ꎮ 由于该工艺采用低温液化分离二

氧化碳ꎬ最佳配套净化工艺为低温甲醇洗工艺ꎮ

３　 对低温甲醇洗的影响

低温甲醇洗是目前大型煤化工普遍采用的气体

净化技术ꎬ主要是利用低温甲醇脱除变换气中的

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 等气体ꎮ 低温甲醇洗和二氧化碳液化分

离技术都需要外部补充低温冷量ꎬ所以将二氧化碳

液化分离工艺与低温甲醇洗配套使用起到互补的作

用ꎮ 采用二氧化碳液态分离工艺与低温甲醇洗配套

使用ꎬ可以使低温甲醇洗的甲醇循环量降低 ３０％ ~
４０％ꎬ设备和管道尺寸降低 ３０％ ~ ４０％ꎬ总体投资和

运行费用也会相应地降低ꎮ
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３􀆰 １　 工艺流程

二氧化碳液化分离技术与低温甲醇洗配套使

用ꎬ其典型流程安排如下ꎮ
进入二氧化碳液化分离装置的变换气经过喷淋

甲醇降低变换气中水汽的冰点至－５５℃ 以下ꎬ在脱

水冷却器降温后ꎬ进入到脱水分离罐中将含水甲醇

分离ꎮ 脱水后的工艺气进入到液化冷却器降温ꎬ温
度不低于二氧化碳三相温度点(操作控制中严格控

制工艺气温度ꎬ不允许低于二氧化碳三相温度点)ꎬ
然后再进入到液化分离罐分离液态 ＣＯ２ꎮ 二氧化碳

液化分离工艺采用的制冷冷源可以取自低温甲醇洗

装置ꎬ利用低温甲醇洗产生的低温冷源ꎮ 分离得到

的含水甲醇送至低温甲醇洗甲醇水分离塔进行甲醇

回收ꎮ 分离得到的液态 ＣＯ２ 经过冷量回收后闪蒸

出溶解在其中的 ＣＯ 和 Ｈ２ 等有效气ꎬ二氧化碳送至

低温甲醇洗的二氧化碳产品塔ꎬ进行脱硫处理生产

ＣＯ２ 产品ꎮ 闪蒸获得的 ＣＯ 和 Ｈ２ 经过压缩机加压

后返回液化分离工艺的进口ꎬ进行有效气回收利用ꎮ
３􀆰 ２　 计算数据

以年产 ９０ 万 ｔ 甲醇配套低温甲醇洗、６􀆰 ５ ＭＰａ
水煤浆气化炉为例ꎬ表 ２ 为甲醇配套低温甲醇洗进

料参数ꎮ
表 ２　 低温甲醇洗进料参数

组分 数值 组分 数值

摩尔分数 / ％ 　 流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １７３３４

　 Ｈ２ ４７􀆰 ４７９ 温度 / ℃ ４０􀆰 ００

　 Ｎ２ ０􀆰 ２５７５ 压力 / ＭＰａ ５􀆰 ５

　 ＣＯ ２０􀆰 ６９８

　 Ａｒ ０􀆰 ０９９８

　 ＣＨ４ ０􀆰 ０８２９

　 ＣＯ２ ３０􀆰 ８２７

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ３１８２

　 ＣＯＳ ０􀆰 ００８０

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ２２９５

进入到低温甲醇洗的工艺气中 ＣＯ２ 摩尔分数

约为 ３０􀆰 ８３％ꎬ 低温甲醇洗系统进口压力约为

５􀆰 ５ ＭＰａꎮ 通过查询 ＣＯ２ 物性可得ꎬ将低温甲醇洗

脱水后的工艺气降温至－５０℃ꎬＣＯ２ 对应的饱和蒸

汽压为 ０􀆰 ５８２ ３ ＭＰａꎮ 根据道尔顿分压定律可知ꎬ
此时经过液化分离 ＣＯ２ 后的工艺气中 ＣＯ２ 摩尔分

数约为 １２􀆰 １９％ꎮ 液化分离的 ＣＯ２ 量约为 ３ ６７９
ｋｍｏｌ / ｈꎬ约占进料中 ＣＯ２ 总量的 ６８􀆰 ８６％ꎮ 通过以

上简单计算可知ꎬ通过液化分离二氧化碳后ꎬ工艺气

的总体积可以减少 ２１􀆰 ２２％ꎬ吸收塔的尺寸和高度

都得到了大幅度的减少ꎮ
进入吸收塔的 ＣＯ２ 总量降低了 ６８􀆰 ８６％ꎬ吸收

塔的主要作用是吸收工艺气中的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓꎬ由于

进入吸收塔的工艺气中 ＣＯ２ 含量大幅度降低ꎬ所需

要的贫甲醇量由原计算量 １４ ７６３ ｋｍｏｌ / ｈ 减少至约

９ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ循环甲醇量减少 ３９􀆰 ０４％ꎬ同时吸收塔

的塔盘数量也会减少约 ５０％ꎮ 由于二氧化碳被液

化分离后含量大幅度降低ꎬ所以在吸收塔中的溶解

热也随之大幅降低ꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ 模拟ꎬ吸收塔配套

的中间冷却器可以全部取消ꎬ可以大量减少高压换

热器ꎬ降低设备的投资ꎮ
由于低温甲醇洗工艺配套液化分离二氧化碳工

艺后ꎬ循环甲醇量大量减少ꎬ所需的输送动力消耗减

少ꎬ再生相关的消耗降低ꎬ循环甲醇系统相关的设备

管道的尺寸也都会相应地降低ꎮ

４　 结语

(１)液化分离二氧化碳工艺的最佳使用方案是

与低温甲醇洗工艺配套使用ꎮ
(２)液化分离二氧化碳工艺与低温甲醇洗工艺

配套使用ꎬ可以减小设备的尺寸ꎬ降低设备投资ꎬ减
少再生消耗ꎬ降低运行成本ꎮ

(３)液化分离的高压液态二氧化碳在加热气化

后ꎬ可以作为高压气体向外输出膨胀功ꎮ
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