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摘要:采用醇胺法脱除沼气中的 ＣＯ２ꎬ使之达到可液化制取 ＬＮＧ 的标准ꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 模拟该工艺流程ꎬ利用 Ｍａｔｌａｂ

进行遗传算法和序贯法优化ꎮ 优化后的结果表明ꎬ原料气中含 ３０％、４０％、５０％ＣＯ２ 时ꎬ生产单位 ＣＨ４ 的电耗分别为 ０􀆰 １６３、
０􀆰 １９１、０􀆰 ２３５ ｋＷｈ / ｍ３ꎬ降低了 ０􀆰 ８５％、１􀆰 ５９％、０􀆰 ９１％ꎻ再生热耗分别为 ２􀆰 ２９、３􀆰 ０２、４􀆰 ３４ ＧＪ / ｍ３ꎬ降低了 ５􀆰 ６８％、７􀆰 ６９％、８􀆰 ４９％ꎮ
将优化结果与现有工厂、实验、模拟数据对比ꎬ可为高碳含量天然气脱除 ＣＯ２ 提供参考ꎮ
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　 　 沼气是有机物质在厌氧条件下经过微生物的发

酵作用而生成的一种可燃气体ꎬ成分以甲烷(ＣＨ４)、
二氧化碳(ＣＯ２)为主[１]ꎮ 沼气可通过提纯、液化制

得液化天然气(ＬＮＧ)ꎬ因此发展沼气成为增加天然

气供应量的一个重要方向ꎮ 虽然我国的生物质能源

原料丰富ꎬ但是目前沼气的主要利用方式是户用或

工业加热这类低值利用的方式ꎬ导致其开发利用率

仅占 １０％左右[２]ꎮ 沼气的开发和综合利用若要实

现用途高值化ꎬ沼气净化提纯技术是沼气发展的关

键环节之一[３－４]ꎮ 由于 ＣＯ２ 作为天然气中的不可燃

成分会降低天然气的热值ꎬ还会造成管道和设备的

腐蚀[５－６]ꎬ并且 ＣＯ２ 是占比最多的杂质[１]ꎬ所以沼气

净化提纯技术的核心部分是将 ＣＯ２ 气体去除[７]ꎮ

目前ꎬ脱除沼气中 ＣＯ２ 的主要方法有水洗法、
变压吸附法、化学吸收法、物理吸收法、膜分离法、深
冷法及生物法[１]ꎮ 针对沼气高碳含量ꎬ而产品气中

ＣＯ２ 体积分数低于 ５０×１０－６的要求ꎬ本文中选择醇胺

法脱碳ꎮ Ｘｕ 等[８]的沼气提纯工艺中ꎬ生产单位 ＣＨ４

所需电量仅为 ０􀆰 ０１２ ｋＷｈ / ｍ３ꎬ但耗热量等效转换成

电能高达 １􀆰 ３８ ｋＷｈ / ｍ３ꎮ 这是因为胺液再生需要消

耗大量的热能ꎬ而对于高碳含量的天然气脱碳的能

耗则更高ꎮ 陈昌介等[９] 的研究显示ꎬ高碳含量天然

气的脱碳流程存在吸收剂循环量大、装置能耗高的

问题ꎮ 根据 Ａｌｉａｂａｄ 等[１０] 的研究ꎬ富含 ＣＯ２ 天然气

脱碳的胺液循环量是常规含 ＣＯ２ 天然气工况的 ５ ~
１０ 倍甚至更高ꎮ 因此针对沼气这类高碳含量的原

􀅰４２２􀅰
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料气ꎬ提高醇胺法脱碳效率、降低流程能耗至关

重要ꎮ
国内外学者在胺液的选用、配比ꎬ工艺参数、设

计方面做了大量的工作来降低脱碳能耗ꎮ 陈杰

等[１１]通过实验比较了三乙醇胺(ＴＥＡ)分别与一乙

醇胺 ( ＭＥＡ )、 二 乙 醇 胺 ( ＤＥＡ )、 二 乙 烯 三 胺

(ＤＥＴＡ)、三乙烯四胺(ＤＥＴＡ)、哌嗪(ＰＺ)混合的 ５
种胺液的吸收与解吸能耗ꎬ其中 ＴＥＡ 和 ＭＥＡ 混合

胺液的综合性能较好ꎮ 姚梦茵[１２] 通过实验比较了

ＭＤＥＡ－ＭＥＡ、ＭＤＥＡ－ＴＥＴＡ、ＴＥＴＡ－ＭＥＡ 等吸收液

的吸收－解吸能力ꎬ得出 ＭＥＡ 与 ＭＤＥＡ 的体积比为

９ ∶１时再生能耗最低的结论ꎮ Ｃａｐｒａ 等[１３] 通过调整

吸收压力、再生压力、吸收塔的气液质量比及填料高

度ꎬ优化了沼气脱碳流程的一次能源利用率和设备

总费用ꎮ 李景辉等[１４]提出了酸气直接压缩式热泵、
半贫液循环、富液压力能回收 ３ 种节能方案ꎬ其中半

贫液循环方案可将醇胺法脱碳装置总能耗降低约

６􀆰 ０２％ꎮ 但研究所制得产品气多为压缩天然气

(ＣＮＧ)ꎬ而对沼气脱碳制取 ＬＮＧ 研究较少ꎮ
综上ꎬ本文中针对提出并设计了采用醇胺法的

沼气脱碳方案ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 软件模拟工艺流

程ꎬ以脱碳能耗最低为目标ꎬ结合 Ｍａｔｌａｂ 利用遗传

算法和序贯法对胺液配比和主要操作参数进行优

化ꎬ获得了各浓度的最佳操作参数和脱碳能耗ꎮ

１　 流程设计与优化基础

１􀆰 １　 原料气进气条件与产品要求

不同物料、不同预处理方式、不同发酵条件所产

生沼气的成分、含量有所不同[１]ꎬ假设沼气已经过

预处理去除了 Ｈ２Ｓ 等杂质气体ꎬ本文中设置原料气

中 ＣＯ２ 的体积分数分别为 ３０％、４０％、５０％ꎮ 根据国

内外中小型天然气液化工厂及国内中小型沼气工程

的规模[１５]ꎬ设计沼气脱碳系统的流量为 １００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ
温度为 ２５℃ꎬ压强为 １０１􀆰 ３ ｋＰａꎬ年运行时间 ８ ０００ ｈꎮ

在一些压强范围内(ＣＯ２ 含量不同ꎬ范围有所差

异)ꎬＣＯ２ 结晶或结霜温度高于 ＣＨ４ 液化温度ꎬ使得

ＣＯ２ 在降温过程中逐渐凝固ꎬ设备发生堵塞现象ꎮ
为了防止堵塞ꎬ甲烷气中 ＣＯ２ 体积分数低于 ５０ ×
１０－６才可以液化制取 ＬＮＧ[２]ꎮ 因此产品气中 ＣＯ２

的体积分数必须低于 ５０×１０－６ꎮ
１􀆰 ２　 工艺选择

前面已经提到ꎬ国内外常用气体脱碳方法主要

有膜分离法、变压吸附法、低温分离法、物理吸收法、
化学吸收法以及上述各方法的联合分离法等[１－２]ꎮ

其中ꎬ醇胺化学吸收法因高性价比、高脱碳能力是目

前最为普遍的天然气酸气脱除方法[１６]ꎮ 综合各方

法的特点[１６－２１]ꎬ针对沼气高 ＣＯ２ 含量ꎬ而产品气

ＣＯ２ 体积分数低于 ５０×１０－６的要求ꎬ本文中选择醇胺

法脱碳ꎮ
１􀆰 ３　 胺液参数设置

在工 业 中 常 用 的 醇 胺 主 要 有 ＭＥＡ、 ＤＥＡ、
ＭＤＥＡ、二甘醇胺 ( ＤＧＡ) 和二异丙醇胺 ( ＤＩＰＡ)
等[１８]ꎮ 根据原料气常压的特点ꎬ从减少压缩能耗的

角度考虑ꎬ参考胺液实验等研究[１９－２１] 暂定选用质量

分数 ３５％ ＭＤＥＡ＋１０％ ＭＥＡ 的混合胺液ꎬ后续将采

用遗传算法对胺液配比进一步优化ꎮ
胺液的吸收性能可以用酸气负荷表示ꎬ一般为

０􀆰 ４~０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎮ 本文中的胺液循环量将按照富

液酸气负荷为 ０􀆰 ４５ ｍｏｌ / ｍｏｌ 来初步设定ꎮ
吸收负荷:

Ｌ ＝ ｎ / Ｖ (１)

　 　 酸气负荷:
α ＝ Ｌ / ｃ (２)

式中ꎬｎ 为胺液中吸收 ＣＯ２ 的物质的量ꎬｍｏｌꎻＶ 为胺

液的体积ꎬｍ３ꎻｃ 为胺液的浓度ꎬｍｏｌ / ｍ３ꎮ

２　 醇胺法工艺流程模拟

２􀆰 １　 工艺流程

应用 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ Ｖ１０ 模拟醇胺溶液吸收法脱

碳的工艺流程ꎬ如图 １ 所示ꎮ 在流程模拟中ꎬ物性包

选择 Ａｍｉｎｅｓ Ｐａｃｋａｇｅ 模型ꎬＭＤＥＡ＋ＭＥＡ 溶液的热

力学模型采用 Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ[２０ꎬ２２]ꎮ 沼气经过压缩

机两级压缩至 ２ ＭＰａꎬ水冷器两级水冷至 ３０℃ꎬ从吸

收塔下部进料口进入吸收塔内ꎬ与自上而下的醇胺

溶液在塔内逆向接触ꎬ脱除天然气中 ＣＯ２ 的体积分

数至 ５０ × １０－６ 以下ꎬ合格的湿甲烷气从吸收塔顶

排出ꎮ
吸收了酸性组分的醇胺富液从吸收塔底部排

出ꎬ经调压阀降压至 ２００ ｋＰａ 后进入富液分离罐ꎬ闪
蒸出富液中溶解的少量甲烷气体ꎮ 离开闪蒸罐的醇

胺富液进入贫 /富液换热器与再生塔塔底出来的醇

胺贫液进行换热ꎬ醇胺富液升温后进入再生塔上部ꎬ
在塔内向下流动的过程中与再沸器产生的高温水蒸

汽逆流接触ꎬ解吸出绝大部分吸收的 ＣＯ２ꎮ 恢复吸

收能力的贫胺液从再生塔底部流出ꎬ进入贫 /富液换

热器与醇胺富液换热降温ꎬ补充了挥发的水分后经

过水冷器进一步冷却ꎬ最后经过溶液循环泵加压后

进入吸收塔完成整个胺液的循环ꎮ
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图 １　 醇胺法脱碳系统模拟流程

２􀆰 ２　 主要参数优化

２􀆰 ２􀆰 １　 遗传算法优化胺液配比

遗传算法是模拟达尔文生物进化论的自然选择

和遗传学机理的生物进化的计算模型ꎬ通过在优化

上、下限之间全局搜索ꎬ从而使得单位能耗最小化ꎮ
本文中采用 Ｍａｔｌａｂ 编写遗传算法程序ꎬ可以通过

Ｈｙｓｙｓ ｃｏｍ 组件实现与 Ｈｙｓｙｓ 的实时通讯ꎬ获得模拟

结果[２３]ꎮ Ｍａｔｌａｂ 读取 Ｈｙｓｙｓ 中净化气的组分和换
热器的温度矫正系数ꎬ判断净化气中 ＣＯ２ 的体积分

数是否低于 ５０×１０－６ꎬ温度矫正系数是否高于 ０􀆰 ７５ꎬ
如不符合ꎬ将阈值赋值给该个体ꎬ以便在进化过程中

将其淘汰ꎮ 本文中设置种群规模为 ３０ꎬ最大迭代数

为 ２００ꎬ交叉因子为 ０􀆰 ６ꎬ变异因子为 ０􀆰 ３ꎮ 沼气脱碳

流程耗能遗传算法优化的框架如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 遗传算法优化计算框图

通过对上述工艺流程的分析ꎬ以耗能最低为优

化目标ꎬ主要优化胺液配比ꎮ 为了分析胺液配比对

整个胺液循环系统能耗的影响ꎬ将胺液再生塔的再

沸器消耗的蒸汽热量转化成等效功ꎬ转换公式如式

(３)所示[２４]ꎬ耗能优化模型计算公式如式(４)所示ꎮ
Ｗｒｅｂ(ｘ) ＝ ０􀆰 ７５Ｑｒｅｂ(１ － ＴＣ / ＴＨ) (３)

Ｗ１(ｘ) ＝ [Ｗｒｅｂ(ｘ) ＋ Ｗｐｕｍｐ(ｘ)] / Ｑ(ｘ) (４)

式中ꎬＱｒｅｂ为再沸器功耗ꎬＧＪ / ｈꎻＴＣ、ＴＨ 分别为蒸汽在

汽轮机中的冷凝温度和蒸汽温度ꎬＫꎻＷ１ 为胺液循

环系统的单位等效功ꎬＧＪ / ｍ３ꎻＷｒｅｂ、Ｗｐｕｍｐ分别为再沸

器加热量等效功、循环泵功ꎬＧＪ / ｈꎻＱ 为输出净化气

的体积流量ꎬｍ３ / ｈꎮ 因为胺液配比仅影响胺液循环

系统的耗能ꎬ故暂不考虑压缩机 Ｋ － １００、Ｋ － １０１
能耗ꎮ

以贫液中水(Ｍ１)、ＭＤＥＡ(Ｍ２)、ＭＥＡ(Ｍ３)的质

量流量为优化变量ꎬ优化范围和结果如表 １ 所示ꎮ
表 １　 遗传算法优化变量范围和结果 ｋｇ / ｈ

ＣＯ２ 体积分数 变量 下限 上限 优化前 优化后

３０％ Ｍ１ ７５００ ９０００ ８０００􀆰 ９ ７８２９􀆰 ９

　 Ｍ２ ５０００ ７０００ ５３１８􀆰 ６ ５２１１􀆰 ６

　 Ｍ３ １４００ ２０００ １５１９􀆰 ５ １５６９􀆰 １

４０％ Ｍ１ １００００ １５０００ １１０１９􀆰 ４ １０８８３􀆰 ８

　 Ｍ２ ６０００ ９５００ ７５１６􀆰 ９ ６６６４􀆰 ２

　 Ｍ３ １５００ ２２００ ２１４７􀆰 ５ １９３５􀆰 ４

５０％ Ｍ１ １１０００ １５０００ １２６０５􀆰 ８ １３１５７􀆰 ０

　 Ｍ２ ７０００ １００００ ８５０２􀆰 ６ ７９８２􀆰 ０

　 Ｍ３ ２０００ ２５００ ２４２９􀆰 ２ ２１７６􀆰 ０

从表 １ 中可以发现ꎬ经过遗传算法优化后ꎬ水、
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ＭＤＥＡ、ＭＥＡ 的质量流量都大体呈现减少的趋势ꎬ贫
胺液循环量也相应地减少ꎮ 贫胺液循环量的减少会

显著降低再生塔再沸器能耗ꎬ但也会因此引起净化

气不符合要求的情况ꎬ遗传算法通过协调两者关系ꎬ
使能耗取得最优解ꎮ ＭＥＡ 溶液虽然吸收效果好ꎬ但
是再生困难使再沸器热耗增加ꎬ所以对于 ＣＯ２ 体积

分数为 ４０％、５０％的工况ꎬＭＥＡ 的浓度有所降低ꎮ
但在 ＣＯ２ 体积分数为 ３０％的优化中ꎬＭＥＡ 的质量

流量增加ꎬ这是因为 ＭＥＡ 适合于酸气浓度低的

工况[１８] ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 序贯寻优法优化主要操作参数

虽然采用遗传算法优化对整个流程进行全局优

化能得到最优解ꎬ但是若对吸收塔和精馏塔中的参

数优化ꎬ流程不易收敛ꎮ 参考花亦怀等[２５] 的优化顺

序ꎬ故主要操作参数采用序贯寻优法优化ꎮ 序贯寻

优法是在优化上、下限之间按照一定步长顺序ꎬ比对

各个条件下的单位能耗ꎬ逐渐使其最小化的方法ꎮ
沼气脱碳流程耗能序贯寻优的优化框架如图 ３
所示ꎮ

图 ３　 序贯寻优计算框图

序贯寻优以耗能最小化为优化目标ꎬ优化吸收

塔和精馏塔主要参数ꎮ 耗能优化模型计算公式

如下:
Ｗ２(ｘ) ＝ [Ｗｒｅｂ(ｘ) ＋ Ｗｐｕｍｐ(ｘ) ＋ Ｗｃｏｍｐｓ(ｘ)] / Ｑ(ｘ) (５)

式中ꎬＷ２ 为整个脱碳系统的单位等效功ꎬＧＪ / ｍ３ꎻ
Ｗｒｅｂ、Ｗｐｕｍｐ、Ｗｃｏｍｐｓ分别为再沸器加热量等效功、循环

泵功、压缩机 Ｋ－１００ 和 Ｋ－１０１ 的总功ꎬＧＪ / ｈꎻＱ 为输

出净化气的体积流量ꎬｍ３ / ｈꎮ

以再生塔塔顶气相出料即流股 Ｓｏｕｒ Ｇａｓ 的摩尔

流量(ｎＳ)、富液进塔的温度即流股 Ｒｉｃｈ Ａｍｉｎｅ 的温

度(ＴＲ)、流股 ２ 的压强(Ｐ２)、吸收压力(ＰＡｂｓｏｒｂｅｒ)作
为优化变量ꎬ优化范围和结果如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 序贯寻优法优化变量范围和结果

ＣＯ２ 体积分数 变量 下限 上限 优化前 优化后

３０％ ｎＳ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２５ ５５ ２８ ２７􀆰 ３

　 ＴＲ / ℃ ８０ ９５ ８９ ８８􀆰 ３

　 Ｐ２ / ｋＰａ ４００ ７００ ６００ ６１１

　 ＰＡｂｓｏｒｂｅｒ / ｋＰａ １５００ ２２００ ２０００ １９３２

４０％ ｎＳ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３０ ６０ ３７ ３４

　 ＴＲ / ℃ ８０ ９５ ８９􀆰 ６ ８８􀆰 ３６

　 Ｐ２ / ｋＰａ ４００ ７００ ６００ ６０７􀆰 ２

　 ＰＡｂｓｏｒｂｅｒ / ｋＰａ １５００ ２２００ ２０００ １９５７

５０％ ｎＳ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３５ ６５ ４５ ４０􀆰 ９

　 ＴＲ / ℃ ８０ ９５ ９１ ８８􀆰 １

　 Ｐ２ / ｋＰａ ４００ ７００ ６００ ６２１􀆰 １

　 ＰＡｂｓｏｒｂｅｒ / ｋＰａ １５００ ２２００ ２０００ １９９２

虽然吸收压力的提高导致 ＣＯ２ 的分压和溶解

度都增大ꎬ有助于 ＣＯ２ 的脱除ꎬ但是 ＭＤＥＡ＋ＭＥＡ 脱

除 ＣＯ２ 主要是以化学吸收为主ꎬ此操作对于吸收的

促进作用不如物理吸收显著ꎮ 过高的吸收压力不仅

会增大压缩功ꎬ而且还会增加吸收塔的设备费用ꎮ
因此ꎬ在确保产品气中 ＣＯ２ 体积分数低于 ５０×１０－６

的情况下ꎬ吸收压力均降低来减少能耗ꎮ 由表 ２ 中

可知ꎬ经过优化后流股 ２ 的压力有所升高ꎬ而吸收压

力降低ꎬ虽然压缩机 Ｋ－１００ 的能耗会有所增加ꎬ但
压缩机 Ｋ－１０１ 的能耗减少幅度更大ꎬ因此原料气的

压缩功减少ꎮ 塔顶气相出料越少即塔内水少量气

化ꎬ则再生塔塔釜温度越低ꎬ再沸器所需蒸汽加热量

自然减少ꎮ 由于再生塔塔釜温度的降低导致贫液出

塔温度降低ꎬ与贫液经过换热后的富液温度自然也

降低ꎮ 较之贫液出塔温度ꎬ富液进塔温度的降低幅

度小ꎬ两者温差变小ꎬ所以再沸器的热负荷减少[２６]ꎮ
通过遗传算法和序贯法优化后ꎬ净化气、胺液的

主要参数对比如表 ３ 所示ꎮ
由表 ３ 可知ꎬ净化气中 ＣＯ２ 体积分数均低于

５０×１０－６ꎬ满足设计要求ꎮ ＣＯ２ 的体积分数越高ꎬ甲
烷回收率越低ꎬ但均高于 ９９􀆰 ７％ꎮ ＭＤＥＡ 与 ＭＥＡ 的

浓度有所降低ꎬ而酸气负荷有所升高ꎬ但是均不超过

０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ表明每摩尔胺液吸收更多 ＣＯ２ꎬ从而降

低再生塔再沸器能耗ꎮ
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表 ３　 醇胺法脱碳工艺优化前、后的流程主要参数对比

项目 参数
ＣＯ２ 体积分数 ３０％ ＣＯ２ 体积分数 ４０％ ＣＯ２ 体积分数 ５０％

优化前 优化后 优化前 优化后 优化前 优化后

净化气 ＣＯ２ 体积分数 / １０－６ ４９ ４９􀆰 ７ ４７ ４８ ２２ ４９

　 摩尔流量 / (ｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６９􀆰 ９６ ６９􀆰 ９７ ５９􀆰 ８８ ５９􀆰 ９２ ４９􀆰 ８７ ４９􀆰 ８９

　 ＣＨ４ 回收率 / ％ ９９􀆰 ９３ ９９􀆰 ９５ ９９􀆰 ８０ ９９􀆰 ８７ ９９􀆰 ７４ ９９􀆰 ７８

胺液　 ＭＤＥＡ 质量分数 / ％ ３５􀆰 １５ ３４􀆰 ９０ ３５􀆰 ２３ ３３􀆰 １４ ３５􀆰 １９ ３３􀆰 ２１

　 ＭＥＡ 质量分数 / ％ １０􀆰 ０４ １０􀆰 ５２ １０􀆰 ０６ ９􀆰 ６２ １０􀆰 ０５ ９􀆰 ０６

　 体积流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １４􀆰 ５１ １４􀆰 ２９ ２０􀆰 ３０ １９􀆰 １５ ２３􀆰 ９８ ２３􀆰 ９０

　 酸气负荷 / (ｍｏｌ􀅰ｍｏｌ－１) ０􀆰 ４３２ ０􀆰 ４３３ ０􀆰 ４０７ ０􀆰 ４５７ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４８７

２􀆰 ３　 优化结果和分析

优化前和优化后的脱碳总电耗和总热耗对比如

表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 醇胺法脱碳工艺优化前后脱碳总电耗、热耗

ＣＯ２ 体积

分数 / ％

总电耗 / Ｗ 总热耗 / ＧＪ

优化前 优化后 优化前 优化后

３０ ２５６􀆰 ７ ２５４􀆰 ５ ３􀆰 ８０ ３􀆰 ５８
４０ ２６０􀆰 ３ ２５６􀆰 １ ４􀆰 ３７ ４􀆰 ０４
５０ ２６４􀆰 ０ ２６１􀆰 １ ５􀆰 ２９ ４􀆰 ８４

　 　 从表 ４ 中可以看出ꎬ原料气中 ＣＯ２ 浓度越高ꎬ
脱碳的总电耗和总热耗越高ꎮ 其中ꎬ压缩机的电耗

在总电耗中占比最多ꎮ 天然气中 ＣＯ２ 体积分数为

３０％、４０％、５０％时ꎬ经过遗传算法优化后的总电耗

较之优化前分别降低了 ０􀆰 ８５％、１􀆰 ５９％、０􀆰 ９１％ꎻ再
生总热耗较优化前分别降低了 ５􀆰 ６８％、 ７􀆰 ６９％、
８􀆰 ４９％ꎮ 本模拟优化后的结果与现有醇胺法脱碳能

耗比较如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 国内外采用醇胺法脱碳电耗、热耗对比

原料气 ＣＯ２

体积分数 / ％

产品气 ＣＯ２

体积分数

单位 ＣＯ２ 电耗 /

(ｋＷｈ􀅰ｔ－１)

单位 ＣＯ２ 再生热耗 /

(ＧＪ􀅰ｔ－１)

单位 ＣＨ４ 电耗 /

(ｋＷｈ􀅰ｍ－３)

单位 ＣＨ４ 再生热耗 /

(ＧＪ􀅰ｍ－３)
数据来源

３０ <５０×１０－６ ０􀆰 １９３ ２􀆰 ７１ ０􀆰 １６３ ２􀆰 ２９ 本文模拟

４０ <５０×１０－６ ０􀆰 １４５ ２􀆰 ２９ ０􀆰 １９１ ３􀆰 ０２ 本文模拟

５０ <５０×１０－６ ０􀆰 １１８ ２􀆰 ２ ０􀆰 ２３５ ４􀆰 ３４ 本文模拟

５􀆰 ３５ <２％ — ２􀆰 １５ — — 模拟[２７]

５􀆰 ３５ ２􀆰 ７５％ — ３􀆰 ７３ — — 工厂[２８]

１２􀆰 ５６ <１􀆰 ２６％ ０􀆰 １０９ / ０􀆰 １２３ ３􀆰 ７３ / ２􀆰 ６８ — — 模拟优化前 / 后[２５]

１３ <１􀆰 ３％ — ５􀆰 １２ — — 模拟[２９]

３５ １􀆰 ５１％ — ４􀆰 ８９ — — 实验 / 模拟优化后[３０]

　 １􀆰 ６８％ 　 ３􀆰 ６９ 　 　 　

４０ <２％ — — ０􀆰 ０１２ ４􀆰 ９８ 模拟[８]

　 　 从本文中的模拟结果可以看出ꎬ在其他条件大

致不变的情况下ꎬ原料气中 ＣＯ２ 体积分数越高ꎬ单
位 ＣＯ２ 的脱碳能耗越低ꎬ而单位 ＣＨ４ 的脱碳能耗越

高ꎮ 由表 ４ 可以得知ꎬ本文中优化后的能耗大致都

低于之前的研究[８ꎬ２４ꎬ２７－３０]ꎬ证明此种优化方法对于

降低能耗行之有效ꎮ 在王茹洁等[２７] 的研究中ꎬ再生

热耗虽然仅 ２􀆰 １５ ＧＪ / ｔꎬ但只能将净化气中 ＣＯ２ 的体

积分数脱除至 ２％以下ꎬ远远无法满足液化制取

ＬＮＧ 的要求ꎮ 而且现有的研究多将 ＣＯ２ 脱除至 ３％
以下ꎬ仅仅满足管道气要求ꎬ少有将 ＣＯ２ 脱除至 ５０×

１０－６的文献可供参考ꎮ

３　 结论

针对 ＣＯ２ 体积分数为 ３０％、４０％、５０％的沼气提
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２０２１ 年 ８ 月 曾金繁等:采用醇胺法的沼气脱碳工艺流程模拟及优化

出并设计了采用醇胺法脱碳的方案ꎬ选取 ＭＤＥＡ－
ＭＥＡ 混合胺液ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 模拟工艺流程将

ＣＯ２ 的体积分数脱除至 ５０×１０－６ 以下ꎬ结合 Ｍａｔｌａｂ
对胺液配比和操作参数进行遗传算法和序贯法优

化ꎬ３ 种工况的净化气均能满足产品要求ꎮ 得到的

主要结论如下ꎮ
(１)原料气中 ＣＯ２ 浓度越高ꎬ单位 ＣＯ２ 的脱碳

能耗越低:ＣＯ２ 的体积分数为 ３０％、４０％、５０％时ꎬ脱
除单位 ＣＯ２ 的电耗分别为 ０􀆰 １９３、 ０􀆰 １４５、 ０􀆰 １１８
ｋＷｈ / ｔꎬ再生热耗分别为 ２􀆰 ７１、２􀆰 ２９、２􀆰 ２０ ＧＪ / ｔꎮ

(２)原料气中 ＣＯ２ 浓度越高ꎬ单位 ＣＨ４ 的脱碳

能耗越高:ＣＯ２ 的体积分数为 ３０％、４０％、５０％时ꎬ生
产单位 ＣＨ４ 的电耗分别为 ０􀆰 １６３、 ０􀆰 １９１、 ０􀆰 ２３５
ｋＷｈ / ｔꎬ再生热耗分别为 ２􀆰 ２９、３􀆰 ０２、４􀆰 ３４ ＧＪ / ｔꎮ

(３)从降低单位能耗的方面考虑ꎬ醇胺法适合

用于高碳含量原料气的 ＣＯ２ 捕集和低碳含量天然

气的脱碳ꎮ
(４)本文中的优化方法及优化后的参数可为高

ＣＯ２ 含量天然气脱碳制取 ＬＮＧ 提供参考ꎮ
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