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摘要:利用软件 ＰＲＯ Ⅱ和 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 分别模拟协同工艺中膜分离和变压吸附过程ꎬ通过引入气体流量修正系数解决

气体流量不匹配问题ꎬ提高膜－变压吸附协同碳捕集工艺模拟的准确性ꎮ 案例研究表明ꎬ引入流量修正系数解决了协同工艺模

拟过程中出现的气体流量不匹配问题ꎬ实现了稳态膜分离和动态循环变压吸附过程的耦合ꎮ 与以往的膜－变压吸附协同工艺

模拟方法相比较ꎬ更好地识别了能耗降低和捕集率提升的技术途径ꎮ
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　 　 普遍认为ꎬ二氧化碳(ＣＯ２)是导致温室效应的

主要气体ꎮ 碳捕集技术是降低 ＣＯ２ 排放量的一种

有效途径[１]ꎮ 目前ꎬ主要的碳捕集技术包括化学吸

收法、低温深冷法、物理吸附法和膜分离法ꎮ 早期的

化学吸收和低温深冷碳捕集技术能耗和成本均较

高ꎮ 随着新型 ＣＯ２ 分离膜材料和吸附剂的研发和

应用ꎬ物理吸附法和膜分离法逐渐受到广泛的重视ꎮ
这 ２ 种工艺被认为是传统化学吸收法和低温深冷法

的替代品[２－３]ꎬ且它们可以集成到膜－吸附协同工艺

中[４]ꎮ 膜分离法具有工艺简单、操作方便、占地面

积小等优点ꎬ但同时得到高捕集率和高体积分数产

品气需要多阶段过程[５]ꎬ单独使用膜分离法捕集低

浓度 ＣＯ２ 成本高昂且能耗较高[６]ꎮ 变压吸附分离

技术(ＰＳＡ)可获得高体积分数产品气[７]ꎬ但同时也

有吸附剂容量有限、对杂质容忍度低、处理大气量时

设备占地面积大、不易获得高捕集率等缺点[８]ꎬ同
时吸附剂的吸附量和吸附速率都会随着吸附气体浓

度的下降而降低[９－１０]ꎬ不利于低浓度 ＣＯ２ 吸附[１１]ꎮ
膜分离和变压吸附 ２ 种过程的耦合集成可以实现能

量的梯级利用和气体组分的优化匹配ꎬ从而降低碳

捕集能耗ꎬ提升捕集率ꎮ 准确模拟 ２ 种过程的耦合

集成可以识别能耗降低和捕集率提升的技术途径ꎮ
但是由于 ＰＳＡ 工艺的动态循环特性ꎬ导致其模

拟具有挑战性ꎬ随着膜分离过程的增加ꎬ准确模拟

膜－变压吸附协同工艺的难度更大ꎮ 目前ꎬ常用的

膜－变压吸附协同工艺模拟方法分为 ２ 类ꎮ 一类是
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黑箱法[１２]ꎬ将 ＰＳＡ 单元建模为一个简单的分离器

直接与膜分离过程结合ꎮ Ｅｓｔｅｖｅｓ 等[３] 将 ＰＳＡ 工艺

建模为一个简单的分离器ꎬ并与膜组件结合对二元

混合物进行整体分离ꎬ但是缺乏详细的 ＰＳＡ 模拟过

程信息ꎮ 另一类是迭代法ꎬ通常将待分离气体先通

入膜分离装置ꎬ膜分离的产品气流入 ＰＳＡ 工艺ꎬＰＳＡ
的尾气再回流至膜分离装置前进行二次分离ꎬ然后

重复模拟直至收敛ꎮ 因变压吸附动态循环模拟的复

杂性ꎬ同时为了适应膜分离的稳态模拟过程ꎬ采用稳

态循环简化模型替代膜－变压吸附协同工艺中变压

吸附的动态循环过程ꎬ Ｂｕｒｋｈａｒｄ 等[１２] 应用软件

Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 中的稳态循环简化模型代替动态

循环模型模拟协同工艺中的变压吸附过程ꎬ但稳态

循环简化模型难以精细反映前后 ２ 个不同过程的气

体流量不匹配问题ꎬ影响了模拟结果的准确性ꎮ
据此ꎬ为进一步提高膜－变压吸附协同工艺模

拟的准确性ꎬ本文中采用迭代法模拟膜－变压吸附

协同工艺ꎬ应用软件 ＰＲＯ Ⅱ和 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 分

别模拟膜－变压吸附协同工艺中的稳态膜分离和动

态循环 ＰＳＡ 过程ꎮ 因膜分离工艺模拟是一个稳态

过程ꎬ膜分离的产品气即 ＰＳＡ 的输入气体是一个固

定变量ꎬ故输入气体的温度、组成和压力等物理量均

固定ꎬ而 ＰＳＡ 模拟是一个动态循环过程ꎬ故在模拟

的过程中气体流量为自由变量ꎮ 因此ꎬ在膜分离与

ＰＳＡ 工艺连接处针对气体流量的变化引入流量修

正系数ꎬ解决协同工艺模拟过程中出现的气体流量

不匹配问题ꎬ实现稳态膜分离和动态变压吸附过程

的耦合ꎬ准确识别能耗降低和捕集率提升的技术

途径ꎮ

１　 膜－变压吸附协同工艺模拟

采用软件 ＰＲＯ Ⅱ和 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 分别模拟

膜分离和变压吸附过程ꎮ 目前ꎬ有很多软件可用于

模拟膜分离工艺ꎬ其中 ＰＲＯ Ⅱ因具有庞大的物性数

据库、完整的膜分离单元操作模块及强大的计算能

力成为国内外学者广泛使用的工具ꎬ故最终选择

ＰＲＯ Ⅱ对膜分离工艺过程进行模拟ꎮ 变压吸附模

拟则借助过程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 进行模拟ꎬ
该软件专门为模拟吸附分离过程而开发ꎬ能够模拟

混合气体在固定吸附床的动态循环吸附分离

过程[１３]ꎮ
１􀆰 １　 ＰＲＯ Ⅱ模拟稳态膜分离工艺

膜分离法是指利用特殊膜材料对混合气中各组

分的选择透过性差异达到气体分离的目的[１４]ꎮ
ＰＲＯ Ⅱ对膜分离工艺模拟基于以下假设[１５]:①渗

透侧气体和非渗透侧气体的压力均恒定ꎻ②膜两侧

的驱动力(分压)根据理想气体分压定律计算ꎻ③非

渗透侧气体均匀混合ꎻ④渗透侧气体是活塞流(平
推流)ꎻ⑤进气压降可以忽略ꎻ⑥膜的渗透性能不随

压力和进料组分组成发生变化ꎻ⑦忽略气体在传递

过程中的物质和能量损失ꎮ
１􀆰 ２　 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 模拟变压吸附动态循环

工艺

变压吸附工艺的原理是利用吸附质在吸附剂上

的亲和性、扩散系数等吸附特性的差异ꎬ通过周期性

的压力变换实现气体的分离或提纯[１６]ꎮ 为同时获

得吸附塔内过程变量在时间和空间上全面的数据ꎬ
在软件 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 中对各组分在吸附塔内流

动相和固定相边界处的质量、动量和能量传递过程

进行微元化分析ꎬ建立动态平衡方程ꎬ应用上风差分

法(ＵＳＤ１)将这些方程离散化得到一系列微分代数

方程ꎮ 为了提高计算速度和准确性ꎬ在求解动态平

衡方程时基于以下假设[１７－１８]:各气体组分遵循理想

气体定律ꎻ仅考虑轴向扩散ꎬ忽略径向的温度、速度、
浓度梯度ꎻ采用 Ｌａｎｇｍｕｉｒ 模型描述 ＣＯ２ 和 Ｎ２ 在吸

附剂上的竞争吸附ꎻ塔内压降采用 Ｅｕｇｅｎ 方程进行

计算ꎻ吸附动力学采用线性推动力(ＬＤＦ)方程ꎻ吸附

过程是一个非等温的能量传递过程ꎮ
１􀆰 ３　 膜－变压吸附协同工艺模拟

应用软件 ＰＲＯ Ⅱ和 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 分别模拟

稳态膜分离和动态变压吸附工艺过程ꎬ假设膜与变

压吸附工艺连接处的能量损耗和物质损失可以忽略

不计ꎮ 为保证模拟整体性和准确性ꎬ膜分离及变压

吸附工艺模拟过程中选用相同的热力学状态方程ꎬ
保证气体处于平衡态时ꎬ温度、压强、体积、物质的

量、温度等物理量之间的变化关系相同ꎮ
在膜－变压吸附协同工艺模拟过程中ꎬ一方面ꎬ

膜分离是一个稳态过程ꎬ膜分离的产品气通入变压

吸附过程的流速是一个固定变量ꎬ故输入气体的温

度、组成和压力等物理量均固定ꎬ而 ＰＳＡ 是一个动

态循环过程ꎬ故在模拟的过程中气体流速为自由变

量ꎻ另一方面ꎬ在动态循环 ＰＳＡ 模拟过程中涉及到

众多阀门需要调节ꎬ阀门开度和吸附床体积等参数

均会对气体流速造成影响ꎬ导致吸附床中的实际流

速与输入流速不符ꎮ 实际动态循环变压吸附模拟过

程中ꎬ气体流速、阀门开度与吸附床参数的关系式推
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导如下[１９]ꎮ
首先ꎬ根据理想气体状态方程可得:

ＰｂＶｂ ＝ ｎＲＴｂ (１)

式中ꎬＰｂ 为床层的压力ꎬｋＰａꎻＶｂ 为床层的有效体

积ꎻｍ３ꎻｎ 为床层物质的摩尔数ꎬｋｍｏｌꎻＲ 为气体常

数ꎻＴｂ 为床层温度ꎬＫꎮ
假设温度和体积均保持不变ꎬ压力变化率与物

料变化率的关系如下:
∂Ｐｂ / ∂ｎ ＝ ＲＴｂ / Ｖｂ (２)

　 　 通过阀门的流量可以表示为阀门压降的线性

函数:
Ｆ ＝ ＣｖΔＰ ＝ Ｃｖ(Ｐｂ － Ｐｕ) (３)

式中ꎬＦ 为原料气通过阀门的流量ꎬｋｍｏｌ / ｓꎻＣｖ 为阀

门开度ꎻＰｕ 为阀门流出侧的压力ꎬｋＰａꎮ 这个表达式

可以重新表示为摩尔流量:
∂ｎ / ∂ｔ ＝ Ｃｖ(Ｐｂ － Ｐｕ) (４)

　 　 假设阀门下游压力恒定ꎬ则床层压力变化率可

由下式求得:
∂Ｐｂ / ∂ｔ ＝ (∂Ｐｂ / ∂ｎ) × (∂ｎ / ∂ｔ) ＝

(ＲＴｂ / Ｖｂ)Ｃｖ(Ｐｂ － Ｐｕ) (５)

　 　 在吸附床的启动和结束压力之间进行积分

可得:

(ＲＴｂＣｖ / Ｖｂ)ｄｔ ＝ ∫Ｐｅ
Ｐｓ
[１ / (Ｐｂ － Ｐｕ)]ｄＰｂ (６)

　 　 Ｐｓ 为吸附床开始运行时的压力ꎬｋＰａꎻＰｅ 为吸附

床结束运行时的压力ꎬｋＰａꎮ 积分时间运行 １ 个周期

后可得:
(ＲＴｂＣｖ / Ｖｂ)Ｔｉ[ｌｎ(Ｐｂ － Ｐｕ)]

Ｐｅ
Ｐｓ

＝

ｌｎ[(Ｐｓ － Ｐｕ) / (Ｐｅ － Ｐｕ)] (７)

　 　 Ｔｉ 为吸附床循环运行 １ 个周期的时间ꎬｓꎮ 对上

述表达式进行重新排列ꎬ得到阀门线性常数 Ｃｖ 的

值为:
Ｃｖ ＝ [Ｖｂ / (ＲＴｂＴｉ)]ｌｎ[(Ｐｓ － Ｐｕ) / (Ｐｅ － Ｐｕ)] (８)

　 　 故:
Ｆ ＝ Ｃｖ(Ｐｂ － Ｐｕ) ＝

[Ｖｂ(Ｐｂ － Ｐｕ) / (ＲＴｂＴｉ)]ｌｎ[(Ｐｓ － Ｐｕ) / (Ｐｅ － Ｐｕ)] (９)

　 　 由此可知ꎬ在气体的输入压力、温度、气体组分

等确定时ꎬ变压吸附过程的实际气体流速与输入流

速无关ꎬ而与吸附床体积、温度、循环时间等因素有

关ꎮ 与此同时ꎬ稳态膜分离模拟是个瞬时过程ꎬ动态

循环变压吸附工艺模拟是一个间歇操作过程ꎮ 在实

际生产过程中ꎬ膜分离与 ＰＳＡ 工艺连接处有储气罐

和阀门ꎬ储气罐可存储能量保证工艺气压稳定ꎬ阀门

可调节 ２ 个工艺的反应时间不匹配问题ꎮ 故在膜－

变压吸附耦合工艺模拟过程中ꎬ假定工艺连接处有

储气罐ꎬ故可不考虑变压吸附与膜分离操作时间差

异问题ꎮ 故模拟过程中流速不匹配问题可转化为流

量不匹配问题ꎮ 在膜－变压吸附协同工艺模拟过程

中ꎬ难以精准调节相关参数使变压吸附实际处理流

量与膜产品气流量完全相等ꎬ故在膜分离与 ＰＳＡ 工

艺连接处针对气体流量的变化引入流量修正系数ꎬ
解决协同工艺模拟过程中出现的气体流量不匹配问

题ꎬ实现稳态膜分离和动态循环变压吸附过程的耦

合ꎮ 气体流量修正系数的计算方法如式(１０)所示ꎮ
α ＝ Ｑｐ / Ｑｍ (１０)

式中ꎬα 为气体流量修正系数ꎻＱｍ 为膜分离过程产

品气的总流量ꎬｍ３ꎻＱｐ 为变压吸附过程实际处理总

气量ꎬｍ３ꎮ

２　 案例研究

为了验证膜－变压吸附协同工艺模拟的有效

性ꎬ选择某一膜－变压吸附协同工艺并应用于某混

合气体碳捕集过程ꎬ同时对引入气体流量修正系数

的必要性、可行性和模拟结果进行分析ꎮ
２􀆰 １　 案例工艺及参数

采用的膜－变压吸附协同工艺如图 １ 所示ꎬ由
ＣＯ２、Ｎ２ 组成的混合气体通入压缩机ꎬ在进料侧加

压ꎬ同时渗透侧抽真空的条件下渗透过一级膜ꎬ一级

膜截流侧的尾气带有一定压力ꎬ无需增压即可直接

进入 ＣＯ２ 变压吸附单元ꎮ 在 ＣＯ２ 变压吸附单元中ꎬ
截留气中少量的未被一级膜分离的 ＣＯ２ 被吸附ꎬ在
真空抽吸下ꎬ解吸成较高浓度的 ＣＯ２ꎬ再与一级膜渗

透气经混合加压后通入二级膜ꎬ经过二级膜分离后

即可得到高回收率高体积分数的产品气ꎮ 为了进一

步提高膜－吸附协同工艺的整体性ꎬ将二级膜的截

流气回流至一级膜前进一步分离提纯ꎬ以提高整体

工艺的捕集率ꎬ同时实现能量的梯级利用ꎮ

图 １　 膜－变压吸附协同工艺示意图

鉴于本研究针对低浓度 ＣＯ２ 碳捕集ꎬ在膜－变
压吸附协同工艺模拟过程中ꎬ膜分离过程选用高
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ＣＯ２ 渗透系数和高 ＣＯ２ / Ｎ２ 选择性的促进传递膜ꎻ
ＰＳＡ 过程选择具有较大的 ＣＯ２ / Ｎ２ 分离系数和适合

制备高体积分数 ＣＯ２ 产品气的 １３Ｘ 作为吸附剂ꎮ
应用上述膜－变压吸附协同工艺对 Ｎ２ 和 ＣＯ２ 的混

合气体进行捕集ꎬ其中原料气流量为 ６５􀆰 ００ ｍ３ / ｈꎬ
温度为 ４０􀆰 ００℃ꎬ压力为 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ压缩机的出口压

力为 ０􀆰 ３ ＭＰａꎬ绝热效率为 ９０􀆰 ００％ꎬ热力学方法均

选择 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程法ꎮ 变压吸附选用一

床四步动态循环工艺ꎬ单周期包含吸附、均压、解吸、
回流冲洗 ４ 个步骤ꎮ 协同工艺的操作参数如表 １[２０]

所示ꎮ
表 １　 吸附塔及吸附剂相关参数

变量 数值 变量说明

Ｈｂ / ｍ ０􀆰 １０ 吸附塔高

Ｄｂ / ｍ ０􀆰 ０７ 吸附塔直径

ＭＴＣ / ｓ－１ １􀆰 ５３×１０－２ ＣＯ２ 线性推动力方程系数

ＭＴＣ / ｓ－１ １􀆰 ３９×１０－２ Ｎ２ 线性推动力方程系数

ＩＰ１(ＣＯ２) / (ｍｏｌ􀅰ｇ－１􀅰ＭＰａ－１) １􀆰 １１×１０－３ ＣＯ２ 等温线参数

ＩＰ１(Ｎ２) / (ｍｏｌ􀅰ｇ－１􀅰ＭＰａ－１) ６􀆰 ８３×１０－６ Ｎ２ 等温线参数

ＩＰ２(ＣＯ２) / Ｋ １６９１􀆰 ００ ＣＯ２ 等温线参数

ＩＰ２(Ｎ２) / Ｋ １７９９􀆰 ００ Ｎ２ 等温线参数

ＩＰ３(ＣＯ２) / ＭＰａ－１ ８􀆰 ８５２×１０－１ ＣＯ２ 等温线参数

ＩＰ３(Ｎ２) / ＭＰａ－１ ３􀆰 ４４８×１０－１ Ｎ２ 等温线参数

ＩＰ４(ＣＯ２) / Ｋ １２８７􀆰 ００ ＣＯ２ 等温线参数

ＩＰ４(Ｎ２) / Ｋ ２１７􀆰 ９０ Ｎ２ 等温线参数

ＤＨ(ＣＯ２) / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１) －２４􀆰 ６０ ＣＯ２ 吸附热

ＤＨ(Ｎ２) / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１) －１５􀆰 ７０ Ｎ２ 吸附热

２􀆰 ２　 结果分析

为后续表达方便ꎬ选取 １ 个参考例ꎮ 由 １５􀆰 ００％
的 ＣＯ２ 和 ８５􀆰 ００％的 Ｎ２ 组成流速为 ６５􀆰 ００ ｍ３ / ｈ 混

合气通入一级膜ꎬ当一级膜的渗透压为 ０􀆰 ０１３ ＭＰａꎬ
膜面积为 ４５０ ｍ２ꎬＣＯ２、Ｎ２ 渗透系数分别为 １ ０００、
２０ ＧＰＵ 时[２１]ꎬ得到一级膜截留侧气体总流速为

５４􀆰 ５８ ｍ３ / ｈꎬＣＯ２、Ｎ２ 的体积分数分别为 １１􀆰 ０６％、
８８􀆰 ９４％ꎮ

图 ２ 为参考例的一级膜截留气通入变压吸附装

置后ꎬＣＯ２ 产品体积分数随着膜分离的产品气即变

压吸附输入气体流量的稳定性曲线ꎮ 随着变压吸附

输入气体流量变化ꎬＣＯ２ 产品体积分数保持不变ꎮ
进一步证实膜分离的产品气即变压吸附输入气体的

温度、组成和压力等物理量均固定的情形下ꎬ实际气

体流量为自由变量ꎬ只与阀门开度和吸附床自身的

参数有关ꎬ而与输入流量无关ꎬ证明气体流量修正系

数的必要性ꎮ

图 ２　 ＣＯ２ 产品体积分数随变压吸附输入流量

变化的稳定性曲线

因在膜－变压吸附协同工艺模拟过程中ꎬ变压

吸附的产品流量及体积分数要作为二级膜分离的输

入条件ꎬ故需考察引入气体流量修正系数后ꎬ在变压

吸附模拟过程中ꎬ处理气量变化对于 ＣＯ２ 产品体积

分数产生影响ꎮ 图 ３ 为在变压吸附模拟过程中ꎬ
ＣＯ２ 产品体积分数随实际处理气量变化的稳定性曲

线ꎮ 当变压吸附处理气量的变化量为 ０􀆰 ３２％时ꎬ产
品体积分数的变化量为 ０􀆰 ０５％ꎬ产品体积分数的变

化很小可以忽略不计ꎮ 在上述参考例的输入条件及

变压吸附的操作条件下ꎬ变压吸附的实际处理气量

为 ５４􀆰 ６７ ｍ３ / ｈꎮ 根据计算可得修正系数为 １􀆰 ００１ ６
即处理气量变化量为 ０􀆰 １６％ꎬ故此时变压吸附的产

品气体积分数变化也可以忽略不计ꎮ 据此ꎬ证明了

气体流量修正系数的可行性ꎬ即引入气体流量修正

系数后ꎬ实现了稳态膜分离与动态循环变压吸附过

程的耦合ꎮ

图 ３　 ＣＯ２ 产品体积分数随变压吸附处理气量

变化的稳定性曲线

表 ２ 为引入气体流量修正系数后ꎬ膜－变压吸

附协同工艺运行结果的差异ꎬ由表可知ꎬ气体流量修

正系数引入后ꎬ协同工艺总捕集率大幅度提高ꎬ总体

积分数略有提高ꎬ但总能耗降低ꎮ 因引入气体流量

修正系数后ꎬ变压吸附的产品气流量增加即输入二

级膜的气体量增加ꎬ故而捕集率大幅度增加ꎻ二级膜

的膜分离性能参数没变ꎬ故捕集体积分数略有增加ꎻ
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引入气体流量修正系数后变压吸附处理气量增加故

能耗降低ꎮ
表 ２　 有无气体流量修正系数膜－变压吸附

协同工艺模拟运行结果差异

　 捕集率 / ％ 产品体积分数 / ％ 能耗 / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１)

修正前 ７１􀆰 ９８ ８５􀆰 ０３ ３􀆰 ２５

修正后 ７５􀆰 ０８ ８５􀆰 ６２ ３􀆰 １５

３　 结论

采用软件 ＰＲＯ Ⅱ和 Ａｓｐｅｎ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ 分别模拟

膜－变压协同工艺中的膜分离和变压吸附过程ꎬ通
过引入气体流量修正系数ꎬ解决了以往关于膜－变
压吸附协同工艺的模拟方法难以精细反映前后 ２ 个

不同过程的气体流量不匹配问题ꎬ提高了膜－变压

吸附协同碳捕集工艺模拟的准确性ꎮ 案例研究的结

果如下ꎮ
(１)在吸附床参数保持不变的情况下ꎬ随着膜

的产品气即变压吸附输入流量的变化ꎬＣＯ２ 捕集率

和产品体积分数保持不变ꎬ证明膜－变压吸附协同

工艺模拟过程中气体流量修正系数的必要性ꎮ
(２)引入气体流量修正系数后ꎬ变压吸附产品

气体积分数变化很小可以忽略不计ꎬ证明膜－变压

吸附协同工艺模拟过程中气体流量修正系数的可行

性ꎮ 解决了膜－变压吸附协同工艺模拟过程中出现

的气体流量不匹配问题ꎬ实现了稳态膜分离和动态

循环变压吸附过程的耦合ꎮ
(３)引入气体流量修正系数后ꎬ膜－变压吸附协

同工艺总捕集率大幅度增加ꎬ总体积分数略有增加ꎬ
同时总能耗减少ꎮ 与以往的膜－变压吸附协同工艺

模拟方法相比较ꎬ更好地识别了能耗降低和捕集率

提升的技术途径ꎮ
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