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１ ０００×１０４ ｍ３ / ｄ 天然气碳捕集工艺方案优选
张天娇∗ꎬ刘　 欣ꎬ刘永铎

(中国石油工程建设有限公司华北分公司ꎬ河北 任丘 ０６２５５０)

摘要:针对处理规模为 １ ０００×１０４ ｍ３ / ｄ 的含碳天然气ꎬ确定了醇胺溶液类型和配比ꎬ并提出了 ２ 种工艺流程:一段吸收＋闪
蒸、汽提再生工艺(方案一)和原料气分流＋深度脱碳工艺(方案二)ꎮ 根据 ＨＹＳＹＳ 模拟结果及设备厂商制造能力调研ꎬ重点对

关键设备选型、溶液循环量、公用工程消耗及系统能耗等进行研究和分析ꎮ 研究结果表明ꎬ对于 １ ０００×１０４ ｍ３ / ｄ 的天然气碳捕

集ꎬ方案二有效降低了胺液循环量ꎬ故方案二的装置尺寸及占地面积显著减小ꎬ同时方案二的热负荷及用电负荷均低于方案一ꎬ
因此方案二具有明显优势ꎮ

关键词:天然气ꎻ碳捕集ꎻ醇胺法ꎻＡｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳꎻ能耗ꎻ消耗
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　 　 在“双碳”目标的推动下ꎬ天然气作为一种优质

的清洁能源在一次能源消耗中的比例大幅增

加[１－２]ꎬ故国内外一系列天然气田相继进入大规模

开发或扩建的行列ꎮ 因此ꎬ无论是油气中心处理站

还是 ＬＮＧ 液化工厂ꎬ适用于大规模天然气处理的工

艺流程及工艺装置的研究应用已成为全球天然气工

业的发展趋势[３－４]ꎮ 目前ꎬ我国设计建造的工程项

目中ꎬ主要通过增加处理装置的列数来实现大规模

的天然气处理ꎬ而国外通常采用大型化的工艺技术

增加装置的规模ꎬ进而提高经济效益ꎮ 因此ꎬ我国设

计、建造的天然气处理工艺的单列处理规模低于国

外同类项目ꎮ
天然气脱碳是天然气处理的关键环节ꎬ通过脱

除天然气中大量的 ＣＯ２ 来实现天然气净化[５－７]ꎮ 目

前ꎬ我国投产的大型天然气脱碳装置的处理规模普

遍在 ５００×１０４ ｍ３ / ｄ 以下ꎬ例如中海油东方天然气处

理厂的天然气脱碳装置采用 ＭＤＥＡ 脱碳技术ꎬ处理

规模 ２４０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ进气压力 ３􀆰 ２ ＭＰａꎬ原料气中

ＣＯ２ 分压 ０􀆰 ６ ＭＰａ[８]ꎻ松南气田的大规模脱碳装置处

理规模 １５６×１０４ ｍ３ / ｄꎬ吸收过程操作压力 ７􀆰 ５ ＭＰａꎬ
操作温度 ７０~７５℃ [９]ꎮ 相比之下ꎬ国外的天然气脱

碳装置单列处理规模通常能够达到 １ ０００×１０４ ｍ３ / ｄ
及以上ꎬ且对来气操作弹性及来气压力、温度的适应

性也更强ꎮ
目前ꎬ国内外广泛应用的大型化天然气脱碳技

术均是基于常规醇胺法工艺进行改进ꎬ着重解决大
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型脱碳装置面临的操作不稳定、能耗高、消耗大、设
备占地面积大等技术难题[１０－１１]ꎮ 笔者针对 １ ０００×
１０４ ｍ３ / ｄ 的天然气处理规模ꎬ提出了 ２ 种大型醇胺

法脱碳工艺ꎬ并结合 ＨＹＳＹＳ 模拟结果和设备厂商生

产制造能力调研ꎬ重点分析 ２ 种工艺的关键设备选

型、公用工程消耗及能耗ꎬ本研究成果可为大型天然

气脱碳工程设计建设提供技术支持ꎮ

１　 基础参数

原料天然气组分如表 １ 所示ꎬ基础物性参数如

表 ２ 所示ꎬ拟建天然气脱碳装置的处理规模为 １ ０００×
１０４ ｍ３ / ｄꎮ

表 １　 原料天然气组分 ％

组分 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５

含量 ８０􀆰 ０３ ８􀆰 ９５ ３􀆰 ３３ ０􀆰 ５０１ ０􀆰 ４６１ ０􀆰 ２６１

组分 ｎ－Ｃ５ Ｃ６ Ｃ＋
７ ＣＯ２ Ｎ２

含量 ０􀆰 １９１ ０􀆰 １３１ ０􀆰 ０９ ５􀆰 ５ ０􀆰 ５５５

　 　 注:①原料气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数为 １×１０－６ꎬ符合 Ｈ２Ｓ 含量要求ꎬ因

此无需考虑 Ｈ２Ｓ 脱除ꎻ②原料气为湿基饱和状态ꎮ

表 ２　 原料天然气物性参数

物性

参数

温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

最大流量 /

(ｍ３􀅰ｄ－１)

烃露点 /
℃

水露点 /
℃

数值 ５５ ６􀆰 ８ １０００×１０４ ≤１５ ≤５

由于气田的开发一般按照分期建设计划滚动进

行ꎬ即脱碳装置在开采初期无法满负荷运行ꎬ随着运

行时间产气量会发生衰减ꎬ当一期工程采气量衰减

至一定值后再进行二期开发ꎬ因此ꎬ脱碳装置应能适

应原料气流量的较大范围波动ꎬ根据工程实际情况ꎬ
选取脱碳装置操作弹性范围为 ３０％~１１０％ꎮ

天然气经碳捕集后ꎬ净化气指标为 ＣＯ２ 摩尔分

数≤１􀆰 ６５％ꎬＨ２Ｓ 摩尔分数≤１􀆰 ３×１０－６ꎮ

２　 碳捕集工艺方案

２􀆰 １　 醇胺溶液的选取

对于大型天然气脱碳工艺技术ꎬ醇胺溶液类型

及配比的正确选取对于提高脱碳效率、降低系统能

耗至关重要[１２－１３]ꎮ 对于天然气脱碳ꎬ常用的醇胺溶

液包括伯胺类、仲胺类及叔胺类溶液ꎬ其中ꎬ伯胺类

溶液(一乙醇胺ꎬＭＥＡ)和仲胺类溶液(二乙醇胺ꎬ
ＤＥＡ)受腐蚀性和挥发性的限制ꎬ溶液的极限浓度

较低(伯胺溶液极限浓度为 １５％ꎬ仲胺溶液的极限

浓度为 ３０％)ꎬ而且伯胺和仲胺的 ＣＯ２ 负荷量也较

低(约为 ０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌ)ꎬ因此ꎬ伯胺类溶液和仲胺类

溶液不适应于大规模的天然气脱碳ꎮ 相比之下ꎬ叔
胺类溶液(Ｎ－甲基二乙醇胺ꎬＭＤＥＡ)的极限浓度可

以达到 ４５％~６０％ꎬ远高于伯胺和仲胺类溶液ꎬ且叔

胺的 ＣＯ２ 负荷量能够达到 １􀆰 ０ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ高于伯胺和

仲胺ꎬ因此ꎬ选用 Ｎ－甲基二乙醇胺作为吸收剂ꎬ选取

哌嗪(ＰＺ)活化的 Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)水溶液

作为吸收溶液ꎬ整体脱碳工艺采用基于 ＭＤＥＡ 法的

天然气脱碳技术 (ＭＤＥＡ － ＰＺ － Ｈ２Ｏ 体系脱碳)ꎮ
ＭＤＥＡ－ＰＺ－Ｈ２Ｏ 体系的醇胺溶液具备浓度高、碳容

量大、不易降解及再生能耗低的优势ꎬ特别适用于大

型脱碳工艺流程ꎮ
相同处理规模条件下ꎬ提高醇胺溶剂浓度有利

于降低胺液循环量ꎬ进而减小装置尺寸ꎬ降低整体能

耗ꎬ但需同时考虑装置防腐蚀问题ꎬ通过与溶液供应

商探讨确定本工艺中醇胺溶液质量比为 ４５％
ＭＤＥＡ＋３％ ＰＺꎮ
２􀆰 ２　 工艺流程方案

基于原料气物性及工艺基础条件可知ꎬ原料气

进气压力高、产气量大ꎬ且原料气组分中 Ｈ２Ｓ 含量

极低ꎬＣＯ２ 含量低于 １０％ꎬＣＯ２ 分压 ０􀆰 ３９ ＭＰａ 低于

０􀆰 ５ ＭＰａꎬ适宜选用一段吸收、一段再生的醇胺法脱

碳工艺ꎮ 基于天然气处理规模大且操作弹性范围跨

度大的特点ꎬ同时考虑降低胺液循环量、减小系统能

耗及公用工程消耗、减小装置占地面积ꎬ提出了 ２ 种

适用工艺流程ꎮ
方案一:一段吸收＋(闪蒸、汽提)再生工艺ꎬ工

艺流程如图 １ 所示ꎬ主工艺包括贫液吸收脱碳、富液

　 　 　 　 　 　 　

Ｖ－１００１—过滤分离器ꎻＣ－１００１—吸收塔ꎻＣ－１００２—再生塔ꎻＶ－

１００２—净化气分液罐ꎻＶ－１００３—闪蒸罐ꎻＶ－１００４—酸气分液罐ꎻ
Ｐ－１００１—高压贫液泵ꎻＰ－１００２—热贫液增压泵ꎻＰ－１００３—回流

泵ꎻＥ－１００１—净化气空冷器ꎻＥ－１００２—贫液空冷器ꎻＥ－１００３—
　 　 贫富液换热器ꎻＥ－１００４—酸气空冷器ꎻＥ－１００５—再沸器

图 １　 方案一:一段吸收＋(闪蒸、汽提)再生

工艺流程
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再生 ２ 大部分ꎬ附属工艺包括 ＣＯ２ 尾气处理、闪蒸

气处理及利用、冷凝水回收、胺液储存及补充、水平

衡等ꎮ
方案二:原料气分流＋深度脱碳工艺ꎬ工艺流程

如图 ２ 所示ꎬ小部分原料气通过旁路管路分流、大部

分原料气进入吸收塔深度脱碳ꎬ之后原料气再混

合达到脱碳指标要求ꎻ富液再生采用闪蒸、汽提工

艺ꎬ附属工艺包括原料气分流比例调节、ＣＯ２ 尾气

处理、闪蒸气处理及利用、胺液储存及补充、水平

衡等ꎮ

Ｖ－１００１—过滤分离器ꎻ Ｃ － １００１—吸收塔ꎻ Ｃ － １００２—再生塔ꎻ
Ｖ－１００２—净化气分液罐ꎻＶ－１００３—闪蒸罐ꎻＶ－１００４—酸气分液

罐ꎻＰ－１００１—高压贫液泵ꎻＰ－１００２—热贫液增压泵ꎻＰ－１００３—回

流泵ꎻＰ－１００４—级间循环泵ꎻＥ－１００１—净化气空冷器ꎻＥ－１００２—
贫液空冷器ꎻＥ－ １００３—贫富液换热器ꎻＥ－ １００４—酸气空冷器ꎻ
　 　 　 Ｅ－１００５—再沸器ꎻＥ－１００６—级间冷却器

图 ２　 方案二:原料气分流＋深度脱碳工艺流程

方案一和方案二的工艺流程特点分析见表 ３ꎮ
表 ３　 方案一和方案二工艺流程特点分析

方案 特点

方案一 　 (１)吸收工艺流程中ꎬ设置过滤分离器ꎬ脱除原料气

中可能夹带的固体杂质和液烃、液滴等ꎬ防止引起吸收

塔内胺液发泡、变质ꎬ由于原料气来自压缩机橇的分液

罐出口ꎬ设置一级分离即可ꎻ为减小胺液损失ꎬ设置净

化气分液罐ꎬ回收净化气中携带的胺液(２)再生工艺

流程中ꎬ富胺液顺次经过闪蒸罐闪蒸、贫－富液换热器

换热后进入再生塔常压解吸、汽提后完全再生成贫胺

液ꎬ贫胺液先经塔底增压泵增压ꎬ再顺次经贫－富液换

热器、贫液冷却器降温至 ５５~６０℃ꎬ由贫液泵注入吸收

塔ꎬ完成一次循环

方案二 　 (１)吸收工艺设置分流旁通ꎬ部分原料气通过旁通

工艺管路直接分流ꎬ其余部分进吸收塔进行深度脱碳ꎬ
吸收塔出口净化气与通过旁路的原料气混合ꎬ混合气

体达到净化指标要求(ＣＯ２ 摩尔分数≤１􀆰 ６５％)ꎬ此流

程需要准确控制原料气分流比及脱碳精度ꎻ同时ꎬ吸收

塔顶段设置冲洗段ꎬ回收气流中的胺液(２)再生工艺

流程中ꎬ热贫液先由贫－富液换热器换热降温ꎬ再由塔

底增压泵增压、贫液冷却器降温至 ５５~６０℃ꎬ由贫液泵

注入吸收塔

３　 模拟与分析

３􀆰 １　 工艺流程模拟分析

基于方案一和方案二的工艺流程ꎬ应用 Ａｐｓｅｎ
ＨＹＳＹＳ 模拟软件分别建立方案一和方案二脱碳模

型ꎮ 采取 ＨＹＳＹＳ Ｖ８􀆰 ６ 版本的 Ａｃｉｄ Ｇａｓ－Ｃｈｅｍｉｃａｌ
Ｓｏｌｖｅｎｔ 流体包对醇胺法脱碳工艺进行模拟ꎮ 为对 ２
种工艺进行合理比较ꎬ工艺模型的主要控制工艺参

数如表 ４ 所示ꎬ主要以吸收塔出口净化气 ＣＯ２ 含

量、吸收塔入口温度、吸收塔入口压力、再生塔塔顶

温度、再生塔塔顶压力、闪蒸压力为主要控制参数ꎬ
ＨＹＳＹＳ 模型中天然气处理规模为 １ ０００×１０４ ｍ３ / ｄꎮ

表 ４　 输入工艺参数

主要工艺参数 设计值 方案一 方案二

净化气 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ １􀆰 ６５ １􀆰 ６５ １􀆰 ６５

吸收塔入口温度 / ℃ ６５ ６５ ６５

吸收塔入口压力 / ＭＰａ ７􀆰 ０ ７􀆰 ０ ７􀆰 ０

吸收塔顶温度 / ℃ — ７６ ７６􀆰 ５

吸收塔底温度 / ℃ — ７５ ７５􀆰 ５

分流比 / ％ — — ２５

回流比 全回流 全回流 全回流

再生塔顶温度 / ℃ ９５~１００ ９７ ９５

再生塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０２５ ０􀆰 ０２５ ０􀆰 ０２５

闪蒸压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７ ０􀆰 ７ ０􀆰 ７

在相同处理规模下ꎬ分别采用方案一和方案二

的工艺流程将天然气中的 ＣＯ２ 脱除至同一指标(摩
尔分数≤１􀆰 ６５％)ꎬ模拟结果参数如表 ５ 所示ꎮ 由

表 ５ 可知ꎬ采用方案一和方案二的工艺流程得到的

净化气中二氧化碳摩尔分数均低于 １􀆰 ６５％ꎬ均可以

达到净化指标要求ꎮ 但是ꎬ采用方案二工艺排出的

酸性尾气中二氧化碳摩尔分数为 ９８％ꎬ高于方案一

的 ９５％ꎬ较高浓度的二氧化碳可直接用于二氧化碳

驱油或回注ꎬ因此ꎬ方案二在二氧化碳尾气纯度方面

优于方案一ꎮ
表 ５　 方案一和方案二工艺模拟结果

主要工艺参数 方案一 方案二

净化气 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ １􀆰 ６１ １􀆰 ６０５

尾气二氧化碳摩尔分数 / ％ ９５ ９８

吸收塔顶压力 / ＭＰａ ６􀆰 ８５ ６􀆰 ９

再生塔底温度 / ℃ １２１ １２７

再生塔底压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２２

贫－富液换热器换热温度 / ℃ １０９ １０９

􀅰５２２􀅰
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３􀆰 ２　 技术经济性对比分析

对于大型醇胺法碳捕集工艺ꎬ影响工艺装置技

术经济性的因素主要包括关键设备尺寸、装置运行

消耗及系统能耗ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 关键设备对比分析

以工艺模拟结果为设备设计基础ꎬ结合国内外

大型供货商提供的设备选型方案ꎬ获得方案一和方

案二中吸收塔、再生塔及再沸器、贫－富液换热器选

型及关键参数ꎬ如表 ６ 所示ꎮ 吸收塔及再生塔是进

行脱碳反应和解吸反应的主工艺设备ꎬ因此ꎬ吸收塔

及再生塔的设计及选型是脱碳工艺能否实现工艺目

的关键ꎬ为保证在高负荷和低负荷下均能够经济、平
稳运行ꎬ吸收塔和再生塔均选用填料塔ꎮ 再沸器属

于工艺流程中的高能耗装置且再沸器设计及选取对

于再生效果至关重要ꎮ 为提高换热效果ꎬ贫－富液

换热器选用板式换热器ꎮ
表 ６　 方案一和方案二关键设备选型对比表

设备名称 方案一 方案二

原料气过滤分离器 　 　

　 尺寸 ３􀆰 ４ ｍ(ＩＤ)×５􀆰 ０ ｍ(Ｔ / Ｔ) ３􀆰 ４ ｍ(ＩＤ)×５􀆰 ０ ｍ(Ｔ / Ｔ)

吸收塔 　 　

　 尺寸 　 塔径 ３􀆰 １ ｍ ( ＩＤ)ꎬ
塔高:２７􀆰 ６ ｍ

　 塔径 ３􀆰 ５ ｍ ( ＩＤ)ꎬ
塔高 ２３􀆰 ５ ｍ

　 数量 / 台 １ １

　 类型 填料塔 填料塔

再生塔 　 　

　 尺寸 　 塔径上部 ２􀆰 １ ｍ(ＩＤ)ꎬ
下部 ２􀆰 ５ ｍ(ＩＤ)ꎬ塔高

４５􀆰 ４ ｍ

　 塔径上部 ２􀆰 ５ ｍ(ＩＤ)ꎬ
下部 ２􀆰 ８ ｍ(ＩＤ)ꎬ下部:
３１􀆰 ５ ｍ

　 数量 / 台 １ １

　 类型 填料塔 填料塔

再沸器 　 　

　 类型 釜式 釜式

　 热负荷 / ＭＷ ２９􀆰 ５ ２９􀆰 １

　 换热面积 / ｍ２ ９４５ ９３９

由表 ６ 可知ꎬ方案二中吸收塔的塔高比方案一

降低 ４􀆰 １ ｍꎬ吸收塔直径略大于方案一ꎬ这是因为方

案二采用分流工艺减小了进吸收塔的原料气流量ꎬ
故方案二中胺液循环量更低ꎬ因此ꎬ吸收塔塔高显著

降低ꎻ由于方案二中胺液循环量显著降低ꎬ在方案一

和方案二再生塔直径相差不大的情况下ꎬ方案二中

再生塔塔高较方案一降低 １４ ｍꎬ同时再生塔的再沸

器热负荷亦显著降低ꎮ 需要特别指出的是ꎬ为更好

地适用于再生塔上段常压解吸、下段储液容积不同

的工艺要求ꎬ国外厂商提供的大型吸收塔和再生塔

设备通常采用变径塔的形式ꎻ由表 ６ 中再生塔尺寸

参数可知ꎬ方案一由于再生胺液流量较大ꎬ故需要采

用增加塔高的方式增加液相的缓冲流动时间ꎬ同时

减小了塔径ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 胺液循环量分析

在处理规模、原料气进塔温度、进塔压力一致的

情况下ꎬ采用同种类型和配比的醇胺溶液ꎬ不同方案

的胺液循环量及首次胺液填充量如表 ７ 所示ꎮ 由

表 ７ 可知ꎬ方案二工艺流程中的胺液循环量低于方

案一ꎬ方案一中首次胺液填充量略高于方案二ꎮ 综

合对比分析可知ꎬ由于方案一中脱碳装置需要处理

全部的原料气ꎬ而方案二中只需处理部分原料气ꎬ尽
管方案二中原料气脱碳指标要求更高ꎬ但分流工艺

仍大幅度降低了胺液循环量ꎮ
表 ７　 方案一和方案二胺液循环量对比表

参数 方案一 方案二

胺液循环量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ５６０ ４９０

首次胺液填充量 / ｍ３ ３６５ ３２３

３􀆰 ２􀆰 ３　 系统消耗对比分析

系统消耗主要包括脱碳装置运行过程中消耗的

消泡剂、除盐水、醇胺溶液、活性炭的用量ꎬ详细参数

如表 ８ 所示ꎮ 由表 ８ 可知:①由于方案一中胺液循

环量更高ꎬ因此方案一的消泡剂消耗也高于方案二ꎻ
②由于方案二中吸收塔上段设置了水洗流程ꎬ方案

二中除盐水消耗量高于方案一ꎻ③由于方案二中设

置水洗流程ꎬ将净化气中携带的胺液冲洗并回收ꎬ减
少了胺液损失ꎬ因此方案二中所需胺液溶剂补充量

远低于方案一ꎬ由此可见水洗段的设置对降低胺液

损失效果明显ꎻ④方案一和方案二中活性炭的作用

是对部分贫胺液(约为胺液循环量的 ２５％)进行过

滤ꎬ方案二中的活性炭消耗量略低于方案一ꎮ
表 ８　 方案一和方案二工艺系统消耗对比表

参数 方案一 方案二

醇胺溶剂补充量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３６􀆰 ５ １６􀆰 ２

除盐水消耗量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) ７２ ８４

消泡剂消耗量 / (ｋｇ􀅰ｄ－１) ３０ ２５

活性炭更换 / (ｍ３􀅰ａ－１) ５５ ４５

３􀆰 ２􀆰 ４　 系统能耗对比分析

系统能耗直接关系到脱碳装置的技术经济性ꎮ

􀅰６２２􀅰
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醇胺法脱碳装置的能耗主要包括再沸器热负荷以及

设备的电负荷ꎬ具体数据如表 ９ 所示ꎮ 由表 ９ 可知:
①方案二中工艺设备的用电负荷低于方案一ꎬ原因

是方案一的胺液循环量高于方案二ꎬ系统能耗与胺

液循环量呈正比ꎬ因此方案一的电消耗量较高ꎻ②方

案二中再沸器的热负荷略低于方案一ꎬ方案二中胺

液循环量较低ꎬ但同时富胺液中 ＣＯ２ 浓度更高ꎬ总
体来看方案二节能效果较好ꎮ 综上所述ꎬ方案二的

能耗水平较低ꎬ节能效果明显ꎮ
表 ９　 方案一和方案二系统能耗对比表 ＭＷ

参数 方案一 方案二

用电负荷 ２􀆰 ２１２ ２􀆰 １３

热负荷　 ２９􀆰 ５００ ２９􀆰 １０

４　 结论

(１)对于大规模的天然气脱碳宜选用醇胺法脱

碳工艺ꎬ经过比选分析ꎬ脱碳溶液选用哌嗪活化的

Ｎ－甲基二乙醇胺溶液ꎬ具有 ＣＯ２ 容量大、再生能耗

低、对设备腐蚀性小等优点ꎬ对于大型脱碳工艺优势

更加明显ꎻ综合考虑降低整体胺液循环量及设备腐

蚀问题ꎬ醇胺溶液的限制浓度为 ＭＤＥＡ 摩尔分数

４５％ꎬＰＺ 摩尔分数 ３％~５％ꎮ
(２)对于大型天然气脱碳装置的工艺方案比选

分析ꎬ需要结合设备尺寸、系统能耗、公用工程消耗

等数据综合分析ꎮ 综合对比分析结果ꎬ方案二采用

分流工艺显著降低了胺液循环量ꎬ故方案二中吸收

塔和再生塔及再沸器的尺寸及占地面积大幅减小ꎬ
且方案二整体的再生能耗及用电负荷低于方案一ꎮ

(３)对于处理规模 １ ０００×１０４ ｍ３ / ｄ、ＣＯ２ 分压不

高于 ０􀆰 ５ ＭＰａ 的大型天然气碳捕集装置ꎬ推荐选用

方案二的工艺ꎮ
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冰岛碳循环国际公司(ＣＲＩ)为中国天楹提供绿色甲醇合成技术

　 　 １０ 月 ２９ 日ꎬ冰岛碳循环国际公司(ＣＲＩ)宣布与中国天
楹集团签署了一项具有里程碑意义的协议ꎮ 双方将在中国
天楹集团位于吉林辽源的大型绿色甲醇生产项目中应用
ＣＲＩ 的甲醇合成技术ꎮ 这标志着中国首个大规模应用 ＣＲＩ
二氧化碳制绿色甲醇专利技术的项目正式启动ꎬ该工厂也
将成为中国第三座以商业规模应用 ＣＲＩ 制甲醇技术的工厂ꎮ

该项目将利用可再生能源电解槽产生的绿氢和从生物
质中捕获的二氧化碳生产绿色甲醇ꎮ 首期绿色甲醇工厂年
产能将达 １７ 万 ｔꎬ预计于 ２０２５ 年投产ꎮ 该工厂将设计为可
灵活调整的运行模式ꎬ以适应风能供应的波动ꎮ

双方签署的协议包括 ＣＲＩ 的技术许可、工程设计以及
专有设备的供应ꎮ ＣＲＩ 还将与中国天楹集团紧密合作ꎬ确
保辽源项目的顺利实施ꎬ并在启动阶段提供运营支持ꎬ以保
障工厂的最佳表现ꎮ 目前ꎬＣＲＩ 的二氧化碳加氢制甲醇技

术(Ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ－Ｔｏ－Ｌｉｑｕｉｄｓꎬ以下简称为 ＥＴＬ 技术)已在两
座商业工厂中成功应用ꎬ将废气中捕获的二氧化碳转化为
甲醇ꎮ

冰岛碳循环国际公司(ＣＲＩ)首席执行官 Ｌｏｔｔｅ Ｒｏｓｅｎｂｅｒｇ
表示:“我们非常高兴能与中国天楹集团合作ꎬ共同推进这
一世界级的绿色甲醇项目ꎮ 我们的 ＥＴＬ 技术将在未来可
持续能源生产中发挥核心作用ꎬ该项目将成为环保与卓越
性能的新标杆ꎮ 我们正与中国天楹集团共同开创绿色化工
生产的新篇章ꎮ”

中国天楹股份有限公司总裁曹德标表示:“我们很高
兴能与 ＣＲＩ 携手开展这一开创性项目ꎮ 此协议彰显了我们
对创新和可持续发展的坚定承诺ꎮ 绿色甲醇的生产将推动
化工和燃料行业的脱碳进程ꎬ我们为能够引领这一进程而
倍感自豪ꎮ” (冰岛碳循环国际公司)
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