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醇胺溶液直接蒸气再生优化
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摘要:为了研究水蒸气和解吸塔运行参数对解吸过程的影响ꎬ以国内某燃煤电厂提供的数据进行简化ꎬ基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建
立了解吸塔工艺模型ꎬ分析了解吸塔再生压力、富液温度、蒸气过热度、富液负荷等运行参数对解吸率、ＣＯ２ 产量和再生能耗等
解吸特性的影响ꎮ 加权优化结果表明ꎬ水蒸气质量流量为 ９００~１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ解吸压力为 １２０~１４０ ｋＰａꎬ碳负载为 ０􀆰 ４~０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ
水蒸气过热度为 ３０~５０℃ꎬ水蒸气 ＭＥＡ 质量分数为 ０~１０％ꎬ水蒸气 ＣＯ２ 质量分数为 ０~１０％ꎬ此时系统性能最优ꎮ

关键词:ＣＯ２ 捕集ꎻＭＥＡꎻ蒸气再生ꎻ解吸过程ꎻ模拟优化
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　 　 随着全球能源需求的持续增长ꎬ传统化石能源

活动过程中产生的 ＣＯ２ 等温室气体排放量逐年增

加ꎬ加剧了温室效应[１]ꎮ 温室效应会导致全球变

暖、冰川融化、海平面上升等一系列自然环境问

题[２]ꎮ 燃煤电厂的锅炉烟气是 ＣＯ２ 长期、稳定、集
中的来源ꎬ因而减缓温室效应的最直接有效的手段

是从电厂烟道气中捕集 ＣＯ２
[３]ꎮ 醇胺吸收法是目前

燃煤电厂燃烧后捕集 ＣＯ２ 使用最为广泛的技术[４]ꎬ
但该工艺投资成本高、运行能耗高ꎬ导致燃煤电厂投

资增加、净发电效率下降[５]ꎮ
解吸塔是醇胺法二氧化碳捕集技术耗能最大的

设备ꎬ再生能耗占 ＣＯ２ 捕集系统总能耗的 ７０％ ~
８０％[６]ꎮ 为了降低再生能耗ꎬ国内外研究人员开发

了压缩式热泵、富液分流工艺、蒸气机械再压缩工艺

和直接蒸气解吸工艺等节能工艺ꎬ可使能耗降低至

２０％以内[７－１０]ꎬ大部分解吸过程优化工艺是利用水

蒸气与富液在高温下解吸再生 ＣＯ２ 的热回收技术ꎬ
水蒸气对于碳捕集解吸结果影响巨大ꎮ 为了探究水

􀅰３４２􀅰
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蒸气对碳捕集系统解吸过程的影响ꎬ本文中使用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件搭建了 ＭＥＡ 富液直接蒸气解吸碳

捕集解吸塔模型并进行模拟计算ꎬ探究了富液温度、
富液负荷、再生压力和富液质量流量等对再生能耗

的影响ꎬ以确定解吸塔运行参数的参考范围ꎬ为后续

开展大规模的燃气电厂二氧化碳捕集工程积累运行

经验ꎮ

１　 直接蒸气解吸碳捕集系统

１􀆰 １　 反应机理

传统醇胺法捕集 ＣＯ２ 是依靠 ＣＯ２ 和吸收剂之

间的化学反应作用ꎬ通过高效 ＣＯ２ 吸收剂将 ＣＯ２ 从

气源中分离并回收的方法[１１]ꎮ ＣＯ２ 在伯胺(ＭＥＡ)
溶液中的解吸方式有 ２ 种ꎬ一种方式是由 ＨＣＯ－

３ 作

为源头ꎬ生成碳酸(Ｈ２ＣＯ３)再解吸出 ＣＯ２ꎬ总反应式

见式(１)ꎻ另一种方式是由 ＭＥＡＣＯＯ－ 作为源头ꎬ生
成两性离子 ＭＥＡ＋ＣＯＯ－再解吸出 ＣＯ２ꎬ总反应式如

式(２)所示ꎮ
ＭＥＡＨ ＋ ＋ ＨＣＯ －

３ 􀜩􀜨􀜑 ＭＥＡ ＋ Ｈ２Ｏ ＋ ＣＯ２ (１)
ＭＥＡ ＋ ＋ ＭＥＡＣＯＯ － 􀜩􀜨􀜑 ２ＭＥＡ ＋ ＣＯ２ (２)

　 　 从式(１)和式(２)可以看出ꎬ１ ｍｏｌ ＭＥＡ 吸收剂

最大解吸 １ ｍｏｌ ＣＯ２ꎬＭＥＡ 吸收剂的特征为解吸容

量大但吸收速率较低ꎮ
１􀆰 ２　 基础参数与解吸塔捕集系统模型

根据某热电厂示范装置提供的数据ꎬ对模拟烟

气的参数进行简化ꎮ 进入解吸塔富液为质量分数

３０％的 ＭＥＡꎬ质量流量为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ进入解吸塔

水蒸气质量流量为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ水蒸气过热度为 ０℃ꎬ
富液温度为 ９０℃ꎬ再生塔的压力为 １１０ ｋＰａꎮ 富液

的主要组分为 Ｈ２Ｏ、ＭＥＡ、ＣＯ２ꎬ质量分数分别为

６１％、３０％、９％[１２]ꎮ 具体参数如表 １、表 ２ 所示ꎮ
表 １　 进塔富液参数

参数 数值

组分参数 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ６１

　 ＭＥＡ ０􀆰 ３０

　 ＣＯ２ ０􀆰 ０９

物性参数 温度 / ℃ 　 ９０

　 压力 / ｋＰａ １１０

　 质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２０００

表 ２　 进塔水蒸气物性参数

参数 过热度 / ℃ 压力 / ｋＰａ 质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)

数值 ０ １１０ ８００

　 　 结合燃煤电厂烟气参数和贫液吸收剂参数ꎬ确
定各单元模块参数ꎬ以此来构建醇胺法碳捕集系统

流程ꎬ各单元模块参数见表 ３ꎮ
表 ３　 醇胺法碳捕集系统单元模块参数

单元模块名称 参数

解吸塔　 　 类型:ＲａｄＦｒａｃｅ

　 塔板数:２０

　 冷凝器类型:Ｎｏｎｅ

　 再沸器类型:Ｎｏｎｅ

　 富液进料位置:１ Ａｂｏｖｅ－Ｓｔａｇｅ

　 水蒸气进料位置:２１ Ａｂｏｖｅ－Ｓｔａｇｅ

　 压力:１１０ ｋＰａ

　 直径:１􀆰 ５ ｍ

　 高度:３０ ｍ

　 填料:不锈钢孔板波纹

蒸气预热器 类型:Ｈｅａｔｅｒ

　 水蒸气过热度:０℃

根据以上参数设置单元模块ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
软件进行直接蒸气解吸工艺流程解吸塔模型的建

立ꎬ如图 １ 所示ꎮ

图 １　 直接蒸气解吸法解吸塔模型

在 ＣＯ２ 再生过程中ꎬ需要大量的水蒸气将 ＣＯ２

从液体中驱出ꎮ 在目前的技术中ꎬ水蒸气是通过再

沸器中的溶剂沸腾产生的ꎮ 为了研究水蒸气对碳捕

集系统解吸过程的影响ꎬ本文中基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建

立了解吸塔工艺模型ꎬ利用蒸气预热器将常温水蒸

发ꎬ之后将水蒸气注入再生塔ꎬ该蒸气经再生塔与富

液反应解吸出 ＣＯ２ꎮ

２　 系统性能指标测量和计算方法

２􀆰 １　 解吸率

解吸率用于评价醇胺富液对 ＣＯ２ 的解吸性能ꎬ
根据解吸塔进口富液中 ＣＯ２ 的负荷与出口贫液中

ＣＯ２ 的负荷计算ꎬ参数指标表达式如下式所示:
σ ＝ [(αｒｉｃｈ － αｌｅａｎ) / αｒｉｃｈ] × １００％ (３)
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α ＝ (ｎＣＯ２
＋ ｎＭＥＡＣＯＯ － ＋ ｎＨＣＯ －

３
＋ ｎＣＯ２－

３
) /

(ｎＭＥＡ ＋ ｎＭＥＡＣＯＯ － ＋ ｎＭＥＡ＋ ) (４)

式中ꎬσ 为系统解吸率ꎬ％ꎻαｒｉｃｈ 为解吸塔进口富液

ＣＯ２ 负载ꎬｍｏｌ / ｍｏｌ(以 ＣＯ２ / ＭＥＡ 计)ꎻαｌｅａｎ为解吸塔

出口贫液 ＣＯ２ 负载ꎬｍｏｌ / ｍｏｌꎻｎＣＯ２
为吸收剂中 ＣＯ２

的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻｎＭＥＡＣＯＯ－为吸收剂中 ＭＥＡＣＯＯ－

的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻｎＨＣＯ－３
为吸收剂中 ＨＣＯ－

３ 的摩尔

流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻｎＣＯ２－３
为吸收剂中 ＣＯ２－

３ 的摩尔流量ꎬ
ｋｍｏｌ / ｈꎻｎＭＥＡ为吸收剂中 ＭＥＡ 的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻ
ｎＭＥＡ＋为吸收剂中 ＭＥＡ＋的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 ２　 ＣＯ２ 产率

ＣＯ２ 产率是直观评价碳捕集系统碳解吸能力的

指标ꎬ根据模拟结果塔顶气体中 ＣＯ２ 的质量流量计

算ꎮ ＣＯ２ 产率可按下式计算:
υ ＝ Ｍ塔顶ＣＯ２

(５)

式中ꎬυ 为 ＣＯ２ 产率ꎬ ｋｇ / ｈꎻＭ塔顶ＣＯ２
为解吸塔塔顶

ＣＯ２ 气体的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎮ
２􀆰 ３　 再生能耗

再生能耗是衡量工艺参数对再生效果影响的重

要指标ꎬ用于富液再生时所需的总能耗主要由 ２ 部

分组成:富液升温显热和反应热ꎮ 再生能耗计算公

式如下:
Ｑ ＝ Ｑ显热 ＋ Ｑ反应热 (６)
Ｑ显热 ＝ ｃｐ􀅰ｍ􀅰Δｔ (７)
Ｑ反应热 ＝ ＧＣＯ２

ΔｑＣＯ２
(８)

式中ꎬｍ 为吸收剂溶液的循环量ꎬｋｇ / ｈꎻｃｐ 为吸收剂

溶液的比热ꎬｋＪ / ( ｋｇ􀅰℃)ꎻΔｔ 为再生塔底温度与入

口工质温度差值ꎬ℃ꎻＧＣＯ２
为 ＣＯ２ 的逸出量ꎬｍｏｌ / ｈꎻ

ΔｑＣＯ２
为产生 ＣＯ２ 所需的化学反应热ꎬｋＪ / ｍｏｌꎮ

２􀆰 ４　 加权无量纲因子

解吸塔模拟结果分析完成后ꎬ对系统的各个评

价指标进行优化ꎬ采用加权的方式进行优化ꎬ先对基

础的性能参数做标准化参数ꎬ接下来对几个评价指

标制定权重比进行加权计算ꎬ完成参数优化ꎮ
标准化公式如下式所示:

ｆｉ ′ ＝ [ ｆｉ(ｘ) － ｆ ｍｉｎ
ｉ ] / ( ｆ ｍａｘ

ｉ － ｆ ｍｉｎ
ｉ ) (９)

ｆｉ ′ ＝ [ ｆ ｍａｘ
ｉ － ｆｉ(ｘ)] / ( ｆ ｍａｘ

ｉ － ｆ ｍｉｎ
ｉ ) (１０)

式中ꎬｆｉ′为各评价指标的标准化参数ꎻ ｆｉ(ｘ)为目标

参数值ꎻｆ ｍａｘ
ｉ 和 ｆ ｍｉｎ

ｉ 是评价指标参数的最大值和最

小值ꎮ
标准化参数计算完成之后ꎬ根据各个评价指标

对系统影响的大小制定各个评价指标权重比ꎬ然后

进行线性加权计算ꎮ

加权无量纲因子计算公式如下:

ζ ＝ ∑
ｎ

ｉ ＝ １
ｗｉｘｉ (１１)

　 　 系统总体的性能优化涉及多方面因素ꎬ既要考

虑各个参数独立运行时的性能最优化ꎬ还应注重所

有参数同时运行时能够实现它们相互之间的匹配性

能最优化ꎮ 本文中采用再生能耗、解吸率、ＣＯ２ 产率

３ 个评价指标加权的方式来优化各个运行参数ꎬ３ 个

评价指标权重比各为 ０􀆰 ４、０􀆰 ２、０􀆰 ４ꎮ

３　 系统再生能耗分析

３􀆰 １　 水蒸气质量流量

在解吸工艺中ꎬ富液在解吸塔中受到蒸气加热

作用分解ꎬ醇胺和 ＣＯ２ 再生[１３]ꎮ 因此水蒸气质量流

量直接影响解吸反应的进行程度ꎬ进而影响系统性

能ꎮ 在本试验中ꎬ将富液碳负载设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ
入塔蒸气过热度设为 ０℃ꎬ富液温度设为 ９０℃ꎬ解吸

压力设为 １１０ ｋＰａꎬ富液质量流量为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ水
蒸气质量流量对各参数影响见图 ２ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ２　 水蒸气质量流量对各参数影响变化曲线

由图 ２ 可知ꎬ随着水蒸气质量流量从 ６００ ｋｇ / ｈ
上升至 １ ２００ ｋｇ / ｈꎬＣＯ２ 产率呈均匀上升的趋势ꎬ增
加了 １７９􀆰 ６ ｋｇ / ｈꎻ解吸率逐渐上升ꎬ增加了 １７􀆰 ３％ꎬ
其中水蒸气质量流量从 ６００ ｋｇ / ｈ 增加到 ９００ ｋｇ / ｈ
时ꎬ解吸率曲线上升梯度最大ꎬ增幅达 １１％ꎻ再生能

耗呈先下降后上升的趋势ꎬ在 ８００ ｋｇ / ｈ 达到最低值

７􀆰 ７３ ＧＪ / ｔꎻ 加权无量纲因子先增大后减小ꎬ 在

９５０ ｋｇ / ｈ 时最大ꎮ
造成这种现象的原因是当水蒸气质量流量增大

时ꎬ蒸气发生器的负荷也随着增大ꎬ解吸塔内进入更

多的水蒸气会加强解吸反应的进行ꎬ捕集更多的

ＣＯ２ꎮ 进入解吸塔的水蒸气质量流量刚开始增加

时ꎬ解吸反应解吸 ＣＯ２ 不彻底ꎬ解吸余量不大ꎬ因此

再生能耗逐渐降低ꎮ 当水蒸气质量流量为 ９５０ ｋｇ / ｈ
时ꎬ总加权因子最大ꎬ此时系统性能最好、耗能最少ꎬ
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最终确定水蒸气质量流量的寻优区间为 ９００~１ ０００
ｋｇ / ｈꎮ
３􀆰 ２　 解吸压力

解吸压力是影响系统性能的重要因素之一ꎬ在
本试验中ꎬ将入塔富液碳负载设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ入
塔蒸气过热度设为 ０℃ꎬ富液温度设为 ９０℃ꎬ水蒸气

质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ富液质量流量设为 １２ ０００
ｋｇ / ｈꎬ解吸压力对各参数影响见图 ３ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ３　 解吸压力对各参数影响变化曲线

由图 ３ 可知ꎬ随着解吸压力从 ９０ ｋＰａ 上升至

１６０ ｋＰａꎬ ＣＯ２ 产率呈先升高后下降的趋势ꎬ 在

１３０ ｋＰａ 达到最高值 ２７７􀆰 ８ ｋｇ / ｈꎻ解吸率呈先升高后

下降的趋势ꎬ在 １３０ ｋＰａ 达到最高值 ２６􀆰 ７％ꎻ再生能

耗呈先下降后上升的趋势ꎬ在 ８００ ｋｇ / ｈ 达到最低值

７􀆰 ５３ ＧＪ / ｔꎻ 加权无量纲因子先增大后减小ꎬ 在

１３０ ｋＰａ 时最大ꎮ
随着解吸压力的升高ꎬ解吸过程的传质推动力

提高ꎬ从而促进整个再生塔内传质速率、ＣＯ２ 产率增

大ꎬ系统再生能耗快速减小ꎮ 系统再生能耗和 ＣＯ２

产率在 １３０ ｋＰａ 出现拐点ꎬ此后继续增大解吸压力ꎬ
再生能耗逐渐增大ꎬＣＯ２ 产率逐渐减小ꎮ 之后随着

解吸压力的上升ꎬ系统再生能耗逐渐增大ꎬ并且塔顶

操作压力的增加会使得塔底部的温度上升ꎬ带来设

备腐蚀与溶液降解问题ꎬ这并不利于碳捕集系统的

操作控制与经济性ꎮ 当解吸压力为 １３０ ｋＰａ 时ꎬ总
加权因子最大ꎬ系统能耗最低的同时ꎬ系统解吸率最

高、ＣＯ２ 产率最大ꎬ最终确定解吸压力的寻优区间为

１２０~１４０ ｋＰａꎮ
３􀆰 ３　 富液碳负载

富液碳负载表征 １ ｍｏｌ 富液的 ＣＯ２ 摩尔吸收容

量ꎬ富液碳负载决定了系统内 ＣＯ２ 的产率ꎬ进而影

响再生能耗ꎮ 在本试验中ꎬ将蒸气过热度设为 ０℃ꎬ
富液温度设为 ９０℃ꎬ解吸压力设为 １１０ ｋＰａꎬ水蒸气

质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ富液质量流量设为 １２ ０００
ｋｇ / ｈꎬ富液碳负载对各参数影响见图 ４ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ４　 富液碳负载对各参数影响变化曲线

从图 ４ 可知ꎬ随着富液碳负载从 ０􀆰 ３ ｍｏｌ / ｍｏｌ 上
升至 ０􀆰 ４６ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬＣＯ２ 产率呈均匀上升趋势ꎬ增加

了 ３３３􀆰 ２９ ｋｇ / ｈꎻ解吸率逐渐上升ꎬ增加了 ２４􀆰 ８％ꎬ其
中富液碳负载从 ０􀆰 ３ ｍｏｌ / ｍｏｌ 增加到 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌ
时ꎬ解吸率曲线上升梯度最大ꎬ增幅达 １７％ꎻ再生能

耗呈不断下降的趋势ꎬ且下降趋势逐渐减缓ꎬ降低了

２４􀆰 ６ ＧＪ / ｔꎬ当富液碳负载从 ０􀆰 ３ ｍｏｌ / ｍｏｌ 增加到

０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏ ｌ 时ꎬ解吸率曲线下降梯度最大ꎬ下降幅

度达 ２２ ＧＪ / ｔꎻ加权无量纲因子逐渐增大ꎬ在 ０􀆰 ４６
ｍｏｌ / ｍｏｌ 时最大ꎮ

随着富液负荷增大ꎬ富液升温显热随着 ＭＥＡ 溶

液中 ＣＯ２ 负荷的增加而降低ꎬ因此再生能耗随着

ＣＯ２ 负荷的增加而降低ꎬＣＯ２ 产率随着 ＣＯ２ 负荷的

增加而升高ꎮ 当碳负载为 ０􀆰 ４６ ｍｏｌ / ｍｏｌ 时ꎬ总加权

因子最大ꎬ此时系统性能最好、耗能最少ꎬ最终确定

富液碳负载的寻优区间为 ０􀆰 ４~０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎮ
３􀆰 ４　 富液温度

二氧化碳与吸收剂在高于 １００℃的条件下发生

吸热反应ꎬ因此ꎬ富液温度直接影响解吸反应的进行

程度ꎬ进而影响系统性能ꎮ 在本试验中ꎬ将富液碳负

载设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ入塔蒸气过热度设为 ０℃ꎬ解吸

压力设为 １１０ ｋＰａꎬ水蒸气质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ
富液质量流量设为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ富液温度对各参数

影响见图 ５ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ５　 富液温度对各参数影响变化曲线
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从图 ５ 可知ꎬ随着富液温度从 ６０℃ 上升至

１２０℃ꎬＣＯ２ 产率呈不断上升的趋势ꎬ且上升趋势趋

于减缓ꎬ其中富液温度从 ６０℃ 增加到 ８０℃ 时ꎬＣＯ２

产率曲线上升梯度最大ꎬ增大了 １７２ ｋｇ / ｈꎻ解吸率呈

不断上升的趋势ꎬ且上升趋势趋于减缓ꎬ其中富液温

度从 ６０℃增加到 ８０℃ 时ꎬ解吸率曲线上升梯度最

大ꎬ增大了 １６􀆰 ６％ꎻ再生能耗呈不断降低的趋势ꎬ且
下降趋势趋于减缓ꎬ其中富液温度从 ６０℃ 增加到

８０℃时ꎬ再生能耗曲线下降梯度最大ꎬ下降了 １６􀆰 ９
ＧＪ / ｔꎻ加权无量纲因子逐渐增大ꎬ在 １２０℃时最大ꎮ

造成这种现象的原因是随着富液温度的升高ꎬ
解吸塔内温度逐渐升高ꎬ更有利于解吸反应的进行ꎬ
解吸率增大ꎬ故随着进解吸塔富液温度的升高ꎬ所需

能耗逐渐减少ꎬＣＯ２ 产率逐渐增大ꎮ １００℃之后再生

能耗和 ＣＯ２ 产率变化趋势都趋于平缓ꎬ单纯增加富

液温度已经不能明显地提高贫液的再生程度ꎬ此时

已经接近解吸平衡ꎮ 当富液温度为 １２０℃ 时ꎬ总加

权因子最大ꎬ此时系统性能最好、耗能最少ꎬ最终确

定富液温度的寻优区间为 ９０~１２０℃ꎮ
３􀆰 ５　 水蒸气过热度

从水和水蒸气的性质来说ꎬ过热度指的是过热

蒸气温度与饱和温度之差ꎬ水蒸气过热度同样影响

解吸反应的进行程度ꎮ 在本试验中ꎬ将富液碳负载

设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ富液温度设为 ９０℃ꎬ解吸压力设

为 １１０ ｋＰａꎬ水蒸气质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ富液质

量流量设为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ水蒸气过热度对各参数影

响见图 ６ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ６　 水蒸气过热度对各参数影响变化曲线

从图 ６ 可知ꎬ随着水蒸气过热度从 ０℃上升至

５０℃ꎬＣＯ２ 产率呈上升趋势ꎬ增大了 １１􀆰 ２ ｋｇ / ｈꎻ解吸

率略微上升ꎬ增加了 １％ꎻ再生能耗略微下降ꎬ降低

了 ０􀆰 ０３ ＧＪ / ｔꎻ加权无量纲因子逐渐增大ꎬ在 ５０℃时

最大ꎮ
造成这种现象的原因是随着水蒸气过热度的升

高ꎬ解吸塔内温度逐渐升高ꎬ更有利于解吸反应的进

行ꎬ解吸率增大ꎬＣＯ２ 产率增大ꎬ所需能耗逐渐减小ꎮ
由此可见ꎬ水蒸气过热度越高ꎬ越有利于 ＣＯ２ 的解

吸ꎮ 当水蒸气过热度为 ５０℃ 时ꎬ总加权因子最大ꎬ
此时系统性能最好、耗能最少ꎬ最终确定水蒸气过热

度的寻优区间为 ３０~５０℃ꎮ
３􀆰 ６　 水蒸气组分

上述模拟计算中水蒸气的组分为 Ｈ２Ｏꎬ而在碳

捕集流程实际运行中ꎬ循环回到解吸塔的水蒸气中

通常含有少部分 ＭＥＡ 溶液和 ＣＯ２ 气体ꎬ下面通过

改变水蒸气中 ＭＥＡ 溶液和 ＣＯ２ 气体在水蒸气中的

质量分数ꎬ分析水蒸气中 ＭＥＡ 溶液和 ＣＯ２ 气体对

模拟结果的影响ꎮ
３􀆰 ６􀆰 １　 水蒸气中 ＭＥＡ 质量分数

在本试验中ꎬ将富液碳负载设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ
入塔蒸气设过热度设为 ０℃ꎬ富液温度设为 ９０℃ꎬ解
吸压力设为 １１０ ｋＰａꎬ水蒸气质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ
富液质量流量设为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ水蒸气过热度对各

参数影响见图 ７ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ７　 水蒸气中 ＭＥＡ 质量分数对各参数影响

变化曲线

从图 ７ 可知ꎬ随着水蒸气中 ＭＥＡ 质量分数从 ０
上升至 ５０％ꎬＣＯ２ 产率呈均匀下降的趋势ꎬ降低了

９６ ｋｇ / ｈꎻ解吸率呈先上升后降低的趋势ꎬ在 １０％时

解吸率达到最大值 ２６􀆰 ２％ꎻ再生能耗呈不断上升的

趋势ꎬ增加了 １􀆰 ３３ ＧＪ / ｔꎬ其中水蒸气中 ＭＥＡ 质量分

数从 ３０％增加到 ５０％时ꎬ再生能耗曲线上升梯度最

大ꎬ增大了 ０􀆰 ８１ ＧＪ / ｔꎻ加权无量纲因子逐渐降低ꎬ在
０ 时最大ꎮ

造成这种现象的原因是随着水蒸气中 ＭＥＡ 质

量分数的升高ꎬ塔中 ＭＥＡ＋、ＭＥＣＯＯ－ 离子和塔中

ＭＥＡ 气体含量增大ꎬ极少部分气体产生 ＭＥＡ＋、
ＭＥＣＯＯ－离子ꎬ有利于解吸反应的正向进行ꎬ因此解

吸率逐渐上升ꎻ而随着质量分数逐渐增大ꎬ塔中

ＭＥＡ 气体含量增大ꎬ阻碍了 ＣＯ２ 解吸过程的传热传

质ꎬ解吸率逐渐下降ꎮ 当水蒸气 ＭＥＡ 质量分数为 ０

􀅰７４２􀅰
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时ꎬ总加权因子最大ꎬ此时系统性能最好、耗能最少ꎬ
最终确定水蒸气中 ＭＥＡ 质量分数的寻优区间为 ０~
１０％ꎮ
３􀆰 ６􀆰 ２　 水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数

在本试验中ꎬ将富液碳负载设为 ０􀆰 ４ ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ
入塔蒸气设过热度设为 ０℃ꎬ富液温度设为 ９０℃ꎬ解
吸压力设为 １１０ ｋＰａꎬ水蒸气质量流量设为 ８００ ｋｇ / ｈꎬ
富液质量流量设为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ水蒸气过热度对各

参数影响见图 ８ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—解吸率ꎻ３—ＣＯ２ 产率ꎻ４—总加权结果

图 ８　 水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数对各参数影响

变化曲线

从图 ８ 可知ꎬ随着水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数从 ０
上升至 ５０％ꎬＣＯ２ 产率呈均匀下降的趋势ꎬ降低了

３４４􀆰 ９ ｋｇ / ｈꎻ解吸率呈降低的趋势ꎬ降低了 ３３％ꎻ再
生能耗呈不断下降的趋势ꎬ降低了 ４􀆰 ４９ ＧＪ / ｔꎻ加权

无量纲因子逐渐降低ꎬ在 ０ 时最大ꎮ
造成这种现象的原因是随着水蒸气中 ＣＯ２ 质

量分数的升高ꎬ不利于解吸反应的正向进行ꎬ因此解

吸率逐渐下降ꎬＣＯ２ 净产率逐渐降低ꎮ 由于水蒸气

中含有部分 ＣＯ２ 气体ꎬ因此塔顶 ＣＯ２ 产率呈增大的

趋势ꎬ因此再生能耗逐渐降低ꎮ 当水蒸气 ＣＯ２ 质量

分数为 ０ 时ꎬ总加权因子最大ꎬ此时系统性能最好、
耗能最少ꎬ最终确定水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数的寻优

区间为 ０~１０％ꎮ

４　 结论

为探究水蒸气及其他运行参数对解吸过程的影

响ꎬ本文中基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立了解吸塔工艺模型ꎬ
研究了水蒸气质量流量、解吸塔再生压力、富液温

度、蒸气过热度、富液负荷等运行参数对解吸率、
ＣＯ２ 产率和再生能耗等评价指标的影响ꎬ结果如下ꎮ

(１)在 ＣＯ２ 产率变化方面ꎬ碳负载和水蒸气中

ＣＯ２ 质量分数的变化对于 ＣＯ２ 产率影响巨大ꎬ其中

碳负载从 ０􀆰 ３ ｍｏｌ / ｍｏｌ 上升至 ０􀆰 ４６ ｍｏｌ / ｍｏｌ 时ꎬＣＯ２

产率增大了 ４７５􀆰 ５％ꎻ水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数从 ０

上升至 ５０％时ꎬＣＯ２ 产率降低了 １２７􀆰 ８％ꎮ
(２)在解吸率变化方面ꎬ碳负载和水蒸气中

ＣＯ２ 质量分数的变化对于 ＣＯ２ 产率影响巨大ꎬ其中

碳负载从 ０􀆰 ３ ｍｏｌ / ｍｏｌ 上升至 ０􀆰 ４６ ｍｏｌ / ｍｏｌ 时ꎬ解
吸率增大了 ２７７􀆰 ５％ꎻ水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数从 ０
上升至 ５０％时ꎬ解吸率降低了 １２８􀆰 １％ꎮ

(３)在再生能耗变化方面ꎬ碳负载和富液温度

的变化对于再生能耗影响巨大ꎬ其中碳负载从 ０􀆰 ３
ｍｏｌ / ｍｏｌ 上升至 ０􀆰 ４６ ｍｏｌ / ｍｏｌ 时ꎬ再生能耗降低了

８２􀆰 ６％ꎻ富液温度从 ６０℃上升至 １２０℃时ꎬ再生能耗

降低了 ７０􀆰 ５％ꎮ
(４)根据加权优化结果ꎬ水蒸气质量流量的寻

优区间为 ９００~１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ解吸压力的寻优区间为

１２０~１４０ ｋＰａꎬ富液碳负载的寻优区间为 ０􀆰 ４ ~ ０􀆰 ５
ｍｏｌ / ｍｏｌꎬ富液温度的寻优区间为 ９０ ~ １２０℃ꎬ水蒸气

过热度的寻优区间为 ３０~５０℃ꎬ水蒸气中 ＭＥＡ 质量

分数的寻优区间为 ０~１０％ꎬ水蒸气中 ＣＯ２ 质量分数

的寻优区间为 ０~１０％ꎮ
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