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摘要:基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ对 ７５ 万 ｔ / ａ 煤制合成氨项目中低温甲醇洗装置的 ２ 种低压闪蒸流程进行了模拟计

算和分析ꎬ探究了主要操作参数对尾气中 ＣＯ２ 含量、富甲醇温度、富甲醇 ＣＯ２ 含量、ＣＯ２ 回收率及运行成本的影响ꎬ并对 ２ 种

流程的 ＣＯ２ 回收成本进行了对比ꎮ 结果表明ꎬ硫化氢浓缩塔的操作压力宜选择 ０􀆰 ０７ ~ ０􀆰 ０８ ＭＰａꎬ氮气气提流程中气提氮流

量宜选择 ９００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ真空解吸流程中真空解吸的操作压力宜选择－０􀆰 ０８６ ＭＰａꎮ 为尽可能提高低温甲醇洗装置 ＣＯ２ 回收

率ꎬ可将低压闪蒸系统由常规氮气气提流程改造为真空解吸流程ꎬ从而实现 ＣＯ２ 回收率≥９７％ꎬ且能够大幅降低 ＣＯ２ 回收的

运行成本ꎮ
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　 　 通过实现“碳达峰”和“碳中和”ꎬ可以有效减少

温室气体的排放ꎬ降低气候变化对人类社会和自然

环境的影响ꎮ 由于“少油、缺气、多煤”的能源结构ꎬ
相比其他国家ꎬ我国化工行业更多使用高碳排放的

煤炭作为原料ꎬ导致我国化工行业的碳排放强度高

于其他国家[１－２]ꎮ 近年来ꎬ中国煤化工产业规模稳

步增长[３－４]ꎬ已成为全球煤化工产品制造和消费大

国ꎬ在持续推动国内经济发展的同时ꎬ造成了不可再

生资源的损耗和大量 ＣＯ２ 排放[５－６]ꎮ 正因如此ꎬ对
煤化工行业进行碳减排的研究显得更为重要和迫

切ꎮ 现代煤化工项目的碳排放主要有 ２ 个来源ꎬ一

是煤炭燃烧的排放ꎬ主要是煤化工项目配套热电锅

炉的燃煤燃烧排放ꎻ二是工艺过程中的排放ꎬ以低温

甲醇洗装置的高浓度 ＣＯ２ 尾气(体积分数在 ７０％以

上)为主[７－９]ꎮ 目前虽然有些煤化工项目的低温甲

醇洗装置已实施了 ＣＯ２ 液化等碳减排项目ꎬ但是对

具体的低温甲醇洗内部 ＣＯ２ 回收流程模拟研究的

报道较少[１０]ꎮ
本文中基于某 ７５ 万 ｔ / ａ 煤制合成氨项目的低

温甲醇洗装置ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１􀆰 ０ 软件对 ２ 种

低压闪蒸流程进行了模拟计算ꎬ分析主要操作参数

对尾气中 ＣＯ２ 含量、富甲醇温度、富甲醇 ＣＯ２ 含量、

􀅰６９３􀅰



２０２５ 年 ５ 月 郑李斌等:低温甲醇洗装置低压闪蒸系统模拟与对比

ＣＯ２ 回收率及运行成本的影响ꎬ并对 ２ 种流程的

ＣＯ２ 回收成本进行了对比ꎬ以期为低温甲醇洗装置

低压闪蒸系统的流程选择及设计提供参考ꎮ

１　 流程描述

煤化工项目大量 ＣＯ２ 排放来自低温甲醇洗的

尾气ꎬ常规低温甲醇洗工艺中硫化氢浓缩塔使用低

压氮气进行气提ꎬ低温甲醇洗尾气中含大量 Ｎ２ꎬ一
般直接放空ꎬ如需得到 ＣＯ２ 产品ꎬ还需要对低温甲

醇洗尾气进一步处理ꎮ 为回收利用低温甲醇洗装置

脱除的 ＣＯ２ꎬ可采用真空解吸的方式代替氮气气提ꎬ
直接生产高浓度 ＣＯ２ 产品气ꎬ所回收的 ＣＯ２ 气既可

深加工做液体 ＣＯ２ 产品ꎬ也可进行驱油或者封存ꎬ
以实现碳减排的目的ꎮ
１􀆰 １　 氮气气提流程

本研究基于低温甲醇洗装置的低压闪蒸系统ꎬ
采用氮气气提流程如图 １ 所示ꎮ 来自中压闪蒸系统

的含硫富甲醇一部分进入二氧化碳产品塔(Ｔ０２)下
部ꎬ闪蒸出溶解的 ＣＯ２ꎮ 剩余含硫富甲醇送至硫化

氢浓缩塔(Ｔ０３)进行减压闪蒸ꎮ 来自中压闪蒸系统

的无硫富甲醇一部分进入二氧化碳产品塔(Ｔ０２)上
部ꎬ闪蒸出溶解的 ＣＯ２ꎮ 另一部分无硫富甲醇送至

二氧化碳产品塔(Ｔ０２)中上部ꎬ闪蒸出溶解的 ＣＯ２ꎬ
同时对塔内下部含硫富甲醇闪蒸出的含硫气体进行

洗涤ꎬ最终在二氧化碳产品塔(Ｔ０２)顶部得到 ＣＯ２

产品气ꎮ

Ｔ０２—二氧化碳产品塔ꎻＴ０３—硫化氢浓缩塔ꎻＴ０７—氮气气提塔ꎻ

Ｅ０６—循环甲醇冷却器ⅠꎻＥ０７—甲醇 / 甲醇换热器ⅠꎻＥ０８—贫

甲醇冷却器ꎻＥ０９—甲醇 / 甲醇换热器ⅡꎻＥ１９—甲醇 / 甲醇换热

器ⅢꎻＰ０１—富甲醇泵ⅠꎻＰ０２—富甲醇泵ⅡꎻＰ０３—富甲醇泵Ⅲꎻ

　 　 　 Ｓ０４—甲醇闪蒸罐ꎻＨ０１—富甲醇过滤器

图 １　 氮气气提流程

二氧化碳产品塔(Ｔ０２)上部闪蒸后的无硫富甲

醇液继续送到硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)ꎬ在更低的压力

下继续闪蒸ꎬ并对塔内下部含硫富甲醇闪蒸出的含

硫气体进行洗涤ꎮ 二氧化碳产品塔(Ｔ０２)底部的富

甲醇送至硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)ꎬ通过减压膨胀进一

步解吸溶解气体ꎮ 此外ꎬ在硫化氢浓缩塔的底部ꎬ通
过低压氮气气提ꎬ将 ＣＯ２ 进一步解吸ꎮ 最终在硫化

氢浓缩塔(Ｔ０３)顶部得到含有 Ｎ２ 和 ＣＯ２ 的尾气ꎮ
低温富甲醇从硫化氢浓缩塔( Ｔ０３)的中部抽

出ꎬ经富甲醇泵Ⅰ(Ｐ０１)加压后ꎬ作为制冷剂进入贫

甲醇冷却器(Ｅ０８)和循环甲醇冷却器Ⅰ(Ｅ０６)提供

冷量ꎬ然后再进入甲醇闪蒸罐(Ｓ０４)ꎮ 来自(Ｓ０４)的
仍处于冷态的富甲醇通过富甲醇泵Ⅱ(Ｐ０２)送入甲

醇 /甲醇换热器Ⅰ(Ｅ０７)进一步升温ꎬ升温后的甲醇

送至硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)中下部ꎬ闪蒸的气相则送

至二氧化碳产品塔(Ｔ０２)底部ꎮ 来自硫化氢浓缩塔

(Ｔ０３)底部的富甲醇经富甲醇泵Ⅲ(Ｐ０３)加压ꎬ并
经甲醇 /甲醇换热器Ⅱ(Ｅ０９)、甲醇 /甲醇换热器Ⅲ
(Ｅ１９)换热及富甲醇过滤器(Ｈ０１)过滤后ꎬ送至氮

气气提塔(Ｔ０７)ꎮ 在塔中经常温氮气气提ꎬ气相送

回硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)底部ꎬ液相送至下游热再生

系统ꎮ
１􀆰 ２　 真空解吸流程

针对现有工厂的氮气气提流程ꎬ为进一步提高

ＣＯ２ 回收率ꎬ可进行适当改造ꎬ得到真空解吸流程如

图 ２ 所示ꎬ主要流程和原氮气气提工艺流程类似

(虚线部分为原工艺流程ꎬ实线部分为改造部分)ꎬ
主要改造内容为增加了真空闪蒸罐、真空解吸压缩

机以及相应的换热器及泵ꎮ 硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)底
部的富甲醇经减压后送至真空闪蒸罐(Ｓ２１)ꎬ在负

压下闪蒸ꎬ解吸出的气相经进出口换热器(Ｅ２１)复
热后ꎬ通过真空解吸压缩机(Ｋ０１)增压ꎬ并经后冷却

器(Ｅ２２)冷却ꎬ最终与进口闪蒸气换热后ꎬ气相送至

硫化氢浓缩塔( Ｔ０３)底部ꎮ 真空闪蒸罐( Ｓ２１)的

液相经富甲醇泵(Ｐ２１)增压送至下游系统ꎮ 此外ꎬ
停用硫化氢浓缩塔( Ｔ０３)和氮气气提塔( Ｔ０７)的

低压氮气ꎮ 其他流程同原氮气气提流程ꎬ在此不

再赘述ꎮ

２　 原料参数及模拟方法

２􀆰 １　 原料参数

对于低温甲醇洗的低压闪蒸系统ꎬ原料为来自

中压闪蒸系统的无硫富甲醇和含硫富甲醇ꎬ温度为

－３７℃ꎬ压力为 ０􀆰 ８２ ＭＰａꎬ组成如表 １ 所示ꎮ

􀅰７９３􀅰
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Ｋ２１—真空解吸压缩机ꎻＥ２１—进出口换热器ꎻＥ２２—后冷却器ꎻＳ２１—真空闪蒸罐ꎻＰ２１—富甲醇泵

图 ２　 真空解吸流程

表 １　 无硫富甲醇和含硫富甲醇组成(摩尔分数) ％

介质名称 Ｈ２ Ｎ２ ＣＯ ＡＲ ＣＯ２

无硫富甲醇 ０􀆰 ０２２ ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ００９ ０􀆰 ０００ ２７􀆰 ５５１

含硫富甲醇 ０􀆰 ０２２ ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ００９ ０􀆰 ００４ ２７􀆰 ３２４

介质名称 Ｈ２Ｓ ＣＯＳ ＣＨ３ＯＨ Ｈ２Ｏ ＨＣＮ

无硫富甲醇 ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ７２􀆰 ０２５ ０􀆰 ３６２ ０􀆰 ０１１

含硫富甲醇 １􀆰 ０９２ ０􀆰 ０１５ ７１􀆰 １４０ ０􀆰 ３６２ ０􀆰 ０１１

２􀆰 ２　 模拟方法

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１􀆰 ０ 软件对 ２ 种流程进行建

模及计算ꎬ研究了不同操作参数对尾气中 ＣＯ２ 含

量、富甲醇温度、富甲醇 ＣＯ２ 含量、ＣＯ２ 回收率及运

行成本的影响ꎮ 物性方法选择 ＰＣ －ＳＡＦＴ 状态方

程[１１－１２]ꎮ 对于低压闪蒸流程ꎬ主要的操作单元为塔

器、压缩机、分离器、换热器和泵ꎮ 主要操作单元模

型设置如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 主要操作单元模型设置

操作单元 塔器 压缩机 分离器 换热器 泵

模型 Ｒａｄｆｒａｃ ＭＣｏｍｐｒ Ｆｌａｓｈ２ Ｈｅａｔｅｒ Ｐｕｍｐ

３　 模拟计算结果与分析

３􀆰 １　 氮气气提流程计算分析

氮气气提流程通过在硫化氢浓缩塔(Ｔ０３)和氮

气气提塔(Ｔ０７)底部通入低压氮气ꎬ以进一步降低

闪蒸气体中 ＣＯ２ 分压ꎬ使 ＣＯ２ 解吸出来ꎮ 氮气气提

流程的主要操作参数为硫化氢浓缩塔的操作压力和

气提氮气的用量ꎮ 本研究选择硫化氢浓缩塔(Ｔ０３
塔)的操作压力范围为 ０􀆰 ０６ ~ ０􀆰 １０ ＭＰａꎬ气提氮气

的用量范围为 ５００~１ ４００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
首先固定气提氮气用量(按 ９００ ｋｍｏｌ / ｈ)ꎬ考察

Ｔ０３ 塔操作压力对尾气中 ＣＯ２ 含量、Ｔ０３ 中段出口

富甲醇温度及 Ｔ０７ 塔底富甲醇中 ＣＯ２ 含量的影响ꎮ
由图 ３ 可以看出ꎬ在固定的气提氮气用量下ꎬ随着

Ｔ０３ 塔操作压力的降低ꎬ将有利于 ＣＯ２ 的解吸ꎬ尾气

中 ＣＯ２ 含量逐渐增加ꎬ由于解吸过程是吸热过程ꎬ
进而降低了 Ｔ０３ 中段出口的富甲醇温度(低温甲醇

洗装置中的温度最低点)ꎮ 同样ꎬ随着 ＣＯ２ 更多地

解吸ꎬＴ０７ 底部出口(送至热再生系统)的富甲醇中

ＣＯ２ 含量会随之降低ꎮ

１—尾气中 ＣＯ２ 摩尔分数ꎻ２—Ｔ０３ 中段出口富甲醇温度ꎻ

３—Ｔ０７ 底部出口富甲醇中 ＣＯ２ 质量分数

图 ３　 Ｔ０３ 塔操作压力对尾气中 ＣＯ２ 含量 / Ｔ０３
中段出口富甲醇温度 / Ｔ０７ 底部出口富甲醇中

ＣＯ２ 含量的影响

Ｔ０３ 塔操作压力越低ꎬ则越有利于 ＣＯ２ 的解吸ꎬ
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进而可降低系统的冷量消耗以及热再生系统的负

荷ꎬ但由于 Ｔ０３ 塔出口尾气需经换热器复热、水洗塔

水洗后高点放空ꎬ因此操作压力不能过低ꎬ基于出口

放空处操作压力核算ꎬＴ０３ 的操作压力宜选取为

０􀆰 ０７~０􀆰 ０８ ＭＰａꎮ
选定 Ｔ０３ 塔操作压力为 ０􀆰 ０８ ＭＰａꎬ考察气提氮

流量对尾气中 ＣＯ２ 含量、Ｔ０３ 中段出口富甲醇温度

及 Ｔ０７ 塔底富甲醇中 ＣＯ２ 含量的影响ꎮ 具体如图 ４
所示ꎬ可以看出ꎬ在固定的 Ｔ０３ 塔操作压力下ꎬ随着

气提氮流量的增加ꎬ将有利于 ＣＯ２ 的解吸ꎬ但由于

气提氮也随之进到尾气中ꎬ导致尾气中 ＣＯ２ 含量逐

渐降低ꎬ由于解吸过程是吸热过程ꎬ进而使得 Ｔ０３ 中

段出口的富甲醇温度(低温甲醇洗装置中的温度最

低点)逐渐降低ꎬ且 Ｔ０７ 底部出口(送至热再生系

统)的富甲醇中 ＣＯ２ 含量会随之降低ꎮ

１—尾气中 ＣＯ２ 摩尔分数ꎻ２—Ｔ０３ 中段出口富甲醇温度ꎻ

３—Ｔ０７ 底部出口富甲醇中 ＣＯ２ 质量分数

图 ４　 气提氮流量对尾气中 ＣＯ２ 摩尔分数 / Ｔ０３
中段出口富甲醇温度 / Ｔ０７ 底部出口富甲醇中

ＣＯ２ 质量分数的影响

综上分析可以看出ꎬ气提氮的用量增加同样可

降低系统的冷量消耗以及热再生系统的负荷ꎬ其取

值是降低低温甲醇洗装置运行能耗的关键ꎮ 针对气

提氮流量的选取ꎬ下面综合低温甲醇洗装置运行成

本进行对比ꎮ 由于低温甲醇洗的冷量由冷冻单元提

供ꎬ故本运行成本对比将冷冻的运行成本也一同列

入ꎮ 选定 Ｔ０３ 塔操作压力为 ０􀆰 ０８ ＭＰａꎬ对比不同气

提氮气流量下低温甲醇洗(含冷冻单元)运行成本

如图 ５ 所示ꎮ 可以看出随着气提氮用量的增加ꎬ对
应气提氮消耗的运行成本随之增加ꎬ但由于系统

冷量需求降低以及热再生系统负荷降低ꎬ导致蒸

气和循环水用量降低ꎬ综合来看ꎬ气提氮气用量在

９００ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ低温甲醇洗(含冷冻单元)运行成本

最低ꎮ
３􀆰 ２　 真空解吸流程计算分析

真空解吸流程在原有流程基础上增加了真空闪

　 　 　 　 　 　 　

１—制冷压缩机用中压蒸气ꎻ２ 热再生系统用低压蒸气ꎻ
３—循环水ꎻ４—气提氮ꎻ５—合计

图 ５　 气提氮流量对低温甲醇洗(含冷冻单元)
运行成本的影响

蒸罐、真空解吸压缩机等配套设备ꎬ目的在于直接降

低操作压力ꎬ使溶解的 ＣＯ２ 解吸出来ꎬ在此过程中

不引入气提氮气ꎬ因此可以在硫化氢浓缩塔顶部直

接得到高纯度 ＣＯ２ 气ꎬ以满足下游 ＣＯ２ 综合利用ꎮ
真空解吸流程的主要操作参数为真空闪蒸罐的操

作压力ꎮ 选定 Ｔ０３ 塔操作压力为 ０􀆰 ０８ ＭＰａꎬ真空

闪蒸罐的操作压力范围为－０􀆰 ０７ ~ －０􀆰 ０９ ＭＰａꎬ考
察了真空闪蒸罐的操作压力对 ＣＯ２ 回收率以及

Ｔ０７ 塔底富甲醇中 ＣＯ２ 含量的影响ꎬ具体如图 ６
所示ꎮ

１—ＣＯ２ 回收率ꎻ２—Ｔ０７ 底部出口富甲醇中 ＣＯ２ 质量分数

图 ６　 真空闪蒸罐操作压力对 ＣＯ２ 回收率 / Ｔ０７
底部出口富甲醇中 ＣＯ２ 质量分数的影响

从图 ６ 可以看出ꎬ随着真空解吸的压力降低ꎬ低
温甲醇洗的 ＣＯ２ 回收率逐渐增加ꎬ当真空解吸的操

作压力低于－０􀆰 ０８６ ＭＰａ 时ꎬＣＯ２ 回收率可达到 ９７％
以上ꎮ 同样地ꎬ随着真空解吸的操作压力降低ꎬＴ０７
底部出口富甲醇中 ＣＯ２ 含量也逐渐降低ꎮ

为选取最优的真空解吸操作压力ꎬ同样对低温

甲醇洗(含冷冻单元)的运行成本综合对比ꎬ如图 ７
所示ꎮ 可以看出随着真空解吸操作压力的降低ꎬ
热再生系统蒸气消耗量显著减少ꎬ但真空解吸压

缩机的电耗明显增加ꎬ综合来看ꎬ当真空解吸操作

压力在－０􀆰 ０８６ ＭＰａ 时ꎬ低温甲醇洗(含冷冻)运行

成本最低ꎮ
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１—制冷压缩机用中压蒸气ꎻ２ 热再生系统用低压蒸气ꎻ
３—循环水ꎻ４—闪蒸气压缩机用电ꎻ５—合计

图 ７　 真空闪蒸罐操作压力对低温甲醇洗

(含冷冻单元)运行成本的影响

３􀆰 ３　 氮气气提流程与真空解吸流程 ＣＯ２ 回收成本

比较

采用真空解吸的目的在于提高 ＣＯ２ 回收率ꎬ降
低碳捕集成本ꎮ 基于某 ７５ 万 ｔ / ａ 煤制合成氨项目ꎬ
对 ２ 种流程的 ＣＯ２ 回收情况对比如表 ３ 所示ꎬ可以

看出ꎬ在原氮气气提的流程基础上改为真空解吸流

程后ꎬ可大幅提高 ＣＯ２ 回收率ꎬ且 ＣＯ２ 产品的回收

能耗由 ９１􀆰 ６ 元 / ｔ 降至 ４１􀆰 ６ 元 / ｔꎮ
表 ３　 ２ 种流程产品参数及成本

项目 氮气气提流程 真空解吸流程

ＣＯ２ 产品气流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １３０ ２８８
回收率 / ％ ４４ ９７

运行成本 / (元􀅰ｈ－１) ９１􀆰 ６ ４１􀆰 ６

　 　 注:运行成本仅考虑送出 ＣＯ２ 产品气ꎬ未考虑下游压缩、液化的

能耗ꎮ

４　 结论

基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ对 ７５ 万 ｔ / ａ 煤

制合成氨规模的低温甲醇洗装置中 ２ 种低压闪蒸流

程进行了模拟计算和分析ꎬ探究了主要操作参数对

尾气中 ＣＯ２ 含量、富甲醇温度、富甲醇中 ＣＯ２ 含量、
ＣＯ２ 回收率及运行成本的影响ꎬ并对 ２ 种流程的

ＣＯ２ 回收成本进行了对比ꎬ得到如下主要结论ꎮ
(１)硫化氢浓缩塔的操作压力宜选择 ０􀆰 ０７ ~

０􀆰 ０８ ＭＰａꎬ氮气气提流程中ꎬ气提氮流量宜选择 ９００
ｋｍｏｌ / ｈꎮ

(２)真空解吸流程中ꎬ真空解吸的操作压力宜

选择－０􀆰 ０８６ ＭＰａꎮ
(３)为尽可能提高低温甲醇洗装置 ＣＯ２ 回收

率ꎬ可将常规氮气气提流程改造为真空解吸流程ꎬ实
现 ＣＯ２ 回收率≥９７％ꎬ且能够大幅降低 ＣＯ２ 回收的

运行成本ꎮ
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