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摘要:在 ３００ ｍ３ / ｈ 实验平台上ꎬ采用质量分数 ３０％单乙醇胺(ＭＥＡ)作为吸收剂ꎬ对船舶尾气中 ＣＯ２ 体积分数 ４％~５％的条

件进行实验研究ꎮ 通过对参数优化ꎬ包括气液比和再生压力ꎬ降低系统的再生能耗ꎮ 同时ꎬ研究了 ２ 种节能工艺:富液再循环和

富液分级流工艺ꎮ 结果表明ꎬ提高再生压力可显著降低系统中的气化潜热ꎬ降幅为 ５６􀆰 ２９％ꎮ 此外当富液再循环为贫富液循环

量的 ７５％时ꎬ相较传统工艺能耗降低约 １２％ꎻ而采用 ５％的富液分级流率时ꎬ能耗也较传统工况减少了 ２％~４％ꎮ 研究结果可为

船舶碳捕集技术的实际应用提供了一定的参考ꎮ
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ｑｕｓｔ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 近年来ꎬ温室气体排放的增加加剧了全球变暖ꎮ
根据«２０２４ 年全球碳收支»报告ꎬ全球能源相关的

ＣＯ２ 排放量已创下 ４１６ 亿 ｔ 的新纪录ꎬ引发广泛关

注[１]ꎮ 交通运输部门ꎬ尤其是海运ꎬ是全球空气污

染的重要来源之一ꎬ其温室气体排放与海运量密切

相关[２]ꎮ ＩＭＯ 第四次温室气体研究显示ꎬ２０１８ 年全

球船舶 ＣＯ２ 排放占总排放量的 ２􀆰 ８９％ꎬ且比例持续

上升[３]ꎮ 预计到 ２０５０ 年ꎬ船舶温室气体排放量将比

２０１２ 年增加约 ２５０％ꎬＣＯ２ 排放将达到 １６ 亿 ｔ[４－５]ꎮ

ＩＭＯ 海洋环境保护委员会(ＭＥＰＣ)规划ꎬ到 ２０３０
年船舶碳排放较 ２００８ 年减少 ４０％ꎬ到 ２０５０ 年减

少 ７０％ [６] ꎮ
因此ꎬ要实现国际海事组织的二氧化碳和温室

气体减排目标ꎬ只能在现有船舶通过系统升级与改

造来降低排放ꎬ如能量回收[７]、推进系统优化[８]、替
代燃料使用[４ꎬ９]、减速航行及船上碳捕集与储存

(ＯＣＣＳ)等ꎮ 其中ꎬ氨气和氢气等零碳燃料尚未普

及ꎬ仍受技术与成本限制[１０]ꎮ ＯＣＣＳ 被视为过渡性
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的减碳方案ꎬ主要技术包括燃烧前捕集、燃烧后捕集

和富氧燃烧捕集ꎮ 其中燃烧后捕集无需改变发动机

结构ꎬ适合现有船舶改造ꎬ因而成为研究重点ꎮ 化学

吸收法是当前 ＯＣＣＳ 中最常用的 ＣＯ２ 捕集方式ꎬ具
有成熟、成本低等优势ꎬ可在仅替换约 ４％的船舶体

积条件下实现最低捕集成本ꎮ 在多种化学吸收剂

中ꎬ单乙醇胺(ＭＥＡ)因高 ＣＯ２ 吸收速率、较强的化

学反应能力以及较低的初始成本ꎬ成为燃烧后碳捕

集技术中应用最广泛的溶剂之一ꎮ
Ｌｕｏ 等[１１] 基于模拟计算首次系统分析了溶剂

型碳捕集在船舶上的应用ꎬ结果表明ꎬ在热电受限条

件下ꎬ现有船舶可实现约 ７３％的捕集率ꎬ捕集成本

为 ７７􀆰 ５ 欧元 / ｔꎮ Ｆｅｅｎｓｔｒａ 等[１２] 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件比较了 ＭＥＡ 与哌嗪(ＰＺ)吸收体系ꎬ结果显示ꎬ在
６０％捕集效率下ꎬ柴油机和 ＬＮＧ 发动机的最低捕集

成本分别为 ３８９、３２３ 欧元 / ｔꎮ 吴云金等[１３] 提出将

碳捕集与有机朗肯循环(ＯＲＣ)集成的方案ꎬ在发动

机负荷超过 ９０％时可实现 ８０％以上的捕集率ꎮ
船舶烟气中 ＣＯ２ 分压低导致吸收过程捕集率

低、再生能耗升高ꎬ而高 Ｏ２ 含量会加速吸收剂降解ꎮ
因此ꎬ吸收剂性能评估对船舶碳捕集系统的优化至

关重要ꎮ 目前研究主要集中在评估碳捕集系统在船

舶上的可行性与软件模拟ꎬ缺乏针对实际船舶尾气

工况的实验数据ꎮ 为此ꎬ本文中在 ３００ ｍ３ / ｈ 实验平

台上ꎬ以质量分数 ３％ ＭＥＡ 为吸收剂ꎬ针对船舶尾

气 ＣＯ２ 体积分数 ４％ ~ ５％的条件ꎬ开展了吸收性能

与再生能耗测试ꎬ并进一步测试了富液再循环工艺

及富液分级流动节能技术ꎬ以提高碳捕集系统的整

体效率与能源利用水平ꎮ

１　 实验和方法

１􀆰 １　 平台描述

该烟气 ＣＯ２ 化学吸收中试装置设计用于测试

不同吸收液吸收、再生和降解性能测试ꎬ同时可以进

行不同填料性能测试、富液再循环、富液分级流等工

艺测试ꎮ 本装置可以模拟不同 ＣＯ２ 浓度烟气ꎬ如燃

煤烟气、燃油烟气、天然气烟气和船舶烟气等ꎬ平台

设计参数如表 １ 所示ꎮ 本实验平台基于柴油发动机

典型船舶尾气的 ＣＯ２ 浓度(体积分数 ４％ ~ ５％)ꎬ开
展相关实验研究ꎮ

表 １　 试验平台主要设计参数

名称 数值

处理气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３００

ＣＯ２ 体积分数 / ％ ４~１２

ＣＯ２ 脱除效率 / ％ ５０~９０

吸收剂流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １５０~８００

蒸气流量(０􀆰 ３ ＭＰａ) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １５~５０

本测试中ꎬ增设空气管道ꎬ与原有燃油锅炉管道

烟气混合ꎬ配置成体积分数 ４％ ~ ５％船舶尾气ꎮ 系

统流程如图 １ 所示ꎬ燃油锅炉出口的烟气经过碱洗

塔预处理后ꎬ与空气混合配置成体积分数 ４％ ~ ５％
ＣＯ２ 的烟气ꎬ在风机增压后进入吸收塔进行脱碳处

理ꎮ 烟道气由塔底进入吸收塔ꎬ与吸收液逆向接触ꎬ
吸收剂吸收烟气中的 ＣＯ２ꎬ吸收塔底部布置了富液

再循环工艺ꎬ工艺可以降低反应温度、提高吸收效

率ꎮ 脱碳后的烟气经水洗塔最终排向大气ꎮ 吸收

ＣＯ２ 后的富液由塔底经富液泵一部分送入贫富液换

热器ꎬ吸收贫液热量后送入再生塔ꎻ另一部分富液直

接送入再生塔顶部ꎬ冷凝再生气中水分、回收再生气

热量ꎮ 再生塔中解吸完成的吸收剂贫液经贫富液换

热器和贫液冷却器冷却后重新送回吸收塔ꎬ构成吸

收剂循环ꎮ 再生塔顶解吸出的再生气经冷却器冷却

后得到产品气 ＣＯ２ꎬ再生气冷凝水送回再生塔ꎮ 表

２ 给出了二氧化碳捕获试验工厂的设备细节ꎮ

图 １　 二氧化碳捕获中试装置工艺流程
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表 ２　 二氧化碳捕获试验工厂的设备规格

塔器 直径 / ｍｍ 填料高度 / ｍｍ 填料类型

吸收塔 ２５７ ５４００ Ｍｅｌｌａｐａｋ ３５０Ｙ

再生塔 ２０３ ４８００＋４００ Ｍｅｌｌａｐａｋ ５００Ｙ

碱洗塔 ２５７ ２０００ Ｍｅｌｌａｐａｋ ２５０Ｘ

水洗塔 ２５７ ２０００ —

１􀆰 ２　 测试方法

试验系统各个点位的温度通过安装温度传感器

测量ꎬ温度信号直接由传感器输出到 ＤＣＳ 系统中ꎮ
吸收剂流量测量:吸收剂使用电磁流量计ꎬ型号为

ＬＤＣＫ－２０ＪＶ４０ＡＹＩＴＢＳꎬ测量范围为 ０~ １ ｍ３ / ｈꎬ精度

为 ０􀆰 ５ 级ꎮ 采用红外烟气分析仪测量吸收塔进口烟

气、出口烟气、再生产品气的 ＣＯ２ 浓度ꎮ
化学吸收系统烟气中 ＣＯ２ 捕集率是评价吸收

剂吸收能力的重要指标ꎬ一般认为烟气在经过吸收

塔后ꎬ水分含量发生变化ꎬ大部分 ＣＯ２ 被吸收剂吸

收ꎬ而烟气中的其余气体(Ｎ２、Ｏ２、ＣＯ 等)含量未发

生明显变化ꎮ 基于质量守恒ꎬ烟气中 Ｎ２、Ｏ２ 等非反

应气体含量应满足如下关系式[１４]:
Ｑｉｎ(１ － ωＨ２Ｏ ｉｎ)(１ － ωＣＯ２ｉｎ

) ＝

Ｑｏｕｔ(１ － ωＨ２Ｏ ｏｕｔ)(１ － ωＣＯ２ｏｕｔ
) (１)

式中ꎬＱｉｎ为烟气吸收塔进口流量ꎬｍ３ / ｈꎻＱｏｕｔ为烟气

水洗塔出口流量ꎬｍ３ / ｈꎻωＨ２Ｏ ｉｎ为吸收塔进口烟气水

分占比ꎬ％ꎻωＨ２Ｏ ｏｕｔ为水洗塔出口烟气水分占比ꎬ％ꎻ
ωＣＯ２ｉｎ为吸收塔进口烟气干基 ＣＯ２ 含量ꎬ％ꎻωＣＯ２ｏｕｔ为

水洗塔出口烟气干基 ＣＯ２ 含量ꎬ％ꎮ
上式进一步变形为:

[Ｑｏｕｔ(１ － ωＨ２Ｏ ｏｕｔ)] / [Ｑｉｎ(１ － ωＨ２Ｏ ｉｎ)] ＝

(１ － ωＣＯ２ｉｎ
) / (１ － ωＣＯ２ｏｕｔ

) (２)

　 　 ＣＯ２ 去除效率(ηꎬ％)定义为吸收器中吸收的

ＣＯ２ 占入口烟气中 ＣＯ２ 总量的百分比ꎮ 假设只有

烟气中的 ＣＯ２ 被吸收ꎬη 计算如下:
η ＝ {１ － [(１ － ωＣＯ２ｉｎ

)ωＣＯ２ｏｕｔ
] /

[(１ － ωＣＯ２ｏｕｔ
)ωＣＯ２ｉｎ

]} × １００％ (３)

　 　 再生能耗(ＱｒｅｇꎬＧＪ / ｔ)是评价吸收剂循环特性以

及工业运用中运行成本的重要指标ꎬ根据等式

(４) [１４]计算再生能耗:
Ｑｒｅｇ ＝ [ｍｓｔｅａｍ(Ｈ － Ｈ′) / ｍＣＯ２

] × (１ / １ ０００) (４)

式中ꎬｍｓｔｅａｍ为再沸器蒸气质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻＨ 为蒸气

焓值ꎬｋＪ / ｋｇꎻＨ′为蒸气冷凝水焓值ꎬｋＪ / ｋｇꎻｍＣＯ２
为再

生气中 ＣＯ２ 质量流量ꎬｋｇ / ｈꎬ可通过等式(５)计算[１４]ꎮ
ｍＣＯ２

＝ ＶＣＯ２
× [(ＰＣＯ２

′ × Ｔ) / (Ｐ × ＴＣＯ２
′)] ×

(ＭＣＯ２
/ Ｖｍ) (５)

式中ꎬＶＣＯ２
为再生气 ＣＯ２ 实际体积流量ꎬｍ３ / ｈꎻＰＣＯ２

′
为再生气压力ꎬｋＰａꎻＰ 为标准状态压力ꎬｋＰａꎻＴＣＯ２

′为
再生气温度ꎬＫꎻＴ 为标准状态温度ꎬＫꎻＭＣＯ２

为 ＣＯ２

的相对分子质量ꎬｇ / ｍｏｌꎻＶｍ 为气体标况摩尔体积常

数ꎬＬ / ｍｏｌꎮ
贫液和富液从吸收塔和再生塔的底部取样ꎬ从

吸收塔塔底(富液)和再生塔塔底(贫液)分别取样ꎬ
每次取样量为 ２０ ｍＬꎮ 使用酸碱滴定的方法分析胺

体积分数(Ｃꎬ％)ꎬ计算方法为等式(６) [１４]ꎮ 胺液中

的 ＣＯ２ 负荷(αꎬＬ ＣＯ２ / Ｌ ｓｏｌｕｔｉｏｎ)定义为等式(７)ꎮ
Ｃ ＝ [(ＣＨ２ＳＯ４

× Ｖ × Ｍｓｏｌｕｔｉｏｎ) / ｍｓａｍｐｌｅ] × １００ (６)

式中ꎬＣＨ２ＳＯ４
为标准硫酸的摩尔浓度ꎬｍｏｌ / Ｌꎬ取 ５

ｍｏｌ / ＬꎻＶ 为滴定所消耗标准硫酸溶液的体积ꎬｍＬꎻ
Ｍｓｏｌｕｔｉｏｎ为胺的相对分子质量ꎬｇ / ｍｏｌꎻｍｓａｍｐｌｅ为胺溶液

的样品称重ꎬｍｇꎮ
α ＝ (ΔＶ / Ｖ０) × [(Ｐ － Ｐ０) / Ｐｍ] × (Ｔｍ / Ｔ) (７)

式中ꎬΔＶ 为反应前后的体积差ꎬｍＬꎻＶ０ 为试液的取

样量ꎬｍＬꎻＰ 为测定时的大气压力ꎬｋＰａꎻＰ０ 为测定温

度 Ｔ 下的饱和水蒸气压ꎬｋＰａꎻＴｍ 为理想气体绝对温

度ꎬＫꎻＴ 为测试条件下温度ꎬＫꎮ
胺溶液 ＣＯ２ 负荷可通过滴定法测量ꎬ再根据当

时环境温度及大气压对该体积进行校正ꎬ从而可以

计算出 ＣＯ２ 的总量ꎮ
测试前用标准溶液检验分析的精度小于 １％ꎮ

２　 结果和讨论

２􀆰 １　 中试测试结果和温度曲线

在测试过程中当烟气速率、ＣＯ２ 浓度、贫溶剂流

量和温度在 ６０ ｍｉｎ 内稳定、偏差小于 ５％时ꎬ达到稳

态运行ꎮ 该 ＣＯ２ 捕获中试中的烟气流量范围为 ２８０~
３００ ｍ３ / ｈꎬ烟气中的 ＣＯ２ 范围为体积分数 ４％ ~５％ꎬ
如图 ２ 所示ꎮ 碱洗塔后的烟气温度范围为 ４０ ~
５０℃ꎬ水洗塔后的烟气温度范围为 ３０ ~ ４０℃ꎮ 表 ３
总结了 ＣＯ２ 捕集系统达到的稳态条件ꎮ

１—烟气流速ꎻ２—烟气 ＣＯ２ 体积分数

图 ２　 测试中烟气流速和 ＣＯ２ 体积分数

􀅰４２２􀅰
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表 ３　 测试条件汇总

名称 数值

胺质量分数 / ％ ３０
烟气 ＣＯ２ 体积分数 / ％ ４~５
烟气进气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２８０~３００
烟气进吸收塔温度 / ℃ ４０~５０
烟气出水洗塔温度 / ℃ ３０~４０
吸收塔温度 / ℃ ４２~５３
贫液进吸收塔温度 / ℃ ３５~４０
贫液流量 / (Ｌ􀅰ｈ－１) １９０~４３０
再生塔温度 / ℃ ９０~１２０
再生塔压力 / ｋＰａ １００~２００
ＣＯ２ 捕集率 / ％ ５０~７０

为了验证测量结果的一致性及捕集装置中流量

计测量的准确性ꎬ研究了 ＣＯ２ 质量平衡ꎮ 如图 ３ 所

示ꎬ烟气中捕集所得的 ＣＯ２ 流量及溶液中 ＣＯ２ 转移

量一致ꎬ偏差在 ± １５％以内ꎮ 烟气中捕集所得的

ＣＯ２ 流量偏差较大ꎬ主要是由于烟气流量的波动ꎮ
而溶液中 ＣＯ２ 转移量的误差主要是溶液负荷的测

量误差ꎮ

图 ３　 烟气中捕集所得的 ＣＯ２ 流量及溶液中

ＣＯ２ 转移量

图 ４ 是运行期间质量分数 ３０％ ＭＥＡ 下吸收塔

内部温度曲线ꎮ 烟气中 ＣＯ２ 与吸收剂发生反应是

放热反应ꎬ温度越低越有利于反应正向进行ꎬ但吸收

速率越缓慢ꎻ反之ꎬ温度越高ꎬ反应不利于往正向进

行ꎬ但吸收速率越快ꎮ 因此认为吸收塔下部是以热

１—１４０３􀆰 ５６ ｍ３ / ｍ３ꎻ２—１０９８􀆰 ９９ ｍ３ / ｍ３ꎻ３—９０８􀆰 ６６ ｍ３ / ｍ３ꎻ

４—７５９􀆰 ７７ ｍ３ / ｍ３ꎻ５—６７３􀆰 ７９ ｍ３ / ｍ３ꎻ６—６２８􀆰 ０４ ｍ３ / ｍ３

图 ４　 质量分数 ３０％ ＭＥＡ 下不同气液比下

吸收塔内温度分布

力学主导的吸收过程ꎬ而吸收塔上部则是以动力学

主导的吸收过程ꎮ
２􀆰 ２　 ＣＯ２ 捕集率

本次测试中ꎬ烟气流量固定ꎬ通过调节吸收剂流

量改变气液比(Ｇ / Ｌ)ꎮ 如图 ５ 所示ꎬ质量分数 ３０％
ＭＥＡ 在不同 Ｇ / Ｌ 下的 ＣＯ２ 捕集率为 ５０％ ~ ７０％ꎮ
误差主要来自 ＣＯ２ 分析仪、流量计及滴定测量ꎮ 随

着 Ｇ / Ｌ 由 ６３０ ｍ３ / ｍ３ 增至 １ ４００ ｍ３ / ｍ３ꎬ捕集率逐

渐降低ꎮ 原因在于吸收剂流速减小导致塔内液体分

布不均、停留时间缩短、气液接触面积减小ꎬ从而降

低了 ＣＯ２ 与吸收液的有效反应ꎮ 虽较高 Ｇ / Ｌ 可略

增传质推动力ꎬ但不足以抵消接触时间减少的不利

影响ꎬ因此整体捕集率会下降ꎮ

１—蒸气流量 ３６ ｋｇ / ｈꎻ２—蒸气流量 ４０ ｋｇ / ｈ

图 ５　 气液比对 ＣＯ２ 捕集率的影响

图 ５ 表明 ＣＯ２ 捕集率随着再沸器蒸气流量的

增加而增加ꎮ 增加再沸器蒸气流量会提高再生塔温

度ꎬ导致贫液 ＣＯ２ 负荷降低ꎮ 再沸器蒸气流量较大

时ꎬ再生塔温度较高ꎮ 随着更高的再生塔温度ꎬ贫液

ＣＯ２ 负荷减少ꎬ游离胺浓度增加ꎬＣＯ２ 反应速率增

加ꎬ这有利于更高的 ＣＯ２ 去除效率ꎮ
图 ６ 中质量分数 ３０％ ＭＥＡ 的富液中 ＣＯ２ 负荷

平均在 ４３􀆰 ３ Ｌ / Ｌ(约 ０􀆰 ４０ ｍｏｌ / ｍｏｌ)ꎬ低于 ＭＥＡ 理

论富液 ＣＯ２ 负荷ꎬ即 ０􀆰 ５ ｍｏｌ / ｍｏｌꎮ 这是由于吸收塔

顶部的温度相对较低ꎬ导致了塔内传热效率降低ꎬ进
而影响了对 ＣＯ２ 的吸收效果ꎬ使富液中的 ＣＯ２ 负荷

较低ꎮ 图 ６ 还显示ꎬ随着 Ｇ / Ｌ 的增加ꎬ富液 ＣＯ２ 负

１—富液 ＣＯ２ 负荷ꎻ２—贫液 ＣＯ２ 负荷

图 ６　 气液比对贫富液 ＣＯ２ 负荷的影响
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荷基本不变ꎬ由于再生塔温度升高ꎬ贫液 ＣＯ２ 负荷

随着 Ｇ / Ｌ 增加而降低ꎬ这表明 ＣＯ２ 容量随着 Ｇ / Ｌ 的

增加而增加ꎮ
２􀆰 ３　 再生能耗

吸收剂的再生能耗(Ｑｒｅｇ)由 ３ 部分组成ꎬ即反

应热(Ｑｒｅａｃ)、升温显热(Ｑｓｅｎｓ)、气化潜热(Ｑｅｖａｐ)ꎬ各
部分能耗的计算方法如公式(８)和(９)所示ꎮ 其中ꎬ
气化潜热(Ｑｅｖａｐ)占总再生能耗的 ５０％ ~ ６０％ꎬ是系

统中最主要的能量消耗环节ꎮ ＭＥＡ 溶剂的再生温

度通常在 １００~１２０℃之间ꎬ虽然 ＭＥＡ 的再生温度低

于其他胺类溶剂(如 ＰＺ、ＭＤＥＡ)ꎬ但仍需要大量的

热能用于水分的气化ꎮ 在再生过程中ꎬ大量水蒸气

被带出ꎬ导致再生气中水分含量高ꎬ从而增加蒸气消

耗ꎮ 溶剂升温显热(Ｑｓｅｎｓ)占 ２０％ ~ ３０％的能量消

耗ꎬ主要用于将富液加热至再生温度ꎮ 贫富液换热

器的换热效率对这一部分能耗影响较大ꎬ换热端差

过大会增加显热损失ꎮ 反应热(Ｑｒｅａｃ)则与吸收剂的

类型相关ꎮ
Ｑｒｅｇ ＝ Ｑｒｅａｃ ＋ Ｑｓｅｎｓ ＋ Ｑｅｖａｐ (８)

Ｑｒｅｇ ＝ － Ｈｒｅａｃ /ＭｒＣＯ２
＋ (ｃｐ􀅰ｍＬ􀅰ΔＴ) / (ＭｒＣＯ２

􀅰ｎＣＯ２
) ＋

(ΔＨｖａｐ
ｗ 􀅰ｎｗ) / (ＭｒＣＯ２

􀅰ｎＣＯ２
) (９)

式中ꎬＭｒＣＯ２
是 ＣＯ２ 的摩尔质量ꎬ４４ ｇ / ｍｏｌꎻＨｒｅａｃ是 ＣＯ２

的吸收反应热ꎬｋＪ / ｍｏｌꎬ如图 ７ 所示[１５]ꎬ溶液中 ＣＯ２

负荷在 ０ ~ ０􀆰 ４５ ｍｏｌ / ｍｏｌ 内ꎬＣＯ２ 的吸收反应热在

８０~ ９０ ｋＪ / ｍｏｌ 内ꎻ ｃｐ 是吸收剂富液的比热容ꎬ
ｋＪ / (ｋｇ􀅰Ｋ)ꎻｍＬ 是吸收剂富液的质量ꎬｋｇꎻΔＴ 是贫

富液换热中ꎬ热富液和热贫液的温差ꎬ实验中为 ８ ~
１０ ＫꎻｎＣＯ２

是再生过程中解吸出的 ＣＯ２ 的物质的量ꎬ
ｍｏｌꎻΔＨｖａｐ

ｗ 是水的气化潜热ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻｎｗ 是再生气体

中水的摩尔量ꎬｍｏｌꎮ

１—３１３ Ｋꎻ２—３５３ Ｋ

图 ７　 ３０％ＭＥＡ 反应热与溶液 ＣＯ２ 负载关系图

如图 ８ 所示ꎬ在 ＣＯ２ 为体积分数 ４％ ~５％时ꎬ质
量分数 ３０％ ＭＥＡ 吸收剂的再生能耗(Ｑｒｅｇ)为 ６􀆰 １ ~
１２􀆰 ０７ ＧＪ / ｔꎮ 随着 Ｇ / Ｌ 比的增大ꎬＱｒｅｇ 先减小后增

大ꎮ 在蒸气流量为 ３６ ｋｇ / ｈ、Ｇ / Ｌ 为 １ １００ ｍ３ / ｍ３ 的

情况下ꎬ系统的最低能耗为 ７􀆰 ４２ ＧＪ / ｔꎮ 而当蒸气流

量为 ４０ ｋｇ / ｈ、Ｇ / Ｌ 为 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 时ꎬ最低能耗为

６􀆰 ８６ ＧＪ / ｔꎮ 以蒸气流量为 ４０ ｋｇ / ｈ 为例ꎬ在 ６００ ~
８００ ｍ３ / ｍ３ 范围内ꎬＱｒｅｇ随着 Ｇ / Ｌ 比的增大而减小ꎬ
Ｇ / Ｌ 比在 ８００ ~ １ ４００ ｍ３ / ｍ３ 范围内ꎬＱｒｅｇ随着 Ｇ / Ｌ
比的增大而增大ꎬ当 Ｇ / Ｌ 为 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 时能耗最低

为 ６􀆰 ８６ ＧＪ / ｔꎮ 当蒸气流量为 ３６ ｋｇ / ｈ 时ꎬ为达到指

定脱除率ꎬ会要求再生后贫液负荷很低ꎬ此时所需的

再生温度升高ꎬ导致再生塔出口温度升高、水分增

加ꎬ使系统的气化潜热增加ꎬ从而使系统的总能耗增

加ꎮ 而当溶液循环量过大时ꎬ再生所需的显热会显

著增加ꎬ导致再生能耗增加ꎮ

１—蒸气流量 ３６ ｋｇ / ｈꎻ２—蒸气流量 ４０ ｋｇ / ｈ

图 ８　 不同蒸气流量下气液比对再生能耗的影响

为了验证能耗计算方法的一致性ꎬ比较了 ２ 种

能耗计算的偏差ꎬ即通过再沸器蒸气所得能耗和计

算反应热 (Ｑｒｅａｃ )、升温显热 ( Ｑｓｅｎｓ ) 和气化潜热

(Ｑｅｖａｐ)所得再生能耗ꎬ如图 ９ 所示ꎮ 偏差均在±１０％
以内ꎮ 表 ４ 显示了在该试验中不同蒸气流量下

ＭＥＡ 吸收剂测量的再生能耗ꎮ 通过再生能耗分析

图 ９　 实验与计算所得能耗误差

表 ４　 不同气液比再生能耗组成

　
蒸汽流量

３６ ｋｇ / ｈ ４０ ｋｇ / ｈ

气液比 / (ｍ３􀅰ｍ－３) ７６０ ９００ １１００ １４００ ７６０ ９００ １１００ １４００
升温显热(Ｑｓｅｎｓ) ２􀆰 ５６３ １􀆰 ６９１ １􀆰 ５３１ １􀆰 ２５４ ２􀆰 ０５ １􀆰 ８０５ １􀆰 ３３６ １􀆰 １７８
汽化潜热(Ｑｅｖａｐ) ４􀆰 ３６８ ４􀆰 ６３６ ４􀆰 ６７３ ６􀆰 １６８ ２􀆰 ８８ ３􀆰 ９６２ ５􀆰 ８７ ９􀆰 ６０５
反应热(Ｑｒｅａｃ) １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２ １􀆰 ９３２

总能耗 / (ＧＪ􀅰ｔ－１) ８􀆰 ８６３ ８􀆰 ２５９ ８􀆰 １３６ ９􀆰 ３５４ ６􀆰 ８６２ ７􀆰 ５９９ ９􀆰 １３８ １２􀆰 ７１５
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结果可知ꎬ再生能耗过高的原因主要由显热与气化

潜热过高造成ꎮ 针对能耗过高具体原因对系统的运

行制定降耗措施ꎬ对前期的测试发现贫富液换热器

的换热端差比较大ꎬ为了进一步降低显热ꎬ需要换低

端差的贫富液换热器ꎬ增加换热面积ꎮ 这部分将在

以后的工作中实现ꎮ 针对气化潜热过高问题ꎬ则通过

提高再生压力的方法降低再生过程中的气化潜热ꎮ
２􀆰 ４　 再生压力优化研究

提高再生压力可增强吸收剂的解吸效果ꎬ因为

较高压力下溶液中 ＣＯ２ 分压增大ꎬ促进其释放ꎮ 在

适当范围内ꎬ增加再生压力有助于溶剂再生ꎬ维持较

高捕集能力ꎮ 但当再生压力过大时ꎬ为使 ＣＯ２ 充分

解吸需消耗更多热能并维持高温高压环境ꎬ温度超

过 １３５℃易导致溶剂热降解、能耗上升[１６]ꎮ 再生压

力还影响再生气中水分含量、冷却负荷及后续 ＣＯ２

压缩过程ꎮ 前文结果表明ꎬ在蒸气流量 ４０ ｋｇ / ｈ、气
液比 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 时能耗最低ꎬ因此选取该工况进行

再生压力优化分析ꎮ
如图 １０ 所示ꎬ研究了在气液比为 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 条

件下ꎬ质量分数 ３０％ ＭＥＡ 吸收剂的再生压力对再

生能耗的影响ꎮ 随着再生压力由 １１０ ｋＰａ 升至 ２００
ｋＰａꎬ气化潜热降低 ７７􀆰 ０８％ꎬ再生能耗由 ６􀆰 ８６ ＧＪ / ｔ
降至 ４􀆰 ２８ ＧＪ / ｔꎬ下降 ３７􀆰 ８８％ꎮ 主要原因在于较高

再生压力可增强 ＣＯ２ 的解吸效果ꎬ随着压力升高ꎬ再
生气中 ＣＯ２ 分压显著增加ꎬ而水蒸气分压仅小幅上升ꎬ
使再生气中水分比例降低ꎬ从而大幅减少气化潜热ꎮ

１—总再生能耗ꎻ２—气化潜热 Ｑｅｖａｐꎻ３—升温显热 Ｑｓｅｎｓꎻ

４—反应热 Ｑｒｅａｃ

图 １０　 气液比为 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 下再生压力

对再生能耗的影响

２􀆰 ５　 富液再循环工艺

吸收塔中温度升高对于 ＣＯ２ 吸收反应的动力

学过程具有不利影响ꎬ限制了吸收剂在塔底的富液

负荷ꎮ 富液再循环工艺同样能够克服这种因为温度

上升而造成的弊端ꎬ基本流程是从吸收塔塔釜位置

把吸收剂抽出ꎬ经冷却后再送回吸收塔ꎬ通过这种方

式使吸收塔内吸收剂保持一个合适的温度ꎬ同时增

加吸收塔内的有效吸收剂流量ꎬ从而提高对 ＣＯ２ 的

吸收能力ꎬ进一步提高系统捕集率ꎮ 当部分富液被

再循环回塔中时ꎬ会提高塔内吸收剂的浓度梯度ꎬ从
而增加传质推动力ꎮ 在相同的吸收条件下ꎬ传质推

动力的增加可以促进气体分子更快地进入液相ꎬ提
高吸收效率ꎮ 因此ꎬ塔釜再循环有助于减小吸收塔

所需的高度ꎮ
为研究富液再循环流量对系统捕集率和再生能

耗的影响ꎬ在烟气流量恒定、蒸气流量 ３３ ｋｇ / ｈ 及贫

液流量 １９０ Ｌ / ｈ 条件下ꎬ设置富液再循环流量为贫

液流量的 ５０％、７５％和 １００％ꎬ结果如图 １１ 所示ꎮ 开

启富液再循环后吸收塔整体温度降低ꎬ捕集率随再

循环量先增加后减小ꎬ能耗先减小后增加ꎮ 当再循

环量为贫液流量的 ７５％ 时ꎬ系统捕集率最高为

６７􀆰 ９３％ꎬ再生能耗最低为 ４􀆰 ５４ ＧＪ / ｔꎬ较无再循环工

况能耗降低约 １２％ꎮ 在 ０ ~ ７５％范围内ꎬ富液再循

环通过将塔底部分富液打回吸收塔ꎬ延长气液接

触时间及增强 ＣＯ２ 吸收ꎬ从而提升捕集率ꎻ但当流

量超过 ７５％时ꎬ液体停留时间过短ꎬ反而导致捕集

率下降ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—捕集率

图 １１　 捕集率和再生能耗随富液再循环流率变化

２􀆰 ６　 富液分级流工艺

为提高系统热量回收效率、减小再生气冷凝负

荷ꎬ富液分级流工艺将吸收塔出口的富液分为 ２ 股:
一股直接进入再生塔顶部ꎬ用于回收再生气热量及

其携带的水蒸气ꎻ另一股经贫富液换热器预热后进

入再生塔ꎮ 由于该股流量较小ꎬ可被高温贫液加热

至更高温度ꎬ进入塔内后产生更多蒸气ꎬ上部解吸过

程由再沸器蒸气与预热富液蒸气共同驱动ꎮ 该工艺

能更高效地分配与利用再生热量ꎬ从而降低整体再

生能耗ꎮ
本文中研究了富液分流比例对再生能耗的影

响ꎮ 在贫液流量为 １９０ Ｌ / ｈ 条件下ꎬ设置富液分级

流比例为 ５％、１０％和 １５％(相对于贫液流量)ꎬ重点

分析其对再生气热量回收、再沸器负荷及贫富液换
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热器的影响ꎮ 结果如图 １２ꎬ开启分级流后ꎬ解吸塔

塔顶温度有所下降ꎬ再生气冷凝水量减少ꎻ同时ꎬ贫
富液换热器出口冷贫液温度略升高ꎬ贫液冷却器与

级间冷却器的冷却负荷增大(图 １３)ꎮ 综合能耗对

比可知ꎬ分级流 ５％为质量分数 ３０％ ＭＥＡ 的最佳比

例ꎬ能耗较传统工况降低 ２％ ~ ４％ꎮ 当分级流比例

过高时ꎬ贫富液换热器两侧流量差过大导致换热效

率下降ꎬ若热量损失超过再生气热量回收收益ꎬ则分

级流效果反而减弱ꎮ

１—再生能耗ꎻ２—捕集率

图 １２　 捕集率和再生能耗随富液分级流率变化

１—再生塔顶部温度ꎻ２—冷贫液温度

图 １３　 再生塔顶部和冷贫液温度变化

３　 结论

本研究以 ＭＥＡ 为吸收剂ꎬ在 ３００ ｍ３ / ｈ 实验平

台ꎬ针对船舶尾气中 ＣＯ２ 为体积分数 ４％ ~ ５％的条

件ꎬ深入开展了吸收剂的吸收效能及再生能耗的综

合评价ꎮ 在此基础上ꎬ测试了富液再循环工艺以及

富液分级流动节能技术ꎬ提升碳捕集系统的整体效

率与能源利用水平ꎮ
在操作参数优化后ꎬ气液比为 ７６０ ｍ３ / ｍ３ 时ꎬ达

到最低再生能耗 ６􀆰 ８９ ＧＪ / ｔꎮ 通过分析再生能耗组

成ꎬ发现系统中气化潜热较高ꎮ 因此ꎬ通过提高再生

压力来增强吸收剂对二氧化碳的解析效果ꎬ同时减

少再生气中水的比例ꎬ降低再生能耗ꎮ 当再生压力

增加到 ２００ ｋＰａ 时ꎬ气化潜热降低 ７７􀆰 ０８％ꎬ再生能

耗从 ６􀆰 ８９ ＧＪ / ｔ 降低至 ４􀆰 ２８ ＧＪ / ｔꎬ降低 ３７􀆰 ８８％ꎮ
富液再循环工艺能够克服吸收塔温度上升而造

成富液负荷降低的弊端ꎬ同时增加吸收塔内的有效

吸收剂流量ꎬ从而提高对 ＣＯ２ 的吸收能力ꎬ进一步

提高系统捕集率ꎮ 当富液再循环为贫富液循环量的

７５％时达到最高捕集率与最低能耗ꎬ相较传统工艺

能耗降低约 １２％ꎮ 而富液分级流工艺可回收再生

气热量及冷凝再生气所携带水蒸气ꎬ可以更有效地

分配和利用再生热量ꎬ从而降低整个再生过程的能

耗ꎮ 当分级流率为 ５％时ꎬ能耗相比传统工况降低

２％~４％ꎮ
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