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制氢弛放气中ＣＯ２胺法捕集工艺模拟及优化＊
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摘　要　为降低ＰＳＡ制氢装置弛放气中ＣＯ２ 捕集系统蒸汽消耗量，利用ＡｓｐｅｎＨｙｓｙｓ软件建立了ＣＯ２

捕集工艺模型并对捕集工艺进行模拟研究。考察了胺液循环量、解吸系统贫胺液ＣＯ２ 负载量、富胺液进解吸塔

温度和解吸压力对蒸汽消耗量的影响。模拟结果表明，随着胺液循环量和解吸系统贫胺液ＣＯ２ 负载量的增大，

ＣＯ２ 解吸单耗先降低后升高，最低约为２．０４ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。提高富胺液进解吸塔温度或提高解吸压力均有

利于降低ＣＯ２ 解吸单耗。
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０　引　言

近年来，减少温室气体ＣＯ２ 的排放一直受到国

际社会关注。碳捕集和封存（ＣａｒｂｏｎＣａｐｔｕｒｅａｎｄ

Ｓｔｏｒａｇｅ，ＣＣＳ）技术被认为是可以大规模削减ＣＯ２ 排

放的主要途径之一［１２］。ＣＯ２ 减排技术中，有机胺液

化学吸收法捕集ＣＯ２ 应用较为广泛。典型的炼油厂

中，制氢装置ＣＯ２ 排放占总厂ＣＯ２ 排放的比例较高，

约为２０％，因此制氢装置ＣＯ２ 回收与利用对炼油厂

的碳减排具有重要意义［３］。

ＡｓｐｅｎＨｙｓｙｓ流程模拟软件是模拟复杂化工过

程的重要工具，具有操作简单、模拟精确等优点，广泛

应用于石油开采、石油化工、天然气加工等领域［４５］。

本文利用该软件对某炼厂制氢驰放气ＣＯ２ 捕集装置

进行模拟，为优化装置操作参数提供指导，以达到降

低装置能耗，提高经济效益的目的。

１　胺法捕集ＣＯ２工艺流程

来自ＰＳＡ制氢装置的驰放气从吸收塔底部进入

吸收塔，在吸收塔内与从吸收塔上部进入的贫胺液进

行逆流接触，气体中的ＣＯ２ 被溶液吸收并从塔底流

出，净化后的驰放气送至转化炉参与燃烧。从吸收塔

·６２·
　油　气　田　环　境　保　护

　２０２１年１０月　　　　　　ＥＮＶＩＲＯＮＭＥＮＴＡＬＰＲＯＴＥＣＴＩＯＮＯＦＯＩＬ＆ＧＡＳＦＩＥＬＤＳ　　　　　Ｖｏｌ．３１　Ｎｏ．５　



底部流出的富含ＣＯ２ 的富胺液经泵送至贫富胺液换

热器与来自解吸塔底的热贫胺液换热后，温度升高到

预定值，送至解吸塔。富胺液在解吸塔中进行胺液的

再生，同时ＣＯ２ 从胺液中分离出来。解吸塔顶气相

物流经塔顶冷却器冷却到设定温度后进入气液分离

器，分离器底部液体经解吸塔顶回流泵送回解吸塔。

解吸塔塔底再生出来的贫胺液经解吸塔底泵送

至贫富胺液换热器与来自吸收塔底的富胺液进行换

热，温度降至预定值后，流至贫胺液冷却器进行冷却，

温度冷却至设定值后，进入吸收塔顶部，进行吸收。

工艺流程见图１。

２　胺法捕集ＣＯ２工艺流程模拟模型建立

ＡｓｐｅｎＨｙｓｙｓ自带的 ＡｃｉｄＧａｓＣｈｅｍｉｃａｌＳｏｌｖｅｎｔｓ

物性包在模拟系统中严格的基于胺水化学吸收过程

溶液的速率模型和分子热力学模型进行计算，并且可

以进行补充单元操作（可弥补胺和水的损失）。本文

选用ＡｃｉｄＧａｓＣｈｅｍｉｃａｌＳｏｌｖｅｎｔｓ物性包，依据胺法

图１　胺法捕集ＣＯ２ 工艺流程

捕集ＣＯ２ 工艺流程及某石化厂制氢装置弛放气组成

数据，基于常用的低压蒸汽（０．３ＭＰａ）作为解吸热

源，搭建了吸收解吸稳态模拟 ＡｓｐｅｎＨｙｓｙｓ模型，如

图２所示，ＣＯ２ 年捕集量１０万ｔ，胺液为 ＭＥＡ，制氢

驰放气组成见表１。

图２　胺法捕集ＣＯ２ 工艺ＨＹＳＹＳ模拟流程

表１　制氢驰放气组成 ％

组分 摩尔分数

Ｈ２ ３０～４０

ＣＨ４ ０～１０

ＣＯ２ ３５～４５

ＣＯ １０～２０

Ｎ２ ０～５

３　流程模拟分析及工艺参数优化

３．１ 模拟数据分析

对模拟结果进行分析发现，现有解吸塔贫胺液ＣＯ２

负载量为０．３时，ＣＯ２ 解吸单耗为２．２ｔ水蒸气／ｔ

ＣＯ２，解吸塔中的ＣＯ２ 气相流量随塔板块数变化的趋

势如图３所示，可以看出从第三块塔板开始（进料板）

图３　解吸塔板ＣＯ２ 气相流量
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塔板上气相ＣＯ２ 质量流量出现先降低后升高的现

象，这说明在富胺液进料板附近的这些塔板处可能存

在供热不足的情况，使得ＣＯ２ 吸收解吸反应更倾向

于吸收条件，从而表现出ＣＯ２ 流量降低的现象。

３．２ 富胺液至解吸塔流量的影响

为了提高解吸塔塔板的利用率，并降低解吸能

耗，首先考察了富胺液至解吸塔流量大小对解吸塔贫

胺液ＣＯ２ 负载量和ＣＯ２ 解吸单耗的影响。富胺液至

解吸塔流量对ＣＯ２ 解吸单耗和贫胺液ＣＯ２ 负载量的

影响见图４。

图４　富胺液至解吸塔流量对ＣＯ２ 解吸单耗和

贫胺液ＣＯ２ 负载量的影响

由图４可看出，富胺液至解吸塔的流量由１５０

ｍ３／ｈ增加至３３０ｍ３／ｈ过程中，ＣＯ２ 解吸单耗先降低

后升高，贫胺液ＣＯ２ 负载量则一直增加。流量为２１０

ｍ３／ｈ时，ＣＯ２ 解吸单耗最低，约为２．０５ｔ水蒸气／ｔ

ＣＯ２，此时贫胺液ＣＯ２ 负载量约为０．２１。

３．３ 贫胺液ＣＯ２ 负载量的影响

考察了贫胺液ＣＯ２ 负载量对ＣＯ２ 解吸单耗和富

胺液至解吸塔流量的影响，结果如图５所示。可以看

出，随着贫胺液ＣＯ２ 负载量的增大，ＣＯ２ 解吸单耗呈

先减少后增加趋势，富胺液至解吸塔流量则一直增

大。贫胺液ＣＯ２ 负载量为０．２０时，ＣＯ２ 解吸单耗最

小，为２．０４ｔ水蒸气／ｔＣＯ２，此时对应的富胺液至解

吸塔的流量为２０６ｍ３／ｈ。此结果与图４的分析结果

一致，再次说明解吸过程贫胺液ＣＯ２ 负载量为０．２０，

富胺液至解吸塔的流量为２０６ｍ３／ｈ左右时，ＣＯ２ 解

吸单耗最小，为２．０４ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。

选取以上两个优化步骤得到的工艺操作条件，即

富胺液至解吸塔的流量为２０６ｍ３／ｈ，贫胺液ＣＯ２ 负

载量约为０．２，结果发现解吸塔中的ＣＯ２ 气相流量随

塔板块数变化的趋势如图６所示。由图６可以看出，

塔板上气相ＣＯ２ 质量流量一直降低，这说明工艺条

图５　贫胺液ＣＯ２ 负载量对ＣＯ２ 解吸单耗

和富胺液至解吸塔流量的影响

件优化后这些塔板可以被完全利用，此条件下的ＣＯ２

解吸单耗也是最低的，为２．０４ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。

图６　优化后解吸塔板ＣＯ２ 气相流量

３．４ 富胺液进解吸塔温度的影响

考察了富胺液进解吸塔温度对ＣＯ２ 解吸单耗的

影响（见图７），发现随着富胺液进解吸塔温度由８５℃

提高至１０５℃，ＣＯ２ 解吸单耗由２．１８ｔ水蒸气／ｔＣＯ２

降至２．０ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。这是因为随着富胺液温度

的提高，ＣＯ２ 从胺液中解吸的传质速率随之增加，

ＣＯ２ 解吸所需要的热量也减少，从而降低了ＣＯ２ 解

吸单耗。

图７　富胺液进解吸塔温度对ＣＯ２ 解吸单耗的影响
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３．５ 解吸压力的影响

解吸压力是富胺液再生过程的关键参数，考察了

解吸压力对ＣＯ２ 解吸单耗的影响（见图８），发现随着

解吸压力的增大，ＣＯ２ 解吸单耗逐渐减小，解吸压力

提高至１３０ｋＰａ时，ＣＯ２ 解吸单耗为２．０７ｔ水蒸气／ｔ

ＣＯ２。这可能因为解吸压力越高，整个解吸塔的平均

温度也越高［６］，ＣＯ２ 更容易解吸，因此所需要的热负

荷也减少，从而使ＣＯ２ 解吸单耗降低。

图８　解吸压力对ＣＯ２ 解吸单耗的影响

４　结　论

１）胺液循环量及解吸系统贫胺液ＣＯ２ 负载量过

高或者过低均会使解吸塔塔板利用率降低及ＣＯ２ 解

吸单耗增大，贫胺液ＣＯ２ 负载量约为０．２０，富胺液至

解吸塔的流量约为２０６ｍ３／ｈ时，ＣＯ２ 解吸单耗最小

约为２．０４ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。

２）提高富胺液进解吸塔温度有利于降低ＣＯ２ 解

吸单耗，富胺液进解吸塔温度为１０５℃时，ＣＯ２ 解吸

单耗可降至２．０ｔ水蒸气／ｔＣＯ２。

３）提高解吸压力有利于降低ＣＯ２ 解吸单耗，解

吸压力提高至１３０ｋＰａ时，ＣＯ２ 解吸单耗为２．０７ｔ水

蒸气／ｔＣＯ２。
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４　结　论

１）油田场站ＶＯＣｓ主要污染来源为敞开液面、设

备泄漏、储罐损失、加热炉燃烧气。

２）对场站内各区域点位的ＮＭＨＣ监测和ＶＯＣｓ

组分进行分析，结果表明造成场站内大气ＶＯＣｓ的主

要区域为干化池区域、净化罐区域，产生的 ＶＯＣｓ组

分主要为高浓度的烷烃类化合物。

３）油田开采过程中ＶＯＣｓ的烷烃类化合物中浓

度最高的为正丁烷、丙烷，其次是异戊烷、正戊烷、异

丁烷等化合物。

４）通过对油田场站各生产区域环境空气中ＶＯＣｓ

的监测分析，了解了其主要来源与成分，对于后期开

展收集治理技术研究、制定管控措施与方案，提供了

基础数据支持，对改善油区环境空气质量提供了一定

的技术依据。
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