
 

基于压缩式热泵的 CO2−MDEA/PZ 碳捕集工艺优化
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摘　要：当前化学法 CO2 捕集系统的高投资、高吸收液再生能耗和高运行费用成为限制其大规模应用

的主要障碍。为了回收解吸塔塔顶蒸汽中的潜热与显热，促进解吸反应的进行，利用 Aspen plus 软件

建立基于压缩式热泵技术的有机胺法捕集 CO2 流程模拟模型，主要探究了解吸塔塔底压力、进解吸塔

富液温度、有机工质气化率以及工艺流程对 CO2 再生过程的影响。结果表明：有机工质 R123 制热系

数较 R141b 和 R245fa 高，其性能系数（COP）高达 2.35，而排气温度较 R141b 和 R245fa 更低。压缩式

热泵采用 R123 为循环工艺介质，热泵回收的热量用于加热贫富液换热器后的热富液以降低吸收液再

生能耗。综合考虑解吸系统的再生能耗、工质循环量和解吸效果，通过 12 级位置注入 15% 的富液比合

适。热泵回收余热工艺的投资回收期为 0.82 a，具有较高的经济价值。
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Abstract：The  high  investment，high  energy  consumption  for  absorbent  regeneration，and  high  operational  costs  of  current  chemical-

based CO2 capture systems pose major obstacles to their large-scale application. To recover the latent and sensible heat in the steam at the

top  of  the  stripper  and  facilitate  the  desorption  reaction， a  process  simulation  model  for  CO2 capture  using  organic  amines  based  on

compression  heat  pump  technology  was  established  using  Aspen  plus  software.  This  primarily  explored  the  impact  of  stripper  bottom

pressure，rich solvent temperature entering the stripper organic working fluid vaporization rate，and process flow on the CO2 regeneration

process. The results demonstrate that the heating coefficient of the organic working fluid R123 is higher than that of R141b and R245fa.

Specifically，its coefficient of performance （COP） reaches as high as 2.35，while its exhaust temperature is lower compared to R141b and

R245fa. Additionally，the exhaust temperature of R123 is lower compared to that of R141b and R245fa. The compression-type heat pump

employs R123 as the circulating process medium，and the heat recovered by the heat pump is utilized to heat the post-heat-exchange rich

solution in the lean/rich solution heat exchanger，thereby reducing the energy consumption for the regeneration of the absorbent solution.

Considering the regeneration energy consumption of the desorption system，working fluid circulation volume，and desorption efficiency，

injecting a 15% rich solvent ratio at the 12th stage position is deemed appropriate. The payback period for the heat recovery process using

the heat pump is 0.82 years，demonstrating significant economic value.
Key  words： CO2 capture； MDEA-PZ  absorbent； organic  amine  absorption  method； Aspen  plus； compression  heat  pump； renewable
energy consumption
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0    引　　言

二氧化碳捕集、利用和封存技术 (CCUS) 被认

为是减缓气候变化的重要技术，有利于实现经济低

碳可持续发展。二氧化碳分离和捕集技术路线主要

包括燃烧前捕集、燃烧后捕集、富氧燃烧捕集、化

学链燃烧（CLC）和直接空气捕集等。燃烧前捕集

技术主要局限于基于煤气化联合发电装置，而富氧

燃烧技术成本、能耗、对设备的要求均较高，且操

作复杂，燃烧后捕集被认为是现有燃煤电厂更可行

的选择[1-3]。燃烧后化学法捕集工艺一般采用有机胺

溶液，如质量分数为 30% 的单乙醇胺 (MEA) 溶液[4]。

质量分数为 30% 的 MEA 吸收剂再生能耗主要包括

3 部分：吸收剂与 CO2 的反应热（占比 51%）、吸

收剂温升显热（占比 26%）和水蒸气蒸发潜热（占

比 23%）[5]。目前，胺法 CO2 捕集系统的高投资、

高吸收液再生能耗和高运行费用成为限制其大规模

应用的主要障碍[8-10]。

常用的有机胺吸收剂有 MEA、AMP、DEA、

MDEA 和 PZ 等 [11]。NWAOHA 等分别选取了质量

分数为 30 % 的 MEA、AMP、DEA 和 MDEA 构建

CO2 吸收模型，计算得 5 000 mol/m3 的 MEA 吸收

1  mol  CO2 的温升显热为 281.5  kJ/mol  ，发现将

MEA、AMP 和 PZ 按一定比例混合的吸收剂温升显

热可降低至 115.4 kJ/mol，远低于 MEA 吸收剂 [12]。

SAKWATTANAPONG 等发现，向一级胺（MEA）

或二级胺（DEA）中添加三级胺（MDEA）或位阻

胺（AMP）可以降低再沸器的热负荷[13]。德克萨斯

大学奥斯汀分校 Gary T Rochelle 团队对 PZ 吸收剂

的气液平衡常数、反应动力学常数、再生能耗等进

行了研究，发现最低能耗可以达到2.64 GJ/t[14]。因此，笔

者利用较优组合 MDEA−PZ 混合吸收剂进行研究。

除了在吸收剂和换热器方面进行优化，回收水

蒸气蒸发潜热的可行性和经济性较理想。近年来，

对水蒸气潜热回收的工艺主要有直接有机蒸汽抽提

CO2 吸收剂再生工艺、膜接触器水热回收工艺[15-16]、

富液分级流工艺[9] 和应用热泵的碳捕集工艺。热泵

工艺分为贫液闪蒸压缩 (LVC)，富液闪蒸压缩

(RVC)[10] 和解吸塔顶再生气压缩 (SOC) 等[19]。

笔者将压缩式热泵应用到 CO2 捕集工艺流程回

收解吸塔塔顶蒸汽中的潜热与显热，将回收的热量

用来给富液提升温度，促进解吸反应的进行。利用

Aspen plus 软件建立基于压缩式热泵技术的有机胺

法捕集 CO2 流程模拟模型。主要探究了解吸塔塔底

压力、进解吸塔富液温度、有机工质气化率以及工

艺流程对 CO2 再生过程的影响。 

1    MDEA-PZ 吸收剂的 CO2 化学吸收工艺

压缩式热泵以消耗少量机械能或电能为代价来

制热，压缩式热泵系统主要包括压缩机、冷凝器、

节流阀、蒸发器，如图 1 所示。
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图 1   压缩式热泵回收 CO2 再生气工艺流程

Fig. 1    CO2 regeneration process with compression heat pump
 

随着解吸塔塔底压力的升高，系统再生能耗与

再沸器负荷均呈逐渐降低趋势，贫液 CO2 负载呈上

升趋势，为减少吸收液损耗及投资成本，当解吸塔

压力为 140 kPa 时最合适，此时系统再生能耗值为

3.651 GJ/t，降低系统再生能耗 13.15%。 

2    基于热泵系统的 CO2 化学吸收工艺优化
 

2.1    有机工质筛选

中高温热泵技术以较高的性能系数（COP）作

为理想目标，首先要对工质进行优化，对工质的循

环性能和热物性进行对比分析。常用的热泵工质主

要有 CFC、HCFC 和 HFC 3 类。早期 CFC 类工质

使用较多，但由于其对臭氧层的破坏性大，发达国

家于 1995 年禁用，发展中国家于 2010 年禁用。除

去 CFC 类工质，中高温热泵可选用的工质有 R22、
R134a、 R152a、 R600、 R600a、 R124、 R227ea、
R141b、 R142b、 R236fa、 R123、 R245ca、 R245fa、
R717、R744、R718 及其所组成的混合工质，其中

R22、R134a、R600a、R123、R717、R744 等已有成

套的专用部件（压缩机、蒸发器、冷凝器和节流阀

等）及材料（润滑油等）。

其中 R123，R141b 是 HCFC 类，R245fa，R245ca
是 HFC 类，有机工质特性参数见表 1。由表 1 可

知，6 种工质的临界温度均高于 150 ℃，三相点温

度均在−100 ℃ 以下，临界压力在 3～4 MPa，标况
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沸点处于 15 ℃ 以上，4 种工质均为干工质且破坏臭

氧潜能值均较小，其中 HFC 类工质和烷类工质破坏

臭氧潜能值均为 0，优于 HCFC 类工质。
 
 

表 1    有机工质物性参数

Table 1    Organic substances physical parameters
 

有机工质
三相点温

度/℃

临界温

度/℃

临界压

力/MPa

标准沸

点/℃

破坏臭氧

潜能值

全球变暖

潜能值

R123 −107.15 183.68 3.661 8 27.823 0.020 77

R141b −103.47 204.35 4.212 0 32.050 0.086 700

R245fa −102.10 154.01 3.651 0 15.140 0 820

R245ca −273.15 174.42 3.925 0 25.130 0 720

R601 −129.68 196.55 3.370 0 36.060 0 20

R601a −160.50 187.20 3.378 0 27.830 0 —

  

2.1.1    饱和蒸气压的影响

对于压缩式热泵而言，冷凝压力在 2.4 MPa 以

下（工程上一般上限为 2.2 MPa），保证压力在所

有设备的承压范围之内，保护设备安全运转；蒸发

压力在 0.1 MPa 以上，防止系统出现负压，损害设

备。图 2 为不同温度条件下有机工质的饱和蒸气

压。解吸塔再生气温度 90～110 ℃，考虑到压缩过程

的温升效应，有机工质压缩机排气温度超过 110 ℃。

当压缩机排气温度超过 110 ℃ 时，R22、R142b、

R124、R134a、R227ea、R236fa、R152a 和 600a 等有

机工质饱和蒸气压超过 2.2 MPa。因此，本文选取

R123、R141b 和 R245fa 3 种有机工质回收解吸塔再

生气热量。从图 2 可以看出，在相同温度的条件

下，饱和蒸气压 R245fa>R123>R141b。
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图 2   有机工质的饱和蒸气压

Fig. 2    Saturated vapor pressure of organic substances
  

2.1.2    蒸发温度影响

解吸塔再生气温度随入口热富液温度升高而升

高，再生气携带水汽升高，从而导致再生过程热损

失增大。当压缩式热泵系统用来加热贫富液换热器

后的热富液时，大部分热量随再生气中水的气化潜

热散失。因此，采用热富液分级流的工艺回收再生

气热量，如图 3 所示。再生气温度为 110 ℃ 左右，
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图 3    基于压缩式热泵的胺法捕集 CO2 流程模型

Fig. 3    Modeling of CO2 capture with amine method based on compression heat pumps
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冷凝器操作温度设定为 115 ℃。图 4 为蒸发器入口

有机工质气化分率和蒸发压力随蒸发温度变化规

律。R245fa 饱和蒸气压较高，R245fa 蒸发器的入口

蒸发率和运行蒸发压力远高于 R123 和 R141b。
图 5 为蒸发温度对能效比和压缩机排气温度影

响。压缩式热泵能效比取决于有机工质在蒸发器入

口蒸发率，能效比 R141b>R123>R245fa。由于 R245fa
蒸发器入口蒸发率较高，R245fa 能效比最低。压缩

过程中，有机工质温度超过 140 ℃。
 

2.1.3    有机工质气化率

为降低压缩机排气温度，控制蒸发器蒸发率，

将一定量液体有机工质喷入压缩机以降低排气温

度[26-27]。随着气化率从 85% 向 100% 增加，压缩机

排气温度和热泵 COP 都呈上升趋势，工质循环量逐

渐降低，并且 2 种工质的趋势一致，如图 6 所示。

但考虑到安全和效率问题，R123 的排气温度更低以

及 COP 较高，R123 为较优选择。R123 的工作环境

下，气化率达到 100% 时，排气温度不高于 160 ℃，

能够保证设备安全运行，且 COP 高达 2.35，也说明

此时工质和富液温度端差较小，换热效果较理想。

图 7 为节流阀后有机工质气化率对热泵系统的

影响。压缩式热泵能效比随蒸发器气化率升高而降

低。在不同的蒸发器气化率的条件下，R123 压缩式

热泵的能效比 R141b 热泵高 10% 左右。对于 R123
压缩式热泵，能效比随蒸发器蒸发率变化不大。 

2.2    再生工艺流程优化

压缩式热泵采用 R123 为循环工艺介质，热泵

回收的热量用于加热贫富液换热器后热富液以降低

吸收液再生能耗。热富液出口温度及其注入解吸塔

的位置直接影响塔内温度分布，从而影响解吸塔内

CO2 浓度分布和吸收液再生能耗。

图 8(a) 显示了热富液分流比（5%～25%）和解

吸塔注入位置（8～20 级）对再生气温度影响。将

解吸塔从塔顶至塔底依次分为 0～20 级，并把经热

泵加热后温度在 110 ℃ 左右的富液分别通入第 8 级

（靠近塔顶）、第 12 级、第 16 级和第 20 级（靠近

塔底），对比各自的再生能耗、再生气体温度、各

级富液温度和 CO2 负荷。如图 8 所示，第 12 级至

接近塔顶的第 8 级通入富液，再生能耗和再生气体

温度逐渐升高；第 12 级至塔底，再生能耗和再生气

体较低并且几乎一致。随着再生气体温度的升高，
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图 4    蒸发温度对蒸发过程影响

Fig. 4    Effect of evaporation temperature on evaporation process
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Fig. 5    Evaporating temperature impact on compressor performance
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需回收的余热量增加，导致有机工质循环量增加。

除了考虑再生气出口温度和再生能耗外，还需

要保证富液中 CO2 充分解吸。富液从不同塔级通

入，通入塔级至塔底的温度在塔底再沸器的作用下

都稳定在 110 ℃ 左右；然后从通入塔级至塔顶段，

随着级数降低 4～6 级，再生气温度降低至 97 ℃ 后

不再降低，此时温度主要由贫富液换热器出口直接

进入再生塔的富液决定。但对比不同通入塔级的整

体温度和各塔级的吸收剂 CO2 负载，如图 8（a）所

示，从第 12 塔级通入整体温度高，促进 CO2 解

吸，是较理想的富液通入位置。

另外，利用热泵加热的富液比也将影响再生能

耗和 CO2 解吸效果。如图 10 所示，富液比越高，

即利用热泵加热的富液量越多，解吸塔内整体温度

越高，CO2 解吸越充分。整体温度升高的同时，再

生气体中水含量也大幅上升，导致再生能耗升高，

并将加大有机工质的循环量。因此，综合考虑解吸

系统的再生能耗、工质循环量和解吸效果，选取

15% 的富液比合适。 

3    基于热泵系统的 CO2 化学吸收系统经济

性分析

压缩式热泵回收解吸塔出口再生气的气化潜热
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图 6    入口气化率对压缩过程影响

Fig. 6    Effect of inlet gasification rate on compression process
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图 7    蒸发器气化率对热泵 COP 影响

Fig. 7    Effect of evaporator vaporization rate on COP of
heat pumps
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Fig. 8    Influence of hot-rich liquid split ratio and injection tower stage on regeneration process
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可以降低捕集系统再生能耗。该热泵以降低吸收液

解吸能耗作为收益，利用投资回收期法对压缩式热

泵回收解吸塔再生气余热工艺进行经济性分析，计

算热泵余热工艺系统投资回收期。收益按照减少的

蒸汽热价计算，净利润总额需扣除装置折旧费、压

缩机运行费用和系统维护费用。因此，把投资回收

期 Pback 作为优化目标函数，该目标函数为

Pback=Ptot/(S−C) （1）
式中，Pback 为投资回收期，a；Ptot 为热泵装置的初

期投资费用，元；S 为降低再生能耗的年收益，

元；C 为设备年运行费，元。 

3.1    初期投资费用 Ptot

热泵系统初期投资费用主要包括蒸发器、冷凝

器、压缩机和驱动电机的购置费用（表 2）。热泵

系统中蒸发器和冷凝器采用传热系数较高的板式换

热结构[16-17]。板式蒸发器和冷凝器结构较为简单，

由碳钢材质的壳体和不锈钢材质的换热芯体组成。

因此，板式蒸发器和冷凝器投资费用可以采用单位

换热面积单价乘以换热面积的方法计算[18-20]。压缩

机和压缩机投资费用则参考相应的计算公式[21]。因

此，热泵系统的初始投资费用 Ptot 为

Ptot= Pe+Pc+Ccom+Cd （2）

P0.68
m

P0.9
m

式中，Ptot 为热泵系统的初始投资费用，元；Pe 为

蒸发器的总投资费用，元；Pc 为冷凝器的总投资费

用，元；Ccom 为压缩机的总投资费用，Ccom=21 875×
，元；Cd 为压缩机电机的总投资费用，Cd=

1 050 ，元；Pm 为压缩机功率，kW。
 

3.2    降低吸收液再生能耗年收益 S
本系统中压缩式热泵不产生直接经济价值，按

照热泵系统降低吸收液再生能耗的收益计算回收利

润，降低再生能耗年收益为

S = rjNrunQcon （3）
式中，S 为降低再生能耗年收益，元/a；rj 为蒸汽热

值单价，元/(kW·h)；Nrun 为热泵年运行时间，

h；Qcon 为冷凝器的热功率，kW。
 

3.3    装置运行费 C
热泵装置年运行费主要包括设备折旧费用、设
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Fig. 9    Effect of rich spliting on desorption process
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图 10    注入位置对解吸过程影响

Fig. 10    Influence of injection position on desorption process
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备维修费用和电耗。年耗电费用主要为压缩机电

耗，年设备折旧费用和年设备维修费用按照设备的

总投资进行估算：

C = Cp+Cm+E （4）
式中，C 为热泵装置年运行费，元；Cp 为热泵装置

年折旧费，Cp=∑kPtot[i(1+i)n]/[(1+i)n−1]，元；Cm 为

热泵装置年维修费，Cm=0.1C，元；E 为热泵装置年

耗电费，E=djNrunPcompr，元； i 为银行利率，按

5% 计算；dj 为电费单价，元/(kW·h)。
本热泵系统中有机工质通过蒸发器回收再生气

热量，再生气中部分水蒸气发生冷凝，属于带有部

分相变传热的气液传热过程，导致蒸发器换热系数

较低。压缩机后高温、高压有机工质气体用于提高

热富液温度，冷凝器换热系数较高。因此，压缩式

热泵系统应用于再生气热量回收的难点在于提高再

生气侧传热效率，降低蒸发器成本。

表 3 为压缩式热泵系统投资回收期。从表 3 可

以看出，本热泵系统中压缩机投资成本远高于蒸发

器和冷凝器，其运行电耗也较高。由表 2、表 3 可

以看出，热泵回收余热工艺的投资回收期为 0.82 a，
具有较高的经济价值。

冷凝器中高温有机工质与热富液换热，两者温

差仅有 20.05 ℃，再生气的热量回收不充分。因
此，压缩式热泵用于化学法二氧化碳捕集，提高蒸

发器换热系数和热泵热利用率是解决再生气热量回

收的关键。 

4    结　　论

1) 将压缩式热泵应用到 CO2 捕集工艺流程中来

回收解吸塔塔顶蒸汽中的潜热与显热，将回收的热

量用来给富液提升温度，来促进解吸反应的进行。

利用 Aspen plus 软件建立基于压缩式热泵技术的有

机胺法捕集 CO2 流程模拟模型。主要探究了解吸塔

塔底压力、进解吸塔富液温度、有机工质气化率以

及工艺流程对 CO2 再生过程的影响。考虑到安全和

效率问题，R123 排气温度不高于 160 ℃，能够保证

设备安全运行，且 COP 高达 2.35，也说明此时工质

和富液温度端差较小，换热效果较理想。

2) 压缩式热泵采用 R123 为循环工艺介质，热

泵回收的热量用于加热贫富液换热器后热富液以降

低吸收液再生能耗。热富液出口温度及其注入解吸

塔的位置直接影响塔内温度分布，从而影响解吸塔

内 CO2 浓度分布和吸收液再生能耗。从第 12 塔级

通入整体温度高，促进 CO2 解吸，是较理想的富液

通入位置。综合考虑解吸系统的再生能耗、工质循

环量和解吸效果，选取 15% 的富液比合适。

 

表 2    压缩式热泵初期投资成本

Table 2    Initial investment cost of compression heat pump
 

设备 参数 数值

蒸发器

换热负荷Qe/kW 4 828.83

对数平均温差ΔTe/℃ 26.88

换热系数he/（W·m−2·K−1） 500

换热面积Ae/m
2

359.27

单位换热面积成本Ue/（元·m−2） 1 500

投资成本Ce/104元 53.89

冷凝器

投资成本Cc/104元 29.87

换热负荷Qc/kW 5 988.93

对数温差ΔTc/℃ 20.05

换热系数hc/（W·m−2·K−1） 1 500

换热面积Ac/m
2

199.12

单价Uc/（元·m−2） 1 500

压缩机
功率Pm/kW 1 208.44

设备造价Ccom/104元 272.81

电机 设备造价Cd/104元 62.40

 

表 3    压缩式热泵系统投资回收期

Table 3    Payback period for compression heat pump systems
 

参数 算式 数值

初始投资/104元 Ptot=Pe+Pc+Ccom+Cd 457.20

年运行收益S/104元 S= rjNrumQcon 1 437.34

年运行时间Nrun/（h·a−1） — 8 000

蒸汽热价rj/(元·（kW·h)−1) — 0.30

设备年运行费用/104元 C=Cp+Cm+E 880.35

系统折旧/104元 Cp =
∑

k

Ptot [i(1+ i)n]
(1+ i)n− 1 44.05

系统维护费用/104元 Cm = 0.1C 4.89

银行利率/% — 5

设备运行寿命n/a — 15 a

压缩机年耗电量E/104元 E= djWelec = djW/ηe 831.41

电价dj/(元·（kW·h)−1) — 0.86

效率ηe — 0.95

投资回收期Pback/a Pback = Ptot/(S−C) 0.82

　　注：Welec为压缩机在运行过程中实际用电量，kW·h；W为压

缩机有效用电量，kW·h。
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3) 利用投资回收期法对压缩式热泵回收解吸塔

再生气余热工艺进行经济性分析，计算热泵余热工

艺系统投资回收期为 0.82 a，具有较高的经济价

值。压缩式热泵用于化学法二氧化碳捕集提高蒸发

器换热系数和热泵热利用率是关键。
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