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ABSTRACT: The first CO2 capture industrial-scale plant in 
China was demonstrated in Huaneng Beijing Power Plant, 
which shows the technology is a good option for capturing CO2 
from commercial coal-fired power plants. The commissioning 
and industrial test were introduced. The tests show that in the 
early passivation phase the concentration variations in amine, 
anti-oxidant and Fe3+ were in the normal range, and the main 
parameters achieved the design value. The efficiency of CO2 
capture was about 80%~85%, and about 900 t CO2 (99.7%) had 
been captured before February 2009. During operation, water 
unbalance problems in the system happened when the power 
station load changes greatly. Two solutions were proposed and 
compared, and it is found that pre-dewater solution has a lower 
steam consumption but extra power and water requirement. 
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摘要：我国首套电厂CO2捕集工业级示范系统已在华能北京

热电厂建成并成功示范运行，证明该技术适合于在商业运行

燃煤电厂进行捕碳。该文介绍了该系统的工业运行情况和试

验结果。试验结果表明：前期钝化过程，吸收剂中的抗氧化

剂和缓蚀剂，以及Fe3+浓度的变化在正常范围内；调试过程

烟气在较大负荷下达到了设计要求；系统运行过程中CO2捕

集效率为 80%~85%，截至 2009 年 1 月底，已生产 99.7%的

CO2约 900 t；运行过程中，由于电站系统负荷变化，使得烟

气温度波动，导致系统的水失衡；研究提出并对比了进行水

洗预处理和提高吸收塔出口温度 2 种解决方案，发现采用预

处理脱水能获得更低的蒸汽消耗，但却需要提供额外的动力

和冷却水。 
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0  引言 

气候变化是有可能影响到全人类发展的问题， 
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已成为近年国际政治、经济、科学和环境等领域最

为关注的课题 [1-4]。据国际能源署(International 
Energy Agency，IEA)报道，约 60%的温室效应由CO2 
产生，控制CO2 的排放成为应对气候变暖最重要的

技术路线之一。燃煤电厂是CO2的主要排放源，全世

界约 40%、我国约 50%的CO 2排放来自燃煤电 
厂[5-6]。电厂CO2排放具有稳定、集中和量大等特点，

是大规模减排CO2最值得重视的领域。联合国气候

变化委员会(International Panel on Climate Change，
IPCC)已将燃煤电厂CO2捕集和封存作为 2050 年温

室气体减排目标最重要的技术方向[7]。 
现有的燃煤电厂CO2捕集主要有 3 条技术路 

线[8]：燃烧后捕集[9-11]、燃烧前捕集[12-14]和富氧燃

烧捕集[15]。3 种技术并行发展，有着各自的适应性

和优缺点。其中，燃烧后捕碳技术虽成本较高，但

适应于现有几乎所有燃煤电厂，是未来具有最大减

排市场潜力的技术。从IEA统计数据看，2008 年以

前，世界上已有 4 套化工厂自备电厂的CO2捕集装

置，这些系统均是以生产CO2产品为目的，而不是

示范电厂CO2捕集技术[16]。 
我国西安热工研究院[17-18]、清华大学[19]、国家

电站工程研究中心[20]及浙江大学[21]等单位对燃烧

后捕集技术进行了多年的研究。方向主要集中在胺

基和铵盐法，在试验室尺度，对吸收剂、气液交换

强化系统和整体工艺进行开发，也有机构研究以石

灰石作为吸收剂进行脱碳的技术[7]。 

1  燃煤电厂 3 000 t/年CO2捕集系统 

1.1  CO2捕集系统 
该试验系统(如图 1)建于华能北京热电厂，电

厂装配了 SCR 脱硝系统、电除尘系统和石灰石石膏

湿法脱硫系统。本试验系统的烟气从电厂 1 号和 2  
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图 1  电厂和CO2捕集系统 

Fig. 1  Power plant and CO2 capture system 

号机组共用脱硫系统的烟道引出。该系统还设有精

制系统，将脱碳系统后的CO2气体精制为食品级气

体，储存于CO2储罐。CO2槽车定期从储罐中取走液

态的CO2产品。系统设计正常处理 2 372 m3/h的烟道

气量(湿基)，回收 0.5 t/h 的CO2。系统在额定生产能

力的 60%~120%范围内平稳运行。装置连续年操作

时间 6 000 h[10]，由西安热工研究院主要组织设计完

成。 
1.2  试验系统 

图 2 是试验系统流程图，图 3、4 为系统主要

部分的现场照片。电厂脱硫后的烟气，在风机作用

下，通过旁路管道和脱水系统，由吸收塔储液槽液 
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图 2  试验系统流程图 

Fig. 2  Sketch of experimental system 
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图 3  脱碳系统吸收塔和再生塔 

Fig. 3  Absorber and stripper of CO2 capture plant 

 再生气分离器 贫液冷却器 

胺回收加热器 洗涤液储槽 溶液储槽  
图 4  脱碳系统主要辅机设备 

Fig. 4  Main auxiliary equipment 

面之上进入吸收塔。吸收塔的内径为1.2 m，高30 m。

吸收塔主要分为 3 个部分。 
1）塔底为溶液储槽，吸收了CO2的富液被储存

在该区域，并通过富液泵抽至再生塔。 
2）塔中部为气液接触部分，这部分主要是通

过填料来强化气液接触，加强溶液对CO2的吸收。

该系统采用 2 段 7.5 m高的孔板波纹规整填料，塔

内布置了 2 个槽盘气液分布器，以使溶液能够均匀

地进入填料。 
3）由于胺溶液成本高、且进入到大气中会造

成污染。为防止烟气将溶液带出，塔顶部设置了循

环洗涤和除雾装置。循环洗涤系统为独立水循环系

统，由 1 个洗涤液储槽、洗涤泵和溶液冷却器及塔

内部分构成。 
再生出来的胺溶液从槽盘气液分布器之上喷

淋下来，分布到填料系统中，并沿填料流下。烟气

在上升的过程中，与溶液进行充分接触反应。90%
左右的CO2被溶液“吸收”，剩下的气体通过洗涤系

统和除雾系统，最终从塔顶排到大气中，这些气体

主要为氮气和氧气。 
吸收了CO2的溶液，即富液，在富液泵作用下从

吸收塔储液槽，通过贫富液换热器，被高温的贫液加

热到 95 ℃左右，然后从再生塔上部进入再生系统。 
再生系统由再生塔、溶液再沸器、再生器冷却

回流系统以及胺回收加热器组成。再生塔类似于吸

收塔，分为贫液储槽、由填料组成的气液接触区以

及顶部的丝网除沫器。另外，为促进再生塔内的溶

液充分再生，在再生塔下半部，增设一升气帽，使

从再生塔顶部流下的溶液被阻隔，溶液首先全部进

入再沸器再生。这样既可降低再生温度，又缩短了

溶液在再沸器内的停留时间，降低胺溶液降解的可

能性。 
溶液再沸器为一管壳式换热器，管程为溶液，

壳程为水蒸气。系统利用电厂低压蒸汽，通过减压
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降温后获得表压为 3×105 Pa，144 ℃的蒸汽，进入

到再沸器中。落下的溶液经过升气帽引流，靠重力

自然流入再沸器。溶液经过再沸器，温度被加热到

110 ℃左右，从贫液槽上部返回再生塔。这些气体

包括了水蒸气、部分胺气体和再生出的CO2，在上

升过程中，特别是在填料中，它们与下落的温度较

低的溶液接触，一方面使得大部分水蒸气和胺气体

冷凝下落，另一方面加热了溶液，使解吸出的CO2发

生可逆反应。这种方式不但加强了换热效果，还防

止了局部过热导致的降解。从再沸器回再生塔的液

相部分流到贫液槽，通过贫液泵，在贫富液换热器

处将部分热能传递给富液，进一步经过贫液冷却

器，将温度降低到 50 ℃左右，进入到吸收塔。 
经过除沫器后的气体中大部分是CO2气体，还

有少部分的水蒸气和胺蒸汽。为了回收这些胺蒸

汽，并维持系统的水平衡，在气体出塔后，设置了

一个由再生气冷凝器和除沫器组成的再生气冷却

回流系统。再生器冷却器将 90 ℃以上的气体冷却

到 30 ℃左右，大部分水蒸气和胺溶液都被冷凝出

来。经过除沫器后，大部分液滴也将进入到溶液中，

这些溶液将返回到系统中，以维持系统水和胺的 
平衡。 
1.3  测试系统 

测试系统主要有：1）采用 3 套SR-2000 型红外

线气体分析器，分别从吸收塔烟气入口前(量程为

0~20%)，吸收塔循环洗涤水之后(0~5%)以及再生气

冷却器和气液分离器后CO2气体管道(0~100%)自动

实时采样，测试系统通过对样气除尘、脱水和脱硫

预处理后，对CO2浓度进行测量；2）烟气成分和流

量：3 012H系列青岛崂山自动烟气分析仪，可测量

SO2、NO、NO2、NOx、CO、H2S，分辨率为 1 mg/m3。

烟气流量由风机前的烟气流量计测量，试验中同时

用皮托管进行校准测量；3）溶液：溶液中的总胺

含量，CO2含量，Fe3+和活性剂均通过现场采样，

采用实验室化学法测量；4）系统所有温度均采用

热电偶测量获得。 

2  试验条件 

1）烟气条件。 
试验系统的烟气来自脱硫后烟道，温度为 55 ℃，

由于脱硫系统顶部设置喷水洗涤除雾器，并连续喷

水，对烟道气测量发现，烟道气为过饱和状态，烟

气中液态水含量较大，达到 8.4 g/m3。烟气的主要

成分见表 1。 

表 1  试验烟气主要成分 
Tab. 1  Main composition of flue gas 

ϕ(CO2)/% ϕ(O2)/% ϕ(SO2) ϕ(NOx) 飞灰含量/(mg/m3)

16.6 6.7 5×10−6 5.8×10−5 40.3 

2）溶液组成。 
表 2 为试验用吸收液的成分构成。 

表 2  吸收液成分(质量分数) 
Tab. 2  Main composition of absorbent 

胺 抗氧化剂 缓蚀剂 水 
18% ∼22% 0.15% ∼0.25% 0.08% ∼0.15% 78% ∼82%

3  试验结果和讨论 

3.1  调试试验 
调试过程中，钝化是其中一个很重要的预处理

工作。系统在开始正式运行前，为降低胺溶液和酸

性富液对系统的腐蚀，首先必须进行钝化，使系统

内壁金属与溶液反应产生一层钝化膜。钝化是在不

开通烟气的情况下，将溶液送入系统。但为降低系

统内氧的含量，防止胺被氧化，钝化前首先通 0.5 h
左右的烟气，以排出系统中的空气。然后进行 
24 h静态钝化，即溶液静置在贫液储槽、富液储槽

及溶液贮槽等各个溶液停留区。完成后开始动态钝

化，即在没通烟气的情况下，开始进行溶液的系统

循环。通过循环，使得管道和塔内件表面产生钝化

膜，提高系统的抗腐蚀能力。  
图 5、6 是钝化和调试过程总胺和抗氧化剂质

量分数的变化。从测量的结果可以看出，在钝化和

调试阶段，总胺质量分数和抗氧化剂都会有一定的

损失。这可能是一方面虽利用烟气排出塔内空气，

但在钝化过程中没有通烟气，部分空气会从吸收塔

顶扩散进系统，增加了系统内氧气浓度，造成了抗

氧化剂和总胺的损失；另一方面，在钝化过程中，

部分胺与系统内壁发生反应，造成了损失。 
图 7 是系统溶液中Fe3+离子质量浓度变化情

况，除了第 40 h左右的值在 6 000 μg/L左右，其他 
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图 5  钝化和调试过程中总胺质量分数 

Fig. 5  MEA concentration during 
passivation and commissioning 
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图 6  钝化和调试过程中抗氧化剂的质量分数变化 

Fig. 6  Anti-oxidant concentration during 
passivation and commissioning 
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图 7  钝化和调试阶段Fe3+质量浓度变化 

Fig. 7  Fe3+ concentration during 
passivation and commissioning 

时候都在 5 000 μg/L，均远远低于系统腐蚀指标值，

说明系统已具有较好的抗腐蚀能力。 
图 8(a)~8(d)是 168 h运行过程中实时监测结果，

从图中可以看出，系统具有良好的CO2捕集能力，

运行平稳，捕集效率在 80%左右，捕集回收的气体

(产品气)具有较高的浓度。 

 

入口烟气 CO2 
12%~15% 

 

 
吸收塔出口 CO2

3.4% 

(a) 烟气中的CO2实时体积分数 (b) 吸收塔出口CO2实时体积分数

 
再生塔 CO2 

99.7% 

 

 

烟气流量 
2 900 m3/h 

(c) 再生塔CO2实时体积分数 (d) 烟气实时流量 
图 8  调试过程CO2的浓度和烟气流量 

Fig. 8  CO2 concentration and flue gas flow during 
commissioning 

3.2  运行试验结果 
系统经过 168 h调试运行后，转入示范运行。

在运行中，吸收塔出口CO2浓度稳定在 2%~3%，捕

集效率稳定在 80%~85%，捕集的CO2浓度为 99.7%。

截至 2009 年 1 月底，已捕集CO2约 900 t，捕集的

CO2经过精制系统已售出超过 800 t的食品级CO2，

捕碳系统捕集每吨CO2消耗蒸汽热 3.3~3.4 GJ，电耗

约 100 kWh，捕集每吨CO2所需的消耗性费用(不包

括设备投资和人员费)为 170 元。 

4  水平衡对系统运行的影响分析 

4.1  系统水平衡分析 
试验系统运行过程中，出现系统溶液逐渐增加

的问题。 
系统内部没有水的消耗，而在吸收塔出口处，

有洗涤系统，部分液滴将进入到洗涤系统中，据此，

水平衡应为 

2 2

2 2

1 H O1 a a r r 2 H O2 w1

CO H O3 w2

( )
                
G x U U G x Q

G x Q
δ δ= + + +

+
+

   (1) 

式中：G1为烟气气体流量；x为气体中的水分压系

数；U和δ为吸收塔或再生塔内溶液槽内截面面积和

液位波动值；Qw1为洗涤处带水；Qw2为系统外排水。 
通过风机之前对烟道气进行测量，烟气为 55 ℃

的过饱和体，气体流量为 3 160 m3/h，成分如表 3
所示。 

表 3  烟道实测烟气成分 
Tab. 3  Composition of FG 

ϕ(CO2)/% ϕ(H2O)/% ϕ(N2)/% ϕ(O2)/% ϕ(SO2) 

14.2 14.5 65.6 5.7 2.0×10−5

假设系统内部保持液位不变，即δa=δr=0，吸收

塔塔顶烟气流量G2为 2 700 m3/h，温度为 35 ℃，塔

内温度为 50 ℃，洗涤塔因为冷却作用，将带走部

分水，而出口处烟气应为湿饱和烟气。 
洗涤处带水： 

3
w1 50 C 35 C 179 m /hQ G x G x° °= − =2 2     (2) 

塔顶带出水： 

2

3
H O2 35 C 145 m /hG x G x °≈ =2 2      (3) 

除沫器后的CO2产品气流量 为 340 m
2COG 3/h，

其中含水率 为 11.7%， 为 40 m
2H O3x

2 2CO H O3G x 3/h。 

烟气带入水： 

2

3
H O1 1 55 C 490 m /hG x G x °= =1          (4) 

3
w 126 m /h 100 kg/hQ = ≈2           (5) 

故为保持系统的水平衡，每小时需向系统外排

放 100 kg的水。 
从图 9 可以看出，系统从烟气带入 490 m3/h的
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水，这些水在吸收塔中，有 36%被洗涤液洗涤到洗

涤循环中；经过洗涤液的洗涤后，从吸收塔塔顶排

除的净化烟气中，携带了 30%的水；在再生塔经过

除沫器后，由于气体量较少，虽同为湿饱和气，但

仅有 8%的水从此处逃出系统。剩下的还有 26%的

带入水，若不及时排出，将使得 2 个塔的液位逐渐

增高，影响系统的运行。 

 再生塔 8% 

吸收塔 
30% 

外排 
26% 

洗涤 
36% 

 
图 9  系统水平衡 

Fig. 9  Water balance of the system 
4.2  水失衡对系统的影响 

系统失去水平衡后，为了维持正常运行，只能

向外排水。在整个系统循环中，只有再生气分离器

后的气液分离器的回流液的胺溶液浓度最低，也是

可能的最佳的排液口。但从此处排出，有 2 个主要

问题：除沫器溶液进行胺分析发现，溶液中胺的浓

度为 0.5%~1%，若从此处外排溶液，则每小时将可

能损失 0.5~1 kg的吸收剂，这将导致溶液浓度逐渐

降低，影响系统的稳定运行和胺损失。 
4.3  水失衡的解决方案 

系统发生水失衡的主要原因是电厂脱硫后的

烟气温度过高，与设计温度相差较大，造成了“高

温”的湿饱和烟气将大量的水带入到系统中。另一

方面，由于排放气体，包括吸收塔和再生塔的排放

气温度远低于进口烟气温度，这个温差下的湿饱和

度差将使大量的水滞留到系统中，从而造成系统失

去水平衡。 
为解决系统水失衡的问题，提出 2 种解决方案： 
1）前置水冷系统。 
对烟气进行预处理最简单的方法是将烟气进

行冷却，冷凝脱除大量携带的水; 为此在系统引风

机前设置换热器，将烟气冷却到 35 ℃，换热量为

0.78 GJ/h，冷凝脱除水量约为 250 kg/h的水，所需

冷却水为 20 m3/h。 
2）调整系统出口温度。 
系统的水失衡另一方面原因是烟气出口，特别

是吸收塔出口的温度过低，携带出的水分小于进入

的水分。据此，可以调整循环洗涤水的洗涤温度，

从而提高吸收塔出口温度。调整方案可以通过对循

环系统进行保温，随着循环洗涤的进行，循环液体

将与烟气的温度接近。这使得气体经过洗涤后温度

变化不大，使得烟气能带出多余水分。 
4.4  3 种方案的对比 

对于系统的水平衡问题，利用商业软件，对预

处理“脱水”方案，吸收塔出口与烟气入口“等温”

方案以及实际运行方案建立模型，进行模拟分析，

对于不同方案，再沸器输出功不同的情况下，对系

统的影响分析研究。为了计算方便，分析方案的烟

气流量为 3 000 m3/h。 
4.5  结果和讨论 

3 种方案在不同的再沸器输出热功率(即再沸

器内的蒸汽换热)如图 10 所示，从图可以看出，3
种方案的起点不同，分别是 600、700 和 800 kW，

这个起点值指的是在该方案下，小于这个值，再生

塔的温度将难以维持，系统将不能稳定运行。所以，

这个温度也是系统的最低能耗运行工况。从图上看

出，对最低能耗运行工况，“脱水”方案所需投入

的蒸汽最少，“等温”方案其次。这 2 个工况都降

低了“工程”方案的蒸汽投入，说明 2 种方案不仅

具有提高适应水平衡的能力，还能减少系统的能

耗。虽“脱水”方案预处理最低能耗值优于“等温”

方案，但并不意味着前者在工程中优于后者，因为

前者还必须增加一套预处理系统，这将不仅增加水

的使用量，还将增加动力的消耗。计算表明，预处

理脱水会使得烟气焓损失约 180 kW。 
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工程 

 
图 10  不同方案下再生气冷凝器的焓损失 

Fig. 10  Enthalpy loss from the condenser after 
stripper for three conditions 

随着投入蒸汽逐渐增加，3 种方案在同样的蒸

汽投入量时，在冷凝器处损失的焓都相同。这是因

为在维持再生塔压力一定的情况下，随着投入蒸汽

的增加，更多的水被蒸发，而这些蒸发的多余水都

通过再生气冷凝器冷凝损失。所以，在塔内压力一

定的时候，当蒸汽投入超过最低能耗值时，多投入
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的蒸汽绝大部分都将从冷凝器处损失。 
图 11 是冷凝器后冷凝水的回水量，反映了系

统在现有工艺下，为再生而付出的多余的蒸发水

量。“起点值”是某运行工况下最少的蒸发回流量。

从图可以看出，在蒸发的水中，有 5~15 kmol的水

不可避免地进入到冷凝器中冷凝，其中“工程”方

案为 15 kmol。而“脱水”方案的“起点值”工况，

蒸发出来的水大部分用于加热富液。不论哪种方

案，随着蒸汽投入量的增加，除了在再生塔内加热

下落富液外，大部分都在再生气冷凝器冷凝变成了

回流水而损失。在这些回流水中，计算的MEA浓度

在 0.5%~1%之间，这与试验测量的结果相同。 
对于 2 种方案，CO2产品气在同样的蒸汽投入

下是不同的，在相同的投入下，“脱水”方案比起

“等温”方案有 2%~4%的产量的增加，见图 12。 
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图 11  不同方案下再生气冷凝器的回流水量 

Fig. 11  Reflux from the condenser after 
stripper for three conditions 
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图 12  不同方案下CO2产品气的产量变化 

Fig. 12  Mass of CO2 after stripper 
export for different conditions 

5  结论 

1）我国首套华能北京热电厂 3 000 t/a CO2捕集

系统的成功调试和稳定持续运行，说明该技术适用

于燃煤电厂的烟气CO2捕集，系统的设计和示范获得

成功；示范运行中捕集效率稳定在 80%~85%，截至

2009 年 1 月底，捕集 99.7%的CO2接近 900 t，捕集

每吨CO2需消耗蒸汽 3.3~3.4GJ，电耗约 100 kWh。 

2）系统工业试验发现，当电站系统负荷快速

变化，烟气温度出现较大波动时，可能造成系统内

的水失衡；水失衡一方面造成蒸汽消耗的增加，另

一方面造成溶液的损失。 
3）采用增加一套水洗冷却预处理系统对烟气

进行预处理，将能获得最少的蒸汽投入量，但是必

须额外设置的水洗系统将增加冷却水的消耗和动

力用电。 
4）利用系统控制、调整吸收塔出口温度以适

应烟气的变化，可以在不增加额外系统的情况下降

低蒸汽的消耗，但其能耗和最终捕集的CO2量都不

如预处理脱水情况的好。 
5）研究发现蒸汽能耗的增加主要来自于过多

的对溶液进行蒸发，这部分焓被再生气冷凝器交换

带走。 
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