
 

基于㶲分析的 CO2 压缩液化能耗分析及新工艺

汪　静 ， 张习文 ， 杨林军

(东南大学 能源热转换及其过程测控教育部重点实验室, 江苏 南京　210000)

摘　要：在各种二氧化碳捕获技术中，有机胺吸收是当下应用最广泛且最可靠的选择。将液化天然

气冷能与二氧化碳压缩液化工艺相结合，一方面可以解决液化天然气冷能利用问题，另一方面也

可以直接获得液化二氧化碳所需要的低温，降低能耗。提出一种将液化天然气冷能应用于化学吸

收法捕集的二氧化碳压缩液化新工艺，采用有机胺吸收捕集到的高体积分数二氧化碳原料气，运

用 Aspen Hysys 软件，利用 Peng-Robison 状态方程，对工艺流程进行模拟。探究了传统压缩工艺

与泵送压缩工艺的系统性能，发现在泵送工艺下，系统单位质量能耗可由 931.65 kJ 降低到 892.61 kJ，
系统㶲效率从 63.28% 上升到 63.67%，单位质量耗水量从 3.84 kg 降低到 3.01 kg。在此基础上，对

泵送工艺进行优化，根据换热介质串联方式的不同，提出了 5 种优化流程，在最佳优化流程下，

系统单位质量能耗为 892.60 kJ，系统㶲效率从 63.67% 提高到 64.10%，单位质量耗水量从 3.01 kg
降低到 2.44 kg。最后对最佳优化流程进行级间冷却温度、换热介质流量的系统敏感性分析，结果

表明，级间冷却温度越低，系统能耗越低，㶲效率越大，10 ℃ 时，单位质量能耗最低为 879.5 kJ，
系统㶲效率最大为 65.5%；换热介质流量对系统能耗影响不明显，但系统㶲效率随换热介质流量

增大而增加，且液化天然气质量流量对系统㶲效率影响更大，水质量流量为 8 000 kg/h、液化天然

气质量流量为 1 000 kg/h 时，系统㶲效率最大为 68.91%。
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Energy consumption analysis and new process of CO2 compression
liquefaction based on exergy analysis
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China)

Abstract: Among various carbon dioxide capture technologies, the organic amine absorption is the most widely used and
reliable choice today. The combination of liquefied natural gas cold energy with carbon dioxide compression and liquefac-
tion process can not only solve the problem of liquefied natural gas cold energy utilization but also obtain the low temper-
ature required for liquefied carbon dioxide directly, which can reduce energy consumption. A new process of carbon diox-
ide compression and liquefaction by applying liquefied natural gas cold energy to chemical absorption capture is proposed,
using organic amine to absorb the high concentration carbon dioxide feed gas captured, and using Aspen Hysys software
to  simulate  the  process  flow  with  Peng-Robison  equation  of  state.  Firstly,  the  system  performance  of  the  conventional
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compression process  and the  pumping compression process  were  investigated.  It  was  found that  the  system unit  energy
consumption could be reduced from 931.65 kJ/kg gas source to 892.61 kJ/kg gas source under the pumping process, the
system exergy efficiency increased from 63.28% to 63.67%, and the water consumption decreased from 3.84 kg gas source
to 3.01 kg gas source. On this basis, the pumping process was optimized and five optimized processes were proposed ac-
cording to the different ways of heat exchange series connection. Under the optimal optimized process, the system unit en-
ergy consumption was 892.61 kJ/kg gas source, the system exergy efficiency increased from 63.67% to 64.10%, and the
water consumption decreased from 3.01 kg gas source to 2.44 kg gas source. Finally, the system sensitivity analysis of in-
terstage cooling temperature and heat transfer medium flow rate was conducted for the optimal optimized process. The res-
ults showed that the lower the interstage cooling temperature, the lower the system energy consumption and the greater the
exergy efficiency. The lowest unit energy consumption was 879.5 kJ/kg gas source at 10 ℃, and the maximum system ex-
ergy efficiency was 65.5%. The effect of heat transfer mass flow rate on the system energy consumption was not obvious,
but the system exergy efficiency increased with the increase of heat transfer mass flow rate. The effect of liquefied natural
gas mass flow rate on the system exergy efficiency was greater, and the system exergy efficiency was 68.91% when the
water mass flow rate was 8 000 kg/h and the liquefied natural gas mass flow rate was 1 000 kg/h.
Key words: carbon dioxide compression；process；energy consumption；exergy efficiency；sensibility analysis
 

CO2 排放是导致全球变暖的最重要因素，几乎占

全球变暖潜值 (Global  Warming  Potential，GWP)的
80%[1-2]。在联合国气候变化大会第 21次会议上，中

国政府承诺到 2023年 CO2 排放量将比 2005年减少

60%[3]。二氧化碳捕获、利用与储存 (Carbon Dioxide
Capture, Utilization and Storage，CCUS)技术是大规模

碳减排的有效方法之一，对解决全球气候变化问题

意义重大。作为 CCUS一环，CO2 压缩液化极为重

要[4]。

根据液化压力的不同，CO2 压缩液化可以分为高

压法、中压法和低压法。张早校等[5]对 CO2 低温液化

和高压液化 2种工艺进行分析比较 ；CHEN[6] 和
ZHANG[7]等研究了以 CO2 为工质来回收工业余热的

朗肯循环；张萍[8]运用 Hysys软件模拟了 CO2 高压液

化和低压液化并对其能耗进行分析。液化天然气 (Li-
quified Natural Gas，LNG)是处于−162 ℃ 低温的液体，

在使用过程中需要再次气化，吸热气化会释放大量冷

能，约 850 kJ/kg[9-11]，目前我国几乎全部的 LNG 接收

站都采用以海水或者空气作为热源的传统气化方式，

这部分冷能被大量浪费，如何利用这部分冷能一直是

研究的热点[12-17]。而 LNG 接收站附近往往具有丰富

的 CO2 资源。将 LNG冷能应用到 CO2 压缩液化过

程中，一方面可以解决 LNG冷能利用的问题，另一方

面可以获得冷却和液化 CO2 所需要的低温，降低

CO2 液化过程能耗。

黄美斌等[18]以燃气轮机尾气为热源，提出了一种

LNG冷能用于 CO2 跨临界朗肯循环和液化 CO2 的工

艺流程；王道广[19]在此基础上对其进行优化改进，系

统得到更高㶲效率。 MUHAMMAD等[20]通过使用制

冷循环来液化 CO2，从而降低了 CCS过程中的 CO2

压缩功率，得出 CO2 液化泵送能耗低于 CO2 传统压

缩方式，但其能耗降低是以消耗电力、增加耗水量为

代价。在以上将 LNG冷能用于 CO2 液化并结合朗肯

循环的工艺中，都是将含有 CO2 的气体作为热源参与

朗肯循环，其温度高于 600 ℃，对于中低温度不适用。

XIN等 [21]提出一种将 5级压缩变成 3级压缩+LNG
冷能+泵的工艺，其系统总能耗相对于 5级压缩方式

大大降低，但其气源温度也高于 600 ℃。在不同的

CCS技术 (燃烧后、预燃烧和氧化燃料燃烧)中，基于

有机胺的 CO2 捕获工艺是最可靠的选择，所以笔者针

对有机胺捕集的高体积分数、100 ℃ 左右的 CO2 气源，

将 LNG冷能应用到 CO2 压缩液化过程中，利用泵增

压，通过热力学方法进行了模拟和优化，实现 CO2 的

低温低压液化，降低能耗，助力中国“双碳”目标的

实现。 

1　CO2 压缩液化工艺

CO2 分子量约为 44，在常温常压下是一种无色无

味的气体 [22]。图 1为 CO2 三相图，其中，A(31.1 ℃，

7.38 MPa)为临界点，B(−56.6 ℃，0.52 MPa)为三相点，

C(−78.5 ℃，0.10 MPa)为 CO2 升华时的温度和压力。

由图 1可知，要实现常压下气态 CO2 的液化，必须先

使气态 CO2 处于临界点 A 和三相点 B 间，再通过降

温或是加压来获得液态 CO2
[22]。 

1.1　流程模拟基本参数

流程模拟采用 Aspen Hysys 模拟软件，由于 Peng-
Robison 状态方程具有形式简单、计算量小、计算结

果比较准确可靠等优点，因此各流股的热力学性质均
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选择 Peng-Robison 状态方程进行计算。

p =
RT

V −b
− a(T )

V(V +b)+b(V −b)
(1)

a(T ) = a(TC)α(Tr,ω) (2)

a(TC) = 0.457 24
R2T 2

C

pC
(3)

b = 0.077 80
RTC

pC
(4)

√
α = 1+m

1− (
T
TC

)0.5 (5)

m = 0.374 64+1.542 26ω−0.269 92ω2 (6)

式中，p 为系统压力，kPa；R 为气体常数，取 8.314 3 kJ/
(kmol·K)；T 为系统温度，K；V 为摩尔体积，m3/mol；
b 为气体分子体积参数；ɑ为与温度有关的气体分子间

吸引力参数；α 为温度和偏心因子的函数；pC 为临界

压力，kPa；  TC 为临界温度，K；Tr 为气体对比温度，

Tr=T/TC；ω 为偏心因子，取 0.225；m 为与气体的化学

性质有关的常数。

气源是采用有机胺吸收捕集到的含有 CO2 和

H2O的混合气，其摩尔比为 0.954∶0.047 6，温度为

103.1 ℃，压力为 110 kPa，模拟系统中原料气质量流

量设置为 1 000 kg/h[23]。基于中压法能耗、气耗和成

本相对较低的优点，选择中压法来液化 CO2。所用

LNG温度为−162 ℃，压力为 3 000 kPa，其组分及摩尔

分数分别为：甲烷 0.97、乙烷 0.01、氮气 0.02，质量流

量为 830 kg/h[18]。模拟中涉及到的泵和压缩机的绝热

效率为 75%，换热器采用简单加权模型，泵、压缩机和

换热器的压降均设置为 10 kPa。 

1.2　CO2 压缩液化流程

首先模拟传统 3级压缩工艺 (流程 A)与 2级压

缩加泵送工艺 (流程 B)，具体流程如图 2所示，热力学

过程如图 3所示。流程 A中，气源首先通过换热器

HX1降温至 20 ℃，气液分离后经 1级压缩加压至

266.43 kPa；增压后流股温度达到 100 ℃ 以上，再次通

过换热器 HX2降温至 20 ℃，气液分离后流股进入 2
级压缩加压至 654 kPa；通过换热器 HX3再次冷却至

20 ℃，气液分离后，经过 3级压缩加压至 1 573 kPa，
经过换热器 HX4，LNG将流股降温至−26.5 ℃，最终

获得温度为−26.5 ℃、压力为 1 560 kPa的液体 CO2。
 
 

液态
CO2

液态
CO2

气源

流程B: 2级压缩+泵

HX3

(利用LNG冷能)
泵P

气源

流程A: 传统3级压缩

HX4

(利用LNG冷能)
分离器V压缩机K1HX1 HX2
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HX1 压缩机K1
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图 2    CO2 压缩液化流程

Fig.2    CO2 compression liquefaction process
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图 1    CO2 三相图

Fig.1    CO2 three-phase diagram
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图 3    流程 A、B热力学过程

Fig.3    Thermodynamic process of process A and B
 

流程 B采用 2级压缩+泵送的形式。流程 B前 2
级压缩过程与流程 A相同，流股经过 2级压缩加压

至 654 kPa后，经过换热器 HX3时，利用 LNG冷能降

温至−51 ℃，使得泵入口流股为液态；流股经泵加压

至 1 573 kPa后，通过换热器 HX4利用水换热温度升

至−25.6 ℃，最终获得液态 CO2。 

1.3　能量分析和㶲分析

在对系统进行能量分析过程中，为了简化计算，

不考虑在实际情况中由于传热、压缩、流动等过程引

起的各种不可逆损失[24]。系统总能耗 WT 如式 (7)所
示，单位能耗 WC 如式 (8)所示。

㶲分析方法是目前评价和分析化工过程能量综

合利用的重要方法之一[25-26]，㶲分析的一个主要用途

就是揭示系统中的㶲损失的部位、类型和数量，以便

减小这些损失来最大限度提高系统的效率。物质㶲E
理论上由物理㶲Ephys 和化学㶲Echem 组成，如式 (9)所
示；由于工艺流程不涉及化学变化，只涉及相态变化，

物理㶲即为物质㶲，如式 (10)所示；为描述系统在不

同过程中对㶲的有效利用程度，常引入㶲效率来判断，

㶲效率为收益㶲与耗费㶲的比值。换热器㶲效率如

式 (11)～(14)所示；压缩机㶲效率如式 (15)所示；泵

㶲效率如式 (16)所示；系统㶲效率定义为㶲输出和㶲

输入的比值，如式 (17)所示，其中㶲输入包括输入的

气源、水、LNG所含㶲、压缩机和泵所输入电能，输出

㶲包括输出产品、水、LNG含有㶲。

WT =
∑

WHX+
∑

WK+
∑

WP (7)

WC =
WT

qm,c
(8)

E = Ephys+Echem (9)

E = Ephys (10)

Ehot = qm,hot(ehot,in− ehot,out) (11)

Ecold = qm,cold(ecold,out− ecold,in) (12)

e = h−h0−T0(s− s0) (13)

ηe =
Ecold

Ehot
或ηe =

Ehot

Ecold
(14)

ηe =
Eout−Ein

WK
(15)

ηe =
Ein−Eout

WP
(16)

ηe =

∑
Eout∑
Ein

(17)

式中，WT、WHX、WK、WP 分别为总能耗、换热器能耗、

压缩机能耗、泵能耗，kJ/h；E 为物质㶲，kJ/h；Ephys 为

物理㶲，kJ/h；Echem 为化学㶲，kJ/h；Ecold 为换热器冷流

股㶲，kJ/h；Ehot 为换热器热流股㶲，kJ/h；Ein 为设备流

入㶲，kJ/h；Eout 为设备流出㶲，kJ/h；qm,c 为气源质量流

量，kg/h；qm,hot 为热流股质量流量，kg/h；qm,cold 为冷流

股质量流量，kg/h；e 为质量有效能，kJ/kg；ehot,in、ehot,out
分别为进、出换热器热流股质量有效能，kJ/kg；ecold,in、
ecold,out 分别为进、出换热器冷流股质量有效能，kJ/kg；
h 为物质在任意状态下的焓，kJ/kg；T0 为物质在标况

下的温度，K；h0 为物质在标况下的焓，kJ/kg；s 为物质

在任意状态下的熵，kJ/(kg·K)；s0 为物质在标况下的

熵，kJ/(kg·K)；ηe 为㶲效率，%。 

1.4　流程性能分析

下面对 A、B两个流程的设备进行能耗分析和㶲

效率分析。图 4为 CO2 两个压缩液化流程中不同设

备的能耗，由图 4可知，流程 A中换热器 HX4的能耗

最大，接近总能耗的 50%，其他装置能耗差别不大，都

在 10% 左右，其中压缩机 K3的能耗最小，占总能耗

的 7.37%。流程 B中换热器 HX3能耗最大，接近总

能耗的 55%，泵 P1的能耗最小，仅仅只占总能耗的
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0.12%，除了泵，换热器 HX4的能耗最小，占 5.35%。

图 5为 CO2 不同压缩液化流程设备㶲效率，由

图 5可知，流程 A中 HX4㶲效率最低，仅 10% 左右，

结合图 4(a)中 HX4能耗最大，可知 HX4处能量损失

最大。压缩机的㶲效率普遍高于换热器，接近 80%。

流程 B中换热器 HX4㶲效率最低，在 25% 左右，换热

器 HX3㶲效率略高于 HX4，接近 30%，结合图 4(b)可
知，虽然 HX3能耗最大，但比流程 A中的换热器

HX4能量损失要小。压缩机 K1、K2㶲效率明显高于

换热器，也接近 80%，但是泵 P1㶲效率在 60% 左右。
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图 5    CO2 不同压缩液化流程设备㶲效率

Fig.5    Equipment exergy efficiency of different CO2

compression liquefaction processes
 

对流程 A、B进行系统性能分析，参数见表 1。由

表 1可知，与流程 A相比，流程 B的单位能耗更低，系

统㶲效率更高，单位耗水量更低，单位 LNG消耗量相

同，以上主要是换热器的能耗和㶲效率所导致的。

根据流股物性数据可知流程 A、B的换热器差别

主要体现在换热器 HX3、HX4上，为准确刻画换热器

在换热过程中的细节问题，下面对流程 A、B的换热

器 HX3、HX4的冷热流股温度变化和温差进行分析，

如图 6所示。

图 6为流程 A、B中换热器冷热流股温度及换

热温差分布，由图 6可知，A-HX4和 B-HX3的冷流

股都是 LNG，A-HX4的温差随着热流增加而减少，在

热流 200 000 kJ/h时达到最小，约 75 ℃。200 000～
300 000 kJ/h时基本维持平稳，300 000 kJ/h以后，随着

热流增加，温差迅速上升，最大温差约 200 ℃。这主

要因为热流 0～200 000 kJ/h时，含 CO2 气源处于液化

阶段，温度不变，LNG处于从过冷状态向饱和过渡，温

度上升，故换热温差降低；200 000～300 000 kJ/h时，

气源处于液化阶段，LNG处于气化阶段，2者均处于

相变过程，温差不变；大于 300 000 kJ/h时，LNG依然

维持在−100 ℃ 左右，处于饱和状态，而 CO2 气体处于

降温过程中，故温差逐渐增大。

B-HX3的温差变化趋势基本与 A-HX4一致，区

别在于大于 400 000 kJ/h时，LNG完成气化，开始吸

热升温，但 LNG的温度变化幅度小于 CO2 的温度变

化，故温差依然是增大的，最大温差约 150 ℃，最小温

差约 75 ℃。另外，由于通过 2个换热器的热流股压

力不同，故 CO2 维持定温冷凝的温度不同。综上，换

热器 B-HX3的换热温差低于 A-HX4，所以前者能耗

更低，能量损失更小，㶲效率更大。

A-HX3和 B-HX4的换热介质均为 H2O，在 A-
HX3中 H2O是冷却介质，而在 B-HX4中是作为加热

介质。同时可以看到，在 2个换热器中，换热温差都

随着热流增加而增加，其中 A-HX3中换热温差最小

约为 20 ℃，最大接近 90 ℃；B-HX4中换热温差最小

约为 81 ℃，最大接近 106 ℃，换热温差明显大于 A-
HX3，所以 A-HX3的㶲效率更大。虽然 B-HX4的㶲

效率更低，但是 H2O作为加热介质，冷流股的温度变

化仅为 25 ℃，而 A-HX3中 H2O作为冷却介质，热流

股的温度变化接近 90 ℃，能量需求更大，所以 B-
HX4的耗水量远远小于 A-HX3的耗水量。

综上，流程 B系统单位能耗更低，㶲效率更高，耗

水量更小，下面对流程 B进行优化。 
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Fig.4    Energy consumption of equipment in different CO2

compression liquefaction processes

 

表 1    CO2 不同压缩液化流程的系统性能

Table 1    System performance of different CO2 compression
liquefaction processes

流程 WT/(kJ·h–1) WC/(kJ·kg–1) ηex/%
单位质量

耗水/kg

单位质量LNG

消耗/kg

A 931 645.14 931.65 63.28 3.84 0.83

B 892 608.01 892.61 63.67 3.01 0.83
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2　CO2 压缩液化工艺流程优化

观察流程 B的流股物性数据可以发现，HX3的冷

流股 LNG出口流股温度很低，依然含有很多冷能，故

可以继续利用其冷能来冷却压缩后流股。另外，还可

发现，使用水作为能量交换介质的换热器 HX1、HX2、
HX4，其中 HX1、HX2中水作为冷却介质，HX4中水

作为加热介质，故也可以用换热后升温的冷却水，来

使流股增温，再利用换热后降温的水作为冷却介质来

冷却流股，如此不仅可以降低耗水量，还可以充分利

用 LNG的冷能，降低能耗，提高㶲效率。根据以上分

析，对流程 B进行改进优化，模拟流程如图 7所示，其

中换热器 HX1、HX2、HX4换热介质是 H2O，HX3换

热介质是 LNG。
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图 7    对流程 B进行优化的不同模拟流程

Fig.7    Different simulation processes for process B optimization
 
 

2.1　能量分析和㶲分析

对图 7中 5个流程分别进行能耗分析和㶲分析，

分析结果见表 2。
由表 2可知，因为各流程气源和产品的物性参数

固定，压力变换设备的进出流股的物性参数相同，各

流程单位能耗相同，K1、K2、P1的㶲效率相同。流程

B5系统㶲效率最大，为 64.1%。下面对各流程换热器

㶲效率进行分析。

不同流程换热器㶲效率和系统㶲效率如图 8(a)
所示，可见 HX3㶲效率相同，HX2㶲效率在 B2、B3、
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B4中相同，HX1、HX4㶲效率分别在 B4、B5中相同。

这是因为 HX3在所有流程中的进出流股相同，B2、

B3、B4中流经 HX2流股相同，B2、B3中流经 HX1

流股相同，B4、B5中流经 HX1、HX4流股相同。

比较流程 B1和 B5设备㶲效率可以看到，B5中

HX4、HX2㶲效率均低于 B1，其余换热器㶲效率和

B1相同，但是 B5系统㶲效率却大于 B1，这主要是因

为 B5耗水量较低，输入㶲较小。同时可以发现，B4

与 B5的耗水量相同，且 B4中 HX2㶲效率更高，其余

换热器㶲效率和 B5相同，但 B5的系统㶲效率仍然较

大。观察 B4、B5流程可以发现 2个流程区别主要在

于换热器 HX2冷流股的使用。下面对 B4、B5中换

热器 HX2进行进一步分析。

由图 8(b)、 (c)可以看到，B4的 HX2冷流股为

 

表 2    B1～B5 流程性能参数

Table 2    B1～B5 process performance parameters

流程  B1  B2  B3  B4  B5

㶲效率/%

HX1 39.79 93.64 93.64 39.79 39.79

HX2 43.81 32.35 32.35 32.35 28.64

HX3 27.79 27.79 27.79 27.79 27.79

HX4 33.70 20.99 33.70 16.05 16.05

K1 79.99 79.99 79.99 79.99 79.99

K2 79.81 79.81 79.81 79.81 79.81

P1 61.85 61.85 61.85 61.85 61.85

系统 63.76 60.10 59.59 60.97 64.10

单位质量气源耗

水/kg 4.96 0 2.49 2.44 2.44

LNG/kg 0.83 0.83 0.83 0.83 0.83

能耗/kJ 892.60 892.60 892.60 892.60 892.60
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Fig.8    Performance of heat exchanger in different processes
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LNG，进入温度约−80 ℃，出口温度约−40 ℃；B5的

HX2冷流股为 H2O，进入温度约 10 ℃，出口温度约

20 ℃。同时，两者换热温差都随热流增大而上升，B5
中 HX2换热温差最大约 145 ℃，最小约 95 ℃；B4中

HX2换热温差最大约 95 ℃，最小约 10 ℃，前者换热

温差远大于后者，即热流股㶲损相同情况下，前者有

效能损失更大，故前者换热器㶲效率更高，但后者系

统㶲效率更大。

由以上分析可知，在能耗相同情况下，流程 B5系

统㶲效率最大，下面对 B5进行系统敏感性分析。 

2.2　系统敏感性分析

压缩级间冷却温度、冷却介质质量流量都会对系

统性能产生影响，下面考察这些因素对系统能耗和㶲

效率影响。 

2.2.1　级间冷却温度对系统性能影响

改变压缩级间冷却温度，即换热器 HX1、HX2热

流股出口温度，分别设置为 10、20、30、40 ℃，换热器

HX1冷却水进水质量流量设置为 6 500 kg/h，LNG质

量流量设置为 850 kg/h。探究结果如图 9、10所示。
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图 9    级间温度对系统性能影响

Fig.9    Influence of interstage temperature on system performance
 

由图 9(a)可知，温度升高，系统㶲效率下降，由

65.5% 降到 61.7%；单位质量能耗上升，约由 880 kJ增
到 925 kJ。由图 9(b)可知，HX3、K1、K2、P1受温度

影响较小，HX1、HX2随温度增加㶲效率明显降低，

HX3、HX4㶲效率变化不明显，HX3略有下降，HX4
略有上升。由图 10可知，温度增加，除换热器 HX1
能耗明显降低，其余设备能耗均有增加，且 P1能耗几

乎可忽略。分析可知，冷却温度增加，换热器 HX1在

进口流股温度不变的情况下，出口温度均增加，但热

流股增温幅度要大于冷流股，所以 HX1的能耗降低，

㶲效率降低。HX4与 HX3类似，热流股出口温度确

定，虽然热流股进口压力确定，但是级间温度变化会

影响到含 CO2 流股的组成，会导致在经过分离器后组

分有差异，所以其进口温度也会受到级间温度的影响，

但是影响不大，所以 HX4、HX3㶲效率随温度变化不

大。另外，级间冷却温度增加，即压缩机进口温度升

高，增压设备能耗增加。同时，加压后的气体温度更

高，换热器能耗增加。

综上，级间冷却温度增加，压力变换装置能耗增

加、换热器能耗也增加，所以总能耗随级间冷却温度

升高而增加；压力变换设备㶲效率对级间温度变化不

敏感，换热器 HX1、HX2、HX3㶲效率随级间温度升

高而降低，HX4㶲效率随级间温度升高而增加，其中

HX1、HX2㶲效率随级间温度变化明显，HX3、HX4㶲
效率随级间温度变化不明显，所以系统㶲效率随级间

冷却温度升高而降低。 

2.2.2　冷却介质质量流量对系统性能的影响

冷却介质质量流量变化不会影响到气源流股物

性，压力变换设备能耗和㶲效率不变，系统能耗不变。

该部分只探究冷却介质质量流量对各换热器㶲效率、

系统㶲效率影响。冷却介质包括 H2O和 LNG，使用

控制变量法，级间冷却温度设置为 10 ℃。

冷却介质质量流量对系统㶲效率影响如图 11所

示，由图 11可知，冷却介质质量流量增加，系统㶲效

率增加，最大约 68.92%；H2O质量流量不变时，LNG
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质量流量增加，系统㶲效率显著增加，LNG质量流量

不变时，H2O质量流量增加，系统㶲效率变化不显著。
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图 11    冷却介质质量流量对系统㶲效率影响

Fig.11    Influence of cooling medium mass flow on

system efficiency

图 12为冷却介质质量流量对设备㶲效率的影响，

由图 12(a)可知，HX1、HX2、HX4㶲效率随 H2O的质

量流量增加而上升，其中 HX1、HX2增幅更大，HX3
㶲效率随 LNG质量流量增加而下降，且下降幅度变

缓。因为冷却介质质量流量变化不会影响到气源流

股，各换热器气源流股进出口温度一定，由图 12(b)可
知，冷却介质质量流量增加，HX1、HX2、HX4冷却介

质进出口流股温差降低，换热温差相应变小，㶲效率

随之增大，且 HX4温差变化幅度最小，㶲效率增幅最

小。由图 12(c)、(d)可知，HX3冷却介质温差随 LNG
质量流量增加而减少，而 HX3㶲效率却降低，这是因

为，LNG含有大量冷能，在换热器 HX3中利用 LNG
冷能进行换热，LNG提供㶲；而在其他换热器中，气源

流股提供㶲，所以 HX3冷却介质进出口流股温差降

低，LNG输入温度不变，则输出温度越低，提供㶲越大，

㶲效率越小。
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图 12    冷却介质质量流量对换热设备性能影响

Fig.12    Influence of cooling medium flow on the performance of heat exchange equipment
 

综上，在能耗相同情况下，将换热介质 H2O串联

使用的流程 B5㶲效率最大，可达到 64.1%；压缩级间

冷却温度对系统性能影响较大，温度越低，系统能耗

越低，㶲效率越大，换热器㶲效率也会相应增大，但是

压力变换设备㶲效率影响不大，在本节中当冷却温度

为 10 ℃ 时，单位能耗最低，为 879.5 kJ，系统㶲效率

为 65.5%；冷却介质 H2O和 LNG质量流量变化都会

影响系统㶲效率，系统㶲效率随质量流量增大而上升，

其中 LNG质量流量变化对系统㶲效率影响更大。 

2.3　成本分析

利用 Aspen Hysys软件，对传统 3级压缩方案和

优化后 B5方案进行成本分析，结果如表 3、图 13所

第 11 期 　汪　静等：基于㶲分析的 CO2 压缩液化能耗分析及新工艺 4221



示。由表 3可知，传统模拟流程中的各项费用都远远

高于优化流程 B5。由图 13可知，相比于传统流程，优

化流程 B5的操作费用和电费节省最多 ，分别为

76.26% 和 61.94%，设备费用和水费分别节省 31.54%
和 36.54%。
 
 

表 3    成本分析

Table 3    Cost analysis

流程
$

设备费

用/ $·h−1

操作费用/

( ) $·h−1

电费 /

( ) $·h−1

水费 /

( )

传统 2 797 000 201.78 9.398 2.27

优化B5 1 914 700 47.918 3.578 1.44
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图 13    优化流程费用节省率

Fig.13    Optimize process cost savings rate
  

3　结　　论

(1)利用 LNG冷能来实现 CO2 液化，模拟了传

统 3级压缩液化方式 (流程 A)和 2级压缩+泵液化方

式 (流程 B)，相对于传统工艺，单位能耗由 931.65 kJ
降低到 892.60  kJ，系统㶲效率从 63.28% 上升到

63.67%，单位耗水量从 3.84 kg降低到 3.01 kg，流程成

本大大降低 ，其中操作费用和电费分别节省了

76.26% 和 61.94%。

(2)针对 2级压缩+泵液化方式，模拟了 5种优化

流程 (B1～B5)，结果表明：各流程能耗相同，B5流程

系统㶲效率最大，为 64.10%，单位耗水量最低，为

2.44 kg。
(3)模拟研究了压缩级间温度和冷却介质质量流

量对系统性能影响，表明压缩级间冷却温度越低，系

统能耗越低，㶲效率越大，发现 10 ℃ 时，单位能耗最

低，为 879.5 kJ，系统㶲效率最大，为 65.5%；系统㶲效

率随着冷却介质质量流量增大而上升，LNG质量流量

变化对系统㶲效率影响更大，但冷却介质质量流量的

选择还需结合成本综合考虑。
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