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摘  要  针对超临界水氧化系统中氧气过量造成的运行费用过高问题，该文研究了一种基于高压水吸

收原理的氧气回收方法。基于 PSRK 模型，通过 Aspen Plus 方法建立了基于氧气回收的超临界水氧化

系统模拟流程，分析了超临界水氧化系统中高压气液分离器内压力和温度等参数对 O2 和 CO2 分离效

果的影响。结果显示，随着高压气液分离器内压力的升高，气相中 O2 的纯度增加，但 O2 进入气相的

比例下降。当温度升高时，O2 进入气相的比例缓慢上升，但气相中 O2 的纯度下降。当高压气液分离

器内压力为 8 MPa、温度为 27℃ 时，O2 进入气相的比例为 89.29%，气相中 O2 的纯度可达 83.33%。

对系统的物料能耗成本分析结果显示，当过氧量系数为 2 时，基于氧气回收的超临界水氧化系统物料

能耗成本为 2.811 元/kg COD(化学需氧量)，同比下降 21.01%，且随着过氧量系数的增加，系统的物

料能耗成本同比下降趋势变大。
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1 引  言 

  超临界水氧化 ( S u p e r c r i t i c a l  Wa t e r 
Oxidation，SCWO)是一种在超过水的临界点(Pc

＝22.1 MPa、Tc＝374.15℃)的条件下，通过氧化

剂将水中有机物“燃烧”氧化的方法[1]。该技术

利用超临界水的独特物理化学性质(如黏度小、

扩散系数高、表面张力小等)，迅速地将难降解

的有机物彻底氧化成 CO2、H2O、N2 等无毒无害

产物[2]。但堵塞和腐蚀问题是当前阻碍超临界水

氧化技术应用的两大难题：无机盐在超临界水中

溶解度很低，故无机盐的析出及沉积易造成反应

器和管道的堵塞；超临界水氧化反应过程中产生

的无机酸(如 HCl、H2SO4 等)，及高温、高压、

高氧浓度的反应条件易对反应器造成腐蚀[3]。

有研究表明，采用水膜反应器可以有效地解决

反应器腐蚀和堵塞问题[4]。

  徐东海等[5]对处理量为 2.5 t/d 的城市污泥 
SCWO 示范装置进行经济性分析，研究表明该示

范装置的运行成本约为 550 元/t，其中氧气(O2)的

投资费用占系统物料能耗成本的 25%。张洁等[6]

对处理量为 100 t/d 的高浓度印染废水 SCWO 系
统进行经济分析，系统运行成本为 68 元/t，其中

氧气投资费用占系统物料能耗成本的 37%。沈晓

芳等[7]对利用水膜反应器的超临界水氧化系统进

行经济性分析，以处理量 300 m3/d、化学需氧量

(Chemical Oxygen Demand，COD)＝40 000 mg/L 
的有机废液为例，处理成本为 33.05 元/m3，其中

氧气的费用占运行系统总费用的 71.8%。虽然以

上成果[5-7]由于研究的示范装置、废液种类及浓

度、过氧量系数的不同导致各自计算出的系统运

行成本差异较大，但氧气消耗所需费用占系统物

料能耗成本比例均较高。在利用 SCWO 技术处

理有机物时，为了使有机物能够完全降解，所需

氧气一般过量，而实际运行过程中过氧量系数一

般在 1.5～3[8]，氧气的过量加入使 SCWO 系统运

行成本显著增加。

  目前，关于超临界水氧化系统中过量氧气
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Abstract Excess oxygen in the supercritical water oxidation systems usually causes the problem of system 
operation cost improvement. To solve this problem, a high pressure water absorption principle based method 
was investigated for the O2 recycle. The Aspen Plus process of supercritical water oxidation system with oxygen 
recovery and the PSRK model was applied to study the influence of system parameters like pressure and 
temperature. The analyzing results showed that, with increasing pressure the purity of O2 can be increased but 
the O2 yield was decreased in the gas phase. With the increasing temperature, the ratio of O2 in gas phase can be 
increased but the purity of O2 was decreased. When the separator pressure and temperature were set to 8 MPa 
and 27℃, the ratio and purity of O2 was 89.29% and 83.33% respectively. The material and energy consumption 
cost of the system was calculated, and the results showed that the material and energy consumption cost was 
2.811 ¥/kg chemical oxygen demand (COD). The cost can be reduced 21.01% in comparison with existing 
supercritical water oxidation system with oxygen recovery. Moreover, the reduction rate of the material and 
energy consumption cost increases gradually with the increasing of excess oxygen coefficient. 
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回收的报道较少。王树众等[9]利用冷源将产物中

的 O2 和 CO2 冷凝分离，但该工艺较复杂。本文

采用高压水吸收法实现超临界水氧化产物中 O2 
和 CO2 的分离，进而实现氧气的回收利用。该工

艺简单可靠，分离能耗低。因此，本文首先建立

高压气液分离模型，研究高压气液分离器内压力

和温度等参数对 O2 和 CO2 分离效果的影响，并

获取优化的分离参数。在此基础上，利用 Aspen 
Plus 建立基于氧气回收的超临界水氧化系统模拟

流程，对整体系统的物料能耗成本进行分析，为

工艺的应用提供理论指导。

2 基于氧气回收的超临界水氧化工艺流

  程构想

  由于超临界水氧化反应器出口产物为 H2O、

CO2 和 O2 组成的高压水混合物体系，且 O2 和 
CO2 在高压水中的溶解度差异大，因此，马春元

等[10]提出一种提高超临界水氧化系统氧气利用率

的方法(图 1)。
  在提高 O2 利用率的超临界水氧化系统中，

过量 O2 与预热的有机废液从水膜反应器上部注

入，在水膜反应器内进行氧化反应。蒸发水分为

上、下两支，从水膜反应器侧面注入。其中，上

支路蒸发水经过蒸发水加热器预热，下支路蒸发

水保持常温，从而在水膜反应器内形成上部为超

临界温度反应区，下部为亚临界温度溶盐区。从

水膜反应器流出的高压混合流体经过换热、降压

后进入高压气液分离器中。由于 CO2 在高压液态

水中的溶解度远远高于 O2，通过高压气液分离

器的分离，O2 富集在气相中而 CO2 溶解在高压

液态水中，从而实现 O2 和 CO2 的分离。随后，

分离出的 O2 通过氧气循环泵升压经氧气混合器

注入水膜反应器被重新利用。此外，由于大部

分 CO2 溶解在高压水中，从高压气液分离器液相

出口流出的混合流体经背压阀调节进入低压分离

器，在低压分离器中随着压力的降低，CO2 从水

中析出，并由低压分离器的上部气相出口排出进

行收集。因此，该工艺不仅可以回收 O2，还可

实现对 CO2 的分离提纯。

3 Aspen Plus 模型的应用

3.1 状态方程和混合规则

  采用 PSRK 状态方程预测最终产物的高压汽

液平衡[11]。PSRK 状态方程[12]为采用基团贡献法

预测混合物热力学性质的 SRK 方程，具体形式

如公式(1)所示。

图 1 一种提高超临界水氧化系统氧气利用率的方法流程图[10]

Fig. 1 The diagram of increasing the oxygen utilization rate for a supercritical water oxidation system[10] 
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(1)

其中，P 为压强，单位为 kPa；R 为摩尔气体常

数；T 为温度，单位为 K；V 为体积，单位为 m3；

a(T)为能量参数；b 为体积参数。对于纯溶剂，

能量参数 a(T)、体积参数 b 的计算为：

                   (2)
                             (3)
其中，Tc 为临界温度，单位为 K；Pc 为临界压

力，单位为 kPa；α(T)为温度函数。对于非极性

和弱极性物质：

                       
       

(4)

                   (5)
其中，ω 为偏心因子；对比温度 Tr 为：

                                     (6)
  Redlich-Kwong-Soave 方程用于二元混合物

时，方程中的参数 a、b 采用混合规则计算：

                      (7)
                                (8)
其中， 

                           (9)

其中，kij 为二元混合参数，一般由实验数据拟合

得到。当混合物各组分性质相近时，可以近似取 
kij＝0。
3.2 Aspen Plus 模拟流程

  本文对马春元等[10]提出的一种提高氧气利用

率的超临界水氧化系统进行完善，以实现系统的

物质能量优化。利用 Aspen Plus 对优化后的系统

进行流程模拟，具体如图 2 所示。其中，图中红

色虚线为新增氧气回收工艺路线，以实现氧气的

回收利用。 
  参考本课题组前期对水膜反应器内的流程特

性研究结果[13,14]，水膜反应器可简化并分为三段：

混合段、绝热反应段和冷凝段[15]。其中，氧气、

有机废液及上支路蒸发水在混合段进行充分接

触；反应段进行氧气和有机废液的氧化反应，反

应动力学采用以一氧化碳(CO)作为主要中间产物

的两步反应[15]；反应后的流体进入冷凝段，与中

间支路和下支路蒸发水混合降温，无机盐溶解在

亚临界水中从水膜反应器下部排出，防止堵塞。

在 Aspen Plus 模拟流程中，混合器 1 模拟水膜反应

器的混合段；反应器模拟水膜反应器的反应段；

混合器 2 和混合器 3 模拟水膜反应器的冷凝段。

图 2 基于氧气回收的超临界水氧化系统模拟流程图

Fig. 2 The Aspen Plus diagram of supercritical water oxidation system based on oxygen recovery
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   待处理的有机废液经有机废液泵升压后，进

入热交换器 1 中与从反应器出来的最终产物进行

换热，换热后的有机废液再经过电加热器 1 加热

到特定温度。同时，氧气经过压缩机加压后与有

机废液混合注入反应器中，进行均相氧化反应。

经过蒸发水泵增压后的蒸发水经分离器分为三

股：tw1、tw2 和 tw3。其中，tw1 代表上支路蒸

发水，与换热器 2 换热后经电加热器 2 加热到一

定温度后进入混合器 1 中；tw2 代表中间支路蒸

发水，经换热器 3 升温后与从反应器流出的反应

产物混合；tw3 代表下支路蒸发水，保持常温，

下支路的蒸发水与混合器 2 流出的高温流体在混

合器 3 中混合形成最终产物。在超临界水氧化反

应中，氧化反应过程有大量热量释放，反应热主

要取决于甲醇降解效率，甲醇完全反应时反应热

可由公式(10)、(11)进行计算[16]。最终产物由

分离器分两股分别经换热器预热有机废液和上支

路蒸发水。换热降温后的两股最终产物，首先在

混合器 4 中混合；然后，经换热器 3 预热中间支

路蒸发水，降温后的最终产物再经换热器 4 换热

后进入高压气液分离器中进行气液分离；最后，

在高压气液分离器中完成 O2 和 CO2 的分离。其

中，分离出的 O2 由氧气循环泵增压后送入氧气

混合器中，再送入反应器，从而形成氧气的循环

利用。溶解有 CO2 的高压水排至低压分离器中进

行下一步 CO2 的解析分离。

           
                 

(10)

                                            (11)
其中，M 为甲醇的摩尔质量； 为组分的摩尔

生成焓；qr 为单位质量甲醇的反应热；ω 为甲醇

浓度；Fw 为废液流量；X 为甲醇降解效率。

  本文建立的超临界水氧化系统模拟流程已获

得前期中试试验数据较好的验证[15]，故本文不再

作重点分析。

3.3 其他相关参数

  甲醇(CH3OH)是化工、塑料、农药、医药

等领域常见的原料，其超临界水氧化过程的物性

及反应动力学已经有广泛的研究[15]，本文选用

甲醇-水溶液作为模拟有机废液，具有较强代表

性。其中，选取有机废液流量为 10 kg/h，废液中

甲醇浓度取 6%，过氧量系数为 2，系统操作压力

设为 23 MPa，压缩机出口温度设为 65℃，泵的效

率取 0.75，反应器的有效尺寸设置为高 350 mm、

直径 55 mm、散热系数 3 W/m2，系统中的换热

器均采用壳管式(材料 TP-316SS)。回收氧气与

不回收氧气的超临界水氧化系统相关参数对比如

表 1 所示。

表 1 回收氧气与不回收氧气的 SCWO 系统相关参数对比

Table 1 Parameters comparisons of the SCWO system with and without oxygen recovery 

注：α 过量氧气系数为 2
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  根据上述参数，利用 Aspen Plus 对基于氧气

回收的超临界水氧化系统进行模拟。结果显示，

水膜反应器出口 O2 和 CO2 产率分别为 0.9 kg/h 
和 0.83 kg/h，其他相关参数见表 2。
  从表 2 数据可以得出，水膜反应器出口流体

为含有大量 O2 和 CO2 的高压水混合物，要实现

氧气的回收利用，关键在于对最终产物中的 O2 
和 CO2 进行有效分离。本文通过 Aspen Plus 软件

中的 Flash2 模块模拟高压气液分离器和低压分离

器，采用 PSRK 模型，分析在三元体系 H2O(包

括蒸发水和氧化反应产生的水)-O2-CO2 中高压气

液分离器内压力和温度等参数对 O2、CO2 分离效

果的影响，以获取优化的分离参数。此外，低压

分离器设为常温常压便于 CO2 的回收。

4 计算结果与分析

4.1 压力的影响

  图  3 显示在高压气液分离器温度为  25℃ 
时，压力变化对 O2、CO2 进入气相中的比例和

气相中 O2、CO2 纯度的影响。其中，气相中 H2O 
的含量非常少，可以忽略不计。由图 3 可以看

出，随着压力的增加，O2、CO2 进入气相中的比

例均减小，即高压水对 O2、CO2 的吸收率随压

力的增加而不断增加。当压力由 0.1 MPa 增加到 
10 MPa 时，CO2 进入气相中的比例减少较快；

由 10 MPa 增加到 24 MPa 时，CO2 进入气相中的

比例减少较慢；当压力为 24 MPa 时，90.5% 的 
CO2 被高压水吸收。而 O2 进入气相的比例随着

表 2 有机废液 SCWO 处理前后的参数对比

Table 2 Parameter comparisons of before and after the SCWO of the organic wastewater

图 3 压力变化对高压气液分离器中 O2、CO2 在气相中比例和纯度的影响(T＝25℃)

Fig. 3 Effects of pressure change on the distribution of O2 and CO2 in gas phase (T＝25℃)
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压力的增加而缓慢减少。随着压力的升高，气相

中 O2 的纯度逐渐升高，而气相中 CO2 的纯度迅

速降低，即高压有利于 O2 的提纯，但不利于气

液分离。

4.2 温度的影响

  图 4 显示高压分离器压力为 8 MPa 时，温

度变化对 O2、CO2 进入气相中的比例和气相中 
O2、CO2 纯度的影响。其中，气相中 H2O 的含量

非常少，可以忽略不计。由图 4 可以看出，随着

温度的升高，O2、CO2 进入气相的比例增加，即

高压水对 O2、CO2 的吸收率随温度的升高而下

降。当温度由 0℃ 增加到 60℃ 时，O2 进入气相

的比例增加较快；当温度超过 60℃ 后，温度变

化对 O2 进入气相中的比例影响较小。CO2 进入

气相的比例随温度的升高而缓慢增加。同时，随

着温度升高，气相中 O2 的纯度不断下降，气相

中 CO2 的纯度则随着温度的升高而不断增加。

  结合上述压力、温度变化(温度 0～200℃、

压力 0～24 MPa)对分离效果的影响，并考虑 O2 
进入气相中的比例和 O2 的纯度发现，当高压气

液分离器温度为 27℃、压力为 8 MPa 时，O2 进

入气相的比例较高达到 89.29%，同时可以得到

较高纯度的氧气(纯度 83.33%)。该分离参数将

作为基于氧气回收的超临界水氧化系统的优化

参数。

4.3 物料能耗成本分析

4.3.1 回收氧气与不回收氧气的超临界水氧化系统

物料能耗成本估算

  在高压气液分离器最佳分离参数下，对回收

氧气与不回收氧气的超临界水氧化系统物料能耗

成本进行估算。物料能耗成本主要包括以下几个

方面：

  (1)系统运行所需补充氧量、蒸发水以及电

消耗的费用。不回收氧气的超临界水氧化系统中

补充氧量、蒸发水以及电消耗量分别为 1.8 kg/h、
36 kg/h 和 7.302 kW•h，而回收氧气的超临界水氧

化系统中补充氧量、蒸发水以及电消耗量分别

为 0.996 kg/h、36 kg/h 和 7.441 kW•h。同时，

按照工业液氧[6]、蒸发水[8]、电[17]的单价分别

为 650 元/t、4 元/m3、0.8 元/kW•h 可计算得出系

统总的物料和能耗成本。

  (2)CO2 回收。SCWO 系统处理有机废液的

图 4 温度变化对高压气液分离器中 O2、CO2 在气相中比例和纯度的影响(P＝8 MPa)

Fig. 4 Effects of temperature change on the distribution of O2 and CO2 in gas phase(P＝8 MPa)
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最终产物中含有大量的 CO2。当系统未采用氧气

回收工艺时，最终产物中分离出的 CO2 纯度偏低

(纯度约 50%)，不能销售。而基于氧气回收的超

临界水氧化系统不仅可以回收氧气，还可进一步

实现 CO2 的分离提纯(90%～95%)，其收益可按

照售价 450 元/t 计算[8]。

  (3)热水收益。从水膜反应器出来的最终产

物预热待处理的有机废液和上支路蒸发水，换热

后的热流体再通过换热器换热产生热水，本系统

每小时可获得 70℃ 的热水 195 kg，热水收益按

照 20 元/t 计算[8]。

  此外，本文重点讨论基于氧气回收的 SCWO 
系统物料能耗成本，而整体系统运行的人工费用、

设备维护费、折旧费等则不在本文讨论范围。

4.3.2 物料能耗成本分析结果

  根据上述计算可以得出回收氧气与不回收氧

气的 SCWO 系统物料能耗成本对比(表 3)。通过

表 3 可以看出，当过氧量系数为 2 时，基于氧气

回收的 SCWO 系统运行过程中补充氧量降低，

用于给补充氧量加压的压缩机功率下降。由于系

统增添氧气循环泵，回收氧气较不回收的 SCWO 
系统耗电量有所增加。而从经济角度出发，基于

氧气回收的 SCWO 系统增加的耗电费用明显低

于回收氧气所得的经济收益。采用回收氧气工艺

后，氧气投资费用降低 45%，整体系统的物料能

耗成本从 6.469＋(―2.91)＝3.559 元/kg COD 下
降至 6.601＋(―3.79)＝2.811 元/kg COD。

4.3.3 过氧量系数对系统物料能耗成本的影响

  根据上述系统物料能耗成本计算的方法，研

究不同过氧量系数的变化对回收氧气与不回收氧

气的 SCWO 系统物料能耗成本的影响，结果如

图 5 所示。

  由图 5 可看出，随着过氧量系数的增加，

回收氧气和不回收氧气的  SCWO 系统物料能

耗成本均增加。当过氧量系数由 1.25 增加到 3 
时，不回收氧气的 SCWO 系统物料能耗成本由 
2.81 元/kg COD 上升为 4.8 元/kg COD，增长十

分迅速。采用氧气回收工艺后，大量反应剩余

表 3 回收氧气与不回收氧气的 SCWO 系统物料能耗成本对比

Table 3 Material and energy consumption cost comparison of SCWO system with and without oxygen recovery

注：成本中带“－”数值为收益，其他为能耗成本
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氧气被循环利用，SCWO 系统物料能耗成本由 
2.56 元/kg COD 上升为 3.14 元/kg COD，增长缓

慢。当过氧量系数为 1.25 时，基于氧气回收的 
SCWO 系统物料能耗成本为 2.56 元/kg COD，

同比下降  8 . 9%。当过氧量系数为  3  时，基

于氧气回收的  S C W O  系统物料能耗成本为  
3.14 元/kg COD，同比下降 34.5%，随着过氧量

系数的增加，系统物料能耗成本同比下降趋势不

断变大。

5 结  论

  采用 PSRK 模型对 O2 和 CO2 的分离过程

进行了模拟，讨论高压气液分离器内压力、

温度等参数对 O2 和 CO2 分离的影响。结果表

明，高压水吸收法能较好地实现 O2 和 CO2 的
分离。随着高压气液分离器内压力的增加，气

相中 O2 的纯度增加，但 O2 进入气相的比例下

降，即高压有利于 O2 的提纯，但不利于气液分

离；随着高压气液分离器内温度的升高，气相

中 O2 的纯度下降，O2 进入气相的比例缓慢上

升。通过对比发现，温度变化对 O2 和 CO2 分
离效果的影响小于压力变化的影响。综合 O2 进
入气相中比例和 O2 的纯度，当高压气液分离器

内压力为 8 MPa、温度为 27℃ 时，O2 进入气相

中的比例较高(89.29%)，同时可以得到较高纯度

的氧气(纯度 83.33%)。

  通过 Aspen Plus 建立基于氧气回收的超临界水

氧化系统模拟流程，对整体系统物料能耗成本进

行分析发现：当过氧量系数为 2 时，基于氧气回收

的 SCWO 系统物料能耗成本为 2.811 元/kg COD，

同比下降 21.01%；随着过氧量系数的增加，系

统物料能耗成本同比下降趋势变大，该工艺的经

济优势更加明显。
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