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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对天然气非催化部分氧化制还原气后采用的 ＭＤＥＡ 法脱除硫化氢和二氧化碳工艺过程进行模

拟研究ꎮ 考察了液气比、操作压力和 ＭＤＥＡ 溶液质量分数对还原气脱硫脱碳效果的影响ꎮ 灵敏度分析结果表明ꎬ随着液气比

的升高、吸收塔操作压力的升高、ＭＤＥＡ 溶液质量分数的增大ꎬ塔顶出口的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数先呈线性规律减小后逐渐趋

于变缓的趋势ꎮ 灵敏度分析模拟给出了最佳操作参数ꎬ即吸收塔 １、塔 ２ 液气比分别为 １２􀆰 ６、４２􀆰 ６ ｋｇ / ｋｇꎬ吸收塔 ２ 操作压力为

３００ ｋＰａꎬＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４６％ꎮ
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　 　 天然气非催化部分氧化工艺利用天然气与氧气

反应放出大量热量ꎬ在高温条件下完成天然气彻底

转化ꎬ 特点是产生的合成气 Ｈ２ / ＣＯ 比为 １􀆰 ７ ~
１􀆰 ８[１]ꎬ适合于甲醇、费托合成等工艺[２]ꎮ 以天然气

为原料ꎬ由合成气作为还原剂用于直接还原铁矿石

得到铁ꎬ可以用来作为冶炼优质钢、特殊钢的纯净原

料ꎬ也可作为铸造、铁合金、粉末冶金等工艺的含铁

原料ꎮ 这种工艺不用焦炭炼铁ꎬ原料使用冷压球团

而非烧结矿ꎬ所以是一种优质、低耗、低污染的炼铁

新工艺ꎬ也是全世界钢铁冶金的前沿技术之一ꎮ 天

然气非催化部分氧化制备的还原气中一般含有多种

酸气杂质ꎬ如 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 等ꎬ在进行铁矿石的还原前

需要脱除ꎬ净化气 Ｈ２Ｓ≤２０ ｍｇ / ｍ３ꎬ氧化度(Ｈ２Ｏ＋
ＣＯ２) / (Ｈ２＋ＣＯ＋Ｈ２Ｏ＋ＣＯ２)≤５％才能使用ꎮ 醇胺法

至今仍是国内外应用最广泛的酸性天然气脱硫脱碳

工艺方法ꎬ国内已有超过 ５０ 年的使用经验[３]ꎬ在众

多醇胺溶液中ꎬ改性的 ＭＤＥＡ(Ｎ－甲基二乙醇胺)由
于吸收负荷高、腐蚀性小、化学稳定性好、再生热负

荷低、溶液不易发泡降解等优点ꎬ成为应用最广泛的

脱碳剂之一[４－５]ꎬ在国内外得到了广泛的应用ꎮ 本

文中利用 Ａｓｐｅｎ 模拟软件对 ４􀆰 ８×１０４ ｍ３ / ｄ 的还原

气脱硫脱碳装置进行了流程模拟ꎬ分析研究气液比、
操作压力和 ＭＤＥＡ 溶液浓度等工艺参数对生产装

置的影响ꎬ得到优化后的工艺参数ꎬ为还原气脱硫脱

碳装置的设计和生产操作提供重要理论依据ꎮ

１　 ＭＤＥＡ 净化工艺流程

ＭＤＥＡ 净化工艺流程如图 １ 所示ꎮ
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１—吸收塔 １ꎻ２—冷凝器 １ꎻ３—气液分离器 １ꎻ４—压缩机ꎻ
５—富液泵ꎻ６—吸收塔 ２ꎻ７—冷凝器 ２ꎻ８—气液分离器 ２ꎻ
９—贫液泵 １ꎻ１０—贫液泵 ２ꎻ１１—冷凝器 ４ꎻ１２—闪蒸罐ꎻ
１３—过滤器ꎻ１４—热交换器ꎻ１５—再生塔ꎻ１６—冷凝器 ３ꎻ

１７—气液分离器 ３ꎻ１８—再沸器

图 １　 ＭＤＥＡ 净化工艺流程

天然气非催化部分氧化后的气体经除尘降温后

(温度约 ４０℃)进入吸收塔 １ 底部ꎬ与塔内自上而下

的 ＭＤＥＡ 溶液逆流接触吸收绝大部分 Ｈ２Ｓ 及部分

ＳＯ２ 和 ＣＯＳꎬ出吸收塔的混合气(常温)进入塔顶冷

凝器ꎬ将因吸收升温的混合气体冷却至 ４０℃ꎬ混合

气进行气液分离ꎬ回收 ＭＤＥＡ 吸收液ꎻ出吸收塔 １
的还原气(净化后的煤气约 １２２ ｋＰａ)经冷却和气液

分离后送至压缩机提压(提压后还原气的压力约

３００ ｋＰａ)ꎬ与经压缩机提压后还原气与竖炉炉顶气

一起进入吸收塔 ２ꎬ进一步净化还原气后送入竖炉ꎬ
吸收塔底部出来的富胺液去溶剂再生单元ꎮ

从吸收塔来的富胺液经过闪蒸罐ꎬ闪蒸出一部

分气体后经过滤器过滤ꎬ再经热交换器换热后将温

度升到 ８０℃左右进入再生塔再生ꎬ再生塔顶出来的

蒸汽和酸性气体经再生塔塔顶冷凝器 ３ 冷凝至

５０℃后进入气液分离器 ３ꎻ再沸器用蒸汽作热源ꎬ为
溶剂再生提供必要的热量ꎮ 再生塔塔底出来的再生

贫液经热交换器、冷却器 ４ 冷却到 ４０℃ꎬ经贫液泵 １
和贫液泵 ２ 加压后去吸收塔 １ 和吸收塔 ２ 循环使用ꎮ

２　 还原气净化流程模拟分析

２􀆰 １　 状态方程的选取及模型建立

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 自带的针对天然气脱除酸性气

体开发的 Ａｍｉｎｅ Ｐａｃｋａｇｅ 模型ꎬ对天然气非催化部

分氧化制还原气的净化工艺流程进行模拟ꎮ Ａｍｉｎｅ
Ｐａｃｋａｇｅ 模 型 包 括 Ｋｅｎｔ － Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 模 型 和 Ｌｉ －
ＭａｔｈｅｒꎬＫｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 模型采用拟平衡常数方法表

示与 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 气相压力平衡的酸气负荷ꎬ由于此

模型能较好地关联实验数据ꎬ且计算简单ꎬ具有较好

的准确性ꎬ至今仍被广泛使用[６－７]ꎬ本文中选用了

Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 模型作为 ＭＤＥＡ 溶液吸收酸气过程

的热力学模型ꎬ根据 ＭＤＥＡ 脱硫脱碳工艺流程ꎬ建
立 Ａｓｐｅｎ ｐｌｕｓ 模型ꎬ具体见图 ２ꎮ

ＡＢＳＯＲＢＥ１—吸收塔 １ꎻＡＢＳＯＲＢＥ２—吸收塔 ２ꎻＲＥＧＥＮＥＲＡ—再生塔

图 ２　 还原气净化工艺模拟流程

　 　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立的过程模型中ꎬ３ 个主要装置吸

收塔 １、吸收塔 ２ 和再生塔均选用 Ｒａｄ Ｆｒａｃ 模块ꎬ对
于动力学平衡采用 ＫＥＮＴ－ＥＩＳＥＮＢＲＧ 方法来模拟

Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 等与胺的化学反应过程ꎬ对于 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２

吸收过程产生的热力学平衡ꎬ采用修正的Ｃｌａｕｓ－Ｃｌａ￣
ｐｅｙｒｏｎ 方程来提供ꎬ模块选取情况见表 １ꎮ 在每块

塔板上的反应选用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 推荐热力学包 ＥＨＯＴ￣

ＣＡ 中规定的反应ꎬ而 ＣＯ２、Ｈ２、ＣＯ 及低碳烃服从

Ｈｅｎｒｙ 定律ꎬ气体状态方程选用 ＥＬＥＣＮＲＴＬꎬ模块

ＳＰＬＩＴ 为分割器ꎬ用于分配 ２ 个流股的比例ꎬ保持吸

收剂在循环回路的循环量不变ꎬ模块 ＨＥＡＴ１ 为冷却

器ꎬ将一部分贫液冷却到 ６０ ~ ８５℃ꎮ 用建立的

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 过程模型模拟了所建的还原气净化装

置ꎬ模块选取见表 １ꎮ
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表 １　 模拟计算中所选模块

流程图中名称 模块 流程图中名称 模块

吸收塔 １ Ｆｌａｓｈ 泵 ２ Ｐｕｍｐ

吸收塔 ２ Ｆｌａｓｈ 贫富液换热器 Ｈｅａｔｘ

压缩机 Ｃｏｍｐｒ 贫液冷却器 Ｈｅａｔｘ

闪蒸罐 Ｆｌａｓｈ 溶剂再生塔 Ｒａｄ Ｆｒａｃ

泵 １ Ｐｕｍｐ 分流器 ＦＳｐｌｉｔ

２􀆰 ２　 模拟结果

本文中所研究的还原气净化装置处理规模为

４􀆰 ８× １０４ ｍ３ / ｄꎬ还原气具体组分的体积分数见

表 ２、表 ３ꎮ

表 ２　 还原气 １ 组成 ％

物料成分 Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ ＣＨ４ Ｈ２Ｏ Ｈ２Ｓ

５０􀆰 ７０ ２３􀆰 ９５ ５􀆰 ４０ ０􀆰 ０３ １６􀆰 ８０ ０􀆰 ０５

表 ３　 还原气 ２ 组成 ％

物料成分 Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ ＣＨ４ Ｈ２Ｏ Ｈ２Ｓ

３３􀆰 ８５ １７􀆰 ９０ ２２􀆰 ３２ ０ ２５􀆰 ８９ ０

对净化装置进行流程模拟ꎬ经过参数修正ꎬ模拟

流程得以收敛ꎬ表 ４ 和表 ５ 为模拟计算结果与运行

值的对比ꎬ由表 ４ 和表 ５ 可知ꎬ净化系统主要物流的

温度、压力及组成的模拟运算结果与实际运行参数
表 ４　 吸收塔 １ 和 ２ 主要运行值与计算值对比

项目
还原气 １(进) 净化气 １(出) 还原气 ２(进) 净化气 ２(出) 闪蒸气 酸气

运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 运行值 运行值 计算值

温度 / ℃ ４０ ４０ ３６ ４０ ６０ ６０ ４０ ４０ ５０ ５０ １０３ １０１􀆰 ５５

压力 / ｋＰａ １２０ １２０ １２０ １２０ ３００ ３００ ３００ ３００ ２２１ ２２０ １２９ １３０

气相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ５２８􀆰 ７５ ５２８􀆰 ７５ ４９０ ４９５􀆰 ８２ ２０２ ２０１􀆰 ５９ ３１２ ３１７􀆰 ７７ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０６２ ２７８ ２８７􀆰 ０３

ｘ(Ｈ２) / ％ ５０􀆰 ７０ ５０􀆰 ７０ ５８ ６０􀆰 ４０ ３２ ３３􀆰 ８５ ６２ ６３􀆰 ２８ ５７􀆰 ４１ ０ ０􀆰 ０００８

ｘ(ＣＯ) / ％ ２３􀆰 ９５ ２３􀆰 ９５ ２８􀆰 ３６ ２８􀆰 ５３ １５􀆰 １ １７􀆰 ９０ ２９􀆰 ３ ３１􀆰 ３２ ３０􀆰 ３８ ０ ０􀆰 ０００４

ｘ(ＣＯ２) / ％ ５􀆰 ４０ ５􀆰 ４０ ３􀆰 ２２ ３􀆰 ４１ ２４ ２２􀆰 ３２ ２􀆰 ３ ２􀆰 １９ — ５􀆰 ９４ ５３􀆰 ５０ ５４􀆰 ４９

ｘ(Ｈ２Ｏ) / ％ １６􀆰 ９０ １６􀆰 ９０ ４􀆰 ２１ ４􀆰 ２６ ２７ ２５􀆰 ８９ １􀆰 ５ １􀆰 ６９ — ３􀆰 ９０ ４３􀆰 ２０ ４４􀆰 ００

ρ(Ｈ２Ｓ) / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ７６０􀆰 ０ ７５８􀆰 ９３ ７９􀆰 ２ ８０􀆰 ７５ ０ ０ ９􀆰 １ ９􀆰 ５１ — ２９􀆰 ３２ ３４７􀆰 ８ ３５１􀆰 ５３

ＭＤＥＡ 质量分数 / ％ ０ ０ — ３􀆰 ５×１０－５ ０ ０ — １􀆰 ５×１０－５ — ４􀆰 ６×１０－５ — ９􀆰 ６×１０－４

表 ５　 再生塔进、出物料主要运行值与计算值对比

项目
吸收塔 １ 贫液(进) 吸收塔 １ 富液 吸收塔 ２ 贫液(进) 吸收塔 ２ 富液 再生塔富液(进) 再生塔贫液(出)

运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值 运行值 计算值

温度 / ℃ ４０ ４０􀆰 １３ ３８ ４０ ４０ ４０􀆰 １３ ３９ ４０ ９０ ８７􀆰 １８ １０３ １０１􀆰 ５９

压力 / ｋＰａ ５００ ５００ １２０ １２０ ５００ ５００ ３００ ３００ ２１８ ２１８ １２９ １３０

液相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４􀆰 ８ ４􀆰 ５８ — ５􀆰 ８６ ２３ ２２􀆰 ５０ — ２２􀆰 ６１ — ２８􀆰 ３８ — ２８􀆰 ３３

ρ(Ｈ２Ｓ) / (ｇ􀅰Ｌ－１) — ７􀆰 ０×１０－４ — ２􀆰 ３×１０－３ — ７􀆰 ０×１０－４ — ４􀆰 ７×１０－４ — ３􀆰 ２８×１０－３ — ７􀆰 ０×１０－４

ρ(ＣＯ２) / (ｇ􀅰Ｌ－１) — ０􀆰 ０２５ — ０􀆰 ０５７ — ０􀆰 ０２５ — ０􀆰 ０９３ — ０􀆰 ８７１ — ０􀆰 ０２５

ｗ(ＭＤＥＡ) / ％ ４６ ４５􀆰 ８４ — ４３􀆰 ３２ ４６ ４５􀆰 ８４ — ４２􀆰 ３１ — ４３􀆰 ２５ ４６ ４５􀆰 ８４

相比ꎬ误差均不超过 ５％ꎬ上述模型可以用来研究该

净化装置的运行状况ꎬ利用该模型对工艺参数和工

艺流程进一步优化ꎮ

３　 工艺参数优化

３􀆰 １　 吸收塔液气比的优化

液气比 ｑＬ / ｑＧ 是影响吸收塔的重要因素(ｑＬ 为

吸收塔 １ 中吸收剂的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｑＧ 为吸收塔 ２
中还原气气体质量流量ꎬｋｇ / ｈ)ꎮ 在还原气气体流

量组成和理论塔板数不变的情况下ꎬ改变液气比ꎬ分
析液气比对吸收塔 １ 和吸收塔 ２ 出口的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ
的摩尔分数的影响ꎬ结果如图 ３、图 ４ 所示ꎮ

由图 ３ 和图 ４ 可知ꎬ随着液气比增加ꎬ吸收塔 １
和吸收塔 ２ 塔顶出口的 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数都

􀅰８０２􀅰
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１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ３　 液气比对吸收塔 １ 出口的 ＣＯ２ 和

Ｈ２Ｓ 的摩尔分数的影响

１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ４　 液气比对吸收塔 ２ 出口的 ＣＯ２ 和

Ｈ２Ｓ 的摩尔分数的影响

在减小ꎬＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数与液气比呈线性关

系ꎮ 对于吸收塔 １ 塔顶出口中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔

分数ꎬ当液气比大于 １２􀆰 ６ 时ꎬ塔顶出口中 ＣＯ２ 和

Ｈ２Ｓ 的摩尔分数下降缓慢ꎬ而对于吸收塔 ２ 塔顶出

口中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数ꎬ当液气比大于 ４２􀆰 ６
时ꎬ塔顶出口中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数下降缓慢ꎬ
原因是由于在吸收过程中逐渐增大液气比ꎬ在塔顶

达到气液相平衡ꎬ液气比的增大此时不能有效降低

塔顶出口中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数ꎮ 吸收塔 ２ 塔

顶出口中还原气中 Ｈ２Ｓ 的含量和还原气的氧化度

需要控制在一定范围内(Ｈ２Ｓ≤２０ ｍｇ / ｍ３ꎬ还原气的

氧化度≤５％)ꎬ如果 Ｈ２Ｓ 的含量和还原气的氧化度

太低ꎬ吸收剂 ＭＤＥＡ 的消耗增加ꎬ同时使后续工艺

再沸器蒸汽的消耗量增加ꎻ而 Ｈ２Ｓ 的含量和还原气

的氧化度过高ꎬ吸收推动力减小ꎬ会造成吸收塔 １ 和

吸收塔 ２ 塔顶出口 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数太高ꎬ不
满足后续工艺的要求ꎬ综合考虑ꎬ吸收塔 １、吸收塔 ２
对应的液气比分别为 １５􀆰 ６、４２􀆰 ６ꎮ 在吸收塔 １ 液气

比为 １２􀆰 ６ꎬ吸收塔 ２ 液气比为 ４２􀆰 ６ 时ꎬ吸收塔 ２ 塔

顶出口中 Ｈ２Ｓ 含量和还原气的氧化度分别为

９􀆰 ５１ ｍｇ / ｍ３、３􀆰 ９４％ꎬ满足还原气净化要求ꎮ
３􀆰 ２　 操作压力

在 ＭＤＥＡ 贫液质量分数为 ４６％ꎬ原料气的温度

为 ４０℃的条件下ꎬ模拟了不同操作压力对吸收效果

的影响ꎬ具体见图 ５ꎮ

１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ５　 吸收塔操作压力对吸收塔 ２ 出口的

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数的影响

由图 ５ 可以看出ꎬ随着吸收塔 ２ 操作压力的增

加吸收塔 ２ 塔顶出口中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数呈

现出先线性减小后逐渐变缓的趋势ꎮ 这是因为提高

操作压力使得单位体积的分子数增多ꎬ增加分子有

效碰撞的几率ꎬＭＤＥＡ 与 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 发生反应的几

率增大ꎬ有利于吸收过程的进行ꎬ从而降低塔顶出口

气中 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数ꎮ 压力增加到一定数

值后曲线的斜率变小ꎬ原因可能是操作压力增大致

使增加了吸收塔板间的压降ꎬ导致 ＭＤＥＡ 溶液发

泡ꎬ从而影响吸收效果ꎬ综合考虑ꎬ吸收塔 ２ 操作压

力为 ３００ ｋＰａꎮ 在吸收塔 ２ 操作压力为 ３００ ｋＰａ 时ꎬ
吸收塔 ２ 塔顶出口中 Ｈ２Ｓ 含量和还原气的氧化度

分别为 ９􀆰 ５１ ｍｇ / ｍ３、３􀆰 ９４％ꎬ满足还原气净化要求ꎮ
３􀆰 ３　 ＭＤＥＡ 溶液质量分数对净化效果的影响规律

在原料气温度为 ４０℃ꎬ吸收塔 １ 和吸收塔 ２ 的

操作压力分别为 １２０、３００ ｋＰａꎬ模拟了 ＭＤＥＡ 溶液

质量分数对吸收效果的影响规律ꎬ具体见图 ６、图 ７ꎮ

１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ６　 ＭＤＥＡ 溶液质量分数对吸收塔 １ 出口的

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数的影响

由图 ６ 和图 ７ 可以看出ꎬ随着 ＭＤＥＡ 溶液质量

分数的增大ꎬ吸收塔 １ 和吸收塔 ２ 塔顶出口气中

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数呈现出先线性减小后逐渐变

缓的情况ꎬ在 ＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４６％时ꎬ吸收

􀅰９０２􀅰
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塔 ２ 塔顶出口中 ＣＯ２ 的摩尔分数呈现水平趋势ꎬ说
明在此情况下ꎬＭＤＥＡ 溶液质量分数的增大对 ＣＯ２

的吸收影响不大ꎮ 这主要是因为在低质量分数ꎬ
ＭＤＥＡ 溶液质量分数的增大ꎬ提高了 ＭＤＥＡ 溶液与

ＣＯ２ 的浓度梯度ꎬ增加了气液传质ꎬ但当 ＭＤＥＡ 质

量分数过高时ꎬＭＤＥＡ 溶液的黏度也随之增大ꎬ从而

抑制了其对 ＣＯ２ 的吸收ꎮ 在 ＭＤＥＡ 溶液质量分数

为 ４６％时ꎬ吸收塔 ２ 塔顶出口中 Ｈ２Ｓ 含量和还原气

的氧化度分别为 ９􀆰 ５１ ｍｇ / ｍ３、３􀆰 ９４％ꎬ满足还原气

净化要求ꎮ

１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ７　 ＭＤＥＡ 溶液质量分数对吸收塔 ２ 出口的

ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数的影响

４　 结论

(１)随着液气比、吸收塔操作压力以及 ＭＤＥＡ
质量分数的增加ꎬ吸收塔 １ 和塔 ２ 塔顶出口的 ＣＯ２

和 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数先呈线性规律减小并逐渐趋于

变缓的趋势ꎮ
(２)当 ＭＤＥＡ 溶液质量分数一定时ꎬ液气比的

增加将使 ＭＤＥＡ 的消耗增加以及系统总能耗的升

高ꎬ因此ꎬ应在满足净化气气质要求的前提下ꎬ尽量

减少液气比ꎬ从而使再生部分的能耗降低ꎮ
(３) Ａｓｐｅｎｐｌｕｓ 模拟结果ꎬ在设定条件下ꎬ进口

还原气量为 ４􀆰 ８ × １０４ ｍ３ / ｄꎬ吸收塔 ２ 塔顶出口中

Ｈ２Ｓ 含量和还原气的氧化度分别为 ９􀆰 ５１ ｍｇ / ｍ３、
３􀆰 ９４％ꎬ满足还原气净化要求ꎮ

(４)灵敏度分析结果表明ꎬ吸收塔 １ 和塔 ２ 液

气比分别为 １２􀆰 ６、４２􀆰 ６ ｋｇ / ｋｇꎬ吸收塔 ２ 操作压力为

３００ ｋＰａꎬＭＤＥＡ 溶液质量分数为 ４６％为最佳操作

条件ꎮ
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新技术助力二氧化碳高效转化为甲醇

　 　 中国科学技术大学教授曾杰研究团队近期构筑出铂—

硫化钼原子级分散催化剂ꎬ并有效拉近了催化剂表面铂单

原子之间的距离ꎬ从而实现“单中心近邻原子协同催化”这

一新型作用机制ꎬ突破了人们对单原子之间互不干扰的传

统认识ꎮ 该催化剂可将二氧化碳高效转化为甲醇ꎮ

把二氧化碳转化为甲醇、甲酸等清洁液体燃料ꎬ不仅能

缓解碳排放引发的温室效应ꎬ还将成为理想的能源补充形

式ꎮ 科研人员介绍ꎬ在这种新型催化剂中ꎬ铂以原子级别分

散在载体表面ꎬ实现了最大化的贵金属原子利用率ꎬ降低了

材料成本ꎮ 过去的制备手段合成的单原子催化剂负载量很

低ꎬ导致整体催化效率不高ꎬ但在该项目中ꎬ科研人员在保

持贵金属原子级别分散的同时ꎬ将其负载量提高到 ７􀆰 ５％ꎬ

达到贵金属催化剂实用化对负载量的要求ꎬ大大加快了单

原子催化剂从实验室走向工业界的进程ꎮ (新华网)
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