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摘要:对化学吸收法二氧化碳捕集工艺流程及不同贫富液换热分流技术进行了详细介绍ꎬ分析了不同富液分流技术能耗指

标的差异ꎬ同时对不同形式换热设备特点及性能进行了分析介绍ꎮ 化学吸收法碳捕集工艺中ꎬ富液分流技术作为一种节能优化

手段可以在一定程度上减少解吸蒸气消耗ꎬ从而降低装置的综合能耗ꎮ 传统富液分流技术一般分为贫富液换热器换热后分流

和换热前分流ꎬ其优缺点各有不同ꎬ一般在工程实施过程中需要根据蒸气及循环冷却水单价及装置一次性投资数额进行经济性

分析比较ꎬ从而选择相适应的分流方案ꎮ 而在新型高效低解吸温度胺液出现后ꎬ富液分流技术优化空间得到了极大的提升ꎮ 因

为胺液可以在较低温度下发生解吸ꎬ可以根据胺液特性与余热资源温度进行匹配后ꎬ选择多级分流技术ꎬ从而提高碳捕集装置

的节能降耗效果ꎮ
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　 　 为应对全球气候变化挑战ꎬ１９９７ 年«京都议定

书»诞生ꎬ这是人类历史上首次以法规的形式限制

温室气体排放的文件ꎮ 而到了 ２０１５ 年ꎬ在中国和世

界各国的共同努力下ꎬ里程碑式的«巴黎协定» [１] 达

成ꎬ标志着全球应对气候变化迈出了卓越的一步ꎮ
中国作为世界最大的发展中国家ꎬ在全球气候峰会

上宣布提高国家自主贡献力度ꎬ采取措施力争 ２０３０
年前二氧化碳排放达到峰值[２]ꎬ努力争取 ２０６０ 年前

实现碳中和ꎮ 中国“双碳”目标的提出向全世界展

现了我们的大国担当ꎬ和福泽世界人民的决心ꎮ 要

实现“双碳”目标ꎬ碳捕集、利用与封存(ＣＣＵＳ) [３] 这

一被世界各国公认的碳减排技术是必不可少的手

段ꎮ 其中碳捕集尤其是低浓度碳源的碳捕集技术是

重中之重ꎬ而化学吸收法是目前全球范围内可大规

模工程化实施的比较成熟的低浓度碳源碳捕集技术

之一ꎮ 但化学吸收法也存在能耗及投资高的弊端ꎬ
所以对于化学吸收法节能降耗的研究和技术攻关一

直都是世界各国业内人士的关注重点ꎮ 本文中对基

于传统胺液和低解吸温度新型高效复合胺液的碳捕

集工艺进行了介绍ꎬ并分析了其中作为重要节能优

化手段的富液分流技术的多样形式特点ꎬ以及采用

不同分流技术后的装置能源消耗情况ꎮ 对于化学吸
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收法碳捕集技术未来的工程化实施ꎬ节能降耗技术

的发展ꎬ低成本碳捕集装置的建设等方面提供强有

力的技术支撑ꎮ

１　 化学胺吸收法碳捕集基本流程

１􀆰 １　 典型工艺流程

化学胺吸收法碳捕集工艺典型流程[４] 是原料

气从吸收塔底部进入吸收塔ꎬ在吸收塔内原料气中

ＣＯ２ 与来自解吸塔釜的贫胺液发生吸收反应ꎬ吸收

ＣＯ２ 净化后的原料气从吸收塔顶排出ꎮ 贫胺液在吸

收塔内吸收 ＣＯ２ 饱和后形成富胺液从吸收塔底排

出ꎬ经贫富胺液换热器升温后进入解吸塔进行热解

吸ꎮ 解吸过程所需的热量由塔釜设置的蒸气再沸器

提供ꎮ 解吸后的贫胺液由解吸塔塔底排出ꎬ经贫富

胺液换热器及后冷却器冷却后进入吸收塔循环吸收

ＣＯ２ꎮ 产品二氧化碳通过解吸塔顶排出送往后续工

段ꎮ 典型流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 典型化学胺吸收法碳捕集流程

１􀆰 ２　 典型传统碳捕集流程富液分流技术

早期典型传统碳捕集流程中换热系统较为简

单ꎬ原因在于传统试剂的解吸温度高ꎬ同时在贫富液

换热器中因受制于换热器的端差限制ꎬ贫富液换热

器中的富液很难气化ꎬ所以富液仅能以显热形式换

取贫液热量ꎬ从而造成系统内贫液的热量无法实现

充分利用ꎬ后续还要在后冷器中消耗额外冷量进行

贫液的冷却以满足吸收温度要求ꎮ 基于上述原因ꎬ
对于能够进行能量优化的富液分流技术的运用就会

受到一定的限制ꎮ 为了充分利用系统内外的低品位

热量ꎬ降低捕集系统能耗ꎬ富液分流位置可以设在贫

富液换热器前(图 ２)或后(图 ３)ꎮ
图 ２ 中分流位置处富液温度较低ꎬ分流富液可

以与更低温度余热资源换热ꎬ与此同时ꎬ因贫富液换

热器内发生的是显热换热ꎬ受换热器端差限制[３]ꎬ
富液温升与不分流流程是一致的ꎬ所以富液能够从

贫液中带走的热量比不分流工艺有所减少ꎬ这就造

成进入后冷器的贫液温度比不分流工况下有所提高ꎬ

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 富液分流流程—贫富液换热器前分流

图 ３　 富液分流流程—贫富液换热器后分流

从而需要消耗更多冷量对其进行降温ꎬ捕集系统冷

耗增加ꎬ所以工程中应根据余热资源品味进行能量

优化分析ꎬ经过计算在可回收余热总量大于额外增

加的冷量消耗的前提下ꎬ再进行一次投资和运行成

本的经济性分析从而决定是否采用贫富液换热前富

液分流技术ꎮ 而图 ３ 中分流位置富液温度较高ꎬ对
所需换热余热资源的品味要求就会相应提高ꎬ但此

分流方案能够回收的热量会全部抵消不分流工艺中

的解吸热量消耗ꎬ而不额外增加系统胺液所需冷

耗[５]ꎬ工程实施中同样需要根据一次投资和运行成

本的经济性分析来确定是否采用此富液分流技术ꎮ
１􀆰 ３　 系统内外余热资源

余热热源可以选用系统内或系统外资源ꎬ但需

要对余热品味提出一定的要求ꎮ 系统内的余热资源

主要分为 ３ 部分ꎬ一是解吸塔再沸器排出的蒸气凝

结水ꎬ二是解吸塔顶产品气ꎬ三是换热后的贫液ꎬ以
１００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置系统为例ꎬ３ 股热源信息汇总

见表 １ꎮ
表 １　 １００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置系统内余热信息统计表

　 蒸气凝结水 解吸塔顶气相 换热后贫液

余热温度 / ℃ １３０~１４０ ８０~９０ ５０~６０

流股状态 液相 气相 液相

余热流股流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ~１６０ ~１４０ ~３０００

从上述系统内余热资源情况看ꎬ贫液品味最低ꎬ
余热利用难度较高ꎬ除非采取新型高效设备如热泵

等才可以实现回收ꎮ 塔顶气利用难度次之ꎬ蒸气凝
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结水一般温度在 １３０ ~ １４０℃范围内ꎬ可以考虑与富

胺液直接换热回收热量ꎮ
目前对于很多行业尤其是石化行业ꎬ全厂余热

资源已经进行过多轮回收利用改造ꎬ高品位热源基

本已经完成回收ꎬ可利用在碳捕集装置的外部余热

资源并不丰富ꎬ当然也不排除少数可用资源ꎮ 工程

中根据项目具体情况选用温度 １００℃以上余热资源

进行回收利用ꎬ达到节能降耗的目的ꎮ
１􀆰 ４　 余热资源利用案例分析

假设基于传统胺液的 １００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置可

利用余热资源仅为再沸器出口 １４０℃凝结水ꎬ３ 种流

程主要操作参数及能耗情况见表 ２ꎮ
表 ２　 基于传统胺液的 １００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置

主要操作参数和能耗

　 图 １ 流程 图 ２ 流程 图 ３ 流程

贫富液换热器中富液是否气化 否 否 否

胺液循环量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３０００ ３０００ ３０００

凝结水进出口温度 / ℃ — １４０~６０ １４０~１１０

凝结水量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １６０ １４０ １５０

富液分流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３００ ３００ ３００

富液出吸收塔温度 / ℃ ５０ ５０ ５０

贫液出解吸塔温度 / ℃ １１０ １１０ １１０

贫富液换热后富液温度 / ℃ １００ １００ １００

贫液进吸收塔温度 / ℃ ４０ ４０ ４０

进后冷器贫液温度 / ℃ ６０ ６５ ６０

后冷消耗循环水量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ５２５０ ６５６３ ５２５０

解吸蒸气耗量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １６０ １４０ １５０

从表 ２ 可以看出ꎬ不同分流技术带来的能耗变

化比较明显ꎬ图 ２ 流程蒸气消耗最小ꎬ但是循环冷却

水的消耗却最大ꎮ 经济性分析的结果会根据不同地

区的公用工程单价而发生变化ꎬ同时考虑一次投资

成本ꎬ同一分流流程在不同地域的项目中不一定完

全适用ꎬ需要根据实际情况一地一策ꎮ

２　 新型高效低解吸温度吸收剂贫富液换热
分流工艺流程

２􀆰 １　 新型高效低解吸温度吸收剂特性

随着 ＣＣＵＳ 技术的发展ꎬ全球各国都在投入大

量资源进行碳捕集技术的研究ꎮ 在化学吸收法领

域ꎬ高效吸收剂的研究是核心要素ꎬ在此基础之上同

时开展工艺流程的优化ꎬ深度挖掘匹配冷热流股ꎬ达
到更低能耗的目标ꎮ 在此期间低解吸热、低解吸温

度的新型复合胺液是所有从业者争相研究的理想试

剂ꎮ 新型吸收剂的低解吸热对降低解吸能耗起到至

关重要的作用ꎬ而低解吸温度特性则可在低解吸热

基础之上继续优化换热网络ꎬ进一步节能降耗ꎮ
新型高效低解吸温度胺液在较低温度即发生解

吸和二氧化碳气化ꎬ在整个贫富胺液换热过程中因

富液发生相变吸热ꎬ所以可以带走更多贫液的热量ꎬ
从而减少了解吸塔釜热量的消耗ꎮ 同时基于上述特

性可以在流程中优化换热网络ꎬ充分匹配利用系统

内外余热资源ꎬ以达到更加节能的目的ꎬ常见新型低

解吸温度胺液富液分流流程见图 ４ꎮ

图 ４　 低泡点新型高效胺液富液分流流程

２􀆰 ２　 基于低解吸温度新型胺液的富液分流技术及

特点

基于低解吸温度新型胺液特性ꎬ图 ４ 流程优化

换热方案ꎬ设置两级贫富液换热器ꎬ在一级贫富液换

热器后进行富液分流ꎮ 该流程方案充分考虑了能量

的梯级利用以及换热设备的工程实施难度ꎬ两级换

热设备实现不同的换热功能ꎮ 通过对二级贫富液换

热器形式进行特殊设计ꎬ以实现二级换热器内发生

富液低温高效气化ꎬ尽可能多带走贫液中的热量ꎬ同
时又通过一级贫富液换热器实现全流量贫富液的液

液换热ꎬ保证换热后贫液温度足够低ꎮ 在一二级贫

富液换热器中间位置设置富液分流ꎬ既能保证一级

贫富液换热后贫液温度降到足够低ꎬ又能使分流富

液尽可能多换取外部余热资源ꎮ 该流程中ꎬ二级贫

富液换热器的设计选型尤为重要ꎬ需要对贫富液流

量及热量进行合理匹配ꎬ对换热器形式及压降要求

等也需要重点关注ꎮ 基于低解吸温度新型胺液的碳

捕集装置主要操作参数和能耗指标见表 ３ꎮ
表 ３　 基于低解吸温度新型胺液的 １００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置

主要操作参数和能耗

　 图 ４ 流程

贫富液换热器中富液是否气化 是

胺液循环量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３０００

凝结水进出口温度 / ℃ １４０ / ６０

凝结水量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １３０

􀅰３４２􀅰
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续表

　 图 ４ 流程

富液分流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ５００

富液出吸收塔温度 / ℃ ４２

贫液出解吸塔温度 / ℃ １１０

贫富液换热后富液温度 / ℃ １００

贫液进吸收塔温度 / ℃ ４０

进后冷器贫液温度 / ℃ ４５

后冷消耗循环水量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １３２０

解吸蒸气耗量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １３０

由表 ３ 可以看出ꎬ新型胺液因解吸热低所以热

耗水平较低ꎬ而较低的解吸温度特性又可以进一步

进行节能分流优化ꎬ所以最终的蒸气消耗及冷却水

消耗值都较低ꎮ

３　 不同富液分流技术能耗分析

现以年产百万吨碳捕集流程为例ꎬ通过实例分

析(图 １~图 ４) ４ 种不同分流流程的能耗变化情况ꎬ
详见表 ４ꎮ 表中数据基于胺液循环量为 ３ ０００ ｔ / ｈꎻ
余热资源为 １４０℃蒸气凝结水ꎮ

表 ４　 １００ 万 ｔ / ａ 碳捕集装置不同富液分流工艺技术

能耗变化分析表

　 图 １ 图 ２ 图 ３ 图 ４

贫富液换热器中富液是否气化 否 否 否 二级气化

凝结水进口温度 / ℃ — １４０ １４０ １４０

凝结水出口温度 / ℃ — ６０ １１０ ７０

富液分流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) — ３００ ３００ ３００

进后冷器贫液温度 / ℃ ６０ ６５ ６０ ４５

后冷器循环水年变化量 / (万 ｔ􀅰ｈ－１) — ＋１０５０ ０ －３１５０

蒸气年变化量 / (万 ｔ􀅰ｈ－１) — －１６ －８ －２４

吨产品综合能耗变化量 / (ＧＪ􀅰ｔ－１) — －０􀆰 ３１８ －０􀆰 １７２ －０􀆰 ５９５

　 　 注:表中图 １ 流程为无富液分流基础流程ꎬ图 ２、图 ３、图 ４ 流程

为采用不同技术的富液分流流程ꎬ能耗增减量都基于图 １ 流程ꎮ

由表 ４ 分析结果可以看出ꎬ不同的富液分流流

程都会不同程度减少解吸蒸气的消耗量ꎬ图 ２ 流程

蒸气减少量较大ꎬ可达 １６ 万 ｔ / ａꎬ但同时该流程每年

会增加 １ ０５０ 万 ｔ 循环冷却水的消耗ꎮ 而图 ４ 流程

无论是蒸气还是冷却水消耗都明显降低ꎬ该流程的

关键在于二级贫富液换热器内发生了富液低温气化

反应ꎬ富液通过相变用潜热及反应热带走贫液显热ꎮ

理论上希望用尽可能少的富液去换取贫液热量ꎬ其
余富液尽可能和外部余热换热ꎬ但实际实施中不可

能无限制减少ꎬ因为在贫富液换热过程中ꎬ流量和热

量的匹配非常关键ꎬ如果极致追求小富液量、大气化

量ꎬ计算时就会发生换热器内冷热流体温度交叉的

问题ꎬ即局部冷流体的温度高于热流体温度ꎬ这个在

实际过程中是不可能实现的ꎮ 所以虽然以增大换热

面积为代价也不可能无限制减少富液流量ꎬ实际工

程项目中需要根据胺液的泡点、反应热等参数进行

详细数据匹配ꎮ 另外图 ４ 流程对于换热器性能要求

较高ꎬ需要在工程实施过程中重点关注ꎮ

４　 贫富液换热器形式的选择

４􀆰 １　 贫富液换热器的重要性

贫富液换热器是碳捕集装置整个流程中非常关

键的换热设备ꎬ作用是将捕集系统内的自有余热热

量转化为被期望热量送至解吸工段ꎮ 该设备的效率

高低对捕集流程蒸气和循环冷却水的消耗影响非常

大ꎮ 经计算贫富液换热器端差每降低 ５℃ꎬ蒸气消

耗可减少 １０％ꎬ循环冷却水的消耗可减少 ８％ꎮ 另

外低解吸温度新型胺液会在贫富液换热器内实现

富液气化ꎬ而不同的富液分流形式及温压参数选

取会使换热设备内的富液气化率有所不同ꎮ 富液

气化对贫富液换热器的性能及设计制造要求会更

加苛刻ꎮ
４􀆰 ２　 贫富液换热器形式及特点

贫富液换热器的形式可以采用列管式换热器、
胶垫式板式换热器、全焊接板式换热器、降膜式换热

器等各种形式ꎮ 传统上用得较多的为胶垫式板式换

热器和列管式换热器ꎬ胶垫式板式换热器具有明显

优势ꎮ 胶垫式板式换热器是由具有一定波纹形状的

金属片叠装而成的高效换热设备ꎬ具有换热效率高、
热损失小、结构紧凑、占地面积小等特点ꎬ传热系数

比列管式换热器高 ３~５ 倍ꎬ占地面积为列管式换热

器的二分之一到三分之一ꎬ换热端差比列管式换热

器低 ５~７℃ꎬ所以在现有碳捕集运行装置中被广泛

采用ꎮ 列管式换热器具有结构简单、坚固耐用的特

点ꎬ但是换热效率远不及胶垫式板式换热器ꎮ 胶垫

式板式换热器虽然有很多优点ꎬ但由于板片之间采

用橡胶密封垫片密封[６]ꎬ不耐高温和高压ꎮ 密封胶

垫多采用三元乙丙、丁晴橡胶、氟橡胶等材质ꎬ使
用过程中存在老化问题ꎬ尤其是有机胺的溶胀问

题ꎬ实际工程中需要根据具体胺液性能配置抗溶

胀胶垫ꎮ

􀅰４４２􀅰
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全焊接板换整个板片束全部采用本体材料焊接

而成ꎬ不采用任何非金属密封材料ꎬ因而有较高的耐

温、耐压性能ꎮ 其具有类似板式换热器的波纹板结

构ꎬ同时采用更为先进的全焊接工艺密封ꎬ无垫片设

计ꎬ加上多种金属及合金材料的选择ꎬ确保全焊式换

热器适用于更大温度范围以及更高设计压力的工艺

场合ꎮ 板壳式换热器作为全焊接板式换热器的一种

崭新形式ꎬ在两相换热领域具有更高换热效率ꎬ尤其

在冷流体气化工况表现突出ꎮ
降膜换热器的结构由器体、器帽、器底 ３ 部分组

成ꎬ器帽中有物料布液盘和分配板ꎮ 布液装置可以

根据降膜换热器的尺寸和需求设计成多管束分配器

形式ꎬ以实现均匀分布物料ꎮ 降膜换热器多用于降

膜蒸发ꎬ过程是将料液自降膜蒸发器加热室上管箱

加入ꎬ经液体分布及成膜装置ꎬ均匀分配到各换热管

内ꎬ在重力和真空诱导及气流作用下ꎬ呈均匀膜状自

上而下流动ꎮ 流动过程中ꎬ被壳程加热介质加热气

化ꎬ产生的蒸气与液相共同进入蒸发器的分离室ꎬ气
液充分分离ꎮ

降膜换热器优点是维修和清洗方便ꎬ传热面积

大、气化率高、操作弹性大ꎮ 目前降膜式换热器广泛

用于水或有机溶液的蒸发浓缩过程以及废液处理工

段ꎬ而在胺法碳捕集工艺中涉及到富液气化的贫富

液换热器也可以考虑降膜换热形式ꎬ但该领域的应

用目前还在研究阶段ꎬ尚未实现工业应用ꎮ

５　 结论

化学吸收法二氧化碳捕集工艺流程中ꎬ吸收剂

的选择至关重要ꎬ吸收剂的性能决定了能耗剂耗水

平ꎮ 而根据吸收剂的性能特点进行流程优化尤其是

贫富液自换热流程的优化可以进一步节能降耗ꎮ 对

于不同试剂选用不同贫富液换热流程的同时ꎬ还需

要根据每段换热特点匹配选择相适应的换热器形

式ꎬ才能达到预期节能目标ꎮ

参考文献

[１] 徐小峰.通往«巴黎协定»之路[Ｊ] .气象科技进展ꎬ２０２４ꎬ１４(５):

２－８.

[２] 胡山鹰ꎬ金涌ꎬ张臻烨.发展新质生产力实现碳中和[Ｊ / ＯＬ].发电

技术ꎬ２０２４.ＤＯＩ:１０.１２０９６ / ｊ.２０９６－４５２８.ｐｇｔ.２４２２２.

[３] 张道伟ꎬ李利军ꎬ谢振威ꎬ等.石油行业碳捕集技术[Ｍ].北京:石

油工业出版社ꎬ２０２３:１－６ꎬ５７－５８.

[４] 魏青ꎬ张振涛ꎬ王瑞祥ꎬ等.醇胺法碳捕集技术的研究进展[ Ｊ] .环

境工程技术学报ꎬ２０２５ꎬ１５(１):９０－９９.

[５] 中国石油天然气集团有限公司ꎬ中国昆仑工程有限公司.一种二

氧化碳捕集系统及二氧化碳处理系统:ＣＮ ＺＬ２０２３２０９４８８７９. ７

[Ｐ].２０２３－０８－１８.

[６] 李强.ＣＯ２ 化学吸收系统高效全焊接板式换热器研究[Ｄ].杭州:

浙江大学ꎬ２０２１.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜

　 　 (上接第 ２４０ 页)
[５] 孙启文ꎬ杨正伟ꎬ张宗森.一种从费托合成油品中分离含氧化合

物和 １－己烯的方法:ＣＮ ２０１６１０２２６８６５.９[Ｐ].２０１６－０４－１３.

[６] 孙启文ꎬ杨正伟ꎬ张宗森.一种从碳氢混合物料中分离提纯 １－

己烯的方法:ＣＮ ２０１４１００６２０６２.５[Ｐ].２０１４－０２－２４.

[７] 杨正伟ꎬ孙启文.萃取精馏脱高温费托合成 Ｃ６ 馏分中的含氧化

合物[Ｊ] .石油化工ꎬ２０１６ꎬ４５(４):４０２－４０７.

[８] 孙启文ꎬ杨正伟ꎬ张宗森.一种从碳氢(氧)混合物料中分离提纯

１－辛烯的方法:ＣＮ ２０１３１０３０３０４７.０[Ｐ].２０１３－０７－１５.

[９] 孙汝柳.促进传递膜在烯烃 / 烷烃分离中的应用进展[ Ｊ] .石油

化工ꎬ２０１７ꎬ４６(３):３７６－３８３.

[１０] 徐志康ꎬ刘振梅ꎬ戴清文.基于溶解－扩散机理的聚合物膜分离

烯烃 / 烷烃的研究进展[Ｊ] .石油化工ꎬ２００２ꎬ３１(２):１３５－１４０.

[１１] Ｙｏｓｈｉｎｏ ＭꎬＳａｔｏｓｈｉ Ｎ ＳꎬＫｉｔａ Ｈꎬ ｅｔ ａｌ. Ｏｌｅｆｉｎ / ｐａｒａｆｆｉｎ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ

ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ ｏｆ ｃａｒｂｏｎｉｚｅｄ ｍｅｍｂｒａｎｅｓ ｄｅｒｉｖｅｄ ｆｒｏｍ ａｎ ａｓｙｍｍｅｔｒｉｃ

ｈｏｌｌｏｗ ｆｉｂｅｒ ｍｅｍｂｒａｎｅ ｏｆ ６ＦＤＡ / ＢＰＤＡ￣ＤＤＢＴ ｃｏｐｏｌｙｉｍｉｄｅ [ Ｊ] .

Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｍｅｍｂｒａｎｅ Ｓｃｉｅｎｃｅꎬ２００３ꎬ２１５(１ / ２):１６９－１８３.

[１２] 孙振海ꎬ李滨ꎬ郭春垒ꎬ等.介孔二氧化硅合成及其吸附分离性

能研究[Ｊ] .无机盐工业ꎬ２０２１ꎬ５３(７):６８－７２.

[１３] 赵闯ꎬ李犇ꎬ范景新ꎬ等.多孔材料烷烃 / 烯烃分离技术的研究

[Ｊ] .无机盐工业ꎬ２０１９ꎬ５１(８):７９－８２.

[１４] 赵闯ꎬ苏文利ꎬ臧甲忠ꎬ等.两种 ＡｇＸ 改性吸附剂的烷烃 / 烯烃的

分离技术[Ｊ] .无机盐工业ꎬ２０１９ꎬ５１(７):１００－１０３.

[１５] 李阳ꎬ屈一新ꎬ王际东.费托合成油 Ｃ６ 馏分中提取烯烃的工艺

优化模拟[Ｊ] .北京服装学院学报:自然科学版ꎬ２０１９ꎬ３９(３):

５９－６５.

[１６] Ｌｉ Ｒ ＬꎬＸｉｎｇ Ｈ ＢꎬＹａｎｇ Ｑ Ｗꎬｅｔ ａｌ.Ｓｅｌｅｃｔｉｖｅ ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ １￣ｈｅｘｅｎｅ

ａｇａｉｎｓｔ ｎ￣ｈｅｘａｎｅ ｉｎ ｉｏｎｉｃ ｌｉｑｕｉｄｓ ｗｉｔｈ ｏｒ ｗｉｔｈｏｕｔ ｓｉｌｖｅｒ ｓａｌｔ[Ｊ].Ｉｎｄｕｓ￣

ｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｒｅｓｅａｒｃｈꎬ２０１２ꎬ５１(２５):８５８８－８５９７.

[１７] 李如龙.离子液体在乙烯 / 乙烷、１－己烯 / 正己烷分离中的应用

基础研究[Ｄ].杭州:浙江大学ꎬ２０１２.

[１８] Ｚｈｕ ＬꎬＬｉ Ｆ ＦꎬＺｈｕ Ｊ Ｑꎬｅｔ ａｌ.Ｌｉｑｕｉｄ￣ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ ｔｅｒｎａｒｙ ｓｙｓ￣

ｔｅｍｓ ｏｆ １￣ｈｅｘｅｎｅ / ｈｅｘａｎｅ ａｎｄ ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ ｓｏｌｖｅｎｔｓ[ Ｊ] .Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｐａ￣

ｐｅｒｓꎬ２０１６ꎬ７０(５):５８５－５９３.

[１９] Ｗａｎｇ ＹꎬＨａｏ Ｗ ＹꎬＪａｃｑｕｅｍｉｎ Ｊꎬｅｔ ａｌ.Ｅｎｈａｎｃｉｎｇ ｌｉｑｕｉｄ￣ｐｈａｓｅ ｏｌｅ￣

ｆｉｎ￣ｐａｒａｆｆｉｎ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎｓ ｕｓｉｎｇ ｎｏｖｅｌ ｓｉｌｖｅｒ￣ｂａｓｅｄ ｉｏｎｉｃ ｌｉｑｕｉｄｓ[ Ｊ] .

Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｄａｔａꎬ２０１５ꎬ６０(１):２８－３６.

[２０] 于睿ꎬ韩学芹ꎬ张凡龙ꎬ等.离子液体作为正己烷 / １－己烯精馏萃

取剂的实验研究[Ｊ] .山东化工ꎬ２０２２.５１(２２):６－８.

[２１] 李虎ꎬ张自生ꎬ陈久州ꎬ等.新型银基低共熔溶剂制备及其在 １－

己烯 / 正己烷分离中的应用[Ｊ] .化工学报ꎬ２０２１ꎬ７２(８):４２０４－

４２１４.■

􀅰５４２􀅰




