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相变型多元胺基 ＣＯ２ 吸收剂的
固相析出抑制及性能优化
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(１.中石化石油工程设计有限公司油气工艺设计所ꎬ山东 东营 ２５７０２６ꎻ
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摘要:针对相变型多元胺基 ＣＯ２ 吸收剂易析出固体导致 ＣＯ２ 捕集性能恶化的问题ꎬ以三乙烯四胺(ＴＥＴＡ)为主要吸收剂、
正丙醇(ｎ－ＰｒＯＨ)为分相剂、二乙醇胺(ＤＥＡ)为调节剂ꎬ设计了 ＴＥＴＡ / ＤＥＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / Ｈ２Ｏ 相变吸收剂体系ꎮ 实验表明ꎬ调节剂

ＤＥＡ 可显著延长固体析出时间并降低体系粘度ꎮ 通过优化筛选ꎬ确定最佳配比为 ２９％ ＴＥＴＡ / １％ ＤＥＡ / ４０％ ｎ－ＰｒＯＨ / ３０％
Ｈ２Ｏꎬ该体系 ＣＯ２ 负载能力达 ３􀆰 ５６ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相负载达 ６􀆰 ３１ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相 ＣＯ２ 分布率 ９７􀆰 ４７％ꎬ固体析出时间由 １１０ ｍｉｎ 延长至

５４０ ｍｉｎꎮ 性能测试显示ꎬ添加 ＤＥＡ 可显著降低富相粘度ꎬ在 ３０~５０℃测试温度下粘度降幅均超 ２０％ꎮ 分子动力学模拟揭示其

作用机理:ＤＥＡ 产物与 ＴＥＴＡ 产物相互作用ꎬ切断部分 ＴＥＴＡ 产物间的氢键ꎬ有效抑制大型离子团簇的形成ꎮ
关键词:三乙烯四胺ꎻ相变吸收剂ꎻ固体析出ꎻＣＯ２ 吸收ꎻ粘度
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　 　 随着全球对气候变化的关注和各国碳中和目标

的提出ꎬ二氧化碳捕集、利用和封存( ＣＣＵＳ) 等低

碳、低能耗技术作为减少温室气体排放、实现碳中和

目标、促进可持续发展的重要技术途径日益受到关

注[１]ꎮ 化学吸收是一种比较成熟的 ＣＯ２ 捕集技

术[２]ꎬ这种吸收体系ꎬ如工业上常用的有机胺溶液ꎬ
吸收速度快ꎬＣＯ２ 脱除率高ꎬ但溶剂腐蚀性强ꎬ工艺

能耗高ꎬ限制了大规模工业 ＣＯ２ 捕集[３]ꎮ 近年来ꎬ

学者们致力于开发新的化学吸收系统[４]ꎬ优化吸收

和再生过程[５]ꎬ以实现低能耗的大规模 ＣＯ２ 捕集ꎮ
相变型吸收剂溶剂被认为是有前景的 ＣＯ２ 吸

收剂ꎬ因为它们具有降低再生能耗的巨大潜力[６－７]ꎮ
大多数新鲜的相变吸收剂是均相的ꎬ在 ＣＯ２ 吸收或

温度变化后ꎬ溶剂分离成 ２ 个不混溶的相ꎬ即富 ＣＯ２

相和贫 ＣＯ２ 相ꎮ 通常ꎬ贫相为液体ꎬ而富相可以是

液体或固体[８－９]ꎮ 虽然目前的研究主要集中在基于
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胺的相分离系统上ꎬ但关键障碍仍然存在ꎬ包括溶剂

挥发性、过量的富相体积 ( > ５０％) [６ꎬ１０－１２] 和粘度

(>１００ ｍＰａ􀅰ｓ) [１３－１６]ꎬ从根本上限制了工业部署ꎮ
近年来ꎬ针对 ＣＯ２ 捕集的相变吸收剂被广泛开

发ꎮ Ｍａｏ 等[１６] 报道了二亚乙基三胺 ３ －羟基吡啶

[ＤＥＴＡ][３ＨＰｙｒ]与二甘醇单丁醚(ＤＧＭＥ)和水组

成相变吸收剂吸收 ＣＯ２ꎬ总吸收容量达到 ２􀆰 ６７ ｍｏｌ / ｋｇꎬ
而富相的体积占总溶剂的 ３６􀆰 ３％ꎬ富相的粘度为

２８􀆰 １ ｍＰａ􀅰ｓꎮＷａｎｇ 等[１７] 开发了包含二亚乙基三胺

１－甲基咪唑的相分离溶剂ꎬ该体系对模拟烟气的吸

收容量为 ６􀆰 ５１ ｍｏｌ ＣＯ２ / Ｌꎬ富相体积分数为 ４２􀆰 ２％ꎬ
在 ３９３ Ｋ 条件下ꎬ循环 ３ 次后再生效率仍保持在

９０％以上ꎮ Ｚｈｏｕ 等[１８] 研究了[ＴＥＴＡ]Ｂｒ－五甲基二

亚乙基三胺(ＰＭＤＥＴＡ) －Ｈ２Ｏ 相分离体系ꎬ发现当

[ＴＥＴＡ]Ｂｒ 与 ＰＭＤＥＴＡ 的摩尔比为 ３ ∶７时ꎬ该体系

在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 下表现出 ２􀆰 ６３１ ｍｏｌ ＣＯ２ / Ｌ 的吸收容

量ꎬ平衡后富相占 ４６％ꎮ
目前ꎬ一些研究集中在使用乙醇(ＥｔＯＨ)或正丙

醇(ｎ－ＰｒＯＨ)作为相分离剂ꎬ以优化相分离吸收剂

的吸收和解吸过程[１９]ꎮ Ｌｖ 等[２０]设计了一种使用二

乙烯三胺咪唑([ＤＥＴＡＨ] [ Ｉｍ]) －ＥｔＯＨ－Ｈ２Ｏ 的

相分离系统ꎮ 发现负载量为 １􀆰 ５４８ ｍｏｌ ＣＯ２ / ｍｏｌ 吸
收剂ꎬ富相体积分数为 ３２％ꎬ在 ３１３􀆰 ２５ Ｋ 下富相粘

度为 ９􀆰 ５７ ｍＰａ􀅰ｓꎮ发现产物[ Ｉｍ] －Ｈ 和 ＥｔＯＨ 可以

促进氨基甲酸酯的分解ꎮ Ｚｈａｎ 等[２１] 报道了一种双

官能 ＩＬ 二亚乙基三胺 １ꎬ ２ꎬ ４ －三唑 ([ ＤＥＴＡＨ]
[Ｔｚ])－ｎ－ＰｒＯＨ－Ｈ２Ｏ 相分离吸收剂ꎮ 总 ＣＯ２ 负载

容量为 １􀆰 ７８４ ｍｏｌ ＣＯ２ / ｍｏｌ ＩＬꎬ同时占总体积的

４４％ꎬ粘度只有 ２􀆰 ５７ ｍＰａ􀅰ｓ ( ３０３􀆰 １５ Ｋ)ꎮ Ｓｏｎｇ
等[２２]报道了四亚乙基五胺 Ｌ－脯氨酸的总吸收容量

([ＴＥＰＡＨ][Ｐｒｏ]) / ｎ－ＰｒＯＨ / Ｈ２Ｏ 为 ２􀆰 ０１ ｍｏｌ ＣＯ２ /
ｍｏｌ 吸收剂ꎬ富相体积占 ４１％ꎬ３１３􀆰 １５ Ｋ 下粘度仅为

８􀆰 ０６ ｍＰａ􀅰ｓꎬ富相再生效率为 ８４􀆰 ４％ꎮ
胺与 ＣＯ２ 反应形成氨基甲酸根阴离子和铵阳

离子ꎬ它们之间容易形成分子间氢键[２３－２４]ꎮ 对于多

元胺如二乙烯三胺(ＤＥＴＡ)、三乙烯四胺(ＴＥＴＡ)ꎬ
ＣＯ２ 吸收产物之间的氢键作用较强ꎬ粘度显著增加ꎬ
甚至导致产物自聚集并从溶液中沉淀析出固

体[２５－２６]ꎮ 通过分子动力学模拟ꎬＴａｏ 等[２７] 和 Ｍａｌｈｏｔｒａ
等[２８]发现 ＣＯ２ 产物的粘度与分子间氢键的数量和

强度密切相关ꎬ可以推测在相变吸收剂中粘性或凝

胶状 ＣＯ２ 产物的形成很可能是由于产物分子间形

成大量强氢键所致ꎮ 为了避免凝胶状产物的形成ꎬ
一种可行的方法是抑制分子间氢键的数量ꎬ这可

以通过加入适当的调节剂参与氢键的竞争性结合

来实现[２９] ꎮ
在本文中ꎬ采用 ＴＥＴＡ 作为主要吸收剂ꎬ ｎ －

ＰｒＯＨ 作为 ＣＯ２ 捕集的分相剂ꎬ以及 ＤＥＡ 作为调节

剂ꎮ 筛选了不同组成的 ＴＥＴＡ / ｎ －ＰｒＯＨ / ＤＥＡ / Ｈ２Ｏ
相变吸收剂以及分析其相变现象ꎬ考察了不同质量

ＤＥＡ 对 ＣＯ２ 负载能力与固体析出时间的影响ꎬ评估

了不同温度与时间对体系粘度的影响ꎮ 通过分子动

力学模拟对相变吸收剂的相分离和反应机理进行了

深入研究[３０]ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 试剂与仪器

药品:ＴＥＴＡ、ＤＥＡ、乙醇胺(ＭＥＡ)、ＮꎬＮ－二甲基

乙酰胺(ＤＭＡＣ)、ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)、Ｎ－甲
基乙醇胺(ＭＡＥ)、ｎ－ＰｒＯＨꎬ均购自上海麦克林生化

科技股份有限公司ꎻ二甲基亚砜(ＤＭＳＯ)、乙二醇

(ＥＧ)ꎬ均购自天津科密欧化学试剂有限公司ꎻＣＯ２ꎬ
购自保定市北方特种气体有限公司ꎮ

仪器:旋转粘度计ꎬＮＤＪ－５Ｓꎬ上海昌吉地质仪器

有限公司ꎻ电子天平ꎬＪＡ５００３ꎬ上海舜宇恒平科学仪

器有限公司ꎻ循环恒温水浴锅ꎬＨＷＹ－５０１ꎬ上海昌吉

地质仪器有限公司ꎻ玻璃转子流量计ꎬＬＺＢ－３ＷＢꎬ常
州双环热工仪表有限公司ꎻ集热式磁力搅拌恒温水

浴锅ꎬＤＦ－１０１Ｓꎬ上海力辰邦西仪器科技有限公司ꎻ
四路气体配气柜ꎬ定制ꎬ北京市华云有限公司ꎮ
１􀆰 ２　 ＣＯ２ 吸收实验

采用 ＣＯ２ 鼓泡反应器研究相分离行为及 ＣＯ２

吸收性能ꎮ 实验系统如图 １ 所示ꎬ主要由气瓶、ＣＯ２

气体质量流量控制器、鼓泡吸收器及恒温水浴槽组

成ꎮ 模拟 ＣＯ２ 气体通过质量流量控制器调控ꎬ待流

量稳定后通入鼓泡吸收器ꎬ结合出口流量计数据判

断吸收终点ꎮ

图 １　 ＣＯ２ 吸收装置

实验采用纯 ＣＯ２(流量 １２０ ｍＬ / ｍｉｎꎬ在 ４０℃、常
压条件下持续 １２０ ｍｉｎ)ꎬ将 ４ 种分相剂(ｎ－ＰｒＯＨ、
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ＤＭＳＯ、ＤＭＡＣ、ＤＭＦ)分别与 ４ 种调节剂(ＥＧ、ＭＥＡ、
ＤＥＡ、ＭＡＥ)组合ꎬ形成 ４ 组体系:组一( ＴＥＴＡ / ｎ －
ＰｒＯＨ /调节剂 / Ｈ２Ｏ)、组二 ( ＴＥＴＡ / ＤＭＳＯ /调节剂 /
Ｈ２Ｏ)、 组 三 ( ＴＥＴＡ / ＤＭＡＣ /调 节 剂 / Ｈ２Ｏ)、 组 四

(ＴＥＴＡ / ＤＭＦ /调节剂 / Ｈ２Ｏ)ꎬ测试 ＣＯ２ 在各组体系

中的吸收相变行为ꎮ 吸收结束后ꎬ饱和溶液发生

液－液分相ꎬ通过观察上下相状态及分相特征ꎬ筛选

出分相效果最佳且固体析出滞后时间最长的体系ꎮ
１􀆰 ３　 ＣＯ２ 负载测定实验

本实验 ＣＯ２ 负载测定装置为实验室定制(利用

连通器原理)ꎬ如图 ２ 所示ꎮ 采用酸碱中和原理ꎬ分
别用 ２ ｍｏｌ / Ｌ ＨＣｌ 进行滴定ꎬ测定上相(贫相)和下

相(富相)的 ＣＯ２ 负载量ꎬ然后利用公式计算体系总

ＣＯ２ 负载ꎮ

图 ２　 ＣＯ２ 负载装置

原理为:由 ２ ｍｏｌ / Ｌ 盐酸与贫相 /富相反应后释

放出的 ＣＯ２ 所形成的压差ꎬ推动 Ｕ 型管内液面变化

进行测量(Ｕ 型管内液体 ２ ｍｏｌ / Ｌ 为硫酸)ꎮ 未与烧

瓶连通时ꎬＵ 型管内两端液面保持齐平ꎬ记录与大气

相连通时 Ｕ 型管初始读数(Ｖ１)ꎬ取 ３００ μＬ 贫相 /富
相溶液于反应烧瓶中ꎬ将 Ｕ 型管与烧瓶连通ꎬ取
３ ｍＬ 的稀盐酸溶液(２ ｍｏｌ / Ｌ)滴定到烧瓶中ꎬ打开

磁力搅拌器使二者充分反应ꎬ充分反应后调整 Ｕ 型

管液面左右相平ꎬ记录 Ｕ 型管最终读数(Ｖ２)ꎮ
式(１)、(２)为 ＣＯ２ 负载计算方法ꎬ将所得数据

带入即可得负载量ꎮ
贫富相负载

Ｃ１ ＝ ｎ × [(Ｖ２ － Ｖ１ － ３) / (２４􀆰 ４ × ０􀆰 ３)] (１)

　 　 混合负载
Ｃ ＝ (Ｃ１Ｖ３ ＋ Ｃ２Ｖ４) / (Ｖ３ ＋ Ｖ４) (２)

式中ꎬ２４􀆰 ４ 为室温 ２５℃下 １ ｍｏｌ 气体对应的体积ꎻｎ
为富相稀释倍数ꎻＶ１ 为 Ｕ 型管内初始读数ꎬｍＬꎻＶ２

为 Ｕ 型管内最终读数ꎬｍＬꎻＶ３ 为富相体积ꎬｍＬꎻＶ４

为贫相体积ꎬｍＬꎮ
１􀆰 ４　 粘度测试实验

粘度是液－液相变吸收体系能否适应工业场景

应用的重要影响因素ꎮ 粘度直接表现为溶液流动

性ꎬ粘度越大ꎬ表观流动性就越差ꎬ富相易变为固体

从而堵塞管路ꎻ在微观上表现为阻碍吸收过程中

ＣＯ２ 的扩散ꎬ不利于溶液的传质ꎮ 通过 ＮＤＪ－５Ｓ 旋

转粘度计测试不同吸收时间(１０、２０、４０、６０、８０、１００、
１２０ ｍｉｎ)添加调节剂前后的粘度、ＣＯ２ 负载、以及不

同温度(３０、４０、５０℃)下添加调节剂前后的粘度ꎮ
测量粘度时ꎬ确保粘度计平稳地放置在水平桌

面上ꎮ 通过观察气泡水平仪内的小气泡准确地居于

中心ꎬ以保证测量的精准性ꎮ 待测液体必须经历水

浴加热ꎬ达到实验所需的特定温度ꎬ保持 １０ ｍｉｎ 后

进行粘度的测定ꎮ 然而在向水浴装置添加溶剂时ꎬ
防止溶剂洒出或溢出ꎮ 此外ꎬ注意水浴装置内的水

面高度ꎬ始终低于待测装置的管口ꎬ避免水溅入待测

溶剂ꎮ
通过调节 ＴＥＴＡ 和 ＤＥＡ 的配比(保持 ＴＥＴＡ＋

ＤＥＡ 的质量分数占 ３０％)吸收 ＣＯ２ꎬ并观察富相出

现固体的时间与测试不同比例的 ＣＯ２ 负载ꎬ筛选

ＴＥＴＡ＋ＤＥＡ 的最佳配比ꎮ
１􀆰 ５　 分子动力学模拟

通过分子动力学模拟ꎬ研究 ＴＥＴＡ / ＴＥＴＡＨ＋、
ＤＥＡ / ＤＥＡＨ＋、Ｈ２Ｏ 及 ｎ－ＰｒＯＨ 之间的相互作用ꎬ包
括 ＴＥＴＡＨ＋ (ＣＯＯ－ ) ２、ＴＥＴＡＨ

＋
２ＣＯＯ

－、ＤＥＡＨ＋、ＤＥＡ￣
ＣＯＯ－、Ｈ２Ｏ 与 ｎ－ＰｒＯＨ 等组分ꎮ

２　 结果与讨论

ＴＥＴＡ 含有 ２ 个伯胺(图 ３)ꎬ具有较高的 ＣＯ２

吸收能力ꎬ以其作为吸收剂ꎮ 在 ４０℃下ꎬ１８％ ＴＥＴＡ
(质量浓度等效于 ３０％ ＭＥＡ)的 ＣＯ２ 吸收负载量是

ＭＥＡ 的 ３ 倍左右ꎬ且再生能耗低以及循环容量大ꎮ
由于 ＴＥＴＡ 胺基较多ꎬ产物之间会形成较强的氢键

网络ꎬ导致粘度增大ꎬ固相析出ꎮ

图 ３　 ＴＥＴＡ 分子结构式

２􀆰 １　 ＴＥＴＡ －分相剂 －调节剂 －Ｈ２Ｏ 相变吸收剂

ＣＯ２ 吸收实验

体系筛选时ꎬ选取比例为 ２５％ ＴＥＴＡ＋４０％分相

剂 ５％调节剂＋３０％ Ｈ２Ｏꎮ 以固体形成时间作为初

步判定抑制固体析出效果的指标(吸收后放置环境

均为常温)ꎮ
由表 １ 和图 ４ 可知ꎬ未添加调节剂时ꎬＴＥＴＡ /

ＤＭＳＯ / Ｈ２Ｏ 体系短时间内即生成固体ꎻ且添加的 ４
种调节剂对该体系的抑制固体析出效果均不理想ꎬ
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下相流动性差甚至完全固化ꎮ 对于 ＴＥＴＡ / ＤＭＡＣ /
调节剂 / Ｈ２Ｏ 体系ꎬ在 ４０℃吸收 ＣＯ２ 后均未分相ꎬ将
体系置于 ６０℃水浴中升温后分相效果改善ꎮ 此外ꎬ
添加调节剂时ꎬＴＥＴＡ / ＤＭＡＣ /调节剂 / Ｈ２Ｏ 体系仍较

快产生固体:添加 ＥＧ 使固体出现时间延长 １１􀆰 ５ ｈꎬ但
该体系需在 ６０℃下才能分相ꎻ添加 ＭＥＡ 后固体出

现时间延长 ９􀆰 ５ ｈꎬ同样需在 ６０℃下实现分相ꎻ添加

ＤＥＡ 后固体出现时间仅延长 １􀆰 ５ ｈꎬ且 ６０℃下分相

效果不明显ꎻ添加 ＭＡＥ 后固体出现时间延长 ３􀆰 ５ ｈꎬ
且 ６０℃ 下分相效果良好ꎮ 对于 ＴＥＴＡ / ＤＭＡ /调节

剂 / Ｈ２Ｏ 体系ꎬ未添加调节剂时ꎬ下相快速完全固

化ꎻ添加调节剂后ꎬ４０℃下分相效果均不明显ꎬ而在

６０℃ 下静置一段时间后分相 效 果 良 好ꎮ 对 于

ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ /调节剂 / Ｈ２Ｏ 体系ꎬ未添加调节剂

时ꎬ４０℃下分相效果不明显ꎬ６０℃下则分相明显ꎻ添
加不同调节剂后ꎬ均在 ４０℃ 下表现出明显分相效

果ꎮ 其中ꎬ添加 ＥＧ 的体系下相形成较坚硬的固体ꎻ
添加 ＭＥＡ 与 ＭＡＥ 后固体析出时间较短ꎻ添加 ＤＥＡ
的体系在常温下出现固体的时间为 ５５ ｈꎬ７０ ｈ 后下

相完全固化ꎬ降粘效果显著提升ꎮ
表 １　 不同 ＴＥＴＡ /分相剂 /调节剂 / Ｈ２Ｏ 体系的分相情况

分相剂 调节剂 分相情况

ＤＭＳＯ 未添加 　 ４０℃ꎬ下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＥＧ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎬ且下相流动性较差ꎻ６０℃ꎬ放置 １０ ｍｉｎ 分相不明显ꎬ６０ ｍｉｎ 后下相由液相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＭＥＡ 　 ４０℃ꎬ下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＤＥＡ 　 ４０℃ꎬ下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＭＡＥ 　 ４０℃ꎬ下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

ＤＭＡＣ 未添加 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎬ且下相流动性较差ꎻ６０℃ꎬ放置 １０ ｍｉｎ 分相不明显ꎬ３０ ｍｉｎ 后下相由液相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＥＧ 　 ４０℃ꎬ分相效果较差ꎻ６０℃ꎬ放置 ６ ｍｉｎ 分相效果明显ꎬ上相澄清透明ꎬ下相较为粘稠ꎻ常温下放置 １２ ｈ 开始出现固体ꎮ

　 ＭＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果较差ꎻ６０℃ꎬ放置 ８ ｍｉｎ 分相效果明显ꎬ上相澄清透明ꎬ下相较为粘稠ꎻ常温下放置 １０ ｈ 开始出现固体ꎮ

　
ＤＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎬ且下相流动性较差ꎻ６０℃ꎬ放置 １５ ｍｉｎ 分相效果不明显ꎻ常温放置 ２ ｈ 后下相开始出现固体ꎬ８ ｈ 后

完全转变为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　
ＭＡＥ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎬ且下相流动性较差ꎬ６０℃ꎬ放置 １２ ｍｉｎ 分相较为明显ꎻ常温 ４ ｈ 后开始出现固体ꎬ１６ ｈ 下相完全转变

为固体ꎮ

ＤＭＦ 未添加 　 ４０℃ꎬ下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＥＧ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎻ６０℃ꎬ放置 １０ ｍｉｎ 后下相成为固相ꎬ上相澄清透明ꎮ

　 ＭＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎻ６０℃ꎬ放置 ６ ｍｉｎ 后分相效果明显ꎻ常温放置 ２４ ｈ 后下相完全成为固相ꎮ

　 ＤＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎻ６０℃ꎬ放置 ５ ｍｉｎ 后分相效果明显ꎻ常温放置 ２８ ｈ 后下相完全成为固相ꎮ

　 ＭＡＥ 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎻ６０℃ꎬ放置 ６ ｍｉｎ 后分相效果明显ꎻ常温放置 ２０ ｈ 后下相完全成为固相ꎮ

ｎ－ＰｒＯＨ 未添加 　 ４０℃ꎬ分相效果不明显ꎻ６０℃ꎬ放置 ４ ｍｉｎ 后分相效果明显ꎻ常温放置 １２ ｈ 后开始出现固体ꎬ３５ ｈ 后下相完全成为固相ꎮ

　 ＥＧ 　 ４０℃ꎬ下相已成为固相ꎬ上相逐渐变得澄清透明ꎮ

　
ＭＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果显著ꎬ无须加热至 ６０℃分相ꎬ且在视觉上看下相较为澄清透明ꎻ常温放置 １６ ｈ 后下相出现固体ꎬ２８ ｈ 后下相

完全成为固相ꎮ

　
ＤＥＡ 　 ４０℃ꎬ分相效果显著ꎬ无须加热至 ６０℃分相ꎬ且在视觉上看下相较为澄清透明ꎻ常温放置 ５５ ｈ 后下相开始出现固体ꎬ７０ ｈ 后

下相完全成为固相ꎮ

　
ＭＡＥ 　 ４０℃ꎬ分相效果很好ꎬ无须加热至 ６０℃分相ꎬ且在视觉上看下相较为澄清透明ꎻ常温放置 ２４ ｈ 后下相开始出现固体ꎬ３０ ｈ 后

下相完全成为固相ꎮ

(ａ)１２ ｈ

　

(ｂ)２４ ｈ

图 ４　 ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / 调节剂 / Ｈ２Ｏ 体系在不同时间下固体析出情况
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　 　 综上ꎬ选定 ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / ＤＥＡ / Ｈ２Ｏ 相变体系

作为最终研究对象ꎬ后续将对其 ＣＯ２ 负载能力、固
体析出时间及粘度特性展开深入研究ꎮ
２􀆰 ２　 ＤＥＡ 对 ＣＯ２ 负载能力的影响

图 ５(ａ)为不同 ＤＥＡ 添加比例(０％、１％、２％、
３％、４％、５％)对溶液 ＣＯ２ 负载能力的影响ꎮ 按不同

配比分别配制 ５０ ｇ 溶液ꎬ在 ４０℃、常压下持续引入

ＣＯ２ ２ ｈ(气体流量为 １２０ ｍＬ / ｍｉｎ)ꎮ 随着 ＤＥＡ 比例

增加ꎬＣＯ２ 总吸收量从 ３􀆰 ６０ ｍｏｌ / Ｌ 降低到 ３􀆰 １９ ｍｏｌ / Ｌꎬ

(ａ)添加不同比例 ＤＥＡ 体系 ＣＯ２ 负载能力的对比

１—富相负载ꎻ２—贫相负载

(ｂ)添加不同比例 ＤＥＡ 贫富相 ＣＯ２ 负载能力的对比

１—贫相体积比ꎻ２—富相体积比

(ｃ)添加不同比例 ＤＥＡ 贫富相体积占比

１—贫相 ＣＯ２ 分布ꎻ２—富相 ＣＯ２ 分布

(ｄ)添加不同比例 ＤＥＡ 体系 ＣＯ２ 在贫富相的分布

图 ５　 ＤＥＡ 对 ＣＯ２ 负载能力的影响分析

均比传统 ＭＥＡ 饱和负载量高ꎬ说明 ＤＥＡ 对于 ＣＯ２

的吸收能力比 ＴＥＴＡ 差ꎮ 在不同 ＤＥＡ 比例下ꎬ溶液

ＣＯ２ 贫富相负载能力如图 ５ ( ｂ) 所示ꎮ 通过改变

ＴＥＴＡ / ＤＥＡ 的配比ꎬ发现 ＴＥＴＡ / ＤＥＡ 的配比对贫相

负载影响较弱ꎬ贫相 ＣＯ２ 负载一直保持在一个较低

的水平ꎬ主要集中在 ０􀆰 １０~０􀆰 ３０ ｍｏｌ / Ｌ 之间ꎻ而 ＴＥ￣
ＴＡ / ＤＥＡ 配比对富相负载影响较强ꎬ当 ＤＥＡ 添加比

例由 １％增加到 ５％ꎬ同时 ＴＥＴＡ 比例由 ３０％减少到

２５％时ꎬ富相 ＣＯ２ 负载由 ６􀆰 ３９ ｍｏｌ / Ｌ 降低到 ５􀆰 ６６
ｍｏｌ / Ｌꎮ 此外ꎬ贫富相体积比如图 ５(ｃ)所示ꎮ ＴＥＴＡ/
ＤＥＡ 的配比对贫富相体积分布影响较弱ꎬ贫相占比

一直保持在 ４５％左右ꎬ富相占比一直保持在 ５５％左

右ꎮ 如图 ５(ｄ)所示ꎬＴＥＴＡ / ＤＥＡ 的配比会影响 ＣＯ２

在贫富相的分布ꎬ当 ＤＥＡ 添加比例由 １％增加到 ５％
时ꎬ发现 ＣＯ２ 主要集中于富相ꎬ富相 ＣＯ２ 含量百分

比均高于 ９７％ꎬ贫相 ＣＯ２ 含量百分比均较低ꎬ集中

在 ０􀆰 １０ ~ ０􀆰 ３０ ｍｏｌ / Ｌ 之间ꎮ 以 ＤＥＡ 质量为 １％为

例ꎬ体系的总体 ＣＯ２ 负载能力为 ３􀆰 ５６ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相

ＣＯ２ 负载可达６􀆰 ３１ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相ＣＯ２ 分布率为９７􀆰 ４７％ꎮ
２􀆰 ３　 ＤＥＡ 对富相析出固体时间的影响

在胺与分相剂构成的相变体系中ꎬ胺的浓度是

影响吸收性能的关键因素ꎬ直接关联体系对 ＣＯ２ 的

吸收能力ꎮ 图 ６ 呈现了 ４０℃下添加不同比例 ＤＥＡ
(１％、２％、３％、４％、５％) 时ꎬ富相析出固体的时间

(吸收后置于 ４０℃恒温水浴中观察)ꎮ

图 ６　 添加不同比例 ＤＥＡ 后富相析出固体的时间

添加 ＤＥＡ 后ꎬ体系析出固体的时间均有所延

长ꎮ 未添加 ＤＥＡ 时ꎬ富相在 ４５ ｍｉｎ 后产生絮状物ꎬ
１１０ ｍｉｎ 时整体开始析出固体ꎬ且固体生成速度较

快ꎬ２４ ｈ 后完全由液相转变为固相ꎻ添加 １％ ＤＥＡ
时ꎬ富相在 ５４０ ｍｉｎ 后自杯底开始产生固体ꎬ且固体

生成速度极慢ꎬ持续一周仍未完全固化ꎻ添加 ２％
ＤＥＡ 时ꎬ４２０ ｍｉｎ 后自杯底开始产生固体ꎬ固体生成

速度缓慢ꎬ至 ６ ｄ 完全固化ꎻ添加 ３％ ＤＥＡ 时ꎬ
４００ ｍｉｎ 后产生固体ꎬ至 ５􀆰 ５ ｄ 后完全固化ꎻ添加 ４％
ＤＥＡ 时ꎬ３９０ ｍｉｎ 后产生固体ꎬ至 ５ ｄ 完全固化ꎻ添加
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５％ ＤＥＡ 时ꎬ３００ ｍｉｎ 后析出固体ꎬ至 ３ ｄ 后完全固

化ꎮ 综上可知ꎬ当吸收剂配比为 ２９％ ＴＥＴＡ ＋ １％
ＤＥＡ 时ꎬ富相析出固体的时间最长ꎬ表明该比例下

ＤＥＡ 的抑制固体析出效果最优ꎬ吸收体系实用性

最强ꎮ
２􀆰 ４　 时间对 ＣＯ２ 负载的影响

在 ４０℃、ＣＯ２ 气体流速 １２０ ｍＬ / ｍｉｎ 下ꎬ设置时

间梯度为 ０、１０、２０、４０、６０、８０、１００、１２０ ｍｉｎꎬ观察时

间对添加 １％ ＤＥＡ 前后 ＣＯ２ 负载的影响 [图 ７
(ａ)]ꎬ以及贫富相体积变化[图 ７(ｂ)]ꎮ

如图 ７(ａ)所示ꎬ随着时间的增加ꎬ未添加 ＤＥＡ
体系的总体 ＣＯ２ 负载量从 ０ 增加到 ３􀆰 ６０ ｍｏｌ / Ｌꎬ添
加 １％ ＤＥＡ 的体系的总体 ＣＯ２ 负载量从 ０ 增加到

３􀆰 ５６ ｍｏｌ / Ｌꎮ 时间的变化对 ＣＯ２ 负载量有明显影

响ꎬ２ 种溶液对 ＣＯ２ 的吸收都是前期较快ꎬ后期趋于

平缓ꎬ在 １０ ~ ２０ ｍｉｎ ＣＯ２ 负载量快速上升ꎬ在吸收

２０ ｍｉｎ 之后ꎬ体系发生了分相ꎬ在 １２０ ｍｉｎ 时ꎬＣＯ２

负载量均达到最高ꎮ 在吸收过程中添加 １％ ＤＥＡ
的体系的总体负载略低于未添加 ＤＥＡ 的体系ꎬ差异

非常小ꎮ
如图 ７(ｂ)所示ꎬ研究了时间对贫富相体积比的

影响ꎬ时间从 ０ ｍｉｎ 增加到 １２０ ｍｉｎ 时ꎬ贫相(上相)
体积不断减少ꎬ分相后未添加 ＤＥＡ 的体系贫相体积

１—无 ＤＥＡ 添加ꎻ２—１％ ＤＥＡ 添加

(ａ)时间对添加 ＤＥＡ 前后总体 ＣＯ２ 负载的影响

１—无 ＤＥＡ 添加(未分相)ꎻ２—１％ ＤＥＡ 添加(未分相)ꎻ
３—无 ＤＥＡ 添加富相ꎻ４—１％ ＤＥＡ 添加富相ꎻ
５—无 ＤＥＡ 添加贫相ꎻ６—１％ ＤＥＡ 添加贫相

(ｂ)时间对添加 ＤＥＡ 前后贫富相体积比的影响

图 ７　 时间对 ＣＯ２ 负载的影响分析

由 ５５􀆰 ２３％减少到 ４４􀆰 ８５％ꎬ添加 １％ ＤＥＡ 的体系的

贫相体积由 ５５􀆰 １７％增加到 ４５􀆰 ０１％ꎻ富相(下相)体
积不断增加ꎬ分相后未添加 ＤＥＡ 的体系富相体积由

４４􀆰 ７７％减少到 ５５􀆰 １５％ꎬ添加 １％ ＤＥＡ 的体系的富

相体积由 ４４􀆰 ８３％增加到 ５４􀆰 ９９％ꎮ 由此可见ꎬ添加

ＤＥＡ 与否对贫富相体积比的影响较小ꎮ
２􀆰 ５　 ＤＥＡ 对体系粘度的影响

为探究 ＤＥＡ 降低体系粘度的效果ꎬ实验测试了

鼓入 ＣＯ２ 后不同时间(０、１０、２０、４０、６０、８０、１００、１２０
ｍｉｎ)及不同温度(３０、４０、５０℃)下ꎬ添加 ＤＥＡ 前后

的体系粘度变化ꎮ
图 ８(ａ) ~ (ｃ)分别为 ３０、４０、５０℃下的粘度对比

结果ꎮ 可以清晰观察到随时间延长ꎬ３０、４０、５０℃下

贫富相的粘度变化趋势一致ꎮ ３ 个温度下ꎬ是否添

加 ＤＥＡ 对新鲜溶液的粘度影响较小ꎬ甚至添加 ＤＥＡ
的体系粘度略高于未添加 ＤＥＡ 的体系ꎻ１０ ｍｉｎ 时ꎬ２
种体系均未分相ꎬ粘度差异较小ꎬ且添加 １％ ＤＥＡ
的体系粘度略低于未添加 ＤＥＡ 的体系ꎻ２０ ｍｉｎ 起体

系分为贫富两相ꎬ随着通 ＣＯ２ 时间延长ꎬ２ 种体系贫

相的粘度均呈降低趋势ꎬ且粘度值均较低ꎻ同时ꎬ随
着富相 ＣＯ２ 负载量升高ꎬ３ 个温度下富相粘度均持

续上升:１００ ｍｉｎ 前ꎬ添加 １％ ＤＥＡ 的体系粘度低于

未添加 ＤＥＡ 的体系ꎬ且 ２ 者粘度值均较小ꎻ１００ ~
１２０ ｍｉｎ 内ꎬ添加 １％ ＤＥＡ 的体系粘度较未添加

ＤＥＡ 的体系显著降低ꎮ
图 ８(ｄ)呈现了添加 １％ ＤＥＡ 前后ꎬ体系在 ３０、

４０、５０℃下富相粘度的变化规律ꎮ 随着温度升高ꎬ体
系粘度均呈下降趋势:在 ３０℃条件下ꎬ添加 ＤＥＡ 后

体系粘度从 ７５２􀆰 ６７ ｍＰａ􀅰ｓ 降至５６７􀆰 ３３ ｍＰａ􀅰ｓꎬ较未

添加 ＤＥＡ 的体系降低 ２４􀆰 ６２％ꎻ４０℃ 时ꎬ添加 ＤＥＡ
后粘度从 ３８２􀆰 ６７ ｍＰａ􀅰ｓ 降至２９１􀆰 ６７ ｍＰａ􀅰ｓꎬ降低

２３􀆰 ７８％ꎻ５０℃时ꎬ添加 ＤＥＡ 后粘度从 ２１３􀆰 ００ ｍＰａ􀅰ｓ
降至１６５􀆰 ００ ｍＰａ􀅰ｓꎬ降低 ２２􀆰 ５４％ꎮ 上述结果表明ꎬ
添加 １％ ＤＥＡ 可有效降低 ＴＥＴＡ / ｎ －ＰｒＯＨ / Ｈ２Ｏ 体

系的粘度ꎮ

(ａ)３０℃下添加 ＤＥＡ 对粘度的影响
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(ｂ)４０℃下添加 ＤＥＡ 对粘度的影响

(ｃ)５０℃下添加 ＤＥＡ 对粘度的影响

(ｄ)温度对粘度的影响

１—添加 １％ ＤＥＡ 粘度ꎻ２—无添加 ＤＥＡ 粘度

图 ８　 ＤＥＡ 对体系粘度的影响分析

２􀆰 ６　 ＣＯ２ 固相析出抑制机理

图 ９ 为 ＴＥＴＡ、 ＴＥＴＡ 与 Ｈ２Ｏ、 ＴＥＴＡ 与 ＤＥＡ、
ＤＥＡ 与 Ｈ２Ｏ 间相互作用的分子动力学模拟图ꎬ相关

结果如表 ２ 所示ꎮ 在不含 ＤＥＡ 的体系中ꎬＴＥＴＡ 作

图 ９　 分子动力学模拟

表 ２　 分子动力学模拟结果

体系 组分 氢键数目

ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / Ｈ２Ｏ ＴＥＴＡ 产物间 ９３

　 ＴＥＴＡ 产物与 Ｈ２Ｏ ８０

ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / ＤＥＡ / Ｈ２Ｏ ＴＥＴＡ 产物间 ４２

　 ＴＥＴＡ 产物与 Ｈ２Ｏ ３５

　 ＴＥＴＡ 与 ＤＥＡ 产物 ２０

　 ＤＥＡ 产物与 Ｈ２Ｏ ９

为多元胺ꎬ其反应产物(质子化胺与氨基甲酸酯)的
多个位点(Ｎｃ、Ｏｃ、Ｎｐ)间存在强氢键作用ꎬ易形成

大型团簇ꎬ进而引发固－液分相ꎮ 在含 ＤＥＡ 的体系

中ꎬＤＥＡ 反应产物可与 ＴＥＴＡ 产物发生相互作用ꎬ切
断 ＴＥＴＡ 产物间的部分氢键ꎬ有效抑制大型离子团

簇的形成ꎬ维持了良好的液－液分相状态ꎮ 上述结

果阐明了 ＴＥＴＡ / ｎ－ＰｒＯＨ / ＤＥＡ / Ｈ２Ｏ 相变吸收剂体

系中固相析出的抑制机理ꎮ

３　 结论

本文研究了一种新型的相变吸收剂 ＴＥＴＡ / ｎ－
ＰｒＯＨ / ＤＥＡ / Ｈ２Ｏꎬ以 ＴＥＴＡ 为主要吸收剂ꎬ对其相变

现象、ＣＯ２ 负载能力以及粘度测试进行了研究ꎮ 对

４ 种分相剂(ＤＭＳＯ、ＤＭＡＣ、ＤＭＦ、ｎ－ＰｒＯＨ)与 ４ 种调

节剂(ＥＧ、ＭＥＡ、ＤＥＡ、ＭＡＥ)进行了筛选ꎮ 在分相剂

与调节剂分别为 ｎ－ＰｒＯＨ 与 ＤＥＡ 时ꎬ相变吸收剂的

分相效果与降粘效果最好ꎬ且析出固体时间最晚ꎮ
吸收剂配比为 ２９％ ＴＥＴＡ＋１％ ＤＥＡ 的体系 ＣＯ２ 负

载能力仅比未添加 ＤＥＡ 的体系下降了 ０􀆰 ０４ ｍｏｌ / Ｌꎬ
为 ３􀆰 ５６ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相负载达 ６􀆰 ３１ ｍｏｌ / Ｌꎬ富相 ＣＯ２ 分

布率为 ９７􀆰 ４７％ꎬ富相析出固体的时间由 １１０ ｍｉｎ 延

长为 ５４０ ｍｉｎꎻ最终富相完全变成固相的时间>７ ｄꎮ
添加 ＤＥＡ 后降低了高 ＣＯ２ 负载时的粘度ꎬ在 ３ 个不

同温度下均能降低 ２０％以上ꎮ 分子动力学模拟结

果阐明了在 ＴＥＴＡ 产物与 ＤＥＡ 产物相互作用ꎬ切断

了 ＴＥＴＡ 产物间的部分氢键ꎬ有效降低固体析出ꎮ
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