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［摘    要］化学吸收法是现阶段唯一可大规模捕集烟气 CO2 的技术路线，有机胺是常用的吸收剂，有

机胺挥发性对系统运行成本、环境污染等影响较大。本文对比了目前文献中用于测量有机

胺气液平衡的静态总压法、改进型沸点仪、在线傅里叶红外等实验装置和方法，介绍了描

述有机胺体系的 Wilson 模型、NRTL 模型、UNIQUAC 模型等热力学模型，重点综述了影

响有机胺吸收剂挥发性的主要影响因素及研究现状。极性基团如羟基、伯氨基等有利于降

低胺挥发。温度主要是影响亨利常数和饱和蒸气压，摩尔分数主要影响胺分子活度系数。

常规胺基吸收剂的挥发性随 CO2负荷增加而减小，弱极性吸收剂的挥发性受到离子强度影

响更大。结合烟气 CO2 捕集特性，提出下一步有机胺吸收剂挥发性研究的主要方向。 
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Abstract: Currently, chemical absorption is the only one mature technology for large scale CO2 capture from flue 

gas. Organic amines are commonly used solvents, and the volatility of amines has significant effects on the system 

operating cost and environmental pollution. The methods and experimental apparatus in literatures for detecting the 

vapor-liquid equilibrium of organic amine, such as static total pressure method, modified ebulliometer, and online 

FTIR coupled reactor, are compared. The thermodynamic models including Wilson model, NRTL model, and 

UNIQUAC model which describing the organic amine system are introduced, and the major factors influncing the 

volatility of amines as well as the research progress are reviewed in detail. Polar groups such as hydroxyl and 

bernine are beneficial to reduce amine volatility. Temperature mainly affects Henry’s constant and saturated vapor 

pressure. Mole fraction mainly affects amine activity. The amine volatility in aqueous solvent decreases with the 

increased CO2 loading, and the volatility of weak polar absorbers is more affected by ionic strength. Combing with 

the characteristics of CO2 capture from flue gas, the main direction for volatility study of amine solvent is proposed. 

Key words: CO2 capture; organic amine; volatility; vapor liquid equilibrium; Henry’s constant 

碳捕集、利用与封存（CCUS）与新能源耦合的

负排放技术将是我国实现碳中和目标的托底保障

技术[1-2]。据预测，到 2050 年即使我国火电占比缩

减至 10%，仍有 4.3 亿~16.4 亿 t CO2 需通过 CCUS

技术才能实现电力系统的净零排放[3]。现有燃烧后

CO2 捕集技术中，化学吸收法的捕集效率高
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（>90%）、烟气适应性好、CO2 分离纯度高（>99%），

是目前唯一大规模捕集烟气 CO2的技术路线[4-6]。 

基于有机胺吸收剂的化学吸收工艺已应用于燃

煤电厂烟气 CO2 捕集示范工程[7]。一乙醇胺水溶液

（质量分数为 30%，MEA）作为第一代吸收剂，已

用于百万 t/a 燃煤电厂烟气 CO2捕集[8]。CO2吸收剂

重要的性能有 CO2吸收速率、吸收容量、再生能耗、

挥发性、稳定性、毒性等。为提高 CO2 吸收速率和

吸收容量，国内外研究学者基于 MEA、2-氨基-2-甲

基-1-丙醇（AMP）、哌嗪（PZ）、二乙氨基乙醇（DEEA）

等及其混合胺，研发出多种 CO2 吸收剂，进行不同

规模的工业示范[9-11]。为降低捕集能耗，国内外研究

学者正研发两相吸收剂、少水吸收剂等[12-13]。 

挥发性是有机胺吸收剂研发和性能评价的重

要标准之一。近年来，随着国内外烟气 CO2 化学吸

收技术的研发和应用，由胺挥发导致的污染物排放

受到重点关注[14]。胺挥发排放直接导致吸收剂损

失，进而增加系统运行成本[15]。典型的 MEA 工艺

条件（50 ℃，MEA 贫液负荷中 CO2物质的量比为

0.25）下，每吸收 1 t CO2吸收塔出口 MEA 排放高

达 1.23 kg[16]。当应用挥发性比 MEA 更高的 AMP、

DEEA 等有机胺作为 CO2吸收剂配方时，吸收剂损

失成本将更高。为回收吸收塔出口挥发的有机胺，

需加装水洗塔，对于挥发性较高的有机胺，还需二

级水洗塔[17]。且有机胺挥发性越大，水洗塔尺寸越

大、循环水流量越大，由此带来的投资成本、运行

成本以及额外的水处理成本越高。 

另一方面，胺的挥发导致CO2捕集系统胺排放，

带来严重的环境问题，增加挥发性有机化合物，在

大气中生成亚硝胺等毒性和致癌物质，产生二次污

染[18]。挥发性的有机胺也是后续气溶胶形成和演变

的前提条件[19]。国外已陆续提出胺排放作为 CO2 捕

集系统的重要指标[20]，目前国内外尚无针对烟气

CO2 捕集装置的有机胺排放标准。 

本文旨在通过总结现有挥发性测量方法、实验

结果、热力学理论与模型分析，在兼顾吸收性能的

同时，优选出低挥发性有机胺，推荐适宜的实验测

量方法。通过有机胺挥发性的重要影响因素分析，

为新型吸收剂开发及优化运行工况提供指导。 

1 实验测量方法 

吸收剂挥发性测量是在特定温度和压力下，气

液相达到热力学平衡时，测量气相组分的浓度分

布。吸收剂挥发性用气相分压（pi）表示，即 

i i
p p y= ·              (1) 

式中：p 为气相压力；yi为气相胺的摩尔分数。 

目前用于测量CO2吸收剂挥发性的实验装置包

括静态总压实验装置、改进型沸点仪和傅里叶红外

在线测量装置。 

1.1 静态总压实验装置 

静态总压法测量气液相平衡的实验装置如图 1

所示。平衡室中加入一定量的待测吸收剂；关闭系

统连通大气的阀门，先经真空脱气室给系统抽真

空；待系统压力稳定后，控制恒温水浴温度；待温

度稳定、压力计两侧高度不变时，认为平衡室中气

液相达到平衡，记下压力数据，即为液相组分的挥

发。该实验装置适于测量纯物质的饱和蒸气压，如

Cai 和 Belabbaci 等人[21-22]测量了 MEA、DEA 及其

与水体系在 10~90 ℃、0~70 kPa 范围内的气液平衡。 

 

图 1 静态总压实验装置示意 

Fig.1 Schematic diagram of the static total pressure device 

1.2 改进型沸点仪 

沸点仪常用于测量双液体系沸点和气液相组

分，具有测量快速、设备简单、方法简便的优点。

但早期沸点仪存在气相温度分布不均匀、冷凝液回

流与气相热交换等问题，导致测量误差较大。众多

学者提出改进型沸点仪，其示意如图 2 所示。实验

中，待测样品经液相取样口加入烧瓶底部，挥发的

气相组分经支管进入冷凝管，冷凝的液相经支管回

流到烧瓶底部，待系统温度、压力稳定后，取样测

量气、液相组分摩尔分数，通过摩尔分数与总压计

算出有机胺组分的气相分压，即为挥发性。采用保

温隔热套、主支管加装三通阀、温度补偿等方法[23]，

能有效减小气相温度分布不均匀现象。 

Svendsen 课题组[24-25]利用改进型沸点仪测量

了 MEA、MDEA、MAPA、DEEA 与水体系在

40~100 ℃、总压 2.5~101.0 kPa 的气液平衡。该方
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法对于有机胺-水-CO2 三元体系的气液平衡测量，

可能存在较大的误差。主要原因是 CO2 吸收反应受

温度的影响极大，在典型的贫富负荷条件下，气相

CO2 平衡分压较大（0.2~5.0 kPa），温度变化导致气

相组分摩尔分数误差较大。 

 

图 2 改进型沸点仪 

Fig.2 Schematic diagram of the modified ebulliometry 

1.3 傅里叶红外在线测量装置 

Rochelle 课题组[26-28]提出基于傅里叶红外在线

分析仪（FTIR）耦合实验装置，如图 3 所示。实验

时，吸收剂在平衡室中保持温度稳定，气相经泵送

去 FTIR 的组分分析室，测量后的气体经过平衡室

底部送回。气相的组分（胺、水、CO2 等）分压由

FTIR 测量结果计算得到。系统的气体循环管路通过

伴热带等方法加热，可防止气相组分冷凝，同时弥

补温度，减小平衡釜气相温度不均匀。 

 

图 3 傅里叶红外在线测量胺挥发装置 

Fig.3 Schematic diagram of the FTIR apparatus for online 

amine volatilization measurement 

Nguyen、Du、Liu 等人[27-30]利用该实验装置测

量了 MEA、PZ、AMP、DEEA、AEEA 与水的二元

体系以及与 CO2的三元体系的气液平衡数据。 

Belabbaci[22]、Kim[24]、Liu[30]用 3 种实验方法测

量 MEA-水体系在 40 ℃的气液平衡，并与陶氏

（Dow）化学[31]公开的物性手册数据对比，结果如

图 4 所示。低 MEA 摩尔分数下，相比 FTIR 在线分

析仪测量的结果，静态总压和改进型沸点仪测量的

MEA 分压要低 20%，可能的原因是这 2 种方法采

用采样离线分析，误差较大。高摩尔分数时，静态

总压与 FTIR 在线分析仪测量结果较为吻合。 

 

图 4 MEA-水体系在 40 ℃气相 MEA 分压 

Fig.4 The gaseous MEA partial pressure of the MEA-water 

system at 40 ℃ 

2 气液平衡与热力学模型 

挥发性的实质是各组分的气液平衡。化学吸收

工艺中挥发性组分包括有机胺、水和 CO2。热力学

平衡指的是，在某一温度、压力下，气、液相的温

度、压力与组分摩尔分数保持不变。 

2.1 气液相平衡 

给定温度（T）和压力（p）下，气液相平衡需

满足： 

vap liq
( , , ) ( )

i i
T p n T, p, nμ μ=

， ，           (2) 

式中：μi,vap、μi,liq 分别为组分 i 在气、液相的化学势。 

挥发组分在气液相平衡时，可用式(3)计算： 

s

s s

( )
exp i i

i i i i i

V p p
y p p

RT
φ γ φ

■ ■-
= | |

■ ■

，
， ，

      (3) 

式中：φi、γi 为组分 i 的逸度、活度系数；yi 为气相

组分 i 的摩尔分数；pi,s为组分 i 的饱和蒸气压；φi,s

为组分 i 在饱和蒸气压下的逸度系数；Vi为组分 i 的

液相摩尔体积。 

低压条件下，挥发性组分 i 在气相视为理想气

体时（如有机胺、水等），气液相平衡关系为： 

si i i
y p pγ=

，               (4) 

式(4)中的活度系数 γi 以纯组分的饱和蒸气压

为参考状态，又称为对称活度系数。 
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低挥发组分，如有机胺，也可以无限稀释水溶

液为参考状态[28,30,32]，此时可用亨利常数表征挥发

性，计算式为： 

am

am

am am asy

p
H

x γ
=

·
，

        (5) 

式中：Ham为有机胺的亨利常数；pam为有机胺的气

相分压力；xam 为有机胺的摩尔分数；γam,asy 为不对

称活度系数，其在无限稀释的水溶液中取值为 1；

无限稀释水溶液一般指的是，溶液中有机胺的摩尔

分数小于 1%。 

吸收剂的液相还包含化学反应，包括有机胺与

CO2 反应、胺质子化、水电离、氨基甲酸盐水解、

HCO3
–/CO3

2–解离等[33]。 

2.2 热力学模型 

热力学模型是用于描述热力学平衡的数学方

法，常用于描述胺基吸收剂气液平衡的热力学模型

有 Wilson 模型、非随机双液体（NRTL）模型和

UNIQUAC 模型等。 

2.2.1 Wilson 模型 

Wilson 模型提出由于分子间作用力不同，导致

分子周围存在局部摩尔分数差异；通过引入局部体

积分率的概念，得到活度系数的表达式为： 

ln 1 ln k ki

i i ij
i k j kj

j

x
y x

x

Λ
Λ

Λ

■ ■
■ ■ | |= - -| | | |■ ■

| |■ ■

Σ Σ
Σ

    (6) 

exp
j ij ii

ij

i
RT

υ λ λ
Λ

υ

■ ■
= -| |

■ ■

-
       (7) 

式中：Ʌ 为参数；νi 为纯组分 i 的液相摩尔体积；  

λij 为分子 i 与分子 j 间的相互作用力，与温度有关。 

2.2.2 NRTL 模型 

NRTL 模型是对 Wilson 模型的修正，引入反应

体系特征的非随机参数 α。以二元体系为例，NRTL

模型的活度系数表达式为： 
2

2

2
ln +

( )

ji ij

i j ij ji

i j ji j i ij

G G
y x

x x G x x G
τ τ

■ ■■ ■
| |= | |
| |+ +■ ■
■ ■

 (8) 

ln
ij ij ij

G α τ= -            (9) 

式中：Gij、τij 表示分子间作用的能量参数；参数 αij

与体系的非随机性有关，对于二元体系，α12=α21。

一般地，α12取值范围为 0~0.5。 

2.2.3 UNIQUAC 模型 

UNIQUAC 模型考虑了纯组分的分子或官能团

组成以及分子间作用力对活度系数的影响。其表达

式为： 

ln ln ln ( )

ln ( )
( )

i i i

i i i j j
ji i i

j ij

i j ji i i
j j k kj

k

y 5q l x l
x x

u
q u q q

u

ψ θ ψ

ψ

θ
θ

θ

= + + - -

■ ■
+ -| |

■ ■

Σ

Σ Σ
Σ

 (10) 

式中：ψi、qi、θi、li分别是组分 i 的平均体积分数、

表面积参数、平均面积分数和分子特征参数，与分

子大小和形状有关；uij 为分子间作用的能量参数。 

以上 3 种热力学模型最常用于描述有机胺气液

平衡，在目前文献中实验数据拟合时呈现较好的热

力学一致性。 

Kim 等人[24]用 Wilson 模型和 NRTL 模型拟合

40~100 ℃、总压 2.5~101.0 kPa 下 MEA、MDEA、

MAPA-水体系的气液平衡数据。Liu 等人[30]基于

NRTL 模型对 DEEA-水体系的实验数据拟合，结果

较好。Aronu、Hartono、Pappa 等人[25,34-36]测量氨基

酸盐-水-CO2、DEEA、MAPA-水体系的气液平衡数

据，基于 UNIQUAC 模型拟合能量参数，模型结果

与实验偏差小于 10%。Hartono 等人[37]用上述 3 种

热力学模型拟合 60~100 ℃、总压 19.0~100.0 kPa 下

AMP、PZ-水的气液平衡数据，结果表明 NRTL 模

型和 UNIQUAC 模型的拟合结果更好。 

3 挥发性影响因素 

影响吸收剂挥发性的因素包括有机胺的基团

结构、温度、摩尔分数、CO2 吸收负荷以及溶液极

性（离子强度）等。 

Larsen 等人[38-40]测量了 MEA、PZ 等有机胺与

水体系的挥发性。Svendsen 课题组 [24-25]测量了

MDEA 、 MAPA 、 DEEA 与水的二元体系在

40~100 ℃、总压 2.5~101.0 kPa 的气液平衡数据。

Rochelle课题组[27-28,30,32]测量了21种有机胺在40 ℃

下的亨利常数。该亨利常数用于其他溶剂体系时，

需要同时考虑溶剂极性等因素对有机胺的活度系

数的影响。如 Yuan 等人[10]利用 MEA 的亨利常数与

活度系数评估其在 NMP/H2O 溶剂体系的挥发性。

实验测得的有机胺的亨利常数汇总见表 1。 

3.1 基团结构 

胺的基团和分子结构对挥发性影响极大。

Nguyen 等人[27]通过实验研究了羟基（-OH）、氨基

（-NH2）、醚基（-O-）、甲基（-CH3）以及环状结构

对胺挥发性的影响。结果表明：极性基团，如羟基、
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伯氨基（-NH2）、醚基（-O-）有助于降低挥发性（例

如 MEA、DGA、MDEA 等，其挥发性较小）；非极

性基团，如甲基（-CH3）、亚甲基（CH2-）等使胺挥

发性增大（例如 AMP）；具有环状结构的胺，如 PZ

及其衍生物的挥发性要比直链胺低。Nguyen等人[27]

进一步利用 Aspen Plus 软件的 UNIFAC-DMD 模型

评估有机胺的亨利常数。结果表明：除 MEA 以外，

计算值与实验值偏差 2~20 倍。作者认为，这是由于

UNIFAC 模型是基于烷烃胺平衡数据拟合得到，未

考虑羟基、醚等极性基团在水中存在较强氢键作

用。Nguyen 等人[27,29]考虑羟基、氢键等的影响，基

于实验数据，提出基团数量的半经验公式 [27]，如  

式(11)。利用式(11)计算得到的结果与实验值的相对

偏差小于 10%。 

表 1 40 ℃下实验测量的有机胺亨利常数 

Tab.1 Henry’s constants of organic amines detected at 40 ℃ 

有机胺 缩写 浓度/(mol·L–1) Ham/kPa 参考文献 有机胺 缩写 
浓度/ 

(mol·L–1) 
Ham/kPa 参考文献 

一 

级 

胺 

二甘醇胺 DGA 0.45 19.1 [29] 

三 

级 

氨 

N-甲基二乙醇胺 MDEA 1.00 17.0 [28] 

羟乙基乙二胺 AEEA 0.11 40.0 [30] 咪唑 IMI 1.00 17.0 [28] 

乙醇胺 MEA 0.70 61.0 [24] 三亚乙基二胺 TEDA 1.00 18.0 [28] 

乙二胺 EDA 0.50 100.0 [29] 奎宁醇 3-QD 0.50 33.0 [28] 

丙二胺 DAP 0.30 118.0 [29] 羟乙基吗啉 HEM 0.50 40.0 [28] 

3-氨甲基吡啶 3-AP 0.50 128.0 [28] 4-羟基-1-甲基哌啶 HMPD 0.50 41.0 [28] 

N-甲基-1,3-丙二胺 MAPA 0.49 147.0 [29] 托品醇 TRP 0.50 43.0 [28] 

己二胺 HMDA 0.10 148.0 [29] 二吗啉二乙醚 DMOP 0.28 50.7 [29] 

氨基丙醇 ALA 0.22 172.0 [29] 二甲氨基乙氧基乙醇 DMAEE 0.50 67.0 [28] 

3-甲氧基丙胺 MOPA 0.30 2 682.0 [28] 2-乙基咪唑 2-EI 0.50 73.0 [28] 

二 

级 

胺 

二乙醇胺 DEA 0.50 19.9 [29] 3-二甲氨基-1,2-丙二醇 DMAP 0.50 82.0 [28] 

羟乙基哌嗪 HEP 0.13 38.0 [29] 3-二乙氨基-1,2-丙二醇 DEAP 0.50 103.0 [28] 

哌嗪 PZ 0.48 46.6 [29] 2-乙基-4-甲基咪唑 2E4MI 0.30 196.0 [28] 

2-甲基哌嗪 2-MPZ 0.95 48.2 [29] 二(N,N-二甲氨基)二乙醚 BDMAEE 0.30 697.0 [28] 

1-甲基哌嗪 1-MPZ 1.05 143.0 [29] 1-甲基咪唑 1-MI 0.30 805.0 [28] 

二甲氧基乙基胺 BMEA 0.50 526.0 [28] 1-羟乙基吡啶 HEPD 0.30 1 085.0 [28] 

吗啉 MOP 0.48 1 020.0 [29] 1,2-二甲基咪唑 DMI 0.30 1 298.0 [28] 

空 

间 

位 

阻 

胺 

2-氨基-2-乙基-1,3-丙二醇 AEPD 0.50 78.0 [28] 1,4-二甲基哌嗪 DMPZ 0.09 1 510.0 [29] 

2-乙醇吡啶 2-PE 0.50 142.0 [28] 二甲基乙醇胺 DMEA 0.57 2 110.0 [29] 

2-氨基-2-甲基-1-丙醇 AMP 0.44 316.0 [29] 二乙氨基乙醇 DEEA 0.10 6 484.0 [30] 

2-异丙胺乙醇 IPAE 0.30 498.0 [28] N-甲基吗啉 NMOP 0.10 10 963.0 [28] 

      2-(二异丙胺基)乙醇 DIPAE 0.30 24 672.0 [28] 

am
ln ( )

0 i i
i

H A An= + Σ          (11) 

式中：i 为胺结构的基团；Ai 为基团 i 的贡献参数，

见表 2；ni为基团 i 出现的数量。 

表 2 Nguyen[27]挥发性半经验公式 

Tab.2 The Nguyen[27] volatile semi-empirical formulas 

序号 基团 Gi 参数 Ai 标准误差 

0 常数 4.19 0.09 

1 -N- −1.65 0.17 

2 -NH- −0.21 0.07 

3 R-O-R −1.55 0.17 

4 NC：C-CH3 0.70 0.08 

5 C：N-CH3 2.63 0.21 

注：R—甲基、亚甲基、次甲基、或者碳原子；NC—非环状；C—环状

结构。 

Du 等人[28]进一步测量了 18 种三级胺（直链、

环状结构等）、3 种位阻胺、2 种醚胺和 1 种吡啶（环

状）衍生物的挥发性。结果发现，胺分子具有环状

结构时，基团的影响存在较大的差异，导致 Nguyen

的半经验公式偏差较大。Du 等人[28]提出了改进的

基于基团数量的半经验模型，即： 

am
ln ( )

i i
i

H B k n= + Σ       (12) 

式中：B 为常数；i 为胺结构的基团；ki为基团 i 的

贡献参数，见表 3；ni 为基团 i 出现的数量。 

基团结构对挥发性的影响有助于吸收剂开发

和配方改进。鉴于目前限制胺吸收剂捕集 CO2技术

工业化应用的主要问题是能耗高、成本高和污染物

排放，根据胺的构效关系研究，含有 1 个羟基的二
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级胺是较为有潜力的吸收剂，如二乙醇胺（DEA）、

甲基乙醇胺（MMEA）、乙基乙醇胺（EMEA）等。

二级胺的反应热比一级胺低，有利于降低再生能

耗；吸收速率比三级胺和空间位阻胺快，有利于降

低投资成本[41-42]。羟基有利于降低胺挥发，由于吸

电子效应[43-44]，羟基数目过多又会降低 CO2 吸收容

量和吸收速率下降。 

表 3 胺分子基团贡献模型(Du 等[28]) 

Tab.3 The group contribution model for amine volatility 

predication by Du[28] 

序号  基团结构 参数 ki 标准误差 

1 

链状结构 

-CH2-N-(CH3)2 −4.18 0.34 

2 R-N-(CH2-)2 −5.29 0.33 

3 R-NH-CH3 −5.63 0.48 

4 NH-(CH2-)2 −6.41 0.52 

5 R-NH2 −6.96 0.28 

6 R-O-R −2.58 0.25 

7 R-OH −6.15 0.27 

8 -CH2- 0.32 0.070 

9 -CH3 0.99 0.13 

10 

环状结构 

R-NC-(CH2-C-)2 −5.29 0.33 

11 R-NAR-(RC-)2 −3.60 0.50 

12 NC-(RC-)3 −7.15 0.27 

13 RC-NAR=RC −7.15 0.27 

14 NHC-(RC-)2 −7.15 0.27 

15 NHAR-(RC-)2 −7.15 0.27 

16 RC-O-RC −2.58 0.25 

17 RC-OH −8.90 0.41 

18 氢键 分子内氢键 3.44 0.49 

19 常数 B 17.50 0.49 

注：R—甲基、亚甲基、次甲基、或者碳原子；C—环状结构；AR—芳

香胺。 

另外，现有两相吸收剂 DEEA/MAPA、DEEA/ 

BDA、DMCA/DPA 因 DEEA、DPA 挥发性极高，导

致 CO2吸收工艺的胺排放严重[45]。图 5 对比了具有

相似结构有机胺的挥发性。 

 

图 5 40 ℃模型预测有机胺挥发性 

Fig.5 The predicted amine volatility at 40 ℃ 

由图 5 可以看出：与 DEEA 相比，DMAE 和

DMAP 以甲基为取代基，挥发性降低。后续可考虑

DMAE和DMAP用于两相吸收剂开发。烷烃胺DPA

和 EPA 结构上无羟基，挥发性极高。采用羟基取代

的 PEA 挥发性可大幅降低，因此后续可考虑开发将

PEA 等用于热致相变吸收剂。 

3.2 温度 

目前，温度对挥发性影响的研究主要是测量胺

及其与水体系的气液相平衡。气液相平衡测量一般

在高温、低压（或常压）条件进行，获得有机胺-水

体系的气-液相平衡数据（T-x-y）。如 Cai 等人[21]测

量 100~170 ℃、6.66 kPa 压力（总压）下 MEA-水、

DEA-水体系的气液相平衡。Kim 等人 [24]测量

40~100 ℃、2.5~101.0 kPa 下 MEA、MDEA、MAPA-

水体系的气液相平衡。Hartono 等人 [34]测量 60~ 

140 ℃、11.0~86.6 kPa 下 DEEA、MAPA-水体系的

气液相平衡。Pappa 等人[36]测量 90~160 ℃、66.7 kPa

下 AMP-水体系的气液相平衡。Hartono 等人[37]测量

60~100 ℃、19.0~100.0 kPa 下 AMP、PZ-水体系的 

气液相平衡。Burman 等人[46]测量 85~130 ℃、20.0~ 

50.0 kPa 下 EDA、EAEA-水体系的气液相平衡。 

温度主要影响有机胺的饱和蒸气压，温度升

高，胺分子的饱和蒸气压升高，导致气相胺分压增

加，胺挥发增大。蒸气压 p（kPa）随温度的变化规

律，可用 Antoine 方程（式(13)）进行描述。上述研

究通过实验测量了多种有机胺的饱和蒸气压，获得

的 Antoine 方程拟合参数见表 4。 

am s
ln

( )

B
p A

C T K
= -

+,        (13) 

式中：A、B、C 为 Antoine 参数。 

化学吸收工艺中，有机胺吸收 CO2 过程的温度

范围为 20~70 ℃。少数学者研究了该温度范围内有

机胺的挥发性。Lepori 等人[49]测量了 10~50 ℃内

PZ、MOP 等几种环状胺的蒸气压。Nguyen[29]测量

了 40~70 ℃内 21 种有机胺的亨利常数，认为温度

对挥发性的影响主要是通过影响亨利常数：温度升

高，亨利常数变大，胺挥发增大。同时，由式(14)计

算出其溶解热，结果见表 5。Nguyen[29]尝试将溶解

热数据与功能基团参数拟合，结果较差（拟合相关

系数仅 0.65），认为胺的溶解热与其基团结构可能

不存在很强的内在关联。 

am sol
d(ln )

d(1/ )

H H

T R

-Δ
=           (14) 
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式中：ΔHsol 为有机胺的溶解热，kJ/mol；R 为通用

气体常数，8.314 J/(mol·K)。 

表 4 有机胺饱和蒸气压 

Tab.4 The saturated vapor pressure of organic amines 

种

类 
有机胺 A B C 平均相对误差/% 

参考

文献 

一

级

胺 

MEA 16.447 4 399 −70.97  [24] 

MAPA 14.299 3 206 −81.27 1.70 [34] 

DETA 15.704 4 495 −70.66 0.90 [47] 

DPTA 18.455 6 703 −18.39 1.28 [47] 

EDA 14.195 2 908 −87.383 0.34 [48] 

DAP 15.771 3 854 −47.526 0.20 [48] 

EAEA 13.993 2 887 −94.138 1.20 [46] 

二

级

胺 

PZ 25.135 8 090 −11.28 0.65 [49] 

1-MPZ 14.611 3 476 −61.48 0.16 [49] 

MOP 14.900 3 546 −55.56 0.09 [49] 

MMOP 14.195 3 213 −52.85 0.21 [49] 

位

阻

胺 

AMP 15.155 3 472 −101.32 4.30 [36] 

DIPA 12.528 2 652 −190.34 0.40 [48] 

三

级

胺 

MDEA 21.430 8 240 −8.91  [24] 

DEEA 13.920 3 198 −89.90 4.70 [34] 

DMPZ 13.631 3 122 −60.93 0.28 [49] 

DMAP 16.507 4 756 −34.12 0.40 [50] 

DEAP 14.117 3 219 −116.086 2.40 [50] 

PLDE 18.317 6 193 −2.40 1.20 [50] 

DEMP 18.420 6 372 −10.63 0.31 [51] 

DNM 16.685 5 397 −50.74 0.57 [52] 

PMDETA 15.810 4 674 −51.92 0.19 [52] 

表 5 文献中报道的有机胺溶解热[29] 

Tab.5 The dissolution heat of organic amine reported in 

literature[29] 

有机胺 ΔHsol/(kJ·mol–1) 有机胺 ΔHsol/(kJ·mol–1) 

DEA 11.0 MOP 64.4 

DMOP 21.9 ALA 64.4 

DGA 31.1 DMEA 65.8 

MDEA 31.8 DEEA 67.0 

HMDA 41.4 AEEA 70.0 

HEP 53.0 AMP 70.5 

EDA 56.0 DMAEE 71.0 

DAP 61.7 2MPZ 76.2 

PZ 61.8 1MPZ 82.6 

MAPA 62.9 DMPZ 88.9 

MEA 63.3   

3.3 摩尔分数 

随着摩尔分数升高，胺挥发性（气相分压）逐

渐升高。Kim[24]、Hilliard[26]和 Nguyen[32]等的实验结

果（图 4）表明，MEA-H2O 体系在摩尔分数 0~15%

范围内，MEA 的挥发性随摩尔分数升高。摩尔分数

主要是通过影响胺的活度系数影响挥发性。Kim 等

人[24]的实验结果表明，水溶液中 MEA 摩尔分数升

高，MEA 的活度系数逐渐升高，而水的活度系数逐

渐下降（图 6）。这是因为，MEA 结构上含有羟基、

伯氨基等极性基团，易与水形成氢键作用力。MEA

活度系数随温度的升高而逐渐升高，这是因为氢键

作用力随着温度升高而增强。MDEA 在水溶液的活

度系数受温度影响更大[24]，主要是因为 MDEA 分

子结构上含有 2 个羟基，与水的氢键作用力更易受

温度的影响。MAPA 由于结构上不含有羟基，因此

在其水溶液中，MAPA 的活度系数几乎只受摩尔分

数的影响[24]。 

 

 
注：点为实验数据；线为 NRTL 拟合[24,30]。 

图 6 MEA、DEEA 活度系数随摩尔分数变化 

Fig.6 Changes of the MEA and DEEA activity coefficients 

with mole fraction 

Liu 等人[30]测量 DEEA 水溶液在 40 ℃下摩尔

分数 0~47%范围内的挥发性，认为 DEEA 活度系数

与摩尔分数有关，与温度无关（图 6）。该实验结果

与 Hartono 等人[34]的测量结果一致。NRTL 模型适

于描述活度系数只与摩尔分数有关的体系，如

MAPA[24]、DEEA[30,53]；而活度系数受温度、摩尔分

数的影响用 Wilson 等模型拟合较好，如 MEA、

MDEA[24]。 
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除此之外，Liu 等人[30,45]基于胺摩尔分数降低

导致胺挥发下降的原理，结合水洗工艺，建立了 CO2

吸收系统的水平衡与胺排放模型，评估了 MEA、PZ

混合胺[53-55]、DEEA/AEEA 两相吸收剂[56]等体系的

胺排放特性。结果表明，吸收塔出口温度越高，水

洗冷凝回收的水和胺越多，胺排放水平越低。 

3.4 CO2 负荷 

CO2 负荷增加，吸收剂溶液中自由胺摩尔分数

下降，以 30%（质量分数，下同）MEA 为例，生成

的质子化胺（MEAH+）、氨基甲酸盐（MEACOO-）

为离子型产物[57-58]，不挥发，因此 MEA 挥发减小。

假设 MEA-CO2 吸收按反应 2:1 的计量比[59]；不发

生氨基甲酸盐的水解反应[60]；系统反应前后 MEA

活度系数 γam不变，则不同 CO2负荷下，MEA 的气

相分压为： 

am, , am, ,0
(1 2 )

T T
p p

α
α= -           (15) 

式中：α 为液相 CO2 负荷，即 MEA 中 CO2 物质的

量比；pam,T,0 为温度 T、负荷为 0 下 MEA 气相分压。 

根据式(15)，30%MEA 在 40、60 ℃下，气相

MEA 分压与负荷的关系如图 7 中的拟合线所示。

在低负荷范围（0~0.3）时，拟合线与实验结果吻合；

在高负荷范围（0.3~0.6）时，拟合结果低于实验值。

这是因为高负荷条件下，离子产物（MEAH+、

MEACOO–）摩尔分数增加，溶剂极性增大，MEA

的活度系数 γam升高。根据式(5)，MEA 挥发增大。

当负荷大于 0.5 时，氨基甲酸盐有可能发生水解反

应，生成 MEA。 

 
注：数据来源文献[32]，虚线为本文拟合结果。 

图 7 30%MEA 挥发随负荷变化 

Fig.7 Changes of the volatility of 30%MEA with CO2 loading 

Hilliard[26]研究了 20%~40%MEA、15%~30%PZ

吸收剂分别在 0.16~0.55、0.3~0.8 负荷范围内的挥

发性，发现 MEA 和 PZ 的挥发性随 CO2 负荷升高

而减低，这是因为溶液中自由胺摩尔分数下降。

Nguyen、Du 等人[28,32]测量 30%AMP、30%EDA、

MDEA/PZ、PZ、DEEA 混合胺在贫、富液负荷条件

下的挥发性，得出同样结论。相反地，Liu 等人[30]

测量 58%DEEA吸收剂在 0~0.4负荷范围内挥发性。

结果表明，DEEA 的挥发性（气相分压）增加。这

是由于离子型产物（如质子化胺、碳酸氢离子、碳

酸离子等）摩尔分数增加，导致溶液极性（离子强

度）增加，使得 DEEA 活度系数升高，挥发增大[30]。 

3.5 溶液极性（离子强度） 

溶液极性增强，吸收剂组分的活度系数升高，

导致气相分压力升高，挥发性增大。溶液极性可用

离子强度表征[61]，即溶液中带电离子的摩尔分数与

其电荷数平方和的一半。 

Liu 等人[30]通过向 58%DEEA 吸收剂中分别添

加 KNO3、H2SO4 研究了溶液离子强度对 DEEA 挥

发性的影响。实验结果表明，随着 KNO3 和 H2SO4

的添加，DEEA 气相分压升高。这是因为，溶液离

子强度增大，DEEA 活度系数升高。其定量关系如

图 8 所示。图 8 中还考虑了 CO2 负荷对 58%DEEA

挥发性的影响。由于 DEEA 极性较弱，在少水（质

量分数 58%）体系中，CO2 反应前后导致溶液极性

变化较大，DEEA 活度系数受 CO2 负荷与离子强度

影响一致[30,62]。 

 

图 8 溶液离子强度对 DEEA 活度系数的影响规律[30] 

Fig.8 Effect law of solution ionic strength on DEEA activity 

coefficient[30] 

Hilliard[26]通过研究 30%MEA、30%PZ 吸收剂

受 CO2负荷影响。测量结果表明，胺挥发性随离子

强度增加而降低。这是因为，MEA 极性较强[63]，在

高水含量（质量分数 70%）下，CO2 反应前后溶液

极性变化较小，此时胺的活度系数影响较小。 

3.6 未来研究方向 

当前挥发性研究存在的主要问题为：1）针对

CO2化学吸收工艺条件（如 30~60 ℃、总压 101 kPa，
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CO2 体积分数 1%~15%）下，挥发性实验与模型研

究较少；2）CO2负荷对有机胺吸收剂挥发性的影响

机理不明；3）缺乏实际燃煤/燃气等烟气 CO2 捕集

工艺条件下[64-65]，挥发性的测量与经济性评估。 

针对当前研究存在的问题，未来的研究方向包

括：1）针对两相、非水基胺等弱极性吸收剂体系的

挥发性研究，重点考察 CO2 负荷和溶液极性对挥发

性的影响机理；2）考察实际烟气组分条件下，SO2、

SO3、NOx 等与胺的副反应，对胺挥发性的影响；  

3）优选出综合性能较优的有机胺，开发吸收剂，在

CO2 连续捕集试验装置上测量胺排放特性，结合挥

发性模型，建立系统胺排放、优化控制与成本评估

模型。 

4 结论与展望 

本文从实验方法、热力学模型、挥发性影响因

素等几方面综述有机胺挥发性研究现状，主要结论

如下： 

1）改进型沸点仪测量胺挥发性，操作简便、快

速，需考虑温度补偿；FTIR 在线装置，操作简便、

结果可靠，具有较好的重复性。 

2）极性基团如羟基、伯氨基等降低胺挥发，降

温、降低摩尔分数和控制 CO2 负荷可降低挥发性，

这些可为胺排放控制提供思路。 

3）未来研究重点考察 CO2 负荷、极性、复杂

烟气条件对两相、非水胺等弱极性吸收剂挥发性 

的影响。 
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