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微通道内乙醇胺降膜吸收 CO2过程中 Marangoni 对流的 

影响 
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（厦门大学化学化工学院，福建 厦门 361005） 

 

摘要：利用流体体积分数（VOF）和水平集（Level Set）耦合的多相流数值模拟方

法对微通道降膜反应器中乙醇胺（MEA）溶液反应吸收 CO2 的过程进行了研究。根

据所建立的 MEA-CO2 体系的流动-反应-传质模型，对微通道内降膜反应吸收过程

中出现的 Marangoni 对流对传质的增强效果进行了定量分析，数值模拟得到的

Marangoni 增强因子与文献实验结果具有较好的一致性。在工业烟道气的 CO2浓度

下，通过对不同 MEA 溶液浓度下的 Marangoni 增强因子以及吸收率进行分析，得

到了利用 Marangoni 对流增强反应传质的最佳 MEA 浓度值，可为进一步的工业应

用提供参考。 
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利用乙醇胺（MEA）溶液吸收 CO2 是目前应用最为广泛和成熟的 CO2 脱除方法，其在

吸收效率和吸收效果上具有明显优势[1]。微通道降膜反应器可用于各种气液反应的过程，如

化学吸收、磺化、氯化等[2]，具有气液接触面积大、液相传质传热阻力小、界面更新速度快

等优点。较之于传统的气液界面面积在 300~600 m2/m3 之间的降膜装置，近来发展起来的微

通道技术可使液膜厚度达到 10 μm，界面面积超过 1.0×104 m2/m3，其对传质传热的增强作

用非常明显[3]。利用微通道降膜反应器进行 MEA 溶液吸收 CO2，能进一步提高 CO2 吸收效

果，减少能耗[4]，因而有必要对微通道内 MEA 溶液降膜反应吸收 CO2 过程进行深入分析。 

Marangoni对流是相间传质传热过程中由于液相表面张力变化导致的一种界面湍动现象，
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它能促进界面更新，对传质传热过程产生增强作用。在传统的湿壁塔、填料塔等降膜装置内，

对于吸收、解吸等传质操作引发的 Marangoni 对流已有较多研究，这些研究均表明 Marangoni

对流对传质有显著的增强效果[5-6]。而在微通道内，虽然通道尺寸对 Marangoni 对流的发展

存在限制，但实验证明 Marangoni 对流仍能对传质过程产生影响[7]，Sobieszuk 等[4]通过实验

对微通道内的 MEA-CO2反应吸收体系进行了研究，结果显示在微通道内 Marangoni 对流仍

然存在，且在某些工况下 Marangoni 对流对传质的增强效果可达到 5~6 倍。由于实验研究仅

能从宏观的传质系数数值上表征微通道内的反应传质过程，难以获得微通道内的流动细节以

及浓度、温度分布等信息[8]，而数值模拟方法作为直接研究手段，可获取实验难以获取的传

质信息，因此目前广泛应用于 Marangoni 对流传质的研究中[9-10]。 

为了更好地应用微通道技术于 MEA 溶液吸收 CO2过程，有必要深入了解 Marangoni 对

流对此反应传质过程的影响，本文利用流体体积分数（volume of fluid, VOF）和水平集（Level 

Set）耦合的多相流数值模拟方法，对微通道降膜反应器 MEA 溶液吸收 CO2 反应传质过程

进行了三维数值模拟研究，进而探讨了在工业烟道气的 CO2 浓度下，利用 Marangoni 对流增

强吸收的适宜 MEA 浓度值。 

1  数值模型 

1.1 物理模型 

本文的模拟对象为微通道降膜反应器的一个单通道，其结构尺寸如图 1 所示，同

Sobieszuk 等[4]实验中单个通道的尺寸一致，气液并流，入口均为速度入口，出口为压力出

口，四周为无滑移壁面，液膜通道长宽高分别为 78，0.6 和 0.3 mm，气室高度为 3.0 mm。

文献中微通道降膜反应器的液膜通道宽度一般在 0.3~1.0 mm 之间，0.6 mm 是较为普遍的宽

度值[8]。 
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图 1 微通道降膜反应器的结构简图（a）和单通道物理模型（b） 

Fig.1  Schematic the falling film microreactor (a) and Single microchannel physical model (b) 

 

在 Sobieszuk 等[4]的实验中发现在不考虑 Marangoni 对流时，根据关联式得到的化学吸

收的增强因子值小于实验得到的增强因子值，表明了 Marangoni 对流在微通道内对传质过程

有着不可忽视的增强效果，且在相对低的 CO2 入口浓度（摩尔分数 45%）下，Marangoni 对

流的增强因子随着吸收液中 MEA 浓度的增大而增大。 

1.2  控制方程 

多相流模型采用 VOF 方法[11]和水平集（Level Set）方法[12]耦合的计算模型。VOF 方法

通过求解 VOF 函数 α的输运方程来追踪不同相的体积分数，并通过分段线性界面计算（PLIC）

方法[13]来表示界面。然而，由于 VOF 模型中的体积分数是一个不连续的函数，在计算表面

张力时会产生一定的误差。这样的误差会在界面处产生虚假流动，对于数值模拟的准确度带

来不利影响。因此，本文将 VOF 模型和 Level Set 模型耦合使用建立多相流模型。 

VOF 函数和 Level Set 函数的输运方程如下： 

 
𝜕𝛼

𝜕𝑡
+ 𝒖 ∙ ∇𝛼 = 0， (1) 

 
𝜕𝜑

𝜕𝑡
+ 𝒖 ∙ ∇𝜑 = 0. (2) 

其中，t 为时间，s；u 为速度，m/s；α 为 VOF 函数，定义为在单元格内目标流体的体积分

数，0<α<1 表示处在界面单元格内，而 α=0 或 1 表示在单相单元格内；φ为 Level Set 函数，

表示到界面的带正负号的距离，φ=0 表示处于相界面，φ>0 表示处在主相内，φ<0 表示在次

相内。单元格内目标流体的体积分数通过式（1）中的 α获得，界面法向通过式（2）中的 φ

计算得到。 
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在整个计算域内的 Navier-Stockes 方程和连续性方程如下： 

 
𝜕

𝜕𝑡
(𝛼q𝜌q) + ∇ ∙ (𝛼𝑞𝜌𝑞𝒖) = 𝑆𝑞， (3) 

 
𝜕

𝜕𝑡
(𝜌𝒖) + ∇ ∙ (𝜌𝒖𝒖) = −∇𝑝 + ∇ ∙ 𝜇[∇𝒖 + (∇𝒖)𝑇] − 𝑭 + 𝜌g. (4) 

其中，𝛼q为第 q 相的体积分数；Sq 为第 q 相的质量源相，kg/(m3·s)；ρ为密度，kg/m3； p

为压力，Pa；μ为黏度，Pa·s；F 表示流体单位体积内的表面张力，N/m3；g 为重力加速度，

9.81 m/s2。 

CSF 模型[14]将表面张力分成平行于相界面的力和垂直于相界面的力。垂直相界面的力

𝑭𝑆
𝑛通过下式计算： 

 𝑭𝑆
𝑛 = 𝜎𝜅𝐻𝜑𝒏. (5) 

其中，σ是表面张力，N/m；𝜅 = ∇ ∙
∇𝜑

|∇𝜑|
 为界面曲率，m-1；n=

∇𝜑

|∇𝜑|
 界面单位法向量；𝐻𝜑

是 Heaviside 函数，其用来将单相和混合相的控制方程表示成一致的形式： 

 𝐻𝜑 = {

             1，                   (𝜑 > +𝑎)；

                0，                   (𝜑 < −𝑎)；   

0.5 + 𝜑/(3𝑎) + sin2π𝜑/(3𝑎)/(2𝜋)，  (|𝜑| ≤ 𝑎).

 (6) 

式中 a 为网格尺寸，m。 

在不同区域，ρ和 μ通过 Heaviside 函数来计算： 

 
  𝜌 = 𝜌L(1 − 𝐻) + 𝜌V𝐻， 

𝜇 = 𝜇L(1 − 𝐻) + 𝜇V𝐻. 
(7) 

平行于界面的力 𝑭𝑆
𝑡  为产生 Marangoni 对流的力，其使用式（8）来计算 

 𝑭𝑆
𝑡 = ∇𝑠𝜎 = 𝒏 × (∇σ) × 𝒏. (8) 

式中 ∇𝑆为沿界面的梯度值。 

由于 MEA 溶液吸收 CO2过程存在液相内的反应和气液间的相间传质过程，需要对组分

输运方程中的反应和相间传质源相进行求取。对于 MEA 与 CO2 的反应机理，Sada 等[15]认

为其可视为如式（9）所示的二级不可逆反应： 

 𝑅 = 𝑘2𝑐CO2
𝑐MEA. (9) 

其中，R 为反应速率，mol/(m3·s)；k2 为二级反应速率常数，m3/(mol·s)；c 为浓度，mol/m3。 

对于相际间 CO2 的传质过程，假定在液相薄膜中达到稳定反应吸收状态，则在液膜对

CO2 做物料衡算获得下式： 

 𝐷CO2,L (
𝜕2𝑐CO2,L

𝜕𝑥2
) − 𝑘2𝑐MEA𝑐CO2,L = 0. (10) 

边界条件为 
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  𝑐CO2,L = 𝑐CO2,L
I ，  𝑥 = 0， (11) 

 𝑐CO2,L = 𝑐CO2,L，  𝑥 → ∞. (12) 

其中，𝐷CO2,L为 CO2 在液相内的扩散系数，m2/s；x 表示离相界面的距离，m；𝑐CO2,L
I 表示相

界面处液相 CO2浓度，mol/m3；I 表示相界面。 

求解式（10）即可获取 CO2 的液相传质总通量为[16] 

 𝑁CO2
= √𝑘2𝑐MEA,bulk𝐷CO2,L (𝑐CO2,L

I − 𝑐CO2,L ). (13) 

其中，𝑁CO2
代表相界面处的 CO2 通量，mol/(m2·s)；𝑐MEA,bulk代表液相主体 MEA 浓度，

mol/m3。 

在气液界面处，稳态条件下气液两相传质通量应一致： 

 𝐷CO2,V(𝑐CO2,V − 𝑐CO2,V
I )/∆𝑥 = √𝑘2𝑐MEA,bulk𝐷CO2,L(𝑐CO2,L

I − 𝑐CO2,L). (14) 

其中，△x 取垂直于界面方向单元格尺寸，m；𝑐CO2,V
I 表示相界面处气相 CO2 浓度，mol/m3。 

稳态条件下气液两相 CO2浓度服从亨利定律： 

 𝑐CO2,V
I = 𝐻cCO2,L

I . (15) 

式中 H 为亨利系数。 

由式（14）和式（15）即可获取界面处气液两侧 CO2 浓度以及界面传质通量，由此相

应的相间传质质量源相可表示为 

 S = 𝑁CO2
∙ 𝑀CO2

∙ |∇𝛼|. (16) 

式中𝑀CO2
为 CO2摩尔质量，kg/mol；|∇𝛼|表示单元格相界面面积除以体积，用液相分率梯度

的模进行计算，m-1。 

1.3 物理性质 

由于 MEA 反应吸收 CO2 过程中气液两相性质随着温度和组成变化，气液密度、黏度、

扩散系数以及 CO2 的亨利系数和反应常数 k2 等均根据实验关联式进行修正计算[17]；由于微

通道内的液膜很薄，反应吸收的热效应对温度的改变很有限，液膜入口到出口的最大温差仅

为 1 K 左右，而在液膜流动截面上的温度变化更小，所以认为液膜内温度保持在 298.15 K，

且可以忽略 Rayleigh 效应的影响[3]；此外在模型中给定的 0.6 mm 通道宽度尺度下，拉普拉

斯压力对于相平衡的影响基本可以忽略[18]，气液相平衡不须修正。 

MEA–CO2溶液的表面张力采用根据实验回归的式（17）计算[19]： 

 𝜎 = 𝜎aq + 𝜎ion − 27494.72𝛽𝜔MEA/𝑇， (17) 

其中，β为溶液中 CO2载荷，表示 1 mol MEA 所吸收的 CO2 的量，mol/mol；𝜔MEA为吸收液
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中 MEA 质量分数；T 为温度，恒定在 298.15 K。式（17）右边三项分别表示初始溶液表面

张力、由于吸收 CO2 生成的离子对表面张力的贡献以及吸收液中离子的水解、离子与剩余

MEA 作用以及离子与水作用对表面张力的贡献。因此在 MEA 对 CO2 反应吸收的过程中，

液膜表面的表面张力将会呈现较为复杂的状态，由此对应产生的 Marangoni 对流同样也会存

在复杂的流动模式。 

此外，对于微通道内的降液膜，由于通道很窄，在固液相互作用下液膜将会在通道内形

成一个半月板，由于半月板的存在气液传质面积将会增大。半月板的形状则取决于液相在微

通道壁面的接触角，数值模拟采用的接触角为 15°[4]，符合一般情况[8]。 

1.4 网格划分及数值格式 

计算网格选用结构化六面体网格，网格总数为 561 600 个，沿 x 方向靠近壁面的 0.3 mm

液膜区域内网格宽度为 0.02 mm，气相区域内网格宽度从 0.02 mm 逐渐变化到 0.2 mm。y 方

向和 z 方向的网格均匀分布，分别为 0.25 和 0.02 mm。求解器选用 FLUENT 14.0，传质输运

方程采用 FLUENT 中的 UDS（用户自定义标量方程）编写，Marangoni 力动量源相、相间

组分传递源相以及反应质量源相均使用 UDF（用户自定义函数）编写。压力速度耦合方程

使用 PISO 方法，压力项的空间差分使用 PRESTO！算法，气液相界面通过精度较高的 Geo-

Reconstruct 算法重构得到，各方程的计算精度均为 10-5，非稳态时间步长为 10-5 s。由于液

膜流动和 Marangoni 流动本质上是不稳定的，液相出口浓度及流量均不可能达到严格数学意

义上的稳定，所以求解过程中液相出口流量及浓度值的平均值均保持不变，即可视为反应吸

收过程达到稳定，获得稳态解。过程模拟中采用了多个网格密度方案，当逐渐增大网格密度

时，不同网格密度下计算获取的稳态解差异逐渐变小，本文数值计算的网格密度无关性确认

即据此进行，前述的网格划分是网格密度无关确认后的使用方案。 

2 结果与讨论 

2.1 增强因子的计算与验证 

Marangoni 对流对传质的增强效果通常使用传质系数的增强因子来表示，增强因子为有

Marangoni 对流和无 Marangoni 对流时传质系数的比值。Sobieszuk 等[4]仅给出了 Marangoni

对流的增强因子数值作为实验结果，因此本文将模拟得到的增强因子与 Sobieszuk 等[4]的实

验值来进行比较，以验证在同等参数条件时，不同吸收液浓度下数值模拟得到的 Marangoni

对流增强因子的变化是否符合实验结果。 
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CO2 相间总传质通量可由式(18)根据模拟计算结果进行计算： 

 𝑁CO2
=

𝑄V,in𝑐CO2,in − 𝑄V,out𝑐CO2,out

𝑏𝐿
， (18) 

进而可得到总传质系数： 

 𝐾 =
𝑁CO2

(𝑐CO2,in−𝑐CO2,out)/ln (𝑐CO2,in/𝑐CO2,out) 
. (19) 

气相传质系数使用式（20）进行计算[20]： 

 𝑘V =
𝐷CO2,V∇𝑐CO2,V ∙ 𝒏

𝑐CO2,V̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ −𝑐CO2,V
I ， (20) 

则液相传质系数𝑘𝐿可由式(21)计算： 

 𝑘L =
1

1/𝐾 − 1/𝑘V
. (21) 

考虑 Marangoni 对流和不考虑时液相传质系数分别用𝑘L,Ma、𝑘L,0表示，则 Marangoni 对

流的增强因子 E 为 

 E=𝑘L,Ma/𝑘L,0. (22) 

其中，𝑄V,in和𝑄V,out分别为气相进出口体积流量，L/s；b 为通道宽度，m；L 为通道长度，m；

K 为总传质系数，m/s；𝑐CO2,V̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ 表示气相主体 CO2的浓度，mol/m3；𝑘V和𝑘L分别为气相和液相

传质系数，m/s。 

为了验证本文中的数值模拟方法对于 Marangoni 增强效果计算的有效性，取 CO2 进口

体积分数在 23%时，根据与实验一致的参数条件[4]，对不同 MEA 浓度下单通道降液膜中的

Marangoni 效应增强因子进行计算，反应吸收在 298.15 K，101.325 kPa 下进行，气相进口流

量为 1.14×10-4 L/s，液相进口流量为 1.31×10-5 L/s。 

 

 

图 2  入口 CO2 体积分数为 23%时的 Marangoni 增强因子 

Fig.2 Marangoni enhancement factor at inlet CO2 volume fraction of 23% 
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如图 2 所示，当入口 CO2 的体积分数为 23%时，数值模拟得到的 Marangoni 对流增强

因子与实验得到的结果基本符合，证明了本文所建立的数值模型和计算的可靠性。在该 CO2

入口体积分数下，入口 MEA 浓度越高，Marangoni 增强因子越强。在较高的 MEA 浓度下

Marangoni 增强因子为 2.5 倍左右，这是由于在更高的 MEA 浓度下，反应吸收更强，溶液中

生成物浓度更高，溶液表面张力的变化对各组分浓度更加敏感，Marangoni对流更容易发生。 

2.2 微通道内 Marangoni 对流及其影响 

降膜 MEA 溶液反应吸收 CO2过程的数值模拟，采用与 2.1 节中一致的流量和浓度参数

条件进行，垂直于液膜流动方向截面的流线图如图 3 所示。在图 3 中，除了在靠近液相入口

处，气液界面处产生的小对流胞即为 Marangoni 对流。由于对流胞的存在可使更深层的 MEA

被带到界面附近，从而维持更大的 CO2 吸收量。在 Y=75 mm 处，液膜截面为规则的半月板

形状，此时还没有 Marangoni 对流发生；而在 Y=50 mm 处，液膜截面上气液界面附近存在

着多个 Marangoni 对流胞，对流胞的最大速度为 7 mm/s 左右。沿着流道长度，随着反应传

质过程的逐渐进行，液相内组分的变化逐渐减小，表面张力的差异也逐渐变小，Marangoni

对流逐渐减弱，而且 Marangoni 对流胞逐渐向固液界面处迁移，在凹液面中心处 Marangoni

对流逐渐消失。在 Y=5 mm 处仅在靠壁面液层处存在两个对流胞，并且对流胞速度最大值也

减小至 3 mm/s。此外，由于 Marangoni 对流的发生，液膜界面处会产生一定的形变，而不再

是规则的半月板形。 
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图 3 液膜流动方向上的截面流动形态 

Fig.3 Section shape of liquid film in the direction of flow 

 

相应的定量的数据可以从图 4 的界面传质通量以及图 5 的 CO2 载荷中观察到。从图 4

中可以看到，在降膜入口处，由于气液刚开始接触，传质推动力最大，所以传质通量最大，

但是进入液膜并与 MEA 反应的 CO2总量并不多，液相内的生成物浓度很低，对于表面张力

的影响并不大，因此在贴近入口处，考虑 Marangoni 对流与不考虑其时传质通量最大值差别

不大。但是沿着流道向下，随着气液传质的逐渐进行，进入液膜内的 CO2 量逐渐增加，液相

内组成变化更为显著，液相表面张力产生更大的改变。在液膜流动的中段区域，考虑

Marangoni 效应时传质通量的明显大于不考虑 Marangoni 对流时的结果，该区域内 Marangoni

对传质的增强效果最大。但是在接近出口处时，传质推动力减弱，液相中组分的变化程度变

小，表面张力梯度也更小，Marangoni 对流随之变弱，因而在接近出口时 Marangoni 对传质

的增强效果逐渐消失。 

 

 

图 4 气液界面传质通量 
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Fig.4  Mass transfer flux between gas and liquid interface 

 

如图 5 所示，由于靠近壁面附近沿液膜流动方向的速度较小，因此通过反应吸收进入液

相中的 CO2 以及反应生成物不断累积在液膜表面，从而导致该处 CO2 载荷达到饱和值 0.65 

mol/mol, 与文献[21]中同等条件下的数据一致。在不考虑Marangoni对流时，液膜表面光滑，

且为规则的半月板形状，CO2以及反应生成物主要集中在液膜表面处，而没有到达液膜内部

的 CO2；而在考虑 Marangoni 对流时，液膜表面会产生一定程度的形变，并且处在液膜表层

的 CO2以及反应生成物会被带到液膜底层，而液膜内部的 MEA 则会被带到界面附近，在图

4 中表现为考虑 Marangoni 对流时界面处会产生更大的传质通量值。此外靠近两侧壁面处的

液膜形变更为明显，与图 3 中流线的变化一致。 

 

 

 图 5 液相 CO2 载荷 

Fig.5 CO2 loading in liquid phase  

 

2.3 适宜吸收工业烟道气的 MEA 浓度 

由于 Marangoni 对流可明显提升 MEA 溶液吸收 CO2 的效果，所以有必要在工业应用前

提下考虑 Marangoni 对流的影响。常规燃气、燃油、燃煤烟道气的组成(体积分数)如下: N2

（82%~89%），CO2 （8%~15%），O2（3%~5%），少量 SO2和 NOx
[22]。这意味着工业实际中

都是对低浓度的 CO2 进行吸收，从提高 CO2 吸收率的角度来说，MEA 溶液应当越高越好，

但更高的 MEA 浓度会对设备本身造成腐蚀 ，因此需要选用合适的 MEA 溶液浓度值。目前

在加入缓蚀剂的情况下，MEA 浓度可达到 5 mol/L（质量分数 30%）左右[23]。 

当气相 CO2入口体积分数为 15%时，采用与 2.1 节一致的参数条件，不同 MEA 进口浓
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度下的 Marangoni 增强因子值如图 6 所示。为能更直接的考察 Marangoni 对流对 CO2吸收带

来的影响，使用 CO2吸收率表征 CO2吸收效果，由式（23）计算，结果如图 6 所示。 

 𝑋CO2
= 1 −

𝑄V,out𝑥CO2,out

𝑄V,in𝑥CO2,in
. (23) 

式中，𝑋CO2
为 CO2 吸收率，𝑥CO2

为 CO2 体积分数。 

 

图 6 入口 CO2 体积分数为 15%时的 Marangoni 增强因子和 CO2 吸收率 

Fig.6 Marangoni enhancement factor and absorptivity at inlet CO2 volume fraction of 15% 

从图 6 中可以看到在微通道内，考虑 Marangoni 效应时在更低的 MEA 浓度下即可达到

不考虑Marangoni时的CO2转化率；在MEA浓度低于 3 mol/L时，MEA浓度越高， Marangoni

增强效果也越强，更容易得到 CO2 的目标转化率；但是在 MEA 浓度足够高时，Marangoni

增强效果反而下降。同时，从图 6 中看出，当 MEA 浓度增大到 3 mol/L 以上时，Marangoni

增强因子不再继续增大，反而减小，一方面是由于在 MEA 浓度达到 3 mol/L 时，从入口开

始 CO2 吸收量很大，生成物浓度很快就达到一个饱和值，沿液膜流动方向上生成物浓度变

化并不大，所产生的 Marangoni 对流反而变小，另一方面是由于在 MEA 浓度变大时液相黏

度变大，不利于 Marangoni 对流的发展。 

对于本文微通道模型以及在对应的气液流量下，气相 CO2 入口体积分数为 15%时，利

用 Marangoni 对流对反应吸收的增强效果角度来说，较为合理的 MEA 浓度为 2.5 mol/L 左

右。对于在其他的气液流量、气相 CO2 浓度和微通道结构来说，也存在各自适宜的 MEA 浓

度值，表明在微通道内存在有效利用 Marangoni 对流增强 MEA 反应传质吸收 CO2过程的可

能性，但仍然需要更进一步具有针对性的实验和数值模拟研究。 

3 结 论 

对于建立的微通道降膜反应器内 MEA 吸收 CO2反应传质模型的三维数值模型，计算结

果表明由于 Marangoni 对流的影响，液膜表面的 CO2 以及反应生成物会被带到液膜内部，使
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得界面传质通量值会有明显的提升，在微通道内的液膜受 Marangoni 对流的影响，界面处会

发生一定形变，且 Marangoni 对流倾向于向两侧壁面发展。 

当 CO2 初始体积分数为工业条件下的 15%时，在不同浓度的 MEA 溶液下，Marangoni

增强因子随着 MEA 浓度的升高而变大，但是当 MEA 浓度达到一定大小时，增强效果反而

减小，并且 Marangoni 对流对 CO2转化率的提升效果也开始变弱。该研究结果对于工业上使

用 MEA 溶液降膜吸收 CO2 具有一定参考价值，而对于不同微通道结构下的适宜 MEA 浓度

值，仍然需要更进一步具有针对性的实验和数值模拟研究。 
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Effects of Marangoni convection on CO2 absorption by 

monoethanolamine in microchannel 

GUO Jia, ZHU Yunfei, SHA Yong*   

(College of Chemistry and Chemical Engineering, Xiamen University, Xiamen 361005, 

China) 

Abstract: The absorption of CO2 by the monoethanolamine (MEA) solution in a falling film 

microreactor was studied using the multiphase flow numerical simulation method coupled with the 

VOF (volume of fluid) model and Level Set model. Based on the flow-reaction-mass transfer model 

of the MEA-CO2 system, the enhancement effect of the Marangoni convection on the absorption in 

the falling film microreactor was analyzed. The enhancement factor of the Marangoni convection 

obtained with the numerical simulation was in good agreement with the experimental results in the 

literature. Under the CO2 concentration in industrial exhaust, considering the absorptivity and the 

enhancement factor of the Marangoni convection at different concentrations of the MEA solution, 

the optimum concentration to enhance the effect of the Marangoni convection on the absorption was 

obtained. Results from this work can be helpful for further industrial application. 

Keywords: numerical simulation; falling film microreactor; Marangoni convection; 

monoethanolamine- CO2 
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