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8. 气体吸收 

8.1 概述 

 吸收在化学工业上的应用：吸收是分离均相的气体混合物的一种单元操作（或化工过

程）。气体吸收的目的： 

（1）分离混合气体以获得一定的组分。 

（2）除去有害组分以净化或精制气体。 

（3）制备某种气体的溶液。 

（4）工业废气的治理。 

 气体混合物分离的依据和方法 

进行气体混合物的分离时，通常根据混合物中各组分间某种物理和化学性质的差异而开

发出不同的分离方法，典型的分离方法如下： 

① 冷冻分离－是利用物质的沸点差分离气体混合物的一种方法，比如空气分离过程，

分离O2和N2，就是利用沸点差来分离，又比如液化气，一般烧C3和C4，而C5、C6一

般在常温下不汽化。（西德的林得公司是世界上提供冷冻设备的著名公司） 

② 吸附分离—利用吸收剂对各组分吸附性能的差异，如二甲苯有邻、间、对位，三者

的沸点质相差 0.4oC，难以用冷冻分离的方法，若选用适宜的吸附剂，对二甲苯的分

离就比较有效。 

③ 分子筛分离—利用分子直径的大小差异来分离的一种方法。 

④ 吸收分离—根据混合物中各组分在某种溶剂中溶解度的不同来分离气体混合物的一

种方法，本章介绍的方法是物理吸收。 

混合物中能被溶解的部分进入液相形成溶液，不被溶解的部分则留在气相，从而使气体

混合物得到分离。 

把吸收操作中所用的液体称溶剂或吸收剂（C）。 

混合气体中能被溶解的组分称溶质（A）。 

混合气体不能溶解的组分称为惰性组分或载体（B）。 

 

工业吸收过程  在炼焦及制取城市煤气的生产过程中，焦炉煤气内含有少量的苯，甲苯类低

碳氢化合物的蒸汽要进行分离。 
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从图 8-1 中可看出，一般的吸收塔要用大量的吸收剂，要完成气体混合物的分离，解吸

一定伴随着吸收，从此工业吸收过程要解决以下几个问题： 

① 选择合适的溶剂，比较困难，但目的是使所选择的溶剂能有选择性的溶解某个或某

些被分离组分； 

② 设计传质设备； 

③ 溶剂的再生，为了循环使用溶剂必须脱除溶解于其中的被分离的组分（解吸）。 

 

溶剂的选择  吸收剂的选择要求 

① 溶剂应有较好的选择性 

② 溶剂应对被吸收成分有较大的溶解度 

③ 改变温度或压力条件时，溶液中被吸收成分（溶质）的平衡分压应有较大的变化  

④ 溶剂本身应有较好的化学稳定性 

⑤ 溶剂应有较低的粘度、较低的蒸汽压、较小的表面张力  

⑥ 溶剂应价廉易得、无毒、不燃 

选择原则：经济、合理。 

 

物理吸收和化学吸收 

 被吸收成分因在溶剂中的不同的物理溶解度而被分离的操作，被称为物理吸收。由于气

体物质一般在溶剂中的溶解度较小，溶质和溶剂的结合力较小，溶剂对气体物质的吸收

能力较低；但其解吸则较为容易。 
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 利用化学反应而实现吸收的操作，被称为化学吸收。化学反应大大扩展了吸收操作的应

用范围： 

 不可逆化学反应用于利用特定的气体物质实现特定液体或固体产品的生产，通常将此类

操作归于化学反应操作。 

 可逆化学反应常用于大幅度提高溶剂对气体物质的吸收能力。显然，在吸收操作中适用

的化学反应应具有较高的反应速率和较高的选择性。 

 

吸收操作的经济性  评价一个操作的经济性，应综合考虑设备费和操作费两方面。但应注意：

设备费主要是一次性投入，而操作费则是经常性的不间断的消耗操作费用： 

① 流体输送消耗动能； 

② 吸收剂的损失（挥发、变质）； 

③ 溶剂的再生费用，即解吸操作费，再生费用不亚于吸收费用，再生费用需所占的比

例最大； 

设备费用高，操作费用低（除过不会设计）但总费用取最优值。 

 

吸收过程中气、液两相的接触方式  气液两相实在吸收设备中进行接触的，吸收设备有多种

形式，但最为常用的是塔式设备，而吸收塔按气、液两相接触方式的不同又分为级式接触（如

板式塔）与微分接触（如填料塔、降膜塔或称湿壁塔）两大类。 

 

① 板式塔—级式接触设备。叙述略 

② 填料塔—微分接触式设备（即连续接触设备）叙述略 
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级式于微分接触两类设备可采用完全不同的两种计算方法，本章只讨论微分接触式吸收

过程的数学描述和计算法方法，但不是说吸收只能在填料塔中进行。 

 

定态和非定态操作  上述两种不同接触方式的传质设备中所进行的吸收或其它传质过程可

以是定态的连续过程，即设备内的过程参数都不随时间而变；也可以是非定态的，即间歇操

作或脉冲式的操作。以下除特别说明外，均指连续定态操作。 

 

本章所作的基本假定  只讨论微分接触的计算方法。 

(1) 气体混合物中只有一个组分溶于溶剂，其余组分在溶剂中的溶解度极低而可忽略不计，

因而可看作为一个惰性组分。 

(2) 溶剂不挥发，气相中有 A 和 B，液相中 C 和 A。 

 

对本章的学习要求 

① 吸收的机理 

② 设计型计算—吸收剂选择—吸收剂用量 

③ 操作型计算 

 

本章所用到基本理论 

① 物料平衡 

② 相平衡关系 

③ 传递速率 

 

 

 

8.2 气液相平衡 

湿壁塔吸收与第六章的套管换热器中的传热相比较，可看出异同，传热是冷、热流体之

间传递热量、推动力=T-t，极限为 T=t。 

吸收是气—液两相之间物质传递，传递的是物质，但推动力不是浓度差，极限也不是两

相浓度相等，因为相平衡和热平衡不同。 

在一定温度下，气、液两相长期或充分接触以后，两相趋于平衡，此时溶质在两相中的
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溶解度服从某种确定的关系，即相平衡关系，此相平衡可以以不同的方式来表示。 

 

8.2.1 平衡溶解度 

溶解度曲线  气、液两相达平衡状态时，溶质在液相中的浓度称为溶解度。气体吸收的平衡

关系可以用溶质（气体）在液体中的溶解度表示，比如把氨气和水共同封存在容器里，应用

相律来分析。（这里相数 2=φ ，组分数 c=2）∴F=2 

即两个独立变量便可以确定这系统的状态，故规定了温度T和液相中摩尔分率x，便可

确定NH3的平衡分压Pe，平衡关系可表示为Pe=f(t,x)，描图可得图 8-3 

图 8-3  氨在水中的溶解度 图 8-4  20℃下SO2在水中的溶解度 
 

此图即为溶解度曲线图，从图上可看出，温度升高，气体的溶解度降低，即温度低有利

于吸收。 

溶解度及溶质在气液相中的组成也可用其他单位表示： y-x。但在一般的吸收设备中，

2=φ ，组分 c=3（溶质、惰性组分、吸收剂）所以 f=3-2+2=3，系统的状态要有 3 个独立

变量确定，这样，除了规定出 t,x 外，好要规定系统的总压 P，才能确定溶质的平衡分压，

平衡关系要表示成 ( p,x,tPe )ϕ= ，但通常总压不太高时（P＜5atm）总压对平衡关系的影

响可忽略，但是，当保持气相中溶质的特定值，
总

分

P
P

y = 总压不同，分压就不同，因此，不

同总压下 y-x 溶解度曲线的位置不同，即在 y-x 图上一定要注明总压。（如上图 8-4） 
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亨利定律  如果气体吸收所形成的溶液是理想溶液，则依据拉乌尔定律有 ，只有

溶质分子与溶解分子的大小，结构，化学性质都很相近时，上式才成立，但这种情况在气体

吸收操作理很难遇到，吸收操作最常用于分离低浓度的气体混合物，低浓度气体混合物吸收

时液相浓度通常也较低。在稀溶液范围内，有 

xPPe o=

ExPe =     （8-1） 

此时表达溶液的浓度低于一定数值时，溶质的平衡压力与它在溶液中的摩尔分率成正

比，这就是亨利定律，E 叫亨利常数，不管溶液是否理想，只要浓度足够低，亨利定律都适

用，只是对于非理想溶液 E≠
oP . 

另外可表示成  P e=H·C  C—kmol/m3  H—N·m/kmol    （8-2） 

       —该式用得最多  （8-3） mxye =

E, H, m 是以不同单位表示的亨利常数，m 又称相平衡常数 

E, H, m 是各曲线直线部分的斜率，E, H, m 值越小，表示溶解度越大。（如图 8-4，P6） 

 
ExP

mx
P
Pmxye

e

e

=

=⇒=
（设气相为理想气体混合物） 

 ∴
P
Em =  

又  
MC

CEPeExPe ⋅=⇒= （ CM—混合液的总摩尔浓度kmol/m3） 

        P e=H·C 

               ∴E=HCM 

而   ( )xMMM
C

sx

m

m

m
M −+

==
1

ρρ
( mρ —混合液的密度，Mm—混合液的平均分子

量) 

对稀溶液  
S

S
M M

C
ρ

≈  

代入  E=HCm式中  
S

S

M
HE

ρ
=  

常见物系的气液溶解度数据，亨利常数 E 或 H 可查有关手册。 
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说明：在较宽浓度范围内 ( )xfye = 非直线；在有限的浓度范围内，溶解度曲线可近似

取为直线。但此直线一般不一定通过原点，与亨利定律有区别。 

 

例  某系统温度为 10oC，总压 101.3kPa，试求此条件下在与空气充分接触后的水中，每立

方米水溶解了多少克氧气？ 

解：空气按理想气体处理，由道尔顿分压定律可知，氧气在气相中的分压为： 

             =101.3×0.21=21.27kPa pyp =*
A

氧气为难溶气体，故氧气在水中的液相组成x很低，气液相平衡关系服从亨利定律，查

表得 10oC时，氧气在水中的亨利系数E为 3.31×106kPa。 

Q  
S

S

EM
H

ρ
=  

A
*
A Hpc =  

∴ 
S

AS*
A EM

p
c

ρ
=  

故                  =
××

×
=

181031.3
27.211000

6
*
Ac 3.57×10-4kmol/m3

                    mA=3.57×10-4×32×1000=11.42g/m3 

 

8.2.2 相平衡与吸收过程的关系 

判别过程的方向  过程进行的方向，（吸收还是解吸）用实例来说明。设 101.3kPa，20oC下，

稀MH3水的相平衡方程式为 。让含氨y=10%和x=0.05 的氨水接触，判断过程进

行的方向，与x=0.05 相平衡的气相浓度，

xye 94.0=

047.005.094.0 =×=ey .实际气相浓度y=0.1＞

0.047，所以两相接触时部分氨将会从气相转入液相。实际发生的是吸收过程。 

另外，与 y=0.1 相平衡的液相浓度 

106.0
94.0
1.0
===

m
yxe

 
而 x=0.05＜0.106，所以两相接触发生的是吸收过程。 

相反的，若 y=0.05，x=0.1 气液两相接触。 xye 94.0= 此时

, 若过程继续进行，将要使 y 的实际浓度增大，此时部分094.01.094.0 =×=ye
yey <
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氨将由液相转入气相，发生解吸过程或 053.0
94.0
05.0

===
m
yxe ＜x( ) exx >

即    或 时  发生的是吸收过程 yey > exx <

    或 时   发生的是解吸过程 yey < exx >

 

指明过程的极限  过程进行的极限（终点） 

( ) ( ) ( ) 22112121 xyy
L
GxxxLyyG +−=⇒−=−  

①若减L，x1 即使H很高，L很小时，x1也不会无限增大，传质过程进行的终点是x1只能

达到与气相浓度y1相平衡的浓度x1e即x1max=x1e=
m
y1  

x2

y1 

x1<x1e

y2>y2e

y1

x2

 
②若G很小、L很大时，即使是H很高，y2也不会无限制的降低，y2的极限浓度为与x2相

平衡浓度即y2max=y2e=mx2 

    从此可知，相平衡关系限制了吸收剂离塔时的最高浓度x1，x1＜x1e和气体混合物出塔时

的最低浓度y2＞y2e

 

计算过程的推动力  平衡是过程的极限，只有不平衡的两相接触才会进行传质。在吸收过程

中，常以实际浓度与平衡浓度的偏离来表示吸收的推动力。 
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Ay 

ye 

x xe

平

衡

线

y 

x 

图 8-8  吸收推动力 

Ⅰ

Ⅱ

I 区 — 吸 收 

II区—解吸 

 

（y-ye）—气相浓度差表示的吸收推动力 

（xe-x）—以液相浓度差表示的吸收推动力 

若塔在任一截面浓度（x，y）位于平衡溶解度曲线图上的 A′点，那么此时发生的将是

解吸过程。 

（ye-y）—以气相浓度差表示的解吸推动力 

（x-xe）—以液相浓度差表示的解吸推动力 

I 区为吸收（溶解区域）；II 区为解吸区域 

 

例  在总压 101.3kPa，温度 30oC的条件下，SO2摩尔分率为 0.3 的混合气体与SO2摩尔分率

为 0.01 的水溶液相接触，试问： 

（1） 从液相分析SO2的传质方向； 

（2） 从气相分析，其它条件不变，温度降到 0oC时SO2的传质方向； 

（3） 其它条件不变，从气相分析，总压提高到 202.6kPa时SO2的传质方向，并计算以液

相摩尔分率差及气相摩尔率差表示的传质推动力。 

解：(1)查得在总压 101.3kPa，温度 30oC条件下SO2在水中的亨利系数E=4850kPa  

所以         ==
p
Em =

3.101
4850

 47.88 

 从液相分析 

00627.0
88.47
3.0* ===

m
yx < x=0.01 

故SO2必然从液相转移到气相，进行解吸过程。 

（2）查得在总压 101.3kPa，温度 0oC的条件下，SO2在水中的亨利系数E=1670kPa  
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==
p
Em

3.101
1670

 =16.49 

从气相分析 

y*=mx=16.49×0.01=0.16<y=0.3 

故SO2必然从气相转移到液相，进行吸收过程。 

（4） 在总压 202.6kPa，温度 30oC条件下，SO2在水中的亨利系数E=4850kPa  

==
p
Em

6.202
4850

 =23.94 

从气相分析 

y*=mx=23.94×0.01=0.24<y=0.3 

故SO2必然从气相转移到液相，进行吸收过程。 

0125.0
94.23
3.0* ===

m
yx   

以液相摩尔分数表示的吸收推动力为: 

∆x=x*－x=0.0125－0.01=0.0025 

以气相摩尔分数表示的吸收推动力为: 

∆y= y － y*=0.3－0.24=0.06 

结论：降低操作温度，E↓、m↓，溶质在液相中的溶解度增加，有利于吸收； 

压力不太高时，P↑, E 变化忽略不计；但 m↑使溶质在液相中的溶解度增加，有

利于吸收。 

作业 1，2，3 

 

8.3 扩散和单相传质 

任何传质过程都涉及到两个基本问题，过程的极限和过程的速率。吸收过程的极限决定

于吸收的相平衡关系，前面已作了介绍，这一节主要讨论吸收过程的速率，以后将以速率作

为分析吸收操作与计算吸收设备的依据。 

吸收过程涉及到两相间的物质传递。其物质传递的步骤与传热相似。 

步骤：①可溶组分由气相主体传递到两相界面，即气相内的物质传递； 

②溶质在相界面上的溶解，由气相传入液相，即界面上的溶解； 

③溶质自界面被传递至液相主体，即物质在液相内的传递。 
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通常，②的传质阻力小，那么 很大，可认为界面上传质迅速达平衡，即气、液两相

的平衡溶质浓度满足相平衡关系，总传质过程的阻力主要集中在气相和液相内，总过程速率

决定于两个单相，即气相内的传质速率和液相内的传质速率。 

2AN

传质的方式： 

（1）分子扩散—流体内部某一组分存在着浓度差或分压差，分子微观运动导致该组分

从高浓度处传递到低浓度处，这种现象称为分子扩散。 

（2）对流传质—物质宏观运动的结果。（对流传质） 

以下针对定态条件下双组分物质来分别介绍传质的这两种方式分为扩散和对流传质。 

 

8.3.1 双组分混合物中的分子扩散  

双组分 A(被吸收)+B（惰性组分）也称单组分吸收 

费克定律  传质中的分子扩散类似于传热中的热传导，扩散规律也类似于导热，即与浓度梯

度成正比。对于双组分物系，在一维定态条件下，其扩散规律为： 

Ζ

−=
d
d

DJ cA
ABA —扩散方向 上的浓度梯度kmol/mΖ 3    上式称为费克定律。 

式中CA——A组分的浓度kmol/m3

  JA——组分A的扩散通量。亦叫扩散速率kmol/s·m2

  DAB——组分A在组分B中的扩散系数m2/s 

要有实验测定。也是物性参数，物性参数，
热传递：

动量传递：
ABAB

dn
dT

dy
du

DD
q ⎪⎭

⎪
⎬
⎫

−=

−=

λλ

μμτ

........

........

我们在此讨论问题的前提： 

①双组分、②定态、③总压或总浓度定值，温度一定。 

即  ( )为定值、但并不意味常数 BABAM CCCCC =+=

0=+
Z

CB

Z

CA

d
d

d
d

 

把费克定律运用于 B 组分：
Z

CB
d
d

BAB DJ −=  

对双组分混合物   ∴BAAB DD = BA JJ −=  

这说明组分 B 的扩散与组分 A 的扩散同时存在大小相等，方向相反。 
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分子扩散与主体流动 

① 等分子反向扩散 

气层内各处总压相等，即 常数=+= BAM CCC ，因为气相主体与界面间存在浓度差，

，所以组分A将以 的速率由气相主体向界面扩散。由于是定态过程，界面处

没有总物质的积累，也就是说组分A必在界面上以同样的速率溶解并传递到液相中去，所以

液相A组分浓度升高，而C

AiA CC > AJ

M不变，所以CB必下降。组分B将以同样的速率JB BB由界面向气相主

体扩散，则通过气层任一截面PQ仅存在着两个扩散流JA和JB，即JB A=-JBB或JA+JB=0. B

的 净 物 流

也就是说在扩散方向上没有流体的宏观流动，通过断面 PQ 的净物质量为零，这种现象

称为等分子反向扩散→下章的精馏。 

② 单向扩散 

实际过程中，严格等分子反向扩散是不多见的，比如在气体吸收中，液相中不存在组分 B，

不可能向界面提供组分 B，因此吸收过程所发生的是组分 A 的单向扩散，而不是等分子反

向扩散。 

对吸收过程：CA扩散到相界面上被溶解吸收到液相中去，组分B被滞留在相界面上，则

B的浓度CBi>CA。∴B反向扩散，在界面上A溶解，B扩散。∴CMi下降，即界面上气体总压

降低，由于 的存在，必定使混合气体向界面流动，这种流动为主体流动。 PPP Mi Δ=−主

③ 扩散流与主体流动的区别 

扩散流：分子微观运动的宏观结果，传递的是纯组分 A 或纯组分 B。 

主体流动：指宏观运动，同时携带组分A与B流向界面。主体流动所带组分B的量必定恰

好等于组分B的反向扩散，这样CBi保持定态。 

 

分子扩散的速率方程 

对平面 PQ 做总物料衡算，可的通

过 平 面 PQ

 BAM JJNN ++=

∵JA=-JB     ∴N=NB M

即主体流动的速率等于净物流速率，

等分子反向扩散时，无净物流，所以也无主体流动。 

主体流动 

气
夜
界
面

N(净物流）

扩散方向Z

JA

NM

J

Q

P
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再在平面 PQ 处对组分 A 做物料衡算： 

( )AMAAC
C

MAA xNJNNJN
M

A ⋅+=+=  

在扩散方向上组分A的传递速率NA=扩散流JA与主体流动在单位时间通过单位面积所携带的

组分A量
M

A
C
C

MN 的和 

    ∵NM=N   ∴
M

A
C
C

AA NJN +=  

双组分物系  N(净物流)=NA+NBB

即  ( )
M

A
C
C

BAAA NNJN ++=     （8-16） 

上述称为组分 A 的分子扩散速率方程。 

 

分子扩散速率的积分式 

① 等分子反向扩散 

等分子反向扩散时，没有净物流，即N=0→NA=-NB 由式（8-16）得 B

     Z

A
d

dC
AA DJN −==  

定态扩散     ∴NA=常数 

  ∴ ( )21 AA
D

A CCN −= δ   l、g 均适应 

在扩散方向上组分 A 的浓度分布为一直线 

对于理想气体    RTnVP AA =

RT
P

V
n

C AA
A ==  

    ( )21 AAA PP
RT
DN −=

δ
 

PA1、PA2—组分A在上述两平面处的分压。 

② 单向扩散 

例如吸收过程，惰性组分 B 的净传递速率 NB=0（8-16）可写为 

M

A
C
C

AAA NJN +=  

( ) ( )定态条件为常数Ad
dC

C
C

A NDN
Z

A

M

A −=−1  

 13
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( ) ( )

( )21

ln

21

1
2

12

1

21

2

2

1

ln

AAC
CD

CCCC
AA

M
D

CC
CC

M
D

C

C CC
dC

M
D

C

C CC
dC

MA

CC

CCC

CC

DCN

BM

M

ACMC
ACMC

AMAM

AM

AMA

A AM

A

A

A
AM

A

−=

−
=

==

−=

−
−

−−−

−
−

−

−

∫

∫

δ

δ

δδ

δ

 

单向扩散 

这里 

   
( ) ( )

1

2
1
2

12

ln
12

ln
B

B
ACMC
ACMC

AMAM

C
C

BBCCCC
BM

CC
C

−
==

−
−

−−−
 

上式表明，单向扩散时，组分 A 的浓度分布为一对数曲线，

如图，对气相扩散
RT
PCM =   P— 总 压 ，  此 时

( )21 AA
BM

A PP
P
P

PT
DN −⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=

δ
 

 

BMP
P

与等分子反向扩散相比较，组分A的传递速率增加了

倍，
BM

M

BM C
C

P
P

⋅ 称为漂流因子，
BMP
P

＞1，即主体流动强化了扩散运动。 

8.3.2

液体）有关，文献中扩散系数的数据难以齐全，应用时可根据经验公式进行

粗略的估计。 

组分在气体中的扩散系数  在某些简化条件下，得到计算气体扩散系数的半经验式 

 

 扩散系数 

扩散系数是物质的一种传递性质，它的作用类似于传热中的 λ，但比导热系数更复杂，

至少要涉及两种物质，因而有多种多样的配合方式，同时随温度的变化较大，还与总压（气

体）或浓度（对
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( )
( ) ( )2404014050

50811 115171
.

CB
.

CA
.

CBCA

.
BA

.

VVTTP
MMT.D
+

+
=   （8-23） 

MA、MB—组分A、B的分子量 B

TCA、TCB—组分A、B的临界温度K 

VCA、VCB—组分A、B的临界容积cm3/gmol 

应用（8-23）式可以用来从某一温度于压力下的扩散系数来推算其它温度于压力下的扩散系

数。即 

( )( ) 81.1
0 0

0
T
T

P
PDD =  

D0为T0、P0状态下的扩散系数，T升高，分子动能较大，碰撞加剧，D升高，P下降，分

子间距扩大，D升高。 

P15 表 8-1 列出了几种物在空气中的扩散系数 

 

组分在液体中的扩散系数  组分在气相中的扩散速率约为液相中的 100 倍，液相组分浓度对

扩散系数影响显著。当扩散组分为低分子量的非电解质时，它在稀溶液中的扩散系数为半经

验公式如下： 

   
( )

6.0

5.08104.7

A

B
AB V

TMD
μ
α−×

=     （8-25） 

式中：DAB—cm2/s  T—K  μ —cP  MB—溶剂B的分子量 B

  VB—组分A在常沸点下的摩尔体积（cm /mol） B

3

  α —溶剂的缔合因子 

由于对液体结构的了解还不够充分，因此液体中扩散系数的估计不如气体中的可靠，另

外，液体中的扩散系数又随溶液的浓度不同而变化很小，因为浓度提高，μ 上升，溶液的理

想性也改变，因此上式仅适用于浓度很低的溶液。 

从（8-25）可知，液体的扩散系数与温度、粘度的关系为 

     0

0
0 T

TDD μ
μ=  

 

 

8.3.3 对流传质 
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对流对传质的贡献  上面讨论静止流体的分子扩散，在实际吸收设备中，流体总是流动的，

下面分析流体流动对物质传递有什么影响。 

tAtQ

Q

A

dn
dt

Δ=
Δ

=

−=

α

λ

α
1

 

与对流传热过程类似，在流体空间取一流体微元体来分析。 

（1）当流体做滞流（层流）流动时 

对微元体做物料衡算可知，沿传质方向由于流体的层流流动时浓度梯度增大，若忽略

漂流因子，这时气相浓度分布由静止的直线 1 变为曲线 2，界面处的浓度梯度 ( )wdz
dc

因流体

流动而增大了，在气液界面上，气相与界面之间的传质速率为 

( )wdZ
dCA

A DN −=  

由上式知，流动强化了传质。 

（2）流体做湍流流动 

液体使界面处的浓度梯度进一步变大，在主体与界面浓度差相等的情况下，由于界面浓

度梯度变大，传质速率进一步提高。 

 

对流传质速率  依据传递过程的一般规律，速率=推动力/阻力，可得流体与界面之间组分A

的传质速率NA如下： 

气相与界面之间的传质  NA=kg(p-pi)  pi、p—KN/m2 （8-28） 

液相与界面之间的传质 NA=kl(ci-c)  ci、c—kmol/m3 （8-30） 

由于流动截面（MN）上各点流体中溶质浓度不同，上式液相（或气相）主体浓度均指

截面上的平均浓度。 

Kg—气相传质系数  kmol/s.m2.(KN/m2) 

Kl—液相传质系数  kmol/s.m2(kmol/m3)  或m/s 

（8-28）、（8-30）形势很简单，问题并未简化，只是把传质的各复杂因素都归并到传质分系

数kg,、kl中去，而kg，,kl与给热系数α一样，都需要实验来测定。 

 

传质分系数的无因次关联式  通过实验得，影响 k 的因素有物性参数 D,,μρ ，设备定性尺

 16
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寸 l 及操作条件 u，各参数单位为： 

ρ —kg/m3  

 μ —kg/m s 

  u—m/s 

  d—m  

  D—m2/s 

  k—(以摩尔浓度为推动力)m/s 

函数 ( )Ddufk ,,,,μρ=  

用无因次分析法，将变量无因次化，得出如下无因次数群。 

    传热       传质 

   
λ
αdNu =     sherwood  

D
Rdsh =  

   
μ
ρdu

=Re     Reynolds  
μ
ρdu

=Re  

   
λ
μCp

=Pr     Schmidt  
D

Sc
ρ
μ

=  

( PrRe,fNu = )         ( )Scfsh Re,=  

4.03.08.0 PrRe023.0 orNu =          33.083.0Re023.0 Scsh =

适用条件：（1）、Re＞2100 （2）、Sc=0.6～3000 

注意：对流传质分系数的一般准数关联式远不如传热完善和可靠。 

 

对流传质浓度分布图 

8.3.5 对流传质理论 

前面介绍了对流传质速率问题的一种

解决办法，但为了揭示对流传质分系数的

物理本质，不少研究者用数学模型法进行

讨论，典型的有以下几个传质模型，。 

有效膜理论 

简化：气液界面两侧各存在一层静止

的气膜和液膜，其厚度为 Lg ′′ δδ 和 ，全部

 17
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传质阻力集中于该两层静止膜中，膜中的传质是定态的分子扩散，得得传质分系数kg和kl。 

 

溶质渗透理论 

简化：（液相中的对流传质）液体在往下流动的过程中每隔一定时间 0τ 发生一次完全混

合，通过混合，液体的浓度均匀。在 0τ 时间内，液相中发生的不再是定态扩散过程，而是

非定态的扩散过程。 

 

表面更新理论（Danckwerts） 

简化：界面为非定态的随机更新，即流体在下流过程中表面不断更新，不断的有液体从

主体转为界面而暴露于气相中，界面的不断更新使传质过程大为强化。 

这些理论虽与实际过程有一定偏差，但它揭示了过程的物理实质，指明了传质强化途径 

 

8.4 相际传质 

8.4.1 相际传质速率 

相际传质速率方程 

若吸收塔某界面气液两相浓度分别为 y 和 x，则  

气相传质速率式  ( ) ( )iyigA yykPPkN −=−=  

液相传质速率式  ( ) ( )xxkCCkN ixiLA −=−=  

pkk gy ⋅=  

MLx Ckk ⋅=  

如果传质为解吸过程，则上述速率式的推动力应惯以“负”号   

( )
xk

m

i

xk

i

yk

i
A

xxmxxyy
N

−
=

−
=

−
=

11
 

( )
y

Ai k
Nyy 1

=−  

( )
x

Ai k
mNxxm ⋅=−  

两式相加  ( ) ( ) ( )
xy k

m
kAii Nxxmyy +=−+− 1  

 18
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( ) ( )
xy k

m
k

ii
A

xxmyyN
+

−+−
=

1
 

界面浓度用b点表示，与x相平衡的ye，与y相平衡的是xe。如果

在我们所讨论的范围内，平衡县可近似看成斜率为m的直线，

一定有  ( ) ( xxmyy iei −

斜

率

x x x

y

y

y

0

b 

a

)=−  

或 ( ) ( ) ( ) ieiiei xxmyyxxmyy −=−⇒−=−  

得
( ) ( )

xyxy k
m

k

e

k
m

k

eii
A

yyyyyyN
+
−

=
+

−+−
=

11  

记  
xyy k

m
kK

+=
11

 

( )eyA yyKN −=  则  

Ky —气相浓度差（y-ye）为推动力的总传质系数，kmol/s⋅m2 。 

若    
( )

x

i

y

i
A

k

xx

mk

myyN 11
−

=
−

=  

( ) ( ) ( ) ( ) ( )

xy

e

y

iie

xy

ii
A

kmk

xx

kxmk

xxxx

kmk

xxmyy
N

111111
+

−
=

+

−+−
=

+

−+−
=  

记

xy

x

kmk

K 11
1

+
= ，则

xyx kmkK
111

+=  

( )xxKN exA −=  

Kx称以液相浓度差（xe-x）为推动力的总传质系数，kmol/s.⋅m2  

比较Kx和Ky两式
yxyx Kk

m
kK

m 11
=+=  

xy KmK =  

( )
( )yyKN

xxKN

eyA

exA

−=
−

可以导出解吸速率方程
=

 

注意：吸收与解吸的推动力刚好相反  

传质速率方程的各种表达形式 略 
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8.4.2 传质阻力的控制步骤与界面含量 

界面浓度的求取
( )
( )iyA

ixA

yykN
xxkN

−=
−=

 

相比得
y

x

i

i

k
k

xx
yy

−=
−
−

 

确定xi，yi的方法有两种。 

（1）若已知溶解度曲线图，过点 a，以
y

x

k
k

−  为

斜率作一直线，该直线与平衡线交一点 b，b

点的坐标即为所求的界面浓度。  

（2）若一直平衡线的函数形式 y=f(x)，联立

( )

⎪
⎩

⎪
⎨

⎧

−=
−
−
=

y

x

i

i

k
k

xx
yy

xfy
 

可得界面浓度xi，yi。 

 

气相阻力控制和液相阻力控制 

kx
m

kyKy
+=

11
 

总传质阻力
Ky
1

为气相阻力
ky
1

与液相阻力
kx
m

的和。 

当
kx
m

ky
>>

1
时， Ky≈ky 

这时传质阻力主要集中在气相，称为气相阻力控制。

气相阻力控制的条件： 

（1） 1>><<
ky
kxkxky 或 ，即 ab 线很陡。（y-yi）较大， ( )iA yykyN −=  一定时，

ky 较小。 

AN

（2）溶质在吸收剂中的溶解度很大，即平衡线斜率很小，即平衡线较平，yi 较接近 ye，即

  ( )yeyyy i −≈− )(

 20
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( )
( ) Kyky

Kyky
yeyKyN

yykyN

A

iA 11................. =≈⇒
⎭
⎬
⎫

−=
−=

 

氨气溶于水的过程属气相阻力控制。 

又由
kxkymKx
111

+=   知当
kxmky
11

<< 时 kxKx ≈  称为液相阻力控制，其条件为 

（1）ky>>kx 或 1<<
ky
kx

,ab 线较平坦。 

（2）溶质在吸收剂中的溶解度很小，m 很大，从

图可知。 

xi≈ xe即(xi-x)≈(xe-x)液相传质推动力接近于总

推动力。 

( )
( ) Kxkx

xxeKxN
xxkxN

A

iA ≈⇒
⎭
⎬
⎫

−=
−=

 

CO2溶于水的过程属于此类过程（液相阻力控制）。 

从此可知，传质总推动力在各传递步骤中的分配情况与传热过程很相似，所不同的是，

吸收过程的气液相平衡关系对各传递步骤阻力的大小及总传质推动力的分配有着极大的影

响。比如 m 很小时…… 

 

8.5 低浓度气体吸收 

8.5.1 吸收过程的数学描述 

⎪
⎪
⎩

⎪
⎪
⎨

⎧

吸收过程的速率式

相平衡关系

热量衡算

物料衡算

基本方法：  

为了使问题简化，做一些简化假定： 

 

低浓度气体吸收的特点 

（y1＜5～10%）对低浓度气体吸收作如下简化，而不会引起很大误差。 

(1) G、L为常量（摩尔流率kmol/s.m2塔截面） 

(2) 吸收过程是等温的，实际吸收时，溶质在溶解过程中，由于溶解热的存在，液体的
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温度会升高，但由于溶质浓度低，液温升高并不显著，所以可以认为吸收是在等温

条件下进行的，所以对低浓度气体吸收可不作热量衡算。 

(3) 传质系数k为常量，k=f（物性，设备，操作条件），在设备一定的条件下，前面假

定了T不变，即物性不变，还假定了G.、L不变，即流动状况不变，所以传质分系

数kx, ky在全塔内可以认为为常数。 

另外，即使入塔混合气中溶质的浓度较高，但在塔内被吸收的数量不大，这一类的吸收

也按上面的假定进行，设计或操作计算，因此，我们这一节所讲的低浓度气体吸收应理解为

一种简化的处理方式，而不再局限于低浓度范围。 

 

物料衡算微分表达式   

以微元塔段为控制体作物料衡算，忽略控制体两断面轴向的分子扩散， 

对气体组分A减少的量=被传递到液相中的量，

adhNGdyaAdhNGdyA AA =−⇒=−

a—单位容积内具有的有效吸收表面（m2/m3）微元

体内的有效吸收表面为 ，单位时间内在此微

元塔段内溶质的传递量为  

aAdh

aAdhN A

对液相：  adhNLdx A=

 

相际传质速率方程式  前面讲过和传热过程相类似，传质过程也分为三步，即气相与界面对

流传质，界面上溶质组分的溶解，液相与界面的对流传质，若吸收塔某界面气液两相浓度为

y，x ，那么 

气相传质速率式  ( ) ( )iyiA yykPPkgN −=−=  

液相传质速率式  ( ) ( )ixiLA xxkCCkN −=−=  

即 pkk gy ⋅=  

         MLx Ckk ⋅=  

如果传质为解吸过程，则上述速率式的推动力应惯以“负”号，和传热中的壁温相似，界

面参数难以得到，为了避开界面浓度，可以这样做：把传质速率写成推动力与阻力之比，则： 
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( )
kx
m
i

kx

i

ky

i
A

xxmxxyy
N

−
=

−
=

−
=

11   （分子分母同乘以 m—斜率） 

则  ( )
ky

Nyy Ai
1

=−  

  ( )
kx
mNxxm Bi ⋅=−  

两式相加 ( ) ( ) ( )kx
m

kyAii Nxxmyy +=−+− 1  

     
( ) ( )

kx
m

ky

ii
A

xxmyy
N

+
−+−

=
1

  

( ) ( xxmyy ii −+− )

xxmyey ii −=− ( )

如何处理，做这样分析，a点表示（y, x）

一般来讲，界面上发生的溶解过程很易进行，阻力很小，因

此可以认为界面上气、液两相的溶质浓度满足相平衡关系，

界面浓度用b点表示，与x相平衡的ye，与y相平衡的是xe。 

如果在我们所讨论的范围内，平衡线可近似看成斜率为 m 的直线，那就一定有

 或( ) ( ) ( ) ( ) iiii xxemyyxxemyy − = − ⇒ − = −  

把 代入上式有 ( ) yeyxxm ii −=−

  
( ) ( )

kx
m

kykx
m

ky

ii
A

yeyyeyyy
N

+
−

=
+

−+−
=

11
 

记  
kx
m

kyKy
+=

11
 则 ( )eA yyKyN −=  

Ky 称以气相浓度差（y-ye）为推动力的总传质系数，kmol/s.m2

若  
( )

kx

xx

kym

myy
N ii

A 11
−

=
−

= （前一项分子、分母同除 m） 

  
( ) ( ) ( ) ( ) ( )

kxkym

xxe

kxkym

xxexxe

kxkym

xxmyy
N iii

A 111111
+

−
=

+

−+−
=

+

−+−
=  

记  

kxkym

Kx
11

1

+
=     

kxkymKx
111

+=  
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   则 ( )xxekxN A −=  

Kx称以液相浓度差（xe-x）为推动力的总传质系数，kmol/s.m2，比较Kx和Ky两式 

Kykx
m

kyKx
111

=+=   即 KxmK y =  

参照 P24 页图 8-19（b）可以导出解吸速率方程 

    
( )
( )yyKyN

xxKxN

eA

eA

−=
−=

 

吸收与解吸的推动力刚好相反。 

 

传质速率积分式 在吸收操作进行的过程中，吸收塔各截面的传质速率是变化的，根据前面

各式有 

( ) ( )
( ) ( )dhxxeKxaLdxadhNLdx

dhyeyKyaGdyadhNGdy

A

A

−==
−=−=−

 

对低浓度吸收，L、G以及kx、ky都是常数，如果在吸收操作范围之内平衡线斜率m变化不大，

则总传质系数Kx、Ky亦沿塔高保持不变，那么，上两式积分可得 

 ∫ −
= 1

2

y

y yey
dy

Kya
GH      （8-67） 

 ∫ −
=

1

2

x

x xxe
dx

Kxa
LH      （8-68） 

上两式为低浓度气体吸收过程的基本方程式 

 

传质单元数与传质单元高度 

若令

Kxa
LHor

Kya
GH

xxe
dxNor

yey
dyN

OLOG

x

xOL

y

yOG

==

−
=

−
= ∫∫

1

2

1

2

 

那么 OLOLOGOG HNHorHNH ⋅=⋅=  

NOG称为以（y-ye）为推动力的传质单元数。NOL称为以(xe-x)为推动力的传质单元数，

NOG、NOL都是无因次量，HOG、HOL称为传质单元高度，都具有长度因次，单位为m。 

从NOG和NOL的定义可以看出，NOG和NOL只与物系的相平衡以及进出口浓度y1、y2有关，
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它反映了分离的难易程度，若NOG或NOL太大，表明难分离（吸收剂性能差，或分离要求太

高）NOG或NOL小，表示容易分离（吸收剂性能好或分离的要求低） 

HOG、HOL与设备的型式及操作状态有关，反映了操作状态及设备的传质速率，表示完

成一个质单元所需要的塔高。 

Kya∝G  (Kxa∝L)∴
Kya
G

随G的变化不太大，HOG的变化范围为 0.15～1.5m，具体

需由实验测定。 

由于 NA 有不同的表达形式，H 塔高不同的表达形式，P30 (8-5)。 

 

8.5.2 传质单元数的计算法 

操作线与推动力的变化规律 

吸收过程的基本方程 

要积分

⎪
⎪
⎩

⎪⎪
⎨

⎧

−
=

−
=

∫

∫
1

2

1

2

x

x

y

y

xxe
dxNOL

yey
dyNOG

    需找出
( )
( )⎩
⎨
⎧

−

−

xxx
yy

e

e

与

与y
的关系 

V, Y2   L, X2 
 
 
      V,  Y 
m           n  
 
      L, X 
 
 
 

V, Y1    L, X1  

逆流吸收的操作线 

( ) 22

22

yxx
G
Ly

LxGyLxGy

+−=

+=+
    

上式在（x, y）坐标图上为一直线，用线段AB表示，称该线为吸收操作线，操作线两端

点坐标（y1,x1）和(y2, x2)分别为气液两相在塔进、出口组成，直线斜率L/G称为液气比，

( ) ( )21211221 xxyyGLLxGyLxGy −−=⇒+=+ 线上任意一点M的坐标代表塔内某

一截面上气、液两相的组成。（xe-x）是以液相组成表示的吸收推动力，（y-ye）是以气相组成
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表示的吸收推动力，因此，在吸收塔内推动力的变化规律是由操作线与平衡线共同决定的。 

如果平衡线在塔操作范围内可近似看成直线，那么传质推动力 和

分别随 y 和 x 称线性变化。此时有： 

( )eyyy −=Δ

( xxx e −=Δ )

( )
常数=

Δ
dy

yd
     

( )
常数=

Δ
dx

xd
 

（推动力相对于 y 的变化率） （推动力相对于 x 的变化率） 

而且可用 的两端值表示，即： xy ΔΔ 和

( ) ( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( )778

768

21

21

21

21

21

21

21

21

−
−
Δ−Δ

=
−

−−−
=

Δ

−
−
Δ−Δ

=
−

−−−
=

Δ

xx
xx

xx
xxxx

dx
xd

yy
yy

yy
yyyy

dy
yd

ee

ee

 

                 

平衡线为直线的对数平均推动力法 

( )yd
yy

yydy Δ
Δ−Δ

−
=

21

21  

代入 

( )
( )

( )

m

y
y

y

y

e

y

y

y

y
e

y
yy

Kya
G

yy
yy

Kya
G

y
y

yy
yy

Kya
G

y
yd

yy
yy

Kya
G

yy
yd

yy
yy

Kya
G

yy
dy

Kya
GH

Δ
−

=

Δ−Δ
=

Δ
Δ

Δ−Δ
−

=

Δ
Δ

Δ−Δ
−

=

−
Δ

Δ−Δ
−

=
−

=

Δ
Δ

−

Δ

Δ

Δ

Δ

∫

∫∫

21

21

21

2

1

21

21

21

21

21

21

2

1

1

2

1

2

1

2

ln

ln  

其中

2

1ln
21

y
ym

yyy
Δ
Δ

Δ−Δ
=Δ 称之为气相的对数平均推动力 

很显然  
m

OG y
yyN

Δ
−

= 21    

同样的推理过程可得：
xm

xx
Kxa

LH
Δ
−

⋅= 21  
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上式中  
2

1ln
21

x
xm

xxx
Δ
Δ

Δ−Δ
=Δ  称为液相对数平均推动力 

m
OL x

xxN
Δ
−

= 21  

可见，NOG和NOL的导出只是以操作线，平衡线且直线为前提的，如果气液两相作并流流动，

情况如何呢？ 

 

y x 

G，y1 

x2y2

x1

x1 x2 

y2 

y1 

 

( )11

11

xx
G
Lyy

LxGyLxGy

−−=

==+
此即为斜率为以负值的操作线 

全塔作物衡算  2211 LxGyLxGy +=+  

21

21

xx
yyGL

−
−

=−  

因此，只要平衡线在吸收塔操作范围内可近似为直线，那么NOG、NOL的推导式仍然对

并流适用。 

吸收剂再循环与返混 再循环对混合点作物料衡算 

( )
( ) 122

122

LxLxxLL

LrxLxxLrL

θθ +=′+

+=′+
 

θ+
+

=′
1

21
2

xxx  

 27



西北大学化工原理电子教案                                                                

( )
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ >

+
−

=−′ 0
1

21
22 θ

θ xxxx  

显然 ，即吸收剂的循环使用使液相入塔浓度增加，如果分离要求y22 xx >′ 2不变，那么操作

线变化情况用下图表示。从图上可以看出，当吸收过程没有显著的热效应时，吸收推动力降

低了，因此，一般情况下，吸收剂再循环对吸收过程不利。但是，在以下两种特殊情况常采

用循环剂的再循环是有利的。 

① 吸收过程由显著的热效应，Lr 的加入可降低吸收剂除塔温度，平衡线向下移动。如上

图虚线，平均推动力反而有所提高。 

② 目的产物为较高浓度得液相产物（x1较大）做全塔物衡算 ( ) 2211 xyy
L
Gx +−= 。X1增

大需L减小，若L太小，不能是塔中填料表面得到良好的润湿，此时采用吸收剂再循环，而

推动力要降低，但Kya要增加。（∵Kxa∝L） 

操作线位置由虚线部分变成实线，显然局部推动力要减小，因此要完成同一分离任务需

要的塔高就要增加。实际操作中有可能发生流体从下游返回上游的反混现象。 

 

吸收因数法 将相平衡关系与操作线方程代入 ∫ −
1

2

y

y
eyy

dy
中，然后积分可求取传质单元数

NOG，当平衡关系为ye=m x，即服从亨利定律，为一通过原点的直线时： 

( )

( )
( )
( ) 222

221

22

22

1
1ln

1
1

1
1

2

1

2

1

2

1

2

mxyy
mxyy

mxyy
dy

yxymy
dy

mxy
dy

yey
dyN

L
mG

L
mG

L
mG

L
mG

L
mG

y

y
L

mG
L

mG

y

y

y

y
L
G

L
G

y

yOG

−+−
−+−

−
=

−+−
=

−=−
=

−
=

−
=

∫

∫ ∫∫

 

令
L

mG
A
=

1
称为解吸因数，A 为吸收因素，几何意义是

m
GL

，（量直线斜率之比） 

( )
( )

( )

( ) ( )848.1ln
1

1

1ln
1

1
1
1ln

1
1

1

22

211
1

22

22
1

2
1

2
1

1
1

1

22
1

2
1

22
1

1
1

1

−⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
+

−
−

−
−

=

−
−−++−

−
=

−+−
−+−

−
=

AA
A

AAAA

A

AA

AA

A
OG

mxy
mxy

mxy
mxmxymxy

mxyy
mxyyN
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此式包含NOG，1/A及
22

21

mxy
mxy

−
−

三个数群，见P32 页的图 8-22。 

从图上可看出： 

①当y1/y2一定，
G
L

m
增大，NOG和H都增大。 

②当 m 一定，L/G 下降（液体用量减少）H 增大。 

③
G
L

m
一定，y1/y2增大（分离要求改变），NOG和H都增大。 

同理可以推出液相浓度差为推动力的传质单元数。 

( ) ⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
+

−
−

−
−

= A
mxy
mxyA

A
NOL

11

211ln
1

1
 

上式中，NOL,A及
11

21

mxy
mxy

−
−

三者关系液服从曲线。 

平均推动力法和吸收因素法的区别： 

平均推动力法：在操作范围内，平衡线为直线（y=mx+a）但该直线不一定通过原点，

适合设计型计算。 

吸收因素法：在操作范围内操作线为直线，平衡线为（y=mx）一通过原点的直线，适

用于操作性计算。 

 

传质单元数的数值积分法  当平衡线 ye=f(x)为一曲线，斜率处处不等，则 ky 发生变化，此

时用数值积分求解。    

( )∫ −
= 1

2

y

y
eyyKya

GdyH  

详见 P33。 

 

8.5.3 吸收塔的设计型计算 

吸收塔的计算分为设计型计算和操作性计算两大类，计算的依据： 

全塔物料衡算  ( ) ( )2121 xxLyyG = −−  

相平衡方程   ( )xfye =  
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吸收过程基本方程式 

∫

∫

−
=⋅=

−
=⋅=

1

2

1

2

x

x
e

OLOL

y

y
e

OGOG

xx
dx

Kxa
LNHH

yy
dy

Kya
GNHH

或
 

设计型计算命题 

设计（分离）要求：根据指定的分离要求计算所需塔高 

  目的：①有害气体 则定y2

②有用物质 则规定溶质回收率η  

( ) 12

1

2

1

21

1.

1

yyor
y
y

Gy
GyGy

η

η

−=

−=
−

==
气体进塔的溶质量

被吸收的溶质量

 

给定条件：相平衡关系，操作的温度、压力、G、y1 及分离要求。 

依H=HOG·NOG，计算H. 

HOG=G/Kya在此可作为已知量。Kya涉及到吸收塔的类型及其在操作条件下的传质性能。第

十章将要详细讨论，一切问题将归纳为NOG的求取，面临一系列的选择。 

 

流向选择  关系到推动力大小的问题，在两相进、出口浓度相同的情况下，逆流时的平均推

动力必大于并流时的平均推动力，即逆流优越于并流。 

但若采用逆流，气流率太大，液相可能流不下来，因而限制了吸收塔所允许的液体流率

和气体流率。这是它的缺点。 

m 很小时，溶解度很大，逆流、并流均可采用。 

 

吸收剂进口浓度的选择及其最高允含量  从经济角

度考虑：X2越大，传质推动力越小，那么要完成指定

的分离任务H要高吸收。设备费上升，提出了过高的

要求，即对解吸造成一定的困难。解吸费用上升，因

此，x2的选择是一个经济上的优化问题。 

还存在技术的限制，x2得上限，该上限即为与y2相

平衡的x2e，若x2=x2e，塔顶的推动力 02 =Δy  ∞=H 。 

当 ，不可能达到分离要求，因此exx 22 > exx 220 << 。 
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吸收剂用量的选择和最小液气比 要计算NOG，须知两端点的浓度y1,y2,x1及x2。做全塔物料

衡算    

x1=x2+G/L(y1-y2) 

x1与G/L受物料衡算的约束，即液气比越大，x1愈小，用图来说明如何选择L/G比。 

 
当y1,y2,x2一定时，L/G增大，x1下降，操作线斜率增大，操作线由 2 变为 1，可见，

增大，而NmyΔ OG下降，因而H下降，吸收设备费下降，但吸收液量大，对解吸要求高，则

再生费用增加。因此L/G的选择是个经济上优化的问题。 

同样L/G的最小用量也受到技术上的限制，当L/G减小时，操作线斜率减小，当L/G小到

某一值时，在同一y1的情况下，操作线与平衡线相交，即意味着在吸收塔底气、液两相浓度

达平衡，此时 ，要完成分离任务所需塔高为无穷大，此时对应的液气比称为最小液

气比，相应的吸收剂用量为最小吸收剂用量Lmin。 

01 =Δy

( )
21

21min
xx
yyGL

e −
−

=      

( )minGL注意： 时对一定的分离要求而言的，当

( )minGLGL < 时，将达不到分离要求。 

当平衡线形状如下图时， ( )minGL 用另外的方法

时的最小液气比

求取。 

   此 ( )minGL ，应决定于从 A

率。 点所作的平衡线切线的斜
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   ( )
2

2min
xx
yyGL

−′
−′

=  

实际当中  ( )( )min2~1.1 GLGL ≈  

解吸塔的最小液气比 以逆流解吸塔为例分析， 

 

当L，x1，x2及y2一定，做全塔的物料衡算有  

        1221 GyLxGyLx +=+  

   ( ) 2211 yxxGLy +−=  

解吸用气量G减少，y1增加，在x1一定，减小G，y1增大到与平衡线相交一点，此时解吸气出

口浓度y1与x1成平衡，解吸操作线斜率L/G最大而气液比G/L为最小。 

   ( )
21

21min
yy
xxLG

e −
−

=  

当平衡线为如上图的凹形曲线时，过 B 点做平衡线的切线，求最小气液比。 

 

8.5.4 吸收塔的操作型计算 

操作型计算的命题 

1）第一类命题 

给定条件：H(及有关的设备尺寸)、G、L、y1、x2平衡关系及流动方式、Kya 或Kxa 

计算目的：y2，x2（气液两相出口浓度） 

2）第二类命题 

给定条件：H(及有关的设备尺寸)、G、y1、y2、x2平衡关系及流动方式 、Kya 或Kxa 

计算目的：L，x1
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操作型问题的计算方法 

( ) ( )
( )

⎪
⎪
⎪

⎩

⎪⎪
⎪

⎨

⎧

−
=

−
=

=
−=−

∫ ∫
1

2

1

2

.

2121

y

y

x

x
ee

e

xx
dx

Kxa
LH

yy
dy

Kya
GH

xfy
xxLyyG

或吸收过程基本方程

　相平衡关系

物料衡算

 

在一般情况下，相平衡方程式和吸收过程方程式都是非线性的，求解时必须试差或迭

代。 

如果平衡线在操作范围内可近似为直线，则吸收过程基本方程式为 ：  

ym
yy

Kya
GH

Δ
−

⋅= 21  

其中  
2

1ln
21

y
y

yyym
Δ
Δ

Δ−Δ
=Δ  

物料衡算：  ( ) ( )2121 xxLyyG −=−  

平衡关系：  ye=mx+b 

吸收过程基本方程式：  
ym

yy
Kya
GH

Δ
−

⋅= 21  

无论对于某一类还是第二类命题均有： 

    

 

( ) ( ) ( )

bmxy
bmxy

m

bmxy
bmxy

yy
xxm

bmxy
bmxy

xxmyy
yy

mxymxy
yy

N

H
G

KyaN

L
G

bmxy
bmxy

OG

OG

−−
−−

−
=

−−
−−

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−
−

−
=

−−
−−

−−−
−

=
−−−

−
=

=⋅=

−−
−−

22

11

22

11

21

21

22

11

2121

21

2211

21

ln
1

1

ln
1

1

ln

ln
22

11

常数

 

     ∴
bmxy
bmxy

L
mGNOG −−

−−
=⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −⋅

22

11ln1  
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bmxy
bmxy

L
mGNOG −−

−−
=⎥

⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −⋅

22

111exp  

     ( ) bmxy
L

mGNbmxy OG −−=⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −⋅−− 1122 1exp  

对 于 第 一 类 命 题 ， 未 知 量 为 y2,x1 ， 则 基 本 方 程 化 为 上 面 的 线 性 方 程 与

( ) ( 2121 xxLyyG )−=− ，联立，便可解出y2,x1对第二类命题，因未知量为L，x1，显然，

此时方程(1)为非线性方程，所以求解只能通过试差。当平衡关系为ye=m x 

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
+

−
−

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −

−
==⋅

Amxy
mxy

A
NOGH

G
Kya

A

111ln
1

1

22

21
1

 

对于第一类问题，上式只有一个未知量y2，故可直接求出y2，然后代入物料衡算式可求

出x1，但对于第二类命题，因
L

mG
A
=

1
中的L为未知量，上式不能线性化，因此求解仍需试

差。 

 

吸收塔的操作和调节 

吸收塔在操作时的调节手段只能是改变吸收剂的入口条件（因为气体入口条件y1由前一

工序决定，不能随意改变）即改变L，温度t及x2

三大要素。 

L升高，（L/G）斜率增大，由 2 变到 1， myΔ

增大，NOG减小，H减小，吸收剂t减小，气体溶

解度增大，m减小，平衡线由 1 变成 2， myΔ 增

大。 

x2下降，操作线上 1 变成 1′，液相入口推动

力增大，全塔平均推动力增大。否则反之。 

总之，适当调节L，x2，t这三个变量都可使

增大，提高吸收效果，前面已经讲过，吸收

和再生同时进行。而L,x

myΔ

2，t的调节往往受再生（解

吸）操作的制约。L,x2，t调节的幅度应从经济、

技术各方面综合考虑。 
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上面是从吸收设备的角度来考虑调节L,x2，t，另外，

对一定的设备调节L,x2，t都能改变y2，但y2的改变是有一定

限度的。 

y

 35

设有一个无限高的塔，即意味着在塔顶或塔底达平衡。 

当 11
<=

L
mG

A
时，气、液两相在塔底达平衡，此时，增

大L，可降低y2 

当 11
>=

L
mG

A
时，气、液两相在塔顶达平衡，此时，增

大L，不能改变y2，只有降低x2，或t时，才能使y2降低。 

 

 

8.6 高浓度气体的吸收和化学吸收 

高浓度气体  当混合气的入塔浓度较高，被吸溶质量较多时，低浓度气体吸收的简化处理便

不在适用；这时需要采用高浓度气体吸收的特点来分析计算。 

化学吸收  化学吸收的计算，简而言之，须考虑化学反应对吸收过程的增强效应。在传质总

系数的计算式中引入增强因子 β ： 

1 / Ky = 1 / ky + m /β kx 

高浓度气体吸收的特点 

 吸收过程中，气体流率G和液体流率L都不再是常量，但惰性气体流率GB和纯溶剂流

率L

B

S 却可认为是常量。 

 吸收过程是非等温的 

 传质膜系数与浓度相关 

   下面就这三条予以详细介绍 

吸收过程中，气体流率G和液体流率L都不再是常量，但惰性气体流率GB和纯溶剂流率

L

B

S 却可认为是常量。 

作物料衡算可得高浓度气体吸收的操作线方程： 

y/(1−y)=( LS /GB )( x/(1−x)−xB 2 / (1−x2))+ y2 /(1−y2) 

若令Y= y/(1−y)、X= x/(1−x)，则Y=( LS /GB )( X− XB 2)+Y2为直线方程。 

但若将平衡线方程改写为 Y=mX/(1+(1−m)X)，则可在作标图上进行图解作业。 

1

y2

x2 x1 x1
 

y1 

A 
y2 

x2 x2 
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Y = y/(1−y) = mx/(1−mx)     X = x/(1−x)   x = X/(1+X) 

于是，仍可用前述公式进行吸收计算，如：最小液气比为(LS/GB)min= (YB 1−Y2)/(Xe1−X2)，

唯应用m/(1+(1−m)X)替换式中的相平衡常数m。 

 

高浓度气体吸收操作线 

吸收过程是非等温的，由于高浓度气体的吸收操作中，溶解热不能忽略，必使液相温度

发生改变，进而也使气相温度改变，因此吸收全过程中相平衡常数不再是常量。而且，对吸

收过程的计算必须联解热量衡算式。 

传质膜系数与浓度相关 

ky = (DP/(RTδ))(P/pBm) = (DP/(RTδ))(1/(1−y)m) 

kx = (DCm /(RTδ))(Cm /CBm) = (DCm /(RTδ))(1/(1−x)m) 

Cm/CBm=1/((((Cm−CA)1 − (Cm−CA)2)/Cm)/ln(((Cm−CA)1/Cm)/( (Cm−CA)1/Cm)))) 

=1/(((1−x)1 −(1−x)2)/ln((1−x)1/(1−x)2))=1/(1−x)m

  高浓度气体吸收过程的计算特点是将全塔分为若干段，逐段计算，在每一段中认为吸收

温度不变。      
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