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第 1章 流体力学基础

1.1 主要公式

1.1.1牛顿内摩擦定律

dy

du  (1-1)

 －切应力，Pa；

dy

du
－速度梯度，s-1；

 －流体动力粘度，Pa·s

1.1.2 稳定流动总能量方程式

单位质量流体的能量平衡式
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式中 Z—某一液面距基准面的高度，m；

u—流体流动速度，m/s；

e—单位质量的流体所具有的内能，J/kg；

p—流体绝对压力，Pa；

v—流体的比体积，m3/kg；

ρ—流体的密度，kg/m3；

w—单位质量的流体所具有的功，J/kg；

q—单位质量的流体所具有的热量，J/kg；

h—单位质量的流体所具有的焓，J/kg。

式中以下标 1 表示的项为体系进口截面上流体的能量，下标 2 表示的项为体系出口截面

上流体的能量。

1.1.3 不可压缩理想流体的稳定流动与柏努利（Bernoulli）方程
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式(1-3a)、式(1-3b)和式(1-3c)为不可压缩理想流体稳定流动能量方程的三种表达式，称

为柏努利方程式。式中各项代表单位数量的流体所具有的位能、压力能和动能，式(1-3a)以

每 1kg 质量的流体所具有的能量来表示；式(1-3b)以每 1N 重量的流体所具有的能量来表示；

式(1-3c)以每 1m3体积的流体所具有的能量来表示。其中，式(1-3b)各项具有长度单位（m），

在使用中将这三项分别称为位压头、静压头和动压头。

1.1.4 不可压缩实际流体的稳定流动

在流体输送中，分子之间的摩擦力将不可避免地造成机械能损失。根据能量守恒原理，

损失的机械能转变为分子的内能。在流体流动计算中，我们称这部分内能为摩擦损失或水头

损失。在体系与外界无热量交换情况下，不可压缩实际流体的稳定流动能量平衡方程为
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式中  fL 和 fh —分别称为单位质量和单位重量流体流动过程中的摩擦损失或水头损

失，H 为输送设备的压头或扬程。

1.1.5 雷诺数 Re

雷诺数 Re 的表达式，


lu

Re  (1-5)

式中， l —特征尺寸，m；

u—流体平均速度，m/s；

ρ—流体密度，kg/m3；

μ—流体动力粘度，Pa·s。

流态稳定性的判断标准为：

Re>4000 时，管中流动状态一般都为紊流；

Re<2000 时，管中流动状态都为层流；

2000<Re<4000 时，管中流动状态可为层流，也可能为紊流，但紊流的可能性更大。

水力直径 dH的表示式，

S

A
dH 4 (1-6)

A－过流断面面积，m2；

S－过流断面上流体与固体接触周长，m。

异形管道雷诺数的表达式，
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
ud

Re H (1-7)

1.1.6 圆管中的层流

管内流体速度表达式，

)rR(
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(1-8)

流量表达式，

l
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(1-9)

此式称为哈根－泊肃叶(Hagen-Poiseulle)定律。

式中 p －作用在圆管两端的压力差，Pa；

l －管长，m；

r －管内任意半径，m；

R－管半径，m。

平均速度表达式
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最大速度表达式，
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1.1.7 流动损失

压强损失表达式，

22

328

d

ul

R

ul
p

  (1-12)

水头损失表达式，

g
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(1-13)

根据达西公式，不论层流还是紊流，圆管中的沿程水头损失一概表示为

g
u

d
l

hf 2

2

 (1-14)

层流时沿程水头损失可表示，

g
u

d
l

hf 2Re
64 2


(1-15)

1.1.8沿程阻力系数

尼古拉兹实验曲线可以分为五个阻力区域，每个阻力区域的范围、特点和计算的经验
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和半经验公式如下。

1) 层流区 当 2320Re  时，不论相对粗糙度多少，其实验点均集中分布在直线 I 上，

这条直线的方程即是
Re

64
 。

2) 临界区 当 4000Re2320  时，经验公式为，

3

1

Re0025.0 (1-16)

3) 光滑管紊流区 当 4000Re  以后，相对粗糙度
d


较小的几种管道的实验点都分布

在直线 III 上，这条直线 III 的方程式称为布拉休斯公式

25.0Re

3164.0
＝ (1-17)

4) 过渡区
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5) 粗糙管紊流区
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，阻力系数公式，
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(1-20)

1.1.9局部阻力系数

局部阻力损失有两种表示法：阻力系数法和当量长度法。

1) 阻力系数法 将局部阻力损失折合成管中平均速度水头的若干倍。

g

u
h f 2

2

 (1-21)

2) 当量长度法 将局部阻力损失折合成具有相同直径、长度为 el 的沿程阻力损失。
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1.1.10总水头损失
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1.1.11 复杂管路

1) 并联管路

并联管路中各支管的阻力损失相等。

   21 ,f,fBA,f LLL (1-25)

主管中的流量等于各支管中流量之和。

21 QQQ  (1-26)

2) 分支管路

各支管中，单位质量的流体在流动终了时的总能量及能量损失之和相等。

 





 C,f
CC

CB,f
BB

B L
up

gZL
up

gZ
22

22

(1-27)

主管流量等于各支管流量之和。

CBA QQQ  (1-28)

1.1.12 流体测量

1)测速管

测速管又称皮托管(Pitot tube)。

管内任意点处的速度 ru

   gRu Ar 2 (1-29)

若被测量的流体是气体，由于  A ，上式可简化为

 gRu Ar 2 (1-30)

2) 孔板流量计

流量计算式，

   AgRACQ 200 (1-31)

式中，C0－流量系数，由教材图 1－23 确定；

A0、A1－分别为孔板孔口面积和管道截面面积，m2；

Re－流体流经管路的雷诺数。

3) 文丘里流量计

流量计算式，

    AV gRACQ 20 (1-32)

式中，CV－文丘里流量计的流量系数，其值一般约为 0.98 或 0.99。

4) 转子流量计

流量计算式，

 




f

ff
RR A

gV
ACQ




2
(1-33)
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式中 Af、Vf－为转子的最大截面积和转子体积；

f 、  －转子的密度和流体的密度；

CR－转子流量计的流量系数，其值可由教材图 1－26 确定。

AR－玻璃管与转子之间的环隙面积。

1.1.13 水泵

1) 压头或扬程

)(  



 fsfD
aD hh

g

pp
ZH＝ (m) (1-34)

2) 泵的功率和效率 单位时间内液体流经泵后实际所得到的功称为，以符号表示，即

1000

gHQ
Pe


 (1-35)

P

gHQ

P

Pe

1000

  (1-36)

式中，Pe－有效功率，KW；

P－轴功率，KW；

3 ) 泵的安装高度

最大吸上真空高度，

g

pp
H va
s 


max (1-37)

pv－被输送液体在输送温度下的饱和蒸汽压，Pa；

允许吸上真空高度 Hsp。

maxssp HH  (1-38)

允许安装高度 Zsp，

 f
s

spsp h
g

u
HZ

2

2

(m) (1-39)

通常在泵的样本中查得的 Hsp是根据大气压 pa＝10mH2O，水温为 20℃时得出的数值。

若操作条件和上述不符，则 Hsp 必须按下式进行校正。

g

pp
HHH vv
aspsp 




'
' 10 (1-40)

式中 Ha——泵工作点的大气压，mH2O；

pv——20℃下水的饱和蒸汽压，Pa；

p'v——输送温度下水的饱和蒸汽压，Pa。

泵的允许安装高度也可以用泵样本中的允许汽蚀余量 ph 表示

 fspssp hhHZ max (1-41)

为了安全起见，泵的实际安装高度还应比上述两种方法计算的允许值小 0.5～1.0m。

1.1.14 非牛顿流体
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1) 宾哈姆流体的切应力与速度梯度的关系，

dy

du
p ＋＝ 0 (1-42)

式中 p —塑性粘度，Pa.s；

0 －初始切应力，Pa。

2) 假塑性流体(pseudoplastic fluid)

假塑性流体切应力与速度梯度的关系为，

n

dy

du
k 








 ，n<1 (1-43)

3) 胀塑性流体(dilatant fluid)

胀塑性流体切应力与速度梯度的关系为，

n

dy

du
k 








 ，n>1 (1-44)

式中 k——稠度指数，

n——流变指数。

k和 n的数值均由实验来确定。

1.1.15 气体输送原理与设备

1) 离心风机全压表达式，

  
2

2
2

12

u
ppHT (1-45)

式中，  12 pp  －静风压，Pa；

22
2u －动风压。

风机性能表上的风压，一般都是在 20℃、101.3kPa 的条件下用空气作介质测定的。该

条件下空气的密度为 1.2kg/m3。若实际的操作条件与上述的实验条件不同，则在选择离心通

风机时，应将操作条件下的风压 H'
T 按下式换算为实验条件下的风压 HT，即

'
'
T'

'
TT

.
HHH








21

(1-46)

式中 ' —操作条件下空气的密度，kg/m3。

2) 轴功率与效率 离心通风机的轴功率为




1000

QH
N T (1-47)

式中 N—轴功率，kW ；
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HT——全风压，Pa；

Q——风量，m3/s；

——效率，因按全风压定出，因而又称全压效率。

1.2 基本概念解答

【1-1】粘性流体在静止时有无剪应力，理想流体在运动时有无剪应力？若流体在静止时无

剪应力，是否意味着它们没有粘性？

答：由牛顿内摩擦定律可知，剪应力与速度梯队成正比，因此，粘性流体静止时无剪应

力。又由理想流体的定义可知，没有粘性的流体为理想流体，因此，理想流体流动时仍无剪

应力。流体在静止时无剪应力不等于没有粘性，只是没有表现出来。粘性是由流体本身决定

的性质。

【1-2】粘性的物理本质是什么？为什么温度升高，气体粘度上升，而液体粘度下降？

答：粘性是流体流动时表现出来的重要性质，其物理本质是分子内聚力大小和分子热运

动强度的宏观表现。流体流动时，由于分子间内聚力作用和分子热运动动量交换作用，使宏

观移动流层（速度为u ）中的分子拉动临近流层中的分子，并使该临近流层以速度

uu  发生流动，内聚力越大或分子热运动动量交换越小，粘性越大（即 u 越小）。

对于液体，当温度升高时，分子间的距离加大，同时热运动也加强，此时由于分子间距离加

大而引起内聚力下降对粘性影响大于热运动带来的影响，因此，液体粘度随温度升高而下降

（即 u 加大）。对于气体，由于分子间距离远大于液体，因此，分子间内聚力对粘性影响

处于次要位置。温度升高时，分子热运动引起动量交换加强，使粘度增加（即 u 减小）。

【1-3】雷诺数的物理意义是什么？

答：由雷诺数表达式可知，


du

Re 
是流体流动惯性力与粘滞力之比，其数值大小反

映流体的流动状态。

【1-4】什么是水力光滑管？

答：设管壁绝对粗糙度为，流体粘性底层厚度为 ，当   时，管壁凸凹表

面似乎被镀上一层光滑的液膜，管壁粗糙度几乎不影响紊流核心。此时，称为水力光滑管。

【1-5】是否在任何管道中，流量增大则阻力损失就增大；流量减小则阻力损失就减小？为

什么？

答：在某些管路中，流量与阻力损失并不是总成正比关系。如在分支管路中，如图所

示，当阀门 1 和阀门 2 全开时，流量最大。如果此时关小阀门 1，这时支路 1 流量减少，而

局部阻力增加，如果支路沿程阻力可以忽略，则对支路 1 而言，是流量减少，而阻力损失增

加。如果主管路的阻力损失与支路的阻力损失相比很小，则主管路的阻力损失可以忽略不计

时，关小阀门 1 不影响支路 2 的流量，因为 I-I 面和 0-0 面能量基本相同，近似为常数，支

路 2 阀门未改变，因此流量也不会改变。但此时整个分支管路流量减少了，阻力却增加了。

I－I

0

1

2
0
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【1-6】刚安装好的一台离心泵，启动后出口阀门已经开至最大，但不见水流出，试分析原

因并采取措施使泵正常运行。

答：出现此类问题的可能原因如下：

1）没有向水泵内灌引水或没有灌满引水。从吸水口到离心泵，水是在吸水口处与离

心泵进口处两处压力差作用下被吸入离心泵，压力差的大小主要取决于离心泵进口处的绝对

压力。为了产生足够的压力差，启动前应向水泵内灌足引水，排空吸入管道内的空气，使水

吸入水泵。

2）水泵工作总扬程或吸水扬程超过规定标准，这是选型与设计问题。实际吸水高度

超过水泵标定高度，水不能吸入。如果实际扬程大于水泵标定扬程，水虽被吸入但不能排出。

3）水泵转速不够或反转。电动机与泵轴之间如果是皮带传递方式，新安装的水泵要

调整好皮带的张紧度，保证水泵的正常运行转速。水泵反转是电动机接线问题造成的，应该

按说明书接线方式接线。

4）吸水管路或水泵填料处漏气，造成压力损失。应检查吸水管路连接处并拧紧漏气

部位或压紧水泵填料。

第二章 流体输送机械

第一节 概 述

2－1 离心泵的工作原理

最简单的离心泵其工作原理示意图如图 2-1 所示。在蜗壳形泵壳 2内，

有一固定在泵轴 7上的工作叶轮 1。叶轮上有 6～12 片稍微向后弯曲的叶片 3，

叶片之间形成了使液体通过的通道。泵壳中央有一个液体吸入口与吸入管 4连

接。液体经底阀和吸入管进入泵内。泵壳上的液体压出口与压出管 6连接，泵

轴用电机或其它动力装置带动。启

动前，先将泵壳 内灌满被输送的

液体。启动，泵轴带动叶轮旋转，

叶片之间的液体随叶轮一起旋转，

在离心力的作用下，液体沿着叶片

间的通道从叶轮中心进口处被甩

到叶轮外围，以很高的速度流入泵

壳，液体流到蜗形通道后，由于截

面逐渐扩大，大部分动能转变为静压能。于是液体以较高的压力，从压出口进

入压出管，输送到所需的场所。
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当叶轮中心的液体被甩出后，泵壳的吸入口就形成了一定的真空，外面的

大气压力迫使液体经底阀吸入管进入泵内，填补了液体排出后的空间。这样，

只要叶轮旋转不停，液体就源源不断地被吸入与排出。

离心泵若在启动前未充满液体，则泵壳内存在空气。由于空气密度很小，所产生

的离心力也很小。此时，在吸入口处所形成的真空不足以将液体吸入泵内。虽启

动离心泵，但不能输送液体。此现象称为“气缚”（air binding ）。为便于使

泵内充满液体，在吸入管底部安装带吸滤网的底阀，底阀为止逆阀，滤网是为了

防止固体物质进入泵内，损坏叶轮的叶片或妨碍泵的正常操作。

2－2 离心泵的主要部件

离心泵的主要部件有叶轮和泵轴。

一、叶轮

从离心泵的工作原理可知，叶轮是离心泵的最重要部件。按结构可分为以

下三种：

１．敞式叶轮

如图 2-2（a）所示，敞式叶轮两侧都没有盖板，制造简单，清洗方便。但

由于叶轮和壳体不能很好地密合，部分液体会流回吸液侧，因而效率较低。它

适用于输送含杂质的悬浮液。

２．半蔽式叶轮

半蔽式叶轮如图 2-2（b）所示，叶轮吸入口一侧没有前盖板，而另一侧有

后盖板，它也适用于输送悬浮液。

３．蔽式叶轮

蔽式叶轮如图 2-2（c）所示，叶片两侧都有盖板，这种叶轮效率较高，应

用最广，但只适用于输送清洁液体。

蔽式或半蔽式叶轮的后盖板与泵壳之间的缝隙内，液体的压力较入口侧为

高，这使叶轮遭受到向入口端推移的轴向推力。轴向推力能引起泵的振动，轴

承发热，甚至损坏机件。为了减弱轴向推力，可在后盖板上钻几个小孔，称为

平衡孔（见图 2-3（a）），让一部分高压液体漏到低压区以降低叶轮两侧的压
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力差。这种方法虽然简便，但由于液体通过平衡孔短路回流，增加了内泄漏量，

因而降低了泵的效率。

按吸液方式的不同，离心泵可分为单吸（single suction）和双吸（double

suction）两种，如图 2-3 所示，单吸式构造简单，液体从叶轮一侧被吸入；双

吸式比较复杂，液体从叶轮两侧吸入。显然，双吸式具有较大的吸液能力，而

且基本上可以消除轴向推力。

二．泵壳

离心泵的外壳多做成蜗壳形，其内有一个截面逐渐扩大的蜗形通道如图２-

１所示。

叶轮在泵壳内顺着蜗形通道逐渐扩大的方向旋转。由于通道逐渐扩大，以

高速度从叶轮四周抛出的液体可逐渐降低流速。减少能量损失，从而使部分动

能有效地转化为静压能。

有的离心泵为了减少液体进入蜗壳时的碰撞，在叶轮与泵壳之间安装一固

定的导轮，如图２-４所示。导轮具有很多逐渐转向的孔道，使高速液体流过时

能均匀而缓慢地将动能转化为静压能，使能量损失降到最小程度。

泵壳与轴要密封好，以免液体漏出泵外，或外界空气漏进泵内。

２－３ 离心泵的主要性能参数

为了正确选择和使用离心泵，需要了解离心泵的性能。离心泵的主要性能

参数为流量、扬程、功率和效率。

一．流量

泵的流量（又称送液能力）是指单位时间内泵所输送的液体体积。用符号

Q表示，单位为Ｌ/ｓ或 m
3
/ｈ。

二．扬程

泵的扬程（又称泵的压头）是指单位重量液体流经泵后所获得的能量，用

符号Ｈ表示，单位为米液柱。离心泵压头的大小，取决于泵的结构（如叶轮直

径的大小，叶片的弯曲情况等）、转速及流量。

泵的压头可用实验方法测定，如图２-５所示。在泵的进出口处分别安装真

空表和压力表，在真空表与压力表之间列柏努得方程式，即
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11



12

或

(2-1)

式中 pM —压力表读出压力（表压），N/m
2
；

pV—真空表读出的真空度，N/m
2
；

u1、u2—吸入管、压出管中液体的流速，m/s；

ΣHf—两截面间的压头损失，m。

由于两截面之间管路很短，其压头损失∑Hf可忽略不计。若以 HM及 HV分别

表示压力有和真空表上的读数，以米液柱（表压）计。则式（2-1）可改写为

(2-2)

例２-１ 某离心泵以 20℃水进行性

能实验测得体积流量为 720m
3
/h，压出口压

力表数为 3.82kgf/cm
2
，吸入口真空表读数

为 210mmHg，压力表和真空表间垂直距离为

410mm，吸入管和压出管内径分别为 350mm

及 300mm。试求泵的压头。

解 根据式（2-2）

查得水在 20℃时密度为ρ＝998kg/m
3
，则

HM=3.82×10.01=38.2mH2O

HV=0.210×13.6=2.86MH2O

将已知数据代入，则

图２－5
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=41.47+0.187

=41.7mH2O

三．效率

液体在泵内流动的过程中，由于泵内有各种能量损失，泵轴从电机得到的

轴功率，没有全部为液体所获得。泵的效率就是反映这种能量损失的。泵内部

损失主要有三种，即容积损失、水力损失及机械损失，现将其产生原因分述如

下：

１．容积损失

容积损失是由于泵的泄漏造成的。离心泵在运转过程中，有一部分获得能

量的高压液体，通过叶轮与泵壳之间的间隙流回吸入口。因此，从泵排出的实

际流量要比理论排出流量为低，其比值称为容积效率η1。

２．水力损失

水力损失是由于流体流过叶轮、泵壳时，由于流速大小和方向要改变，且

发生冲击，而产生的能量损失。所以泵的实际压头要比泵理论上所能提供的压

头为低，其比值称为水力效率η2。

３．机械损失

机械损失是泵在运转时，在轴承、轴封装置等机械部件接触处由于机械磨

擦而消耗部分能量，故泵的轴功率大于泵的理论功率（即理论压头与理论流量

所对应的功率）。理论功率与轴功率之比称为机械效率η3。

泵的总效率η（又称效率）等于上述三种效率的乘积，即

η＝η1×η2×η3

(2-3)对离心泵来说，效率一般约为 0.6~0.85 左右，大型泵可达 0.90。

四．功率

泵的有效功率可写成

Ne＝QHpg

(2-4)式中 Ne—泵的有效功率，W；

Q—泵的流量，m
3
/s；
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H—泵的压头，m ；

p—液体的密度，kg/m
3
；

g—重力加速度，m/s
2
。

已知 g=9.81m/s
2
；1kW=1000W，则式（2-4）可用 kW 单位表示，即

(2-4a)

由于有容积损失、水力损失与机械损失，所以泵的轴功率 N要大于液体实

际得到的有效功率，即

(2-5)

泵在运转时可能发生超负荷，所配电动机的功率应比泵的轴功率大。电动

机功率的大小已附在泵样本之中。

在机电产品样本中所列出的泵的轴功率，除非特殊说明以外，均系指输送清水时

的数值。

２－４ 离心泵的特性曲线

一、离心泵的特性曲线

压头、流量、功率和效率是离心泵的主要性能参数。这些参数之间的关系，

可通过实验测定。离心泵生产部门将其产品的基本性能参数用曲线表示出来，

这些曲线称为离心泵的特性曲线（characteristic curves）。以供使用部门选

泵和操作时参考。

特性曲线是在固定的转速下测出的，只适用于该转速，故特性曲线图上都

注明转速 n的数值，图 2-6 为国产 4B20 型离心泵在 n=2900r/min 时特性曲线。

图上绘有三种曲线，即

１．Ｈ－Q曲线

Ｈ－Q曲线表示泵的流量 Q和压头Ｈ的关系。离心泵的压头在较大流量范

围内是随流量增大而减小的。不同型号的离心泵，Ｈ－Q曲线的形状有所不同。
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如有的曲线较平坦，适用于压头变化不大而流量变化较大的场合；有的曲线比

较陡峭，适用于压头变化范围大而不允许流量变化太大的场合。

２．Ｎ－Q曲线

Ｎ－Q曲线表示泵的流量 Q和轴功率Ｎ的关系，Ｎ随 Q的增大而增大。显

然，当 Q=0 时，泵轴消耗的功率最小。因此，启动离心泵时，为了减小启动功

率，应将出口阀关闭。

３．η－Q曲线

η－Q曲线表示泵的流量 Q和效率η的关系。开始η随 Q的增大而增大，

达到最大值后，又随 Q的增大而下降。该曲线最大值相当于效率最高点。泵在

该点所对应的压头和流量下操作，其效率最高。所以该点为离心泵的设计点。

选泵时，总是希望泵在最高效率工作，因为在此条件下操作最为经济合理。

但实际上泵往往不可能正好在该条件下运转，因此，一般只能规定一个工作范

围，称为泵的高效率区，如图 2-6 波折线所示。高效率区的效率应不低于最高

效率的 92%左右。泵在铭牌上所标明的都是最高效率下的流量，压头和功率。

离心泵产品目录和说明书上还常常注明最高效率区的流量、压头和功率的范围

等。

二．离心泵的转数对特性曲线的影响

离心泵的特性曲线是在一定转速下测定的。当转速由 n1 改变为 n2 时，其

流量、压头及功率的近似关系为

, ,

(2-6)

式（2-6）称为比例定律，当转速变化小于 20%时，可认为效率不变，用上

式进行计算误差不大。

三．叶轮直径对特性曲线的影响

当叶轮直径变化不大，转速不变时，叶轮直径、流量、压头及功率之间的近

似关系为
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, ,

(2-7)

式（2-7）称为切割定律。

四．液体物理性质的影响

泵生产部门所提供的特性曲线是用清水作实验求得的。当所输送的液体性

质与水相差较大时，要考虑粘度及密度对特性曲线的影响。

１．粘度的影响 所输送的液体粘度愈大，泵体内能量损失愈多。结果泵

的压头、流量都要减小，效率下降，而轴功率则要增大，所以特性曲线改变。

２．密度的影响 离心泵的压头与密度无关，这可以从概念上加以说明。

液体在一定转速下，所受的离心力与液体的密度成正比。但液体由于离心力的

作用而取得的压头，相当于由离心力除以叶轮出口截面积所形成的压力，再除

以液体密度和重力加速度的乘积。这样密度对压头的影响就消除了。但是，泵

的轴功率随液体密度而改变。因此，当被输送液体的密度与水不同时，不能使

用该泵所提供的Ｎ－Ｑ曲线，而应按（2-4a）及（2-5）重新计算。

３．溶质的影响 如果输送的液体是水溶液，浓度的改变必然影响液体的粘度和

密度。浓度越高，与清水差别越大。浓度对离心泵特性曲线的影响，同样反映在

粘度和密度上。如果输送液体中含有悬浮物等固体物质，则泵特性曲线除受浓度

的影响外，还受到固体物质的种类，以及粒度分布的影响。

泵制造厂只能给出 Hs值，而不能直接给出 Hg值。因为每台泵使用条件不同，

吸入管路的布置情况也各异，有不同的 和 值，所以，只能由使用单

位根据吸入管路具体的布置情况，由计算确定 Hg。

在泵样本或说明书中所给出的 Hs是指大气压为 10mH2O，水温为 20℃状态下

的数值。如果泵的使用条件与该状态不同时，则应把样本上所给出的 Hs值，换

算成操作条件下的 Hs’值，其换算公式为
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Hs’=Hs＋(Ha－10)－(Hv－0.24)

(2-11)

式中 Hs—操作条件下输送水时允许吸上真空高度，mH2O；

Hs—泵样本中给出的允许吸上真空高度，mH2O；

Ha—泵工作处的大气压，mH2O；

Hv—泵工作温度下水的饱和蒸汽压，mH2O；

0.24—水的饱和蒸汽压，mH2O。

泵安装地点的海拔越高，大气压力就越低，允许吸上真空高度就越小。若

输送液体的温度越高，所对应的饱和蒸汽压就越高，这时，泵的允许吸上真空

高度也就越小。不同海拔高度时大气压力值如表 2-1 所示。

表 2-1 不同海拔高度的大气压力

海拔高度，m 0 100 200 300 400 500

大气压力，mH2O 10.33 10.2 10.09 9.95 9.85 9.74

海拔高度，m 600 800 1000 1500 2000 2500

大气压力，mH2O 9.6 9.38 9.16 8.64 8.16 7.62

２．汽蚀余量

汽蚀余量Δh是指离心泵入口处，液体的静压头 与动压头 之和超过液

体在操作温度下的饱和蒸汽压头 pv/pg的某一最小指定值，即

(2-12)

此式中 —汽蚀余量，m；

pv—操作温度下液体饱和蒸汽压，N/m2。

将式（2-9）与（2-12）合并可导出汽蚀余量 与允许安装高度 Hg之间

关系为

(2-13) 式中 p0为液面上方的压力，若为敞口液面则 p0=pa。
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应当注意，泵性能表上的 值也是按输送 20℃水而规定的。当输送其它

液体时，需进行校正。具体校正方法可参阅有关文献
[14]
。

由上可知，只要已知允许吸上真空高 Hs与汽蚀余量 中的任一个参数，均

可确定泵的安装高度。

例 2-2 某台离心泵从样本上查得允许吸上真空高度 Hs=6m，现将该泵安装

在海拔高度为 500m 处，若夏季平均水温为 40℃。问修正后的 Hs’应为多少？

若吸入管路的压头损失为 1mH2O，泵入口处动压头为 0.2mH2O。问该泵安装在离

水面 5m 高度处是否合适？

解 当水温为 40℃时，Hv=0.75m。由表（2-1）查得 Ha=9.74m。根据式（2-11），

则

Hs’=Hs＋(Ha－10)－(Hv－0.24)

=6＋(9.74－10)＋(0.75－0.24)

=5.23m

根据式（2-10）泵的安装高度为

Hs=Hs’－ － ΣHf

=5.23－0.2－1

=4.93m<5m

故泵安装在离水面 5m 高度处不合适。

２－６ 离心泵的工作点

当离心泵安装在一定的管路系统中工作时，其压头和流量不仅与离心泵本

身的特性有关，而且还取决于管路的工作特性。

一．管路特性曲线

当离心泵安装在特定管路系统中工作时，液体要求泵供给的压头Ｈ可由柏

努利方程式求得，即
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上式中 与管路中液体流量无关，在输液高度和压力不变的情况

下为一常数，以符号Ａ表示。若贮槽与受槽的截面都很大，该处流速与管路相

比可忽略不计，则 ，上式可简化为

Ｈ＝Ａ＋

(2-14)此式中压头损失为

(2-15)

式中 Q为管路系统的流量，m
3
/s

对于特定的管路系统，l、le、d 均为定值，湍流时摩擦系数的变化也很小，

令

则式（2-14）可简化为

Ｈ＝Ａ＋BQ
2

(2-16)

由式（2-16）可知，在特定管路中输送液体时，所需压头Ｈ随液体流量 Q

的平方而变化。将此关系描绘在坐标图上，即得图 2-8 所示Ｈ－Q曲线，称为

管路特性曲线。它表示在特定的管路中，压头随流量的变化关系。此线的形状

与管路布置及操作条件有关，而与泵的性能无关。

二．工作点
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19



20

输送液体是靠泵和管路相互配合完成

的。一台离心泵安装在一定的管路系统中工

作，包括阀门开度也一定时，就有一定的流

量与压头。此流量与压头是离心泵特性曲线

与管路特性曲线交点处的流量与压头。此点

称为泵的工作点（duty point），如图 2-8

中Ｐ点所示。显然，该点所表示的流量 Q与

压头Ｈ，既是管路系统所要求，又是离心泵

所能提供的。若该点所对应效率是在最高效率区，则该工作点是适宜的。

２－8 并联与串联操作

在实际工作中，当单台离心泵不能满足输送任务的要求或者为适应生产

大幅度增加而动用备用泵时，都会遇到泵的并联与串联使用问题。这里仅讨论

二台性能相同泵的并联与串联的操作情况。

图２－８
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20



21

一．并联操作

当一台泵的流量不够时，

可以用两台泵并联操作，以增大

流量。

一台泵的特性曲线如图2-11

中曲线Ｉ所示。两台相同的泵并

联操作时，其联合特性曲线的作

法是在每一个压头条件下，使一

台泵操作时的特性曲线上的流量

增大一倍而得出特性曲线如图中

曲线Ⅱ。但需要注意，对于同一

管路，其并联操作时泵的流量不

会增大一倍，见图 2-11。因为两

台泵并联后，流量增大，管路阻

力亦增大。原来单个泵的工作点

为Ａ，并联后移至Ｃ点。显然Ｃ

点的流量（2QⅡ）不是Ａ点流量

（QI）的两倍，除非管路系统没

有能量损失。

二．串联操作

当生产上需要利用原有泵提高泵的压头时，可以考虑将泵串联使用.

两台相同型号的泵串联工作时，每台泵的压头和流量也是相同的。因此，在同样

的流量下，串联泵的压头为单台泵的两倍。将单台泵的特性曲线Ｉ的纵坐标加倍，

横坐标保持不变，可求得两台泵串联后的联合特性曲线 Ⅱ ，见图 2-12。由图

中可知，单个泵的工作点为Ａ，串联后移至Ｃ点。显然Ｃ点的压头（HⅡ），并不

是Ａ点的压头（HI）的两倍。

二．选择

图 2-11 泵的并联操作

图 2-12 泵的串联操作
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选择离心泵的基本原则，是以能满足液体输送的工艺要求为前提的。选择

步骤为：

１．确定输送系统的流量与压头 流量一般为生产任务所规定。根据输送

系统管路的安排，用柏努利方程式计算管路所需的压头。

２．选择泵的类型与型号 根据输送液体性质和操作条件确定泵的类型。

按已确定的流量和压头从泵样本产品目录选出合适的型号。需要注意的是，如

果没有适合的型号，则应选定泵的压头和流量都稍大的型号；如果同时有几个

型号适合，则应列表比较选定。然后按所选定型号，进一步查出其详细性能数

据。

３．校核泵的特性参数 如果输送液体的粘度和密度与水相差很大，则应

核算泵的流量与压头及轴功率。

例 2-4 如附图所示，今有一输送河水的

任务，要求将某处河水以 90m
3
/h 的流量，输送

到一高位槽中，已知高位槽水面高出河面 10m，

管路系统的总压头损失为 7mH2O。试选择一适

当的离心泵并估算由于阀门调节而多消耗的

轴功率。

解 根据已知条件，选用清水泵。今以河面 1-1 截面为基准面，并取 1-1

与 2-2 截面列柏努利方程式，则

=10+0+0+7=17m

根据已知流量 Q=90m
3
/h 和 H 可选 4B20 型号的泵。由本书附录查得该泵性

能为：流量 90m
3
/h；压头 20mH2O；轴功率 6.36kW；效率 78%。

由于所选泵压头较高，操作时靠关小阀门调节，因此多消耗功率为：
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第三节 往 复 泵

往复泵（reciprocating pump）是利用活塞的往复运动，将能量传递给液

体，以完成液体输送任务。往复泵输送流体的流量只与活塞的位移有关，而与

管路情况无关；但往复泵的压头只与管路情况有关。这种特性称为正位移特性，

具有这种特性的泵称为正位移泵。

２－１０ 往复泵的构造和操作原理

图 2-13 为往复泵装置简图。主要部件有泵缸１、活塞２、活塞杆３、吸

入阀４和排出阀５。吸入阀和排出阀均为单向阀。活塞由曲柄连杆机构带动而

作往复运动。由图 2-13 看出，当活塞在外力作用下向右移动时，泵体内形成低

压，排出阀５受压而关闭，吸入阀４则被泵外液体的压力推开，将液体吸入泵

内，当活塞向左移动时，由于活塞的挤压使泵内液体压力增大，吸入阀受压而

关闭，而排出阀受压则开启，将液体排出泵外。因此活塞作往复运动，液体就

被吸入或排出。

活塞在泵体内左右移动的顶点称为“死点”。两死点之间的活塞行程，即

活塞运动的距离，称为冲程。活塞往复一次（即活塞移动双冲程），只吸入和

排出液体各一次，故称单作用泵（或单动泵）。单作用泵的排液量是不均匀的，

仅在活塞压出行程时，排出液体，而吸入行程无液排出。加之活塞的往复运动

系由曲柄连杆机构的机械运动所造成，因而活塞的往复运动是不等速的；排液

量也就随着活塞的移动有相应地起伏，其流量曲线如图 2-14（a）所示。

为了改善单动泵流量的不均匀性，可采用双动泵，其构造如图 2-15 所示。

它有四个单向阀门，分布在液缸的两端。当活塞向左移动时，右上端的阀门关

闭，右下端的阀门开启，与此同时，左上端的阀门开启，左下端的阀门关闭。

因此，对于双动泵，当活塞往复一次，（即在活塞双冲程内）都有液体吸入和

排出，故流量比较均匀，如图 2-14（b）所示。

与离心泵一样，往复泵也是借助泵缸内减压而吸入液体，所以吸入高度也有一定

的限制。往复泵的低压是靠泵缸内活塞移动使空间扩大而形成的。往复泵在开动

之前，没有充满液体也能吸液，因此往复泵具有自吸能力。
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２－１１ 往复泵的流量与压头

往复泵的理论流量 Q决定于活塞扫过的全部体积。对单动泵其理论数量

为

(2-17)

式中 Ｆ—活塞面积，m
2
；

D—活塞直径，m；

S—活塞的种程，m；

n—活塞往复的次数，1/min；

Q—理论流量，m
3
/min。

对于双动泵，需考虑活塞杆所占的截面积 f，故其理论流量 Q为

Q ＝(2F－ )Sn

(2-18)

由上式可知双动泵的理论流量并不是单动泵的两倍。由式（2-17）及式

(2-18）可以看出，一定型式的往复泵，其理论流量是恒定的，而与压头无关，

如图 2-16 中实线所示。实际上由于活塞填衬不严密，活门启闭不及时等原因，

往复泵的实际流量比理论流量小，并且随着压头的增加，液体的漏损量加大，

故其流量与压头的关系如图 2-16 中虚线所示。

由上述可知，往复泵的压头由管路特性曲线决定，只要泵的机械强度和原动机的

功率允许，往复泵的压头可以提高。液体在往复泵内流路较离心泵简单，因而效

率也较高，通常为 72~93%。

２－１２ 往复泵的流量调节

从式（2-17）可以看出，往复泵的流量只与泵本身的几何尺寸和泵的往复

次数有关，而与泵的压头无关。无论在什么压头下工作，只要往复一次，泵就

排出一定体积的液体。所以往复泵不能关闭出口阀启动，否则吸入泵体的液体
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无出路。活塞愈压，其压力愈大，甚至大到可能损坏泵体和烧毁马达。往复泵

也不能简单地用改变阀门开度来调节流量。根据往复泵的特点，其流量调节可

采用如下几种方法：

１．改变原动机的转速，调节活塞往复的次数。对于输送易燃、易爆液体，采

用蒸汽带动往复泵，只要改变蒸汽进入量，可使活塞往复次数增加或减少，达

到调节流量的目的。对于电动机带动的往复泵，调节转速需要变速装置。

２．如图 2-17 所示，在往复泵出口处装有旁路，使一部分液体有可能返回进口

处。这样，在旁路上装调节阀，改变调节阀的开启程度，即可调节流量。这种

方法简单方便，所以生产上经常采用。图中安全阀是在下游压力超过一定限度

时自动开启，以保证系统安全运转。

第四节 其他类型的化工用泵

2－13 计 量 泵

随着化学工业的发展，输送定量液体的精确度要求愈来愈高，有时还需要

精确的配料比。为了完成这类液体的输送任务，常采用计量泵或比例泵。计量

泵是往复式的一种。除了装有一套可以准确地调节流量的机构外，其基本构造

与往复泵相同。

图 2-18 所示的计量泵是通过偏心轮把电机旋转运动变成活塞往复运动。调

节偏心轮的偏心距离，可改变活塞的冲程从而改变流量。

２－１４ 旋 转 泵

旋转泵是依靠泵体内转子的旋转作用而吸入和排出液体。旋转泵（rotary

pump）也称为转子泵，它也属于正位移泵。

石油、化工装置中最常见的旋转泵有齿轮泵和螺杆泵，分述于后。

一．齿轮泵

考试点考研网 www.kaoshidian.com

25



26

如图 2-19 所示，齿轮泵（gear pump）主要是由椭圆形开泵壳和两个齿轮

组成。其中一个齿轮为主动齿轮，由传动机构带动，另一个为从动齿轮，与主

动齿轮相啮合而随之作反方向旋转。当齿轮转动时，因两齿轮的齿相互分开，

而形成低压将液体吸入，并沿壳壁推送至排出腔。在排出腔内，两齿轮的齿互

相合拢而形成高压将液体排出。如此连续进行以完成液体输送任务。

齿轮泵流量较小，产生压头很高，适于输送粘度大的液体，如甘油等。

二．螺杆泵

螺杆泵（screw pump）主要由泵壳与一个或一个以上的螺杆所构成。图 2-20

（a）所示为一单螺杆泵。此泵的工作原理是靠螺杆在具有内螺旋的泵壳中转动，

将液体沿轴向推进，最后挤压至排出口而排出。图 2-20（b）为一双螺杆泵，

它与齿轮泵十分相象，它利用两根相互啮合的螺杆来排送液体。当所需的压力

很高时，可采用多螺杆泵。

螺杆泵的转速在 3000r/min 以下，最大出口压力可达 1.72×10
7
Pa。流量范围为

1.5~500m
3
/h。若在单螺杆泵的壳内衬上硬橡胶，还可用于输送带颗粒的悬浮液。

螺杆泵的效率较齿轮泵高。运转时无噪音、无振动、流量均匀。可在高压下输送

粘稠液体。

２－１５ 旋 涡 泵

旋涡泵是一种特殊类型的离心泵，如图 2-21 所示。泵壳呈正圆形，吸入

口和排出口均在泵壳的顶部。至于泵体内部的结构与离心泵并不相同。叶轮１

是一个圆盘，四周铣有凹槽，成辐射状排列，构成叶片２。叶轮和泵壳３之间

有一定空隙，形成了流道４。吸入管接头和排出管接头之间有隔板５隔开。

泵体内充满液体后，当叶轮旋转时，由于离心力作用，将叶片凹槽中的液

体以一定的速度甩向流道，在截面积较宽的流道内，液体流速减慢，一部分动

能变为静压能。与此同时，叶片凹槽内侧因液体被甩出而形成低压，因而流道

内压力较高的液体又可重新进入叶片凹槽再度受离心力的作用继续增大压力，
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这样，液体由吸入口吸入，多次通过叶片凹槽和流道间的反复旋涡形运动，而

达到出口时，可获得较高的压头。

旋涡泵在开动前也要灌水。旋涡泵在流量减小时压头增加，功率也增加，

所以旋涡泵在开动前不要将出口阀关闭，采用旁路回流调节流量。

旋涡泵的流量小、压头高、体积小、结构简单。它在化工生产中应用十分广泛，

适宜于流量小、压头高及粘度不高的液体。旋涡泵的效率一般不超过 40%。

第五节 通风机、鼓风机、压缩机、真空泵

气体输送机械与液体输送机械大体相同，但气体具有压缩性，在输送过

程中，当压力发生变化时其体积和温度也将随之发生变化。气体压力变化程度，

常用压缩比来表示。压缩比为气体排出与吸入压力的比值。各种化工生产过程

对气体压缩比的要求很不一致。气体输送机械可按其终压（出口压力）或压缩

比大小分为四类：

１．通风机：终压不大于 1500mmH2O（表压），压缩比为 1~1.15；

２．鼓风机：终压为 0.15~3kgf/cm
2
（表压），压缩比小于 4；

３．压缩机：终压为 3kgf/cm
2
（表压）以上，压缩比大于 4；

４．真空泵：使设备产生真空，出口压力为 1kgf/cm
2
，（表压），其压缩

比由真空度决定。

２－１６ 通 风 机

通风机主要有离心式和轴流式两种类型。轴流式的通风机所产生的风压

很小，只作通风换气之用。离心式通风机使用广泛，下面着重离心式通风机。

一．离心式通风机的基本结构和操作原理

如图 2-22 所示，离心式通风机和离心泵一样，在蜗壳形泵体内装一高速旋

转的叶轮。借叶轮旋转所产生的离心力，使气体压头增大而排出。

离心式通风机依所产生的风压大小分为：

低压离心通风机 风压≤100mmH2O（表压）；

中压离心通风机 风压为 100~300mmH2O（表压）；

高压离心通风机 风压为 300~1500mmH2O（表压）。
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离心式通风机的叶片数较离心泵多，而且不限于后弯叶片，也有前弯叶片。

在中、低压离心通风机中，多采用前弯叶片，其原因是由于要求压力不高。前

弯叶片有利于提高风速，从而减小通风机的截面积，因而设备尺寸可较后弯时

为小。但是，使用前弯叶片时，风机的效率较低，这是因为动能加大，能量损

失加大，而且叶轮出口速度变化比较剧烈的缘故。

二．离心式通风机的性能参数及特性曲线

与离心泵类似，离心通风机性能参数之间的关系也是用实验方法测定，并

用特性曲线或性能数据表的形式表示之。

１．风量

风量是单位时间内从风机出口排出的气体体积，并以风机进口处气体的状

态计，以 Q表示，单位为 m
3
/h。

２．风压

风压是单位体积的气体流过风机时所获得的能量，以 Pt表示，单位为

J/m
3
=N/m

2
。由于 Pt的单位与压力的单位相同，故用此称。

用下标１、２别表示进口与出口的状态。在风机的吸入口与压出口之间，

列柏努利方程式

上式各项均乘以 pg 并加以整理得

对于气体，式中 p及（z2－z1）值都比较小，故（z2－z1）pg 可忽略，因进

口管段很短， f亦可忽略。当空气直接由大气进入通风机，则 u1也可忽

略。故上述柏努利方程式可简化为

(2-19)
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中式中（p2－p1）称为静风压，以 pst表示。 称为动风压。离心通风机

出口处气体流速较大，故动风压不能忽略。离心通风机的风压为静风压与动风

压之和，又称为全风压或全压。通风机性能表上所列的风压是指全风压。

３．轴功率及功率

离心通风机的思功率可仿照离心泵的计算式，即

(2-20)

式中 Ｎ—轴功率，kW；

Q—风量，m
3
/s；

pt—全风压，N/m
2
；

η—效率。

离心式通风机的操作性能亦可用特性曲线表示。图 2-23 为一典型的通风机

特性曲线图。通风机的风压有全风压和静风压之分，所以通风机的特性曲线较

离心泵多一根曲线，如图 2-23 所示，在一定转速下，有风量 Q与全风压 pt、静

风压 pst、轴功率Ｎ、效率η四条关系曲线。曲线所反映的特性与离心泵基本一

致，效率也有最高点。需要说明的是，通风机的特性曲线是在 20℃及 760mmHg

条件下用空气测定的，在此条件下空气的密度为 1.2kg/m
3
。

计算功率时，Q用实际风量，pt也用实际风压。若 pt用校正为规定状态（20

℃ 760mmHg）下的风压 pt0，则 Q也应校正为规定下的风量 Q0。

三．离心通风机的选择

离心通风机的选用与离心泵相仿。根据所需的气体流量和风压，对照离心

通风机的特性曲线或性能表选择合用的通风机。应当指出，由于风机的风压与

被输送气体的密度有密切关系，而产品样本中列举的风压是在压力为 760mmHg，

温度为 20℃的数值。选用时应按下式将操作状态所需的风压 pt换算成上述规定

状况下的风压 pt0，然后按 pt0的数值来选用。风压换算式为
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(2-21)

式中 p0、p′—分别表示规定状态与操作状态下的气体密度，kg/m
3
。

故

(2-22)

在选用通风机时，应首先根据所输送的气体情况（如清洁空气、易燃、易

爆或腐蚀气体、含尘气体等）与风压范围，确定风机类型。然后根据所要求的

风量和换算成规定状况下的风压，从产品样本中的性能表查得适宜的型号。

2－17 鼓 风 机

化工生产中常用的鼓风机（blower）有离心鼓风机和旋转鼓风机两种。

一．离心鼓风机

离心鼓风机又称涡轮鼓风机或透平鼓风机，其基本结构和操作原理与离心

通风机相仿，只是由于通风机内只有一个叶轮，仅能产生低于 0.15kgf/cm
2
（表

压）的风压，而离心鼓风机一般是由几个叶轮串联组成的多级离心鼓风机。

离心鼓风机的出口压力一般不超过 3kgf/cm
2
（表压）。因其压缩比不高，

气体压缩过程产生的热量不多，所以不需要冷却装置，各级叶轮的大小也大体

相等。

离心鼓风机选择方法与离心通风机相同。

二．旋转鼓风机

在化工生产中，应用最广的旋转鼓风机是罗茨鼓风机（Rootes blowrer）。

罗茨鼓风机的结构，如图 2-24 所示。在一长圆形机壳内，有两个铸铁或铸

钢的转子，装在两个平行的轴上。由于两转子之间有很小的间隙，转子能自由

转动，同时不会引起过多的泄漏。两转子转动方向相反，可使气体从机壳一侧

吸入，从另一侧排出。
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罗茨鼓风机的风量变动范围大，可自 2至 500m
3
/min。出口表压在 0.8kg/cm

2

以内，但表压在 0.4kgf/cm
2
附近效率最高。罗茨鼓风机兼有往复式和离心式的

一些特点。和往复式一样，罗茨鼓风机在转速一定时，风压改变，风量可基本

不变，而风量与转速成正比。另一方面，和离心式一样，该风机转速高，可直

接与风机连接，无阀门，重量较轻，结构简单，排气均匀。缺点是制造和安装

不易，效率较低。

罗茨鼓风机的出口应安装稳压罐与安全阀。流量用旁路调节。操作时，温度不能

超过 85℃。不然会引起转子受热膨胀，因而发生碰撞。

2－18 压 缩 机

化工生产中使用的压缩机（Compressor）主要有往复压缩机与离心压缩

机两种。由于离心压缩机的基本结构和操作原理与离心鼓风机完全相同，故下

面着重介绍往复压缩机。

往复压缩机的构造、工作原理与往复泵相近。主要部件有气缸、活塞、吸

气阀和排气阀。依靠活塞的往复运动，循环地进行吸气、压缩及排气过程。图

2-25 所示为双缸往复压缩机的示意图。

一.往复压缩机的工作过程

1.理想压缩循环

在理想情况下，气缸排气终了时，活塞与气缸之间没有空隙（即余隙）以

及各种能量损失。往复压缩机在理想情况下的压缩过程可用图 2-26 来说明。当

活塞由左往右运动时，吸气阀 A打开，气体在 p1压力下吸入缸内，如图 2-26

中 4-1 线所示。当活塞开始向左移动时，吸气阀 A关闭，气体在气缸中被压缩，

如图 1-2（或 1-2′;1-2″）线所示。当气缸中气体的压力大于排气阀 B外的气

体压力时，排气阀被顶开，气体在 p2压力下排出气缸，如图 2-3（或 2′-3;2

″-3）。3-4 线表示排气终了和吸气初气缸内压力的变化，由 4点开始又重复

以上循环。

由压力 p1升高到 p2可依三种不同的过程进行压缩，即绝热过程、等温过程

和多变过程，分别用图 1-2′、1-2″和 1-2 线表示。等温与绝热过程只是两种

极端情况，实际压缩过程与多变过程比较接近，多变压缩功为
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(1-23)

式中 W—每一循环多变压缩的功，J；

p1—进气压力，N/m
2
；

p2—排气压力，N/m
2
；

v1—每一循环吸入气体的体积，m
3
；

m—多变指数。

压缩所消耗的功可用图 2-26 中的面积表示。如等温压缩耗功面积为 1－2

″－3－4；绝热压缩耗功面积为 1－2′－3－4；多变压缩耗功面积为 1－2－3

－4。由图 2-26 可知，绝热压缩耗功最多，等温压缩耗功最少。

多变压缩时，气体排出口绝对温度为

(1-24)

式中 T1—入口温度，K；

T2—出口温度，K。

2.有余隙压缩循环

往复压缩机排气终了时，活塞与气缸盖之间必须留出很小的空隙，称为余

隙。有余隙压缩循环如图 2-27 所示。它与理想压缩循环的区别在于排气终了残

留在余隙体积中的高压气体在活塞反向运动时，将再膨胀。当膨胀到图 2-27

所示的点 4时，气缸中的压力才降至进气压 p1，此后开始吸气。由于余隙的体

积的存在使压缩机循环一次的吸气体积 Ve比活塞一次扫过的体积（即理论吸气

体积）V1低，其比值称为容积系数λ，即

(1-25)

余隙体积 V0与理论吸气体积 V1之比称为称隙系数，以符号ε表示，其表达

式为
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(1-26)

由图 2-27 知

(1-27)

此式中 Va为余隙膨胀所占体积，m3。将式（1-27）两边均除以 则

(1-28)

将式（1-25）及式（1-26）代入上式，则

或

(1-29)

对于多变膨胀过程，则

将上式代入式（1-29）则

(1-30)

由上式可知，容积系数与余隙系数ε的大小和气体的压缩比 有关。余隙系

数愈大，容积系数愈小；压缩比愈大，容积系数愈小。

二．往复压缩机的生产能力

考试点考研网 www.kaoshidian.com

33



34

往复压缩机的生产能力是指压缩机在单位时间内排出的气体体积换算成吸

入状态下的数值。

若没有余隙，单动往复压缩机的理论吸气量为

(1-31)

式中 Ｖ′—理论吸气体积，m
3
/min；

D—活塞直径，m；

S—活塞的冲程，m；

n—活塞每分钟的往复次数，1/min。

由于有余隙实际吸气体积为

Ｖ＝λV′

（1-32）式中Ｖ为实际吸气体积，m
3
/min。

例 2-5 有一空气压缩机其吸气量为 1400m
3
/h，压缩前后压力分别为１与

７kgf/cm
2
（绝压），若 m=1.25，余隙系数ε=0.03，试求：

（a）容积系数；λ；

（b）当容积系数λ为零时的压缩比；

（c）当空气进口温度为 20℃时，压缩机的温升。

解 （a）容积系数 根据式（1-30）

（b）λ=0 时压缩比 当λ=0，根据式（1-30），则

故

因而当 p1为 1kgf/cm
2
时，p2为 83.1kgf/cm

2
。

（c）温升 根据式（1-24）
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故温升为 Δt＝T2－T1＝432.4－293＝139.4℃

三．多级压缩

如前所述，容积系数随压缩比的增大而减小，当压缩比达到某一极限（见

例 2-5）时，容积系数为零，即当活塞往右运动时，残留在余隙内的气体膨胀

后充满整个气缸，以致不能再吸入新的气体。

实际上，在压缩机中每压缩一次所允许的压缩比一般为 5～７。如果所要

求的压缩比超过这个数值，应采用多级压缩。多级压缩的示意图如图 2-28 所示。

气体在每级压缩之后进入中间冷却器进行冷却，以降低气体温度。

采用多级压缩可降低压缩气体所消耗的功。现以两级压缩（图 2-29）进行

分析。若压力为 p1的气体采用单级压缩至 p2，则压缩过程如图 2-29 中多变过

程 BB1C′所示，所消耗的理论功相当于图中 B－B1－C′－D－A－B所围成的面

积。如改为两级压缩，中间压力为 px，尽管每一级也是进行多变压缩，但因两

级之间在恒定压力下进行冷却，冷却过程依等压线 B1E 进行，两级所消耗的总

理论功相当于图上B－B1－E－C－D－A－B所围成的面积。比较这两种压缩方案，

显然，两级压缩比单级压缩所消耗的功要少。依此类推，当压缩比相同时，所

用的级数愈多，则消耗的功愈少。

四．往复压缩机排气量的调节

压缩气体的消耗量往往是变化的，当消耗量与供气量不同时，会引起排气

管中压力的波动。因而必须调节压缩机的供气量，使供求一致。调节方法与往

复泵基本上是相同的，但也有其特殊性。

１．调节转速 调节转速和往复泵同。

２．旁路调节 在旁路装调节阀，如果旁路的截面积足够，调节阀全开时，

排气压力和进气压力相等，无气排出。如果调节阀部分开启，即可均匀调节。

一般压缩机多采用这种方法。

３．改变气缸余隙容积 显然，余隙容积增大，余隙内残存气体膨胀后所占容积

将增大，吸入气体必然减少，供气量随之下降。反之供气量上升，所以能起到调
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节流量作用。这种调节方法在大型压缩机中采用较多。

２－１９ 真 空 泵

从真空容器中抽气并加压排向大气的压缩机称为真空泵（vacuum pump）。

真空泵的型式很多，现将化工厂中常用的几种，简单介绍如下。

一．往复真空泵

往复真空泵的基本结构和操作原理与往复压缩机相同，只是真空泵在低压

下操作，气缸内外压差很小，所用阀门必须更加轻巧，启闭方便。另外，当所

需达到的真空度较高时，如 95%的真空度，则压缩比约为 20。这样高的压缩比，

余隙中残余气体对真空泵的抽气速率影响必然很大。为了减小余隙影响，在真

空泵气缸两端之间设置一条平衡气道，在活塞排气终了时，使平衡气道短时间

连通，余隙中残余气体从一侧流向另一侧，以降低残余气体的压力，减小余隙

的影响。

二．水环真空泵

如图 2-30 所示，水环真空泵的外壳为圆形，壳内有一偏心安装的转子，转

子上有叶片。泵内装有一定量的水，当转子旋转时形成水环，故称为水环真空

泵。由于转子偏心安装而使叶片之间形成许多大小不等的小室。在转子的右半

部，这些密封的小室体积扩大，气体便通过右边的进气口被吸入。当旋转到左

半部，小室的体积逐渐缩小，气体更由左边的排气口被压出。水环真空泵最高

可达 85％的真空。这种泵的结构简单、紧凑，没有阀门，经久耐用。但是，为

了维持泵内液封以及冷却泵体，运转时需不断向泵内充水。水环真空泵也可作

为鼓风机使用。

三．喷射泵

喷射泵（jet pump）是属于流体动力作用式的流体输送机械，它是利用流

体流动时动能和静压能的相互转换来吸送流体。它既可用来吸送液体，又可用

来吸送气体。在化工生产中，喷射泵用于抽真空时，称为喷射式真空泵。

喷射泵的工作流体，一般为水蒸汽或高压水。前者称为蒸汽喷射泵，后者

称为水喷射泵。图 2-31 所示为一单级蒸汽喷射泵。如图示，工作蒸汽在高压下

以很高的速度从喷嘴３喷出，在喷射过程中，蒸汽的静压能转变为动能产生低
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压将气体吸入。吸入的气体与蒸汽混合后进入扩散管５，速度逐渐降低，压力

随之升高，而后从压出口６排出。

单级蒸汽喷射泵仅能达到 90％的真空，为了达到更高的真空度，需采用多

级蒸汽喷射泵。

喷射泵的主要优点是结构简单，制造方便，可用各种耐腐蚀材料制造，没有传动

装置。主要缺点是效率低，只有 10～25％。喷射泵除用于抽真空外，还常作为

小型锅炉的注水器，这样既能利用锅炉本身的蒸汽来注水，又能回收蒸汽的热能。

第三章 非均一系的分离

第一节 概述

非均相物系包括气固系统(空气中的尘埃)、液固系统(液体中的固体颗粒)、

气液系统(气体中的液滴)、液液系统(乳浊液中的微滴)等。其中尘埃、固体颗粒、

气泡和微滴等统称为分散物质(或称分散相)，而非均相物系中的气体、液体称为

分散介质(或称连续相)。

非均相物系分离的依据是连续相与分散相具有不同的物理性质(两相的密度

不同)，故可用机械方法将两相分离。利用两相密度差进行分离时，必须使分散

相与连续相间产生相对运动，故分离非均相物系的单元操作遵循流体流动的基本

规律。

非均相物系的分离主要用于：

1 回收有用物质；

2 净化分散介质；

3 除去废液、废气中的有害物质，满足环境保护的要求。

第二节 重力沉降

一、沉降速度

在重力场中，借连续相与分散相的密度差异使

两相分离的过程，称为重力沉降。

1、球形颗粒的自由沉降

若固体颗粒在沉降过程中，不因流体中其它颗

粒的存在而受到干扰的沉降过程，称为自由沉降。

表面光滑的球形颗粒在静止流体中沉降时，由
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于颗粒的密度ρs大于流体的密度ρ，所以颗粒受重力作用向下沉降，即与颗粒与

流体产生相对运动。在沉降中，颗粒所受到的作用力有重力、浮力和阻力。开始

时，颗粒为加速运动，随着颗粒沉降速度的增大，阻力亦增大，当颗粒受力达平

衡时，颗粒即开始作匀速沉降，对应的沉降速度为一定值，称该速度为沉降速度

或终端速度，以 ut表示，其计算式为




3

4 )(dg
u s
t




2、阻力系数ζ

阻力系数ζ是流体与颗粒相对运动时的雷诺数准 Ret的函数，即

ζ=f(Re t )


i

t

du
Re 

阻力系数ζ与 Ret的关系由实验测定，结果如图 3-2 所示。图中曲线按 Ret值

可分成四个区，即

(1) 层流区，Ret≤2(又称斯托克斯区)
tRe

24


(2) 过渡区，2＜ Ret ＜103
6.0Re

5.18

t


(3) 湍流区，103＜ Ret ＜2×105 ζ=0.44
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对应各区沉降速度 ui的计算公式如下：

(1) 层流区




18

)(2 gd
u s
i




(2) 过渡区

6.0)(
27.0 t

s
i Re

gd
u


 



(3) 湍流区


 gd

u s
i

)(
74.1




3、沉降速度的计算

计算沉降速度 ui时，为选用计算公式，应先判断流动类型，即先算出 Ret值，

计算 Ret时需已知 ui，而 ui是待求量，故需用试差法求解。

试差过程为：先假设流动类型(层流、过渡流或湍流)，选用相应的 ui计算式

计算出 ui，用此 ui计算 Ret，再检验假设的流型是否正确，如果计算结果与假设

不符，则应重新假设、计算，直至计算结果与假设一致为止。

二、影响沉降速度的其它因素

1.颗粒形状

颗粒形状与流动阻力密切相关。由于生产中所遇到的颗粒形状各异，至目前

为止尚没有可用于计算各种形状颗粒的沉降速度计算式，故仍采用球形颗粒的沉

降速度计算式，但应将式中及 Ret中的颗粒 d直径用当量直径 de代替，

3/1

6






 pe Vd


2.壁面效应

是指容器的壁对颗粒沉降的阻滞作用，使颗粒沉降速度小于自由沉降时的沉

降速度。

3.干扰沉降

是指由于沉降系统中的颗粒数量较多，在沉降过程中颗粒之间相互影响，而

使颗粒不能正常沉降，称为干扰沉降。
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三、重力沉降设备

（一）降尘室

借重力沉降的设备称为降尘室。

降尘室的长、高、宽分别为 L、H、b，气体的速度为 u，颗粒的沉降速度为

ut。

气体在降尘室内的停留时间

为θ

u

L


颗粒沉降所需时间为θ΄

tu

H
´

保证颗粒能被沉降下来，需  

则
tu

H

u

L


降尘室的生产能力为

Vs =uHb≦utLb

含尘气体中的固体颗粒，凡是能满足 ut=Hu/L式的条件可被 100%除去。用

上式计算出的颗粒直径称为临界直径，以 dpc表示。与临界直径 dpc相对应的沉降

速度称为临界沉降速度，

A

V

g
d s

s
pc





)(

18




或

cc t
s

p u
g

d 



)(

18




当 upc和 dpc一定时，降尘室的生产能力 Vs与降尘室的底面积 A成正比，与

高度 H无关，故降尘室多制成扁平形。为提高其生产能力，可制成多层降尘室。

降尘室适于分离粒径大于 75μm 的尘粒，亦可作为预分离设备。

（二）沉降槽

借重力沉降分离悬浮液的设备称为沉降槽或增稠器。

气体
进口

气体
出口

H

B

L

ut
V u

V

气体
进口

气体
出口

H

B

L

ut
V u

V
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悬浮液通过沉降槽后可分离成清液和沉渣。

沉降槽适于处理颗粒不太小、浓度不高，但处理量较大的悬浮液的分离。这

种设备具有结构简单，可连续操作且增稠物浓度较均匀等优点，其缺点是设备庞

大、占地面积大、

分离效率较低等。

学习重力沉降

时应注意以下几个

问题：

(1) 沉降速度

是当颗粒在流体中

沉降时所受到的重

力与浮力和阻力之和为零时，颗粒作匀速运动时的速度，其值与流体、颗粒的密

度、颗粒直径及流体流动型态等因素有关，可见，沉降速度不是操作特性，而是

一综合特性。

(2) 流体的流速 u与颗粒沉降速度 ut不同：

当 u＞ut时，颗粒向上运动，此时颗粒被流体带出；

当 u＝ut时，颗粒静止悬浮于流体中(如转子流量计在操作时，转子悬浮在某

一位置)；

当 u＜ut时，颗粒向下运动。可见，沉降过程是在 u＜ut的条件下进行。

(3) 温度对沉降速度 ut的影响，由式(3-8)可见，粘度μ增大，沉降速度 ut

减小，否则反之。气体的粘度随着温度升高而增大，故温度高的气体除尘较温度

低的气体除尘困难。
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第三节 离心沉降

一、概述

颗粒受到离心力的作用而沉降的过程称为离心沉降。

颗粒在离心力场中所受到的离心力大小为

r

u
mF T

c

2



对一定质量的物体，Fc随所在位置及转速而改变。减小 r 或提高转速

(
60

Du
uT


 )均可使离心力增大。离心力的方向是沿回转半径指向外周。

离心分离因数 Kc表示离心力与重力的比值，即
g

r

gr

u
K T
c

22 



 。

二、离心沉降速度

离心力场中的颗粒在径向与流体间产生相对运动时，同样受到三个作用力，

即离心力、向心力和阻力。当三力平衡时，颗粒在径向上相对于流体的速度即为

颗粒在此位置上的离心沉降速度，以 ur表示，其计算式为

r

ud
u Ts
r

2

3

)(4








若颗粒沉降过程属于层流，沉降速度为

r

ud
u Ts
r

22

18

)(








应注意的是离心沉降速度ur随回转半

径 r的变化而变化。

三、 离心沉降设备

（一）旋风分离器

1 旋风分离器的构造和操作原理

旋风分离器的构造见图 3-7。

气体进入后形成一个向下作螺旋运动

的外旋流，其中固体颗粒密度较大，所受

离心力也大，被甩向外围且与器壁碰撞后

失去动能滑落至锥底，由排灰口排出；外
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旋流到达器底后在与旋涡中心的压力差作用下沿中心折回，并形成自下而上的内

旋流，净化后的气体由中央排气管排出。

2 旋风分离器分离性能

(1) 临界直径

临界直径是旋风分离器能 100%除去的最小粒径，以表示，用下式计算

is
e uN

B
d


9



对标准型旋风分离器，取 N=5。

(2) 分离效率

① 总效率

1

21
0 C

CC 


② 粒级效率

1

21

i

ii
pi C

CC 


(3) 旋风分离器的压力损失

气体流经旋风分离器的压力损失是由气体流经进气管、排气管和器壁的摩擦

阻力、局部阻力及气流的旋转运动而引起的参量损失等，可用下式计算，即

2

2
iup




阻力系数ζ依设备的结构型式、各部分尺寸不同而异。对同一结构及比例尺

寸的旋风分离器，ζ为常数。ζ值由实验测定。

对标准型旋风分离器

2
1

16

D

AB


3 旋风分离器的选用

选定旋风分离器的型式及主要尺寸的依据是：含尘气体的性质及处理量(体

积流量)、要求的分离效率及其允许压力损失等。

旋风分离器我国已有定型产品，型号有 CLT、CLT/A、CLP/A、CLP/B 等。

其详细尺寸及主要性能可查阅有关资料及手册。

通常选用旋风分离器时应在高效率与低阻力之间进行权衡。一般气体进、出
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口截面积小、长径比大的旋风分离器效率高，但阻力大；反之，效率低、阻力小。

对有性能表的旋风分离器，可直接根据气体处理量选用合适的型号。

旋风分离器用于分离粒径为 5~200μm 的尘粒较为合适。

（二）旋液分离器

旋液分离器是离心沉降悬浮液的设备，其结构和工作原理与旋风分离器类

似。

旋液分离器可用于悬浮液的增稠、固体颗粒的分级等。

由于悬浮液中液相密度大，固、液两相的密度差比气固间的密度差小，所以

旋液分离器的直径比旋风分离器的直径小，而圆锥部分长，这样的结构既可增大

离心力，又可加长停留时间。由于液体进口速度较大，故流体阻力也较大，磨损

也较严重。
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第四节 过 滤

一、过滤的基本概念

1、过滤就是在推动力(重力或人为压差)作用下，使悬浮液中的液体通过多

孔介质，将固体截留，从而使悬浮液得以分离的单元操作。

2、名词解释：

滤浆——需要分离的液体非均相物系；

过滤介质——在过滤操作中起隔层作用的物

质

滤渣——被截留在过滤介质上的固体颗粒；

滤液——过滤后的液体。

二、过滤操作的分类

1、按过滤推动力分

重力过滤、离心力过滤、压力差（加压、真空）过滤

2、按过滤机理分

①深层过滤

固体颗粒不形成滤饼，而是沉积在过滤介质内部的过滤求和称为深层过滤。

其特点是过滤过程中阻力不变。

②滤饼过滤

悬浮液中的固体颗粒沉积在过滤介质表面上形成滤饼层，渡液穿过滤饼层中

空隙的过滤过程称为滤饼过滤，又称为表面过

滤。其特点是随着过滤时间的增长，滤饼层增

厚，过滤阻力也随之增大。

过滤周期：过滤、洗涤、卸渣、复原

“架桥”现象：如图，由于“架桥”现象

的出现，才使过滤操作真正开始，故实际起过

滤作用的是滤渣而非过滤介质。

3、按过滤过程中阻力的变化分

悬浮液

(滤浆)

滤饼

过滤介质

滤液
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(1) 恒速过滤

过滤过程中过滤速率恒定。深层过滤即属过滤操作。

(2) 变速过滤

过滤求和中过滤速率不恒定，滤饼过滤即属变速过滤操作。

三、过滤介质

过滤介质的作用是使滤液通过、截留固体颗粒及支承滤饼。要求过滤介质具

有多孔性、碉腐蚀性及足够的机械强度等。

工业上常用的过滤介质有织物介质、堆积的粒状介质及多孔性固体介质等。

①织物介质（滤布）

由棉、毛、丝、麻及合成纤维制成的织物，由玻璃丝、金属丝织成的网

②堆积介质

细砂、无烟煤、活性炭、石棉、硅藻土等细小坚硬的颗粒状物质。

③多孔固体介质

具有很多微细孔道的固体材料，能耐腐蚀，适用于处理含少量细小颗粒的

悬浮液及有腐蚀性的悬浮液。

四、助滤剂

滤饼可分为可压缩性滤饼（如胶体）和不可压缩性滤饼（如硅藻土、碳酸钙）

两种。

对于不可压缩性滤饼，为了减小过滤阻力，可加入某些助滤剂，如硅藻土、

石棉、碳粉。由此它不宜用于滤饼需回收的过滤操作。

助滤剂是一种坚硬且形状不规则的小固体颗粒，其作用是改变滤饼的结构，

使滤饼结构松散，且具有一定的刚性，从而可避免滤布的早期堵塞和过滤阻力过

大。

助滤剂的使用方法视具体情况而定，可直接加进悬浮液中，亦可将助滤剂配

成悬浮液先行过滤，待形成一层助滤剂滤饼层后，再进行悬浮液的过滤。

二、过滤基本方程式

（一）过滤速率和过滤速度

过滤速率是指单位时间内通过的滤液体积。
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过滤速度是指单位时间、单位面积上通过的滤液体积。

 d

dq

Ad

dV
u 

（二）过滤基本方程式

过滤基本方程式表示过滤过程中某一瞬间的过滤速率与各有关因素的关系。

对不可压缩性滤饼，过滤基本方程式为

)(
2

eqqrc

pA

d

dV







或 )( eqqrc

p

d

dq







滤饼的比阻 r由滤饼的特性决定，表示滤饼的结构对过滤过程的影响，故 r

值的大小可反映滤液通过滤饼层的难易程度。

过滤速率与过滤推动力成正比，与过滤阻力成反比，即

过滤阻力

过滤推动力           Δ





)qq(rc

p

d

dq

e

过滤的推动力Δp为滤饼和过滤介质两侧的压力差。过滤操作中，可采用在

一侧加压，或在另一侧抽真空的方法来提高Δp，过滤过程的阻力μrc（q+qe）则

与滤液量(q)及其性质(μ)、滤饼及过滤介质的结构(r、qe)等因素有关。

对可压缩性滤饼和不可压缩性滤饼皆适用的过滤基本方程式为

)qq(rc

p

d

dq

e

s








1Δ

r=r0Δps

对不可压缩性滤饼，s=0。

（三）恒压过滤

恒压过滤的特点是，过滤操作的总压力恒定，随着过滤时间的增长，滤饼层厚度增

大，过滤阻力增加，过滤速率降低。

恒压过滤方程式为

V2+2VVe=KA2θ

或 q2+2qqe=Kθ

恒压过滤方程式表示恒压条件下滤液量和过滤时间的关系。可用该方程式计

算为获得一定的滤液量 V(或滤饼)所需的过滤时间θ。
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用恒压过滤方程式计算时，过滤常数 K和 qe应通过实验测定。

（四）过滤常数的测定

过滤方程式中 K、qe称为过滤常数。工业设计时，过滤常数需由实验测定。

过滤常数一般均在恒压条件下测定。

依式
K

q
q

Kq

t e21


实验时，在已知过滤面积为 A的过滤设备上，用待测悬浮液在恒压条件下

进行。

五、过滤设备

（一）板框压滤机

通过直接给悬浮液加压，迫使其穿过过滤介质来实现过滤的目的。

1.结构

由交替排列的滤板、滤框与夹于板框之间的滤布叠合组装压紧而成。板框数

视工艺要求在机座长度范围内可灵活调节。组装后，在板框的四角位置形成连通

的流道，由机头上的阀门控制悬浮液、滤液及洗液的进出。

2.过滤操作

过滤阶段悬浮液从通道进入滤框，滤液在压力下穿过滤框两边的滤布、沿滤

布与滤板凹凸表面之间形成的沟道流下，既可单独由每块滤板上设置的出液旋塞

排出，称为明流式；也可汇总后排出，称为暗流式。

洗涤操作：洗涤液由洗涤板上的通道进入其两侧与滤布形成的凹凸空间，穿

过滤布、滤饼和滤框另一侧的滤布后排出。洗涤液的行程（包括滤饼和滤布）约

为过滤终了时滤液行程的 2 倍，而流通面积却为其 1/2，故洗涤速率约为过滤终

了速率的 1/4。

洗涤终了，若有必要可引入压缩空气使滤饼脱湿后再折开过滤机卸出滤饼，

结束一次过滤操作。然后清洗、整理、重新组装、准备下一次操作。

常用规格的板框其厚度为 25~60mm,边框长为 0.2~2.0m，框数由生产所需定，

由数个至上百个不等。

板框压滤机的操作压强一般在 0.3~1.0Mpa 之间。

3.优点：结构简单紧凑，过滤面积大并可承受较高的压差。

缺点：间歇式操作，所费的装、折、清洗时间较长，劳动强度大，生产效率
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较低。

板框式压滤机主要用于含固量较多的悬浮液过滤。

（二）转筒真空过滤机

1.结构与原理：

转筒的多孔表面上覆盖滤布，内部分隔成互不相通的若干扇形过滤室。转动

盘与机架上的固定盘紧密贴合构成分配头，转筒回转时各过滤室通过分配头依次

与真空抽滤系统、洗水抽吸回收系统和压缩空气反吹系统相通。

为了不使这些系统彼此串通，在固定盘上设有不与任何通道相通的非开孔

区。

2.过滤操作：

转筒旋转一周，每一个扇形过滤室依次完成真空过滤、洗涤、脱水、吸干滤

饼和压缩空气吹松、刮刀卸料、反吹清洗表面等全部操作，相应分为过滤区、洗

涤脱水区、卸料区和表面再生区等几个不同的工作区域。

转筒转速多在 0.1～3 r/min，浸入悬浮液中的吸滤面积约占总表面的 30～

40%。滤饼厚度范围大约 3～40mm。

3.优点：连续进料，操作自动化，便于在转鼓表面预涂助滤剂后用于黏、细

物料的过滤。

缺点：过滤推动力有限，滤饼含液量较大，常达 30%。
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第五节 离心分离

一、离心分离的基本概念

离心分离在离心机中进行，由于物料在离心机中受到 提高了离心力远大于

在重力场中所受到的重力(可用离心分离因数 K c表示)，所以可分离用过滤或沉

降方法很难分离或无法分离的悬浮液(如固体颗粒很小、液相粘度很大的悬浮

液)、乳浊液等。

离心分离因数 K c是表示离心设备分离能力的重要指标。

二、离心过滤和离心沉降

了解离心过滤及使用的离心机(三足式离心机、刮刀卸料式离心机)的简单结

构、操作特点及应用范围。

了解离心沉降及使用的离心机(管式高速离心机、碟式离心机)的简单结构、

操作特点及应用范围。
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第六节 气体的其它净化方法

一、惯性分离器

是利用夹带气流中的颗粒或液滴的惯

性而实现分离的设备。见图 3-24。在气体

的通道上设置挡板，气体绕过挡板时流动

方向改变，而夹带在气流中的固体颗粒或

液滴撞击挡板后则落入底部，被扑集下来。

操作时，要控制气流的速度，使之既

能进行有效地分离，又不致将沉下来的颗

粒重新卷起。

二、袋滤器

是用来分离含尘气体的一种装置。含尘气体从袋的下端进入袋内(通常气体

的速度为 0.6~0.8m/s)，气体穿过滤袋，尘粒则

被截留在滤袋的内表面。优点是除尘效率高，

褒贬不一可达 94~97%，最高可达 99.9%以上，

能除去 1μm 以下的尘粒，常用于旋风分离器

后作为末级除尘设备。其缺点是投资费用高，

容易堵塞，袋滤器磨损较快，除灰较麻烦，且

不适用于高温和潮湿气体的除尘。见图 3-25。

三、静电除尘器

当气体中含有某些极小的尘粒或雾滴时，用前述的除尘设备很难除去，则可

用静电除尘器予以分离。电除尘器能有效地扑集 0.1μm 或更小的尘粒或雾滴。电

除尘器的优点是分离效率高(可达 99.9%)，阻力较小，气体处理量大，可处理温

度高达 500°C 的含尘气体，低温操作性能亦良好。其缺点是设备体积庞大，因用

直流电电源，故操作费用较高，维护及管理等均要求严格，所以限制其使用范围。
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四、文丘里除尘器

含尘气体以 50--100m/s 的高速通过喉部时把液体喷成很细的雾滴，促使灰

尘润湿而聚集长大，随后将气流引入旋风分离器，达到分离的目的。

文丘里除尘器结构简单紧凑、价格低廉、操作简便；不过阻力较大，压力

降在 2000—5000Pa 范围内。

第四章传热

4．1传热过程概述

（1）传热的基本方式有三种基本方式，即热传导、对流传热和辐射

传热。

（2）传热过程中冷热流体（接触）热交换方式:①冷热流体接触方式

及换热器、混合式换热器、蓄热式换热、间壁式换热器。

②冷、热流体通过间壁两侧的传热过程三个基本步骤

a．热流体以对流方式将热量传递给管壁。

b．热量以热传导方式由管壁的一侧传递至另一侧。

c．传递至另一侧的热量又以对流方式传递给冷流体。

（3）典型的间壁式换热器

套管式换热器是最简单的间壁式换热器，冷热流体分别流经内

管和环隙，而进行热的传递。管壳式换热器是应用最广泛的换热设备。

在管壳式换热器中，在管内流动的流体称为管程流体，而另一种在壳

与管束之间从管外表面流过的流体称为壳程流体。传热速率和热通量

是评价换热器性能的重要指标。

传热速率 Q是指单位时间内通过传热面的热量，其单位为W，

可表示传热的快慢。热通量则是指每单位面积的传热速率，其单位为

W/m2。
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（4）载热体及其选择

起加热作用的载热体称为加热剂（或加热介质）；起冷却（冷凝）

作用的载热体称为冷却剂（或冷却介质）。

对于一定的传热过程，选择的载热体及工艺条件决定了需要提供

或取出的热量，从而决定了传热过程的操作费用。

4．2热传导

热量不依靠宏观混合运动而从物体中的高温区向低温区移动的

过程叫热传导，简称导热。

（1）基本概念和傅立叶定律

①温度场和温度梯度

a．温度场 温度场就是任一瞬间物体或系统内各点的温度分布总和。

若温度场内各点的温度不随时间变化，即为定态温度场，否则称为非

定态温度场。

b．等温面 温度场中同一时刻下相同温度各点所组成的面积为等温

面。温度不同的等温面彼此不相交。

c．温度梯度 将两相邻等温面的温度差与其垂直距离之比的极限称

为温度梯度。对定态定态一维温度场，温度梯度可表示为： 。

温度梯度为向量，它的正方向是指向温度增加的方向。通常，将温度

梯度的标量也称为温度梯度。

②傅立叶定律

描述热传导现象的物理定律为傅立叶定律（Fourier’s Law），其数学

表达式为：

dx

dt
gradt 

n

t

dS

dQ




 
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式中的负号表示热传导服从热力学第二定律，即热通量的方向与温度

梯度的方向相反。

（2）导热系数

导热系数的定义式为：

该式表明，导热系数在数值上等于单位温度梯度下的热通量。导热系

数λ表征了物质的导热能力的大小，是物质的物理性质之一。导热系

数的大小和物质的形态、组成、密度、温度及压强有关。一般来说，

金属的导热系数最大，非金属次之，液体较小、气体最小。

（3）平面壁的热传导

①单层平壁热传导

假设材料均匀，导热系数不随温度变化，平壁内的温度仅沿垂直于平

壁的方向变化，忽略热损失。是最简单的定态、一维、平壁热传导，

则有：

此式适用于λ为常数的定态传热过程。此式表明导热系数与导热推动

力成正比，与导热热阻成反比；还可以看出，导热距离愈大、传热面

积和导热系数愈小，则导热热阻愈大。

②多层平壁热传导：

（4）圆筒壁的热传导

化工生产中，经常遇到圆筒壁的热传导问题，它与平壁热传导

的不同之处在于圆筒壁的传热面积和热通量不再是常量，而是随半径

而变；同时温度也随半径而变，但传热速率在稳态时依然是常量。

①单层圆壁的热传导速率方程：
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②多层圆壁的热传导速率方程：

4．3对流传热概述

4．3．1对流传热速率方程和对流传热系数

（1）对流传热速率方程

对流传热是一个复杂的传热过程，影响对流传热速率的因素很多，因

此目前的工程计算仍按半经验法处理。

对流传热速率方程可以用牛顿冷却定律表示为：

（2）对流传热系数的定义式：

对流传热系数在数值上等于单位温度差下、单位传热面积的对流传热

速率，其单位为 w/(m2•℃），它反映了对流传热的快慢，愈大表示对

流传热愈快。对流传热系数不是流体的物理性质，而是受诸多种因素

影响的一个系数，反映了对流传热热阻的大小。

4．3．2对流传热机理

（1）对流传热分析

当湍流的流体流经固体壁面形成湍流边界层时，固体壁面处的热

量首先以热传导方式通过静止的流体层进入层流内层，在层流内层中

传热方式亦为热传导；然后热流经层流内层进入缓冲层，在这层流体

中，兼有热传导和涡流传热两种传热方式；热流最后由缓冲层进入湍

流核心，湍流核心的热量传递以漩涡传热为主。

（2）热边界层

当流体流过固体壁面时，若二者温度不同，则壁面附近的流体

受壁面温度的影响将建立一个稳定梯度，一般将流动流体中存在温度
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梯度的区域称为温度边界层，亦称热边界层。

4．4传热过程计算

换热器的传热计算包括设计型和校核型两类计算。但是无论哪种类型

的计算都是以热量衡算和总传热速率方程为基础。

(1)热量衡算式：

流体有相变:

（2）总传热速率微分方程和总传热系数

①总传热速率方程的微分形式

②总传热系数

③提高总传热系数途径分析

若传热面为平壁或薄管壁，当管壁热阻和污垢热阻均可忽略时：

（3）平均温度差法

总传热速率方程式：

平均温度差：

（4）传热单元数法

①传热效率：

若热流体为最小值流体：
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若冷流体为最小值流体：

4．5对流传热系数关联式

（1）影响对流传热系数的因素

①流体流动型态： 湍流α>滞流α

②流体对流情况： 强制对流α>自然对流α

③流体的物理性质： ↑λ、↑ρ、↑cP、 ↑β →α↑，↑μ→

α↓

④传热面的形状大小和位置

粗糙面α↑ 小管短管α↑ 错列α↑

⑤流体的相态变化：有相变α>无相变α

（2）准数的名称、符号和含义

准数名称 符号 准数式 含义

努塞尔准数 表示对流传热系数的准数

雷诺准数 表示惯性力与捻性力之比，是表征流动状态的准数

普兰特准数
表示速度边界层与热边界层相对厚度的一个参数，

反映与传热有关的流体物性

格拉霍夫准数 表示由温度差引起的浮力与粘性力之比

（3）流体无相变时的对流传热系数

①流体在光滑圆形直管内作强制湍流(当流体为低粘度流体时)

n

pi

i

cud

d 























8.0

023.0
当流体被加热时，n=0.4；当流体被冷却

11

12

11

12

)(

)(

tT

tt

tTcW

ttcW

pcc

pcc










Re Pr
idL /

考试点考研网 www.kaoshidian.com

57



58

时，n=0.3。应用范围： >10000，0.7< <120， >60（L 为管

长）。

②自然对流：

4．6间壁式换热器

（1）换热器的结构形式

间壁式换热器按换热面的形状可分为管式换热器、板式换热器

和热管换热器几大类。

管式换热器又分为管壳式（列管式）换热器、蛇管式换热器、

套管式换热器和翘片式换热器。列管式换热器是应用最普遍的通用标

准换热器，根据其结构特点分为固定管板式、浮头式、U 形管式等类

型。

（2）换热器传热过程的强化

①增大传热面积②增大平均温度差③增大总传热系数

两 流 体 通 过 间 壁 换 热 内 容 联 系 图

nGrcNu Pr)(
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第五章 蒸发与结晶

第一节 概述

一、蒸发操作在工业中的应用

蒸发就是用加热的方法，将含有不挥发性溶质的溶液加热至沸腾状况，使部分溶

剂汽化并被移除，从而提高溶剂中溶质浓度的单元操作。工业生产中应用蒸发操作有以

下几种场合：

1、浓缩稀溶液直接制取产品或将浓溶液再处理（如冷却结晶）制取固体产

品，例如电解烧碱液的浓缩，食糖水溶液的浓缩及各种果汁的浓缩等；

2、同时浓缩溶液和回收溶剂，例如有机磷农药苯溶液的浓缩脱苯，中药生

产中酒精浸出液的蒸发等；

3、为了获得纯净的溶剂，例如海水淡化等。

总之，在化学工业、食品工业、制药等工业中，蒸发操作被广泛应用。

二、蒸发操作的特点

工程上，蒸发过程只是从溶液中分离出部分溶剂，而溶质仍留在溶液中，因

此，蒸发操作即为一个使溶液中的挥发性溶剂与不挥发性溶质的分离过程。由于

溶剂的汽化速率取决于传热速率，故蒸发操作属传热过程，蒸发设备为传热设备，

但是，蒸发操作与一般传热过程比较，有以下特点：

1、溶液沸点升高

由于溶液含有不挥发性溶质，因此，在相同温度下，溶液的蒸气压比纯溶剂

的小，也就是说，在相同压力下，溶液的沸点比纯溶剂的高，溶液浓度越高，这

种影响越显著。

2、物料及工艺特性

物料在浓缩过程中，溶质或杂质常在加热表面沉积、析出结晶而形成垢层，

影响传热；有些溶质是热敏性的，在高温下停留时间过长易变质；有些物料具有

较大的腐蚀性或较高的粘度等等。

3、能量回收

蒸发过程是溶剂汽化过程，由于溶剂汽化潜热很大，所以蒸发过程是一个大

能耗单元操作。因此，节能是蒸发操作应予考虑的重要问题。
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三、蒸发操作的分类

1、按蒸发方式分：

自然蒸发：即溶液在低于沸点温度下蒸发，如海水晒盐，这种情况下，因溶

剂仅在溶液表面汽化，溶剂汽化速率低。

沸腾蒸发：将溶液加热至沸点，使之在沸腾状态下蒸发。工业上的蒸发操作

基本上皆是此类。

2、按加热方式分 ：

直接热源加热 它是将燃料与空气混合，使其燃烧产生的高温火焰和烟气经

喷嘴直接喷入被蒸发的溶液中来加热溶液、使溶剂汽化的蒸发过程。

间接热源加热 容器间壁传给被蒸发的溶液。即在间壁式换热器中进行的传

热过程。

3、按操作压力分:

可分为常压、加压和减压（真空）蒸发操作。很显然，对于热敏性物料，如

抗生素溶液、果汁等应在减压下进行。而高粘度物料就应采用加压高温热源加热

（如导热油、熔盐等）进行蒸发

4、按效数分:

可分为单效与多效蒸发。若蒸发产生的

二次蒸汽直接冷凝不再利用，称为单效蒸

发，如图 5-1 所示，即为单效真空蒸发。若

将二次蒸汽作为下一效加热蒸汽，并将多个

蒸发器串联，此蒸发过程即为多效蒸发。

第二节 蒸 发 设 备

工业生产中蒸发器有多种结构形式，但均由主要加热室（器）、流动（或循

环）管道以及分离室（器）组成。根据溶液在加热室内的流动情况，蒸发器可分

为循环型和单程型两类，分述如下。

一、自然循环型蒸发器

（一）中央循环管式蒸发器

中央循环管式蒸发器为最常见的蒸发器，其结构如图 5—2所示，它主要由

图 5-1 单效蒸发流程
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加热室、蒸发室、中央循环管和除沫器组成。蒸发器的加热器由垂直管束构成，

管束中央有一根直径较大的管子，称为中央循环管，其截面积一般为管束总截面

积的 40%～100%。当加热蒸汽（介质）在管间冷凝放热时，由于加热管束内单位

体积溶液的受热面积远大于中央循环管内溶液的受热面积，因此，管束中溶液的

相对汽化率就大于中央循环管的汽化率，所以管束中的气液混合物的密度远小于

中央循环管内气液混合物的密度。这样造成了混合液在管束中向上，在中央循环

管向下的自然循环流动。混合液的循环速度与

密度差和管长有关。密度差越大，加热管越长，

循环速度越大。但这类蒸发器受总高限制，通

常加热管为 1～2m，直径为 25～75mm，长径比

为 20～40。

中央循环管蒸发器的主要优点是：结构简

单、紧凑，制造方便，操作可靠，投资费用少。

缺点是：清理和检修麻烦，溶液循环速度较低，

一般仅在 0.5m/s 以下，传热系数小。它适用

于粘度适中，结垢不严重，有少量的结晶析出，

及腐蚀性不大的场合。中央循环管式蒸发器在

工业上的应用较为广泛。

（二）悬筐式蒸发器：

1、结构：加热室像个筐，悬挂在加热室中

2、循环原理：同上，但溶液是沿加热室与壳体所形成的环隙进行的，环隙

截面积约为加热管束总面积的 100%-150%；

3、特点：

①热损小，因蒸发器外壳接触的是温度较低的料液；

②易检修，因加热室可由蒸发器顶部取出，

③循环速度较前者大；

④结构复杂；

4、适用：在蒸发过程中易结晶、结垢的溶液。

（三）外加热式蒸发器

图 5-2 中央循环管式蒸发器
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外加热式蒸发器如图 5-4 所示。其主要特点是把加热器与分离室分开安装，

这样不仅易于清洗、更换，同时还有利于降低蒸发器的总高度。这种蒸发器的加

热管较长（管长与管径之比为 50～100），且循环管又不被加热，故溶液的循环

速度可达 1.5m/s，它既利于提高传热系数，也利于减轻结垢。

（四）列文蒸发器：

1、结构：由加热室、沸腾室、分离室和

循环管组成，特别之处在于加热室上部增设了

直管作为沸腾室，这样，加热室中溶液由于受

到附加的液柱静压强的作用，使溶液不在加热

室中沸腾，当溶液一升到沸腾室时，所受压力

降低后，才开始沸腾，这可减少溶液在加热管

壁上因沸腾浓缩而析出结晶可结垢的机会，传

热效果好。

2、特点：加热室、循环室温差大，密度

差大，循环速度大；因液体静压强引起的温度差损失大，因此要求加热蒸汽压强

高；

3、适用：有结晶折出的溶液。

二、强制循环发生器

上述几种蒸发器均为自然循环型蒸发器，即靠加热管与循环管内溶液的密度

差作为推动力，导致溶液的循环流动，因此循环速度一般较低，尤其在蒸发粘稠

溶液（易结垢及有大量结晶析出）时就更低。为提高循环速度，可用循环泵进行

强制循环。这种蒸发器的循环速度可达 1.5～5m/s。其优点是，传热系数大，利

于处理粘度较大、易结垢、易结晶的物料。但该蒸发器的动力消耗较大，每平方

米传热面积消耗的功率约为 0.4～0.8kW。

三、单程型蒸发器

循环型蒸发器有一个共同的缺点，即蒸发器内溶液的滞留量大，物料在高温

下停留时间长，这对处理热敏性物料甚为不利。在单程型蒸发器中，物料沿加热

管壁成膜状流动，一次通过加热器即达浓缩要求，其停留时间仅数秒或十几秒。

另外，离开加热器的物料又得到及时冷却，因此特别适用于热敏性物料的蒸发。

图 5-4 外加热式蒸发器
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但由于溶液一次通过加热器就要达到浓缩要求，因此对设计和操作的要求较高。

由于这类蒸发器的加热管上的物料成膜状流动，故又称膜式蒸发器。根据物料在

蒸发器内的流动方向和成膜原因不同，它可分为下列几种类型：

1、升膜式蒸发器

升膜式蒸发器如图 5-7 所示，它的加热室由一根或数根垂直长管组成。通常

加热管径为 25～50mm，管长与管径之比为 100～

150。原料液预热后由蒸发器底部进入加热器管

内，加热蒸汽在管外冷凝。当原料液受热后沸腾

汽化，生成二次蒸汽在管内高速上升，带动料液

沿管内壁成膜状向上流动，并不断地蒸发汽化，

加速流动，气液混合物进入分离器后分离，浓缩

后的完成液由分离器底部放出。

这种蒸发器需要精心设计与操作，即加热管

内的二次蒸汽应具有较高速度，并获较高的传热

系数，使料液一次通过加热管即达到预定的浓缩

要求。通常，常压下，管上端出口处速度以保持 20～50m/s 为宜，减压操作时，

速度可达 100～160m/s。

升膜蒸发器适宜处理蒸发量较大，热敏性，粘度不大及易起沫的溶液，但不

适于高粘度、有晶体析出和易结垢的溶液。

2、降膜式蒸发器

降膜式蒸发器如图 5-8 所示，原料液由加热

室顶端加入，经分布器分布后，沿管壁成膜状向

下流动，气液混合物由加热管底部排出进入分离

室，完成液由分离室底部排出。

设计和操作这种蒸发器的要点是：尽力使料

液在加热管内壁形成均匀液膜，并且不能让二次

蒸汽由管上端窜出。常用的分离器形式见图 5-9。

图 9-13（a）是用一根有螺旋型沟槽的导流

柱，使流体均匀分布到内管壁上；图 4-13（b）

是利用导流杆均匀分布液体，导流杆下部设计成

图 5-7 升膜式蒸发器

图 5-8 降膜式蒸发器
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圆锥型，且底部向内凹，以免使锥体斜面下流的液体再向中央聚集；9-13（c）

是使液体通过齿缝分布到加热器内壁成膜状下流。

降膜式蒸发器可用于蒸发粘度较大（0.05～0.45 Pa·s），浓度较高的溶液，

但不适于处理易结晶和易结垢的溶液，这是因为这种溶液形成均匀液膜较困难，

传热系数也不高。

3、刮板式蒸发器

刮板式薄膜蒸发器如图 5-11 所示，它是一种适应性很强的新型蒸发器，例

如对高粘度、热敏性和易结晶、结垢的物料都

适用。它主要由加热夹套和刮板组成，夹套内

通加热蒸汽，刮板装在可旋转的轴上，刮板和

加热夹套内壁保持很小间隙，通常为 0.5～1.5

mm。料液经预热后由蒸发器上部沿切线方向加

入，在重力和旋转刮板的作用下，分布在内壁

形成下旋薄膜，并在下降过程中不断被蒸发浓

缩，完成液由底部排出，二次蒸汽由顶部逸出。

在某些场合下，这种蒸发器可将溶液蒸干，在

底部直接得到固体产品。

这类蒸发器的缺点是结构复杂（制造、安

装和维修工作量大）加热面积不大，且动力消

耗大。

四、蒸发器的选型

蒸发器的结构形式较多，选用和设计时，要在满足生产任务要求，保证产品

质量的前提下，尽可能兼顾生产能力大，结构简单，维修方便及经济性好等因素。

表 5-1 列出了常见蒸发器的一些重要性能，可供选型的参考。

五、蒸发设备的附属装置

蒸发装置的附属设备和机械主要有除尘器、冷凝器和真空泵。

1、除沫器（汽液分离器）

蒸发操作时产生的二次蒸汽，在分离室与液体分离后，仍夹带大量液滴，尤

其是处理易产生泡沫的液体，夹带更为严重。为了防止产品损失或冷却水被污染，

图 5-11 刮板式薄膜蒸发器
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常在蒸发器内（或外）设除尘器。

图5-12为几种除尘器的结构示意

图。图中（a）～（d）直接安装在

蒸发器顶部，（e）～（g）安装在

蒸发器外部。

2、冷凝器

冷凝器的作用是冷凝二次蒸

汽。冷凝器有间壁式和直接接触

式两种，倘若二次蒸汽为需回收

的有价值物料或会严重污染水

源，则应采用间壁式冷凝器，否

则通常采用直接接触式冷凝器。后一种冷凝器一般均在负压下操作，这时为将混

合冷凝后的水排出，冷凝器必须设置得足够高，冷凝器底部的长管称为大气腿。

3、真空装置

当蒸发器在负压下操作时，无论采用哪一种冷凝器，均需在冷凝器后安装真

空装置。需要指出的是，蒸发器中的负压主要是由于二次蒸汽冷凝所致，而真空

装置仅是抽吸蒸发系统泄漏的空气、物料及冷却水中溶解的不凝性气体和冷却水

饱和温度下的水蒸汽等，冷凝器后必须安真空装置才能维持蒸发操作的真空度。

常用的真空装置有喷射泵、水环式真空泵、往复式或旋转式真空泵等。

结晶的生成过程

（1）晶核的形成

晶核的形成有两种方式：

一种是过饱和溶液达到不稳区后自发形成晶核，称为初级成核，是一种无晶体存

在下的成核方式。

另一种是过饱和溶液在介稳区内受到搅拌、尘埃、电磁波辐射等外界因素诱发而

形成晶核，称为二次成核。

（2）晶体的成长

过饱和的溶液中已形成的晶核逐渐长大的过程称为晶体的成长过程。

结晶的速率

结晶的速率包括晶核形成速率和晶体成长速率。

图 5-12 几种除沫器结构示意图
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晶核形成速率和晶体成长速率这两个过程的速率大小，对结晶产品的质量有很大

的影响。

如果是晶核形成速率大于晶体成长速率，则产生的晶体颗粒小而数量多

如果是晶体成长速率大于晶核形成速率，则产生的晶体颗粒大而数量少

影响结晶操作的因素

（1）过饱和度的影响

（2）冷却（蒸发）速度的影响

（3）晶种的影响

（4）搅拌的影响

加晶种的结晶

向溶液中加入适当数量及适当粒度的晶种，使溶质在晶种的表面上生长的结晶方

式称为加晶种的结晶。晶种的加入是控制产品粒度的有效措施。

第六章 气体吸收

一、吸收过程概述

1. 气体吸收的原理与流程

气体吸收是典型的化工单元操作过程。气体吸收的原理是，根据混合气体中各组分在某液

体溶剂中的溶解度不同而将气体混合物进行分离。吸收操作所用的液体溶剂称为吸收剂，以 S

表示；混合气体中，能够显著溶解于吸收剂的组分称为吸收物质或溶质，以 A表示；而几乎不被

溶解的组分统称为惰性组分或载体，以 B表示；吸收操作所得到的溶液称为吸收液或溶液，它是

溶质 A在溶剂 S中的溶液；被吸收后排出的气体称为吸收尾气，其主要成分为惰性气体 B，但仍

含有少量未被吸收的溶质 A。
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吸收过程通常在吸收塔中进行。根据气、液两相的流动方向，分为逆流操作和并流操作两

类，工业生产中以逆流操作为主。吸收塔操作示意图如图片 2-1 所示。

应予指出，吸收过程使混合气中的溶质溶解于吸收剂中而得到一种溶液，但就溶质的存在

形态而言，仍然是一种混合物，并没有得到纯度较高的气体溶质。在工业生产中，除以制取溶液

产品为目的的吸收(如用水吸收 HCl 气制取盐酸等)之外，大都要将吸收液进行解吸，以便得到纯

净的溶质或使吸收剂再生后循环使用。解吸也称为脱吸，它是使溶质从吸收液中释放出来的过程，

解吸通常在解吸塔中进行。图片 2-2 所示为洗油脱除煤气中粗苯的流程简图。图中虚线左侧为吸

收部分，在吸收塔中，苯系化合物蒸汽溶解于洗油中，吸收了粗苯的洗油(又称富油)由吸收塔底

排出，被吸收后的煤气由吸收塔顶排出。图中虚线右侧为解吸部分，在解收塔中，粗苯由液相释

放出来，并为水蒸汽带出，经冷凝分层后即可获得粗苯产品，解吸出粗苯的洗油(也称为贫油)

经冷却后再送回吸收塔循环使用。
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2. 气体吸收的工业应用

气体吸收在化工生产中的应用大致有以下几种。

(1) 净化或精制气体。 混合气的净化或精制常采用吸收的方法。如在合成氨工艺中，采用

碳酸丙烯酯(或碳酸钾水溶液)脱除合成气中的二氧化碳等。

(2) 制取某种气体的液态产品。气体的液态产品的制取常采用吸收的方法。如用水吸收氯

化氢气体制取盐酸等。

(3) 回收混合气体中所需的组分。

回收混合气体中的某组分通常亦采用吸收的方法。如用洗油处理焦炉气以回收其中的芳烃

等。
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(4) 工业废气的治理。 在工业生产所排放的废气中常含有少量的 SO2、H2S、HF 等有害气体

成分，若直接排入大气，则对环境造成污染。因此，在排放之前必须加以治理，工业生产中通常

采用吸收的方法，选用碱性吸收剂除去这些有害的酸性气体。

3. 气体吸收的分类

气体吸收过程通常按以下方法分类。

(1) 单组分吸收与多组分吸收 吸收过程按被吸收组分数目的不同，可分为单组分吸收

和多组分吸收。若混合气体中只有一个组分进入液相，其余组分不溶（或微溶）于吸收剂，这种

吸收过程称为单组分吸收。反之，若在吸收过程中，混合气中进入液相的气体溶质不止一个，这

样的吸收称为多组分吸收。

(2) 物理吸收与化学吸收 在吸收过程中，如果溶质与溶剂之间不发生显著的化学反应，可

以把吸收过程看成是气体溶质单纯地溶解于液相溶剂的物理过程，则称为物理吸收。相反，如果

在吸收过程中气体溶质与溶剂(或其中的活泼组分)发生显著的化学反应，则称为化学吸收。

(3) 低浓度吸收与高浓度吸收 在吸收过程中，若溶质在气液两相中的摩尔分率均较低（通

常不超过 0.1），这种吸收称为低浓度吸收；反之，则称为高浓度吸收。对于低浓度吸收过程，

由于气相中溶质浓度较低，传递到液相中的溶质量相对于气、液相流率也较小，因此流经吸收塔

的气、液相流率均可视为常数。

(4) 等温吸收与非等温吸收 气体溶质溶解于液体时，常由于溶解热或化学反应热，而产

生热效应，热效应使液相的温度逐渐升高，这种吸收称为非等温吸收。若吸收过程的热效应很小，

或虽然热效应较大，但吸收设备的散热效果很好，能及时移出吸收过程所产生的热量，此时液相

的温度变化并不显著，这种吸收称为等温吸收。

工业生产中的吸收过程以低浓度吸收为主。本章讨论单组分低浓度的等温物理吸收过程，

对于其它条件下的吸收过程，可参考有关书籍。

4. 吸收剂的选择
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吸收是气体溶质在吸收剂中溶解的过程。因此，吸收剂性能的优劣往往是决定吸收效果的

关键。选择吸收剂应注意以下几点。

(1) 溶解度 吸收剂对溶质组分的溶解度越大，则传质推动力越大，吸收速率越快，且吸收

剂的耗用量越少。

(2) 选择性 吸收剂应对溶质组分有较大的溶解度，而对混合气体中的其它组分溶解度甚

微，否则不能实现有效的分离。

(3) 挥发度 在吸收过程中，吸收尾气往往为吸收剂蒸汽所饱和。故在操作温度下，吸收剂

的蒸汽压要低，即挥发度要小，以减少吸收剂的损失量。

(4) 粘度 吸收剂在操作温度下的粘度越低，其在塔内的流动阻力越小，扩散系数越大，这

有助于传质速率的提高。

(5) 其它 所选用的吸收剂应尽可能无毒性、无腐蚀性、不易燃易爆、不发泡、冰点低、价

廉易得，且化学性质稳定。

二、吸收过程的气液平衡关系

吸收过程的气液平衡关系是研究气体吸收过程的基础，该关系通常用气体在液体中的溶解

度及亨利定律表示。

1. 气体在液体中的溶解度

在一定的温度和压力下，使一定量的吸收剂与混合气体接触，气相中的溶质便向液相溶剂

中转移，直至液相中溶质组成达到饱和为止。此时并非没有溶质分子进入液相，只是在任何时刻

进入液相中的溶质分子数与从液相逸出的溶质分子数恰好相等，这种状态称为相际动平衡，简称

相平衡或平衡。平衡状态下气相中的溶质分压称为平衡分压或饱和分压，液相中的溶质组成称为

平衡组成或饱和组成。气体在液体中的溶解度，就是指气体在液体中的饱和组成。

气体在液体中的溶解度可通过实验测定。由实验结果绘成的曲线称为溶解度曲线，某些气

体在液体中的溶解度曲线可从有关书籍、手册中查得。
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图片 2-3、图片 2-4 和图片 2-5 分别为总压不很高时氨、二氧化硫和氧在水中的溶解度曲

线。从图分析可知：

（1）在同一溶剂（水）中，相同的温度和溶质分压下，不同气体的溶解度差别很大，其中

氨在水中的溶解度最大，氧在水中的溶解度最小。这表明氨易溶于水，氧难溶于水，而二氧化硫

则居中。

（2）对同一溶质，在相同的气相分压下，溶解度随温度的升高而减小。

（3）对同一溶质，在相同的温度下，溶解度随气相分压的升高而增大。

由溶解度曲线所显示的上述规律性可看出，加压和降温有利于吸收操作，因为加压和降温

可提高气体溶质的溶解度。反之，减压和升温则有利于解吸操作。

2. 亨利定律

对于稀溶液或难溶气体，在一定温度下，当总压不很高(通常不超过 500kPa)时，互成平衡

的气液两相组成间的关系用亨利（Henry）定律来描述。因组成的表示方法不同，故亨利定律亦

有不同的表达形式。

(1) ～x 关系 若溶质在气、液相中的组成分别以分压 、摩尔分率 x表示，则亨利定

律可写成如下的形式，即

(2-1)

式中

——溶质在气相中的平衡分压，kPa；

x——溶质在液相中的摩尔分率；

E——亨利系数，kPa。
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式 2-1 称为亨利定律。该式表明：稀溶液上方的溶质分压与该溶质在液相中的摩尔分率成

正比，其比例系数即为亨利系数。

对于理想溶液，在压力不高及温度恒定的条件下， ~x 关系在整个组成范围内都符合亨

利定律，而亨利系数即为该温度下纯溶质的饱和蒸汽压，此时亨利定律与拉乌尔定律是一致的。

但实际的吸收操作所涉及的系统多为非理想溶液，此时亨利系数不等于纯溶质的饱和蒸汽压，且

只在液相溶质组成很低时才是常数。因此，亨利定律适用范围是溶解度曲线直线部分。

亨利系数可由实验测定，亦可从有关手册中查得。表 2-1 列出某些气体水溶液的亨利系数，

可供参考。

表 2-1 某些气体水溶液的亨利系数

气

体
温度 /(℃ )

种

类
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 60 70 80 90 100

(E×10
—6
)/(kPa)

H2 5.87 6.16 6.44 6.70 6.92 7.16 7.39 7.52 7.61 7.70 7.75 7.75 7.71 7.65 7.61 7.55

N2 5.35 6.05 6.77 7.48 8.15 8.76 9.36 9.98 10.5 11.0 11.4 12.2 12.7 12.8 12.8 12.8

空

气
4.38 4.94 5.56 6.15 6.73 7.30 7.81 8.34 8.82 9.23 9.59 10.2 10.6 10.8 10.9 10.8

CO 3.57 4.01 4.48 4.95 5.43 5.88 6.28 6.68 7.05 7.39 7.71 8.32 8.57 8.57 8.57 8.57

O2 2.58 2.95 3.31 3.69 4.06 4.44 4.81 5.14 5.42 5.70 5.96 6.37 6.72 6.96 7.08 7.10

CH4 2.27 2.62 3.01 3.41 3.81 4.18 4.55 4.92 5.27 5.58 5.85 6.34 6.75 6.91 7.01 7.10

NO 1.71 1.96 2.21 2.45 2.67 2.91 3.14 3.35 3.57 3.77 3.95 4.24 4.44 4.45 4.58 4.60

C2H61.28 1.57 1.92 2.90 2.66 3.06 3.47 3.88 4.29 4.69 5.07 5.72 6.31 6.70 6.96 7.01

(E×10-5)/(kPa)

C2H4 5.59 6.62 7.78 9.07 10.3 11.6 12.9 -- -- -- -- -- -- -- -- --

N2O -- 1.19 1.43 1.68 2.01 2.28 2.62 3.06 --- -- -- -- -- -- -- --
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CO2 0.378 0.8 1.05 1.24 1.44 1.66 1.88 2.12 2.36 2.60 2.87 3.46 -- -- -- --

C2H2 0.73 0.85 0.97 1.09 1.23 1.35 1.48 -- -- -- -- -- -- -- -- --

Cl2 0.272 0.334 0.399 0.461 0.537 0.604 0.669 0.74 0.80 0.86 0.90 0.97 0.99 0.97 0.96 --

H2S 0.272 0.319 0.372 0.418 0.489 0.552 0.617 0.686 0.755 0.825 0.689 1.04 1.21 1.37 1.46 1.50

(E×10-4)/(kPa)

SO2 0.167 0.203 0.245 0.294 0.355 0.413 0.485 0.567 0.661 0.763 0.871 1.11 1.39 1.70 2.01 --

对于一定的气体溶质和溶剂，亨利系数随温度而变化。一般说来，温度升高则 E 增大，这

体现了气体的溶解度随温度升高而减小的变化趋势。在同一溶剂中，难溶气体的 E值很大，而易

溶气体的 E值则很小。

(2)p～c 关系 若溶质在气、液相中的组成分别以分压 、摩尔浓度 c 表示，则亨利定律

可写成如下的形式，即

(2-2)

式中

c——溶液中溶质的摩尔浓度，kmol/m
3
；

——气相中溶质的平衡分压，kPa；

H——溶解度系数，kmol/(m
3
·kPa)。

溶解度系数 H 也是温度的函数。对于一定的溶质和溶剂，H 值随温度升高而减小。易溶气

体的 H 值很大，而难溶气体的 H 值则很小。

溶解度系数 H 与亨利系数 E 的关系可推导如下：设溶液的体积为 V m
3
，浓度为 c kmol(A)/m

3
，

密度为ρkg/m
3
，则溶质 A的总量为 cV kmol，溶剂 S的总量为 Mkmol (MA及 MS分别为溶质 A和溶

剂 S的摩尔质量)，于是溶质 A在液相中的摩尔分率为
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(2-3)

将上式代入式 2-1 可得

将此式与式 2-2 比较可得

对稀溶液，c 值很小，则 c <<1，故上式可简化为

(2-4)

(3) ～x 关系 若溶质在气、液相中的组成分别以摩尔分率 y、x 表示，则亨利定律可写

成如下的形式，即

(2-5)

式中

x——液相中溶质的摩尔分率；

——与液相成平衡的气相中溶质的摩尔分率；

m——相平衡常数，或称为分配系数。

对于一定的物系，相平衡常数 m 是温度和压力的函数，其数值可由实验测得。由 m 值同样

可以比较不同气体溶解度的大小，m 值越大，则表明该气体的溶解度越小；反之，则溶解度越大。

若系统总压为 P，由理想气体分压定律可知 p=Py
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同理

将上式代入式 2-1 可得

将此式与式 2-5 比较可得

(2-6)

将式 2-6 代入式 2-4，即可得 H～m 的关系为

(2-7)

(4) Y ～X 关系 式 2-5 是以摩尔分率表示的亨利定律。摩尔分率是指混合物中某组分的摩

尔数占混合物总摩尔数的分率，但在吸收过程中，混合物的总摩尔数是变化的。如用水吸收混于

空气中氨的过程，氨作为溶质可溶于水中，而空气与水不能互溶（称为惰性组分）。随着吸收过

程的进行，混合气体及混合液体的摩尔数是变化的，而混合气体及混合液体中的惰性组分的摩尔

数是不变的。此时，若用摩尔分率表示气、液相组成，计算很不方便。为此引入以惰性组分为基

准的摩尔比来表示气、液相的组成。

摩尔比的定义如下：

X＝(液相中溶质的摩尔数)/(液相中溶剂的摩尔数)＝
(2-8)

Y＝(气相中溶质的摩尔数)/(气相中惰性组分的摩尔数)＝
(2-9)

上述二式也可变换为

(2-10)

(2-11)

将式 2-10 和 2-11 代入式 2-5 可得

考试点考研网 www.kaoshidian.com

76



77

整理得

(2-12)

当溶液组成很低时， <<1，则式 2-12 可简化为

(2-13)

式 2-13 表明当液相中溶质组成足够低时，平衡关系在 Y~X 图中可近似地表示成一条通过原

点的直线，其斜率为 m。

应予指出，亨利定律的各种表达式所描述的都是互成平衡的气液两相组成之间的关系，它

们既可用来根据液相组成计算与之平衡的气相组成，也可用来根据气相组成计算与之平衡的液相

组成。因此，上述亨利定律表达形式可改写为

【例题与解题指导】【例 2-1】含有 10％（体积%）C2H2的某种混合气体与水充分接触，系

统温度为 30℃，总压为 101.3kPa。试求达平衡时液相中 C2H2的摩尔浓度。

解：混合气体按理想气体处理，由理想气体分压定律可知，C2H2在气相中的分压为

kPa
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C2H2为难溶于水的气体，其水溶液的组成很低，故气液平衡关系符合亨利定律，并且溶液的

密度可按纯水的密度计算。

查得 30℃水的密度为 =995.7 kg/m
3

由

故

查表 2-1 可知，30℃时 C2H2在水中的亨利系数 kPa。

故 kmol/m
3

分析：求解本题的关键是熟练掌握亨利定律的表达式和各系数间的关系。

【例 2-2】在总压 101.3kPa 及 30℃下，氨在水中的溶解度为 1.72g (NH3)/100g(H2O)。若

氨水的气液平衡关系符合亨利定律，相平衡常数为 0.764，试求气相组成 Y。

解：先求液相组成

由亨利定律，求气相组成

则

分析：求解本题的关键是熟练掌握亨利定律的表达式及摩尔比的定义。

【附 1插图】
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第七章 液－液萃取

第一节 概述

利用原料液中各组分在适当溶剂中溶解度的差异而实现混合液中组分分离的过程称为

液－液萃取，又称溶剂萃取。液-液萃取, 它是 30 年代用于工业生产的新的液体混合物分

离技术。随着萃取应用领域的扩展,回流萃取,双溶剂萃取,反应萃取,超临界萃取及液膜分离

技术相继问世, 使得萃取成为分离液体混合物很有生命力的操作单元之一。

一.萃取操作原理

萃取是向液体混合物中加入某种适当溶剂，利用组分溶解度的差异使溶质 A 由原溶液转

移到萃取剂的过程。在萃取过程中, 所用的溶剂称为萃取剂。混合液中欲分离的组分称为溶

质。混合液中的溶剂称稀释剂，萃取剂应对溶质具有较大的溶解能力，与稀释剂应不互溶或

部分互溶。
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右图是萃取操作的

基本流程图。将一定的溶剂

加到被分离的混合物中，采

取措施（如搅拌）使原 料液

和萃取剂充分混合混合，因

溶质在两相间不呈平衡，溶

质在萃取相中的平衡浓度高

于实际浓度，溶质乃从混合

液相萃取集中扩散，使溶质

与混合中的其它组分分离，

所以萃取是液、液相间的传

质过程。

通常 ,萃取过程在高温下进行,萃取的结果是萃剂 提取了溶质成为萃取相，分离

出溶质的混合液成为萃余相。萃取相时混合物，需要用精馏或取等方法进行分离，得到溶质

产品和溶剂，萃取剂供循环使用。萃取相通常含有少量萃取剂，也需应用适当的分离方法回

收其中的萃取剂，然后排放。

用萃取法分离液体混合物时，混合液中的溶质既可以是挥发性物质，也可以是非

挥发性物质，（如无机盐类）。

当用于分离挥发性混合物时，与精馏比较，整个萃取过程比较复杂，譬如萃取相

中萃取剂的回收往往还要应用精馏操作。但萃取过程本身具有常温操作，无相变以及选择适

当溶剂可以获得较高分离系数等优点，在很多的情况下，仍显示出技术经济上的优势。一般

来说，在以下几种情况下采取萃取过程较为有利：

⑴ 溶液中各组分的沸点非常接近，或者说组分之间的相对挥发度接近于一。

⑵ 混合液中的组成能形成恒沸物酸， 用一般的精馏不能得到所需的纯度。

⑶ 混合液重要回收的组分是热敏性物质，受热易于分解、聚合或发生其它化学

变化。

⑷ 需分离的组分浓度很低且沸点比稀释剂高，用精馏方法需蒸馏出大量稀释

剂，耗能量很多。

图 4-1 萃取操作示意图

原料液
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当分离溶液中的非挥发性物质时，与吸附离子交换等方法比较，萃取过程处理的

是两流体，操作比较方便，常常是优先考虑的方法。

二．液－液萃取在工业上的应用

１．液－液萃取在石油化工中的应用

一般石油化工工业萃取过程分为如下三个阶段:

（Ⅰ）混合过程 将一定量的溶剂加入到原料液中, 采取措施使之充分混合,以实现溶

质由原料向溶剂的转移过〕程.

（Ⅱ）沉降分层 分离出萃取相 E 和萃余相 R;

（Ⅲ）脱除溶剂 获得萃取液 E'和萃余液 R`,回收的萃取剂循环使用。

随着石油工业的发展，液液萃取已广泛应用于分离和提纯各种有机物质。轻油裂

解和铂重整产生的芳烃混合物的分离就是其中的一例。

此外用脂类溶剂萃取乙酸，用丙烷萃取润滑油中的石蜡等也得到了广泛的应用。

２．在生物化工中和精细化工中的应用

在生化制药的过程中，生成很复杂的有机液体混合物。这些物质大多为热敏性混

合物。若选择适当的溶剂进行萃取，可以避免受热所损坏，提高有效物质的收率。例如青霉

素的生产，用玉米发酵得到的含青霉素的发酵液，一醋酸丁脂为溶剂，经过多次萃取得到青

霉素的浓溶液。可以说，萃取操作已在制药工业，精细化工中占有重要的地位。

３．湿法冶金中的应用

20 世纪 40 年代以来,由于原子能工业的广泛的发展,大量的研究工作集中于铀、

钍,镮等金属提炼,结果是萃取几乎完全代替了传统的化学沉淀法. 近 20 年来, 由于有色金

属使用量的剧增，而开采的矿石的品位的逐年降低，促使萃取法在这一领域迅速发展起来。

目前认为只要价格与铜相当或超过通的有色金属如钴，镍，锆等等，都应优先考虑溶剂萃取

法。有色金属已逐渐成为溶剂萃取应用的领域。

第二节 三元体系的液－液平衡相
液－液萃取过程也是以相际的平衡为极限。三元体系的相平衡关系用三角坐标图来

表示。

第一小节 组成在三角形相图上表示方法

混合液的组成以在等腰三角形坐标图上表示最方便，因此萃取计算中常采用等腰直角三

角形坐标图。在三角形坐标图中常用质量百分率或质量分率表示混合物的组成 。间或有采

用体积分率或摩尔分率表示的, 本教程中均采用质量百分率或质量分率。
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（见化工原理下册 P140 页图 4－2）三角形的三个顶点 分别表示纯 物质, 如

图中 A代表溶质 A的组成为 100%,其它两组分的组成为零。 同理,B 点和 S 点分别代表纯的

稀释剂和萃取剂。三角形的任一边上的任一点代表二元混和物, 第三组分的组成为零。同理,

B 点和 S 点分别表示纯的稀释剂和 萃取剂。

三角形任一点代表二元混合物, 第三组分的组成为零。如图中 AB 边上的 E 点, 代

表 A、B 二元混合物, 其中 A 的组成为 40%，B 的组成为 60%，S 的组成为 零。

图中的 M 代表有 A ,B , S 三个组分组成的混合物。过 M点分别作三个边的平行

线 ED,HG 与 KF ,则线段 BE(或 SD) 代表 A 的组成,线段 AK(或 BF) 及 AH(或 SD)则代表 S 及

B 的组成。 由图度读的该三元混合物的组成为 :

X A=BE =0.40 X B=AH =0.30 X S=AK =0.30

三者之和等于 1, 即 :

X A+X B+X S=0.40+0.30+0.30=1.00

此外， 也可过 M 点分别作三个边的垂直线 MN、ML 及 MJ，则垂直线段 ML、MJ 和

MN 分别代表 A、B、S 的组成。 右图可知， M 点的组成为 40%A、30%B 和 30%S。

第二小节 液-液相平衡关系在三角相图上的表示

根据萃取操作中各组分的互溶性, 可分以下三种情况，即:

1. 溶质 A可完全溶于稀释剂 B和萃取剂 S中, 但 B与 S不互溶.

2. 溶质 A可完全溶于组分 B及 S中,但 B 与 S 为一对部分互溶组分.

3. 组分 A ,B 可完全互溶, 但 B,S 及 A,S 为两对部分互溶组分.

通常， 将第 1和第 2项种只有一对部分互溶组分的三元物系称第Ⅰ类物系，而将

具有两对部分互溶组分的三元混合物系称为第Ⅱ类物系，第Ⅰ类物系在萃取操作中较为常

见，以下主要讨论这些平衡关系。

一. 溶解度曲线和联结线

设溶质 A完全溶于稀释剂 B溶剂 S中, 而 B与 S部分互溶, 如右图所示。在一定温度,

组分 B与组分 S以任意数量相混合, 必然得到两个互不相溶的液层,个层的坐标分别为图中

的点 L和点 J .若与总组成为 C 的二元混合液中逐渐加入组分 A 成为三元混合液, 但其中组

分 B与 S质量比为常数,故三元混合液的组成将沿 AC线变化.若加入 A 的量恰好是混合液由
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两个液相变成一个液相时, 相应组成坐标如图 C'所示, 点 C'称之为混溶点或分层点。在于

总组成为 D,F,G,H 等二元混合液按上述方法作实验, 分别得到混溶点 D',F',G'及 H', 联

L,C',D', F', G', H'及 J 诸点的曲线为在实验温度下的三元混合物的溶解度曲线。

图 4-3 三角形相图上的溶解度曲线和连结

线

图4-4有两对组分部分互溶的溶解度曲线与

联结线

若组分 B 与 S 完全不互溶, 则点 L 与 J 分别与三角形的顶点 B 与 S 相重合。

溶解度曲线将三角形分为两个区域, 曲线以内为两相区, 以外的为均 相区。两个液层

称之为共轭相, 连结 共轭相组成坐标的直线成为连接线。 如图 4-3 中 RE 线。萃取操作只

能在两相区内进行。

一定温度下第Ⅱ类物系的溶解度曲线和联结线见图 4-4。

一定温度下，同一物系的联结线倾斜方向一般是一致的，但随溶质组成而改变，即联结

线互不平衡，但少数物 系联结线的倾斜方向也会改变。

二, 辅助曲线和临界混溶点（又称褶点）

一定温度下, 三元物系的溶解度曲线和联结线由实验测得。使用时若要求与已知相成-

平衡的另一相的数据,常借助辅助曲线(也称共轭曲线)求得。只要有若干联结线数据即可辅

助曲线,可参考化工原理下册 P142 图 4-6 通过已知点 R1,R2...等分别作底边 BS 的平行线,

再通过相应联结线另一端点E1,E2...等分别作侧直角边BS的平行线,诸线相交于点J,K,...,

联结这些交点所得平滑曲线即为辅助曲线.
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辅助曲线与溶解度曲线的交点 P,表示通过该点的联结线为无限短, 相当于这一系统的

临界状态,故称点 P 为临界混溶点.由于联结线通常都具有一定的斜率.因而临界混溶点一般

不在溶解度曲线的顶点。临界混溶点由实验测得,只有当已知的联结线很短(即很接近于临界

混溶点)时,才可用外延辅助曲线的方法求出临界混溶点。

在一定温度下,三元物系的溶解度曲线,联结线,辅助曲线及临界混溶点的数据都

是由实验测得,也可从手册或有关专著中查得。

三. 分配系数和分配曲线

1. 分配系数

在一定温度下,当三元混合液的两个液相达平衡时,溶质在E相于R相中的组成之

比称为分配系数,以 kA 表示,即: 同样,对于组分 B也可写出相应的表达式,即:

（4-1）

（4-1a）

式中 分配系数表达了贸易组分在两个平衡液相中的分配关系. 显然,kA 愈大,萃

取分离的效果愈 2.kA 值与联结线的斜率有关.不同物系具有不同的分配系数 kA 值; 同一物

系 kA 值随温度而变,在恒定温度下,kA 值随溶质 A 的组成而变.只有在温度变化不大或恒温

条件下的 kA 值才可近似视为常数.

2. 分配曲线

溶质 A在三元物系互成平衡的;两个液层中的组成,也可象蒸馏和吸收一样,在 y-x

直角坐标图中用曲线表示.以萃余相 R 中溶质 A 的组成 xA 为横标,以萃取相 E 中溶质 A 的组

成 yA为纵标,互成平衡的 E相和 R相中组分 A组成均标于 y-x 图上,得到曲线 ONP,称为分配

曲线.图示条件下,在分层区浓度范围内,E相内溶质A的组成yA均大于R相内溶质A的组成,

即分配系数 kA>1,故分配曲线位于 y=x 线上侧.若随溶质 A浓度的变化, 联结线发生倾斜方

向改变,则分配曲线将与对角线出现交点.这种物系称为等溶度体系。
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图 4-7 由一对组分部分互溶时的分配曲线

由于分配曲线表达了萃取操作中互成平衡的两个液层 E相与 R相中溶

质 A 的分配关系,故也可利用分配曲线求得三角形相图中的任一联结线 ER。

同样方法可作出有两对组分部分互溶时的分配曲线.如图 4-8 所示。

图 4-8 有两对组分部分互溶时的分配曲线

四、杠杆规则

见化工原理下册 P143 页图 4-8 所示,将 Rkg 的 R 相与 Ekg 的 E 相相混合,即得到

总组成为 Mkg 的混合液. 反之,在分层区内,任一点 M所代表混合液可分为两个液层 R,E.M

点称为和点,R点和E 点称为差点.混合物M与两液相E,R之间的关系可用杠杆规则描述,即:

(1) 代表混合液总组成的 M点及 R点,应处于同一直线上.

(2) E 相与 R 相的量和线段 MR 与 ME 成比例:

考试点考研网 www.kaoshidian.com

87



88

（4-2）

式中 E、R--E 相和 R相的质量, kg 或 kg/s;

MR,ME--线段 MR 与 ME 的长度。

应注意,图中点E代表相应液相组成的坐标,而式中的R及 E代表相应液相的

质量或质量流量,以后的内容均此规定进行。

若于 A,B 二元;料液 F中加入纯溶剂 S,则混合液总组成的坐标 M点沿 SF 线而变,

具体位置由杠杆规则确定,即:

（4-3）

杠杆规则是物料衡算的图解表示方法, 是以后将要讨论的萃取操作中物料衡算

的基础。

第三小节 萃取剂的选择

萃取剂的选择是萃取操作分离效果和经济性的关键。萃取剂的性能主要有以下几个方

面衡量：

一、萃取剂的选择和选择性系数

选择性是指萃取剂 S 对原料液中两组分溶解能力的差异。若 S对溶质 A 的溶解能

力比对稀释剂 B的溶解能力大得多,即萃取相中 yA比 yB大得多,萃余相中 xB比 xA 大得多,

那么这种萃取剂的选择性就好。

萃取剂的选择性可用选择性系数表示,即:

（4-4）

将式 4-1 代入上式得:

（4-4a）

或 β=kA/kB （4-4b）
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式中 β--选择性系数

y --组分在萃余相 E总的质量分率；

x --组分在萃余相 R总的质量分率；

k --组分的分配系数。

（下标 A组分 A，B 示组分 B）

β值直接与 kA 有关,kA 值愈大,β值也愈大。凡是影响 kA的因素(如温度、浓度)

也同样影响β值。

一般情况下,B 在萃余相中总是比萃取相中高,所以萃取操作中,β值均应大于 1。

β值越大,越有利于组分的分离;若β=1,由式 4-4 可知 kA=kB, 萃取相和萃余相在脱溶剂 S

后,将具有相同的组成,并且等于原料液组成,故;无分离能力,说明所选择的溶剂是不适宜的.

萃取剂的选择性高,对溶质的溶解能力大,对于一定的分离任务,可减少萃取剂用量,降低回

收溶剂操作的能量消耗, 并且可获得高纯度的产品 A 。

选择性系数β类似于蒸馏中的相对挥发度 a.所以溶质 A 在萃取液与萃余液中的

组成关系也可类似于蒸馏中的气-液平衡方程来表示,即:

二.萃取剂 S与稀释剂 B的互溶度

组分 B与 S的互溶度影响溶解度曲线的形状和分层区面积。P145 图 4-11 表示了

在相同温度下,同一种 A,B 二元料液与不同性能萃取剂 S1,S2 所构成的相平衡关系图.图

4-11 表明 B,S1 互溶度小,分层区面积大,可能得到的萃取液的最高浓度 y`max 较高。所以

说,B,S 互溶度愈小,愈有利于萃取分离。

三.萃取剂回收的难易与经济性

萃取后的E 相和R 相,通常以蒸馏的方法进行分离.萃取剂回收的难易直接影响萃

取操作的费用,在很大程度上决定萃取过程的经济性.因此,要求溶剂 S 与原料液组分的相对

挥发度要大,不应形成恒沸物,并且最好是组成低的组分为易挥发组分. 若被萃取的溶质不

挥发或挥发度很低,而 S 为易挥发组分时,而 S 的气化热要小, 以节省能耗。

溶剂的萃取能力大,可减少溶剂的循环量,降低 E 相溶剂回收费用;溶剂在被分离

混合物中的溶解度小,也可减少 R 相中溶剂回收的费用.

四.萃取剂的其它物性

为使 E 相和 R 相能较快的分层以从速分离,要求萃取剂与被分离混合物有较大的

的浓度差,特别是对没有外加能量的萃取设备较大的浓度差可加速分层,以提高设备的生产

能力。
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两液相间的张力对分离效果也有重要影响;物系界面张力较大, 分散相液滴易聚

结,有利于分层,但界面张力太大,液体不易分散,接触不良,降低分离效果;若界面张力过小,

易产生乳化现象,使两相难以分层.所以,界面张力要适中。

此外,选择萃取剂时还应考虑其它一些因素,诸如:萃取剂应具有比较低的粘度凝

固点,具有化学稳定性和热稳定性,对设备腐蚀性小,来源充分,价格低廉等。

一般来说,很难找到满足上述所有要求的溶剂.在选用萃取剂时要根据实际情况

加以权衡,以满足要求。

第三节 萃取过程的计算

萃取操作可在分级接触式或连续接触式设备中进行。在级式接触萃取过程计算中，无论

是单级还是多级萃取操作，均假设各级为理论级，级离开每级的Ｅ相和Ｒ相互为平衡。萃取

操作中的理论级概念和蒸馏中的理论板相当。一个实际萃取级的分离能力达不到一个理论

级，两者的差异用级效率校正。目前，关于级效率的资料还不多，一般需结合具体的设备型

式通过实验测定。

本节重点讨论级式萃取过程的计算，对连续接触萃取过程仅作简要介绍。

第一小节 单级萃取的计算

单级萃取流程如前面的图4-1所示,操作可以连续,也可以间歇, 间歇操作时, 各股物料

的量以 kg 表示, 连续操作时,用 kg/h 表示.为了简便起见, 萃取相组成 y 及萃余相组成 x

的下标只标注了相应流股的符号, 而不注明组分符, 以后不再说明.

在单级萃取操作中,一般需要将组成为xF的定量原料液F进行分离,规定萃余相组

成为 XR,要求计算溶剂用量、萃余相及萃取相的量以及萃取相组成。单级萃取操作在三角形

形相图上的表达已于 4-1-3 项中介绍过，即根据 XF 及 XR 在化工原理 P148 图 4-15（b）上

确定点 F及 R点， 过 R 作连结线与与 FS 线交于 M点，与溶解度曲线交于 E 点。 图中 E`及

R`点为从 E相及 R相中脱除全部溶剂后的萃取液及萃余液组成坐标点.各流股组成可从相应

点直接读出。 先对图 4-15(a)作总物料平衡得:

F+S=E+R=M （4－5）

各股流量由杠杆定律求得:

考试点考研网 www.kaoshidian.com

90



91

MS

MF
FS 

（4－6）

ER

MR
ME 

（4－7）

RE

RF
FE





（4－8）

此外, 也可随同物料横算进行上述计算。

对式 4-5 作溶质 A的衡算得：

FXF+SyS=EyE+RXR=MXM （4-9）

联立式 4-5、式 4-9 及式 4-7 并整理得：

M（xM-xR）

E=—————— （4-10）

yE-xR

同理， 可得到 E`和 R`的量， 即：

F（xF-xR`）

E=—————— （4-11）

yE`-xR `

R`=F-E` （4-12）

第二小节 多级错流萃取的计算

多级错流接触萃取流程示意图如图 4-13 所示。

考试点考研网 www.kaoshidian.com

91



92

图 4-13 多级错流萃取示意图

多级错流接触萃取操作中,每级都加入新鲜溶剂,前级的萃余相为后级的原料,这

种操作方式的传质推动力大,只要级数足够多,最终可得到溶质组成很低的 萃余相,但溶剂

的用量很多。

多级错流萃取计算中,通常已知 F,XF 及各级溶剂的用量 Si, 规定最终萃余相组成

Xn,要求计算理论级数。

一.B、S 部分互溶时理论级数

对于组成 B,S 部分互溶物系，求算多级错流接触萃取的理论级数，其解法是单级

萃取图解的多次重复。

原料液为 A,B 二元溶液,各级均用纯溶剂进行萃取(即 ys1 =ys2=....=0), 由原料

液流量 F 和第一级的溶剂用量 si确定第一级混合液的组成点 M1, 通过 M1 作联结线 E1R1,且

由第一级物料衡算可求得 R1。在第二级中,依 R1与 S2 的量确定混合液的组成点 M2,过 M2作联

结线 E2R2.如此重复,直到得到的 Xn 达到或低于指定值时为止.所作联结线的数目即所需的

理论级数。

溶剂总用量为各级溶剂用量之和,各级溶剂用量可以相等,也可以不等.但根据计

算可知,只有在各级溶剂用量相等,时达到一定的分离程度,;溶剂的总用量为最小。

二.B、S 完全不互溶时的理论级数

在操作条件下,若萃取剂 S 与稀释剂 B 互不相溶, 此时采用直角坐标图计算更为方便.

设每一级的溶剂加入量相等,则各级萃取相中的溶剂S 的量和萃余相中的稀释剂B的量均可
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视为常数,萃取相中只有 A,S 两组分,萃余相中只有 B,A 两组分. 这样可以仿效吸收中组成

的表示法, 即溶质在萃取相和萃余相中的组成分别用质量比 Y(kgA/kgS)和 X(kgA/kgB)表示,

并可在 X-Y 坐标图上用图解法求解理论级数。

（一）图解法求理论级数

对图 4-13 中第一萃取级作溶质 A 的衡算:

BXF+SYS=BX1+SY1

整理上式得:

)(11 SF YX
S

B
X

S

B
Y 

（4－13）

式中 B--原料液中组分 B的含量,kg 或 kg/h;

S--加入每级的萃取剂 S的量,kg 或 kg/h;

YS--萃取剂中溶质 A的质量比组成,kgA/kgS;

Y1--第一级萃取相中溶质 A的质量比组成,kgA/kgS;

XF--原料液中溶质 A的质量比组成,kgA/kgB;

X1--第一级萃余相中溶质 A的质量比组成,kgA/kgB;

同理, 对第 n级作溶质 A的衡算得:

)( 1 Snnn YX
S

B
X

S

B
Y  

（4－14）

上式表示了离开任意级的萃取相组成 Yn 与萃余相组成 Xn 之间的关系, 称作操作

相方程, 斜率-B/S 为常数, 故上式为通过点(Xn-1, YS)的直线方程式。 根据理论级的假设，

离开任一级的 Yn 与 Xn 处于平衡状态，故（Xn-1，YS）点比位于分配曲线上， 即操作相与

分配曲线的交点。其步骤如下：

（1） 在直角坐标上作分配曲线。

（2） 依 XF和 YS确定 L点，以-B/S 为斜率通过 L 点作操作相与分配曲线交于 E1。此点

坐标即表示离开第一级的萃取相 E1 与萃与相 R1 的组成 Y1及 X1。

（3）过 E1 作垂直线于 Y=YS相交与 V（X1，Ys），因各级萃取剂用量相等，通过 V点作

LE1 平行线与分配曲线交于 E2，此点坐标即表示离开第二级的萃取相 E2 与萃余相 R2 的组成

（X2， Y2）。

以此类推，直至萃余相组成 Xn 等于或低于指定值为止。重复做操作线的数目即为

所需的理论级数 n。

若各级萃取剂用量不相等, 则诸操作线不相平行。如果溶剂中不含溶质，YS = 0，

则 L、V 等点都落在 X 轴上。

（二）解析法求理论级数
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若在操作条件下分配系数可视为常数，即分配曲线为通过原点的直线，则分配曲线可用

下式表示:

Y= K X （4－15）

式中 K--以质量表示相组成的分配系数。此时,就可用解析法求解理论级数。

图 4-17 中第一级的相平衡关系为：

Y1=KX1

将上时代入式 4-13 消去 Y1可解得：

（4-16）

令 KS/B=Am，则上式变为：

（4-16a）

式中 Am--萃取因子，对应于吸收中的脱吸因子。

同样， 对第二级作溶质 A 的衡算得：

BX1+SYS =BX2+SY2

将式 4-15、式 4-16 及 Am=KS/B 的关系代入上式并整理得：

依此类推， 对第 n级则有：

（4-17）
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整理式 4-17 移相并取对数得：

（4-18）

式 4-18 的关系可用地（P154）图 4-15 所示的线图表示。

第三小节 多级逆流接触萃取的计算

多级逆流接触萃取操作一般是连续的,其分离效率高,溶剂用量少, 故在工业中得到广泛

的应用。图 4-16(a)为多级逆流萃取操作流程示意图。萃取剂一般是循环使用的,其中常含

有少量的组分A和B,故最终萃余相中可达到的溶质最低组成受溶剂中溶质组成限制,最终萃

取相中溶质的最高组成受原料液中溶质组成的制约。

图 4－16（a）

在多级逆流萃取操作中,原料液的流量F和组成XF, 最终萃余相溶质组成Xn均由

工艺条件规定,萃取剂用量S和组成ys由经济权衡而选定, 要求萃取所需的理论级和离开任

一级各股物料的量和组成.。

一.组分 B和 S部分互溶时的图解计算法

(一) 在三角形坐标图上的逐级图解法

对于组分 B和 S部分互溶的物系, 多级逆流萃取操作的理论级数常在三角形相图

上用图解法计算.图解计算步骤如下参见 P156 图(4-16b):

(1) 根据工艺要求选择合适的萃取剂,确定适宜的操作条件。根据操作条件的平

衡数据在三角形坐标图上绘出溶解度曲线和辅助曲线.

(2) 根据原料液和萃取剂的组成在图上定出 F 和 S 两点的位置(图中采用的是),

纯溶剂再由溶剂比 S/F 在 FS 联线上定出和点 M 的位置.
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(3)由规定的最终萃余相组成 Xn 在相图上确定 Rn 点,联点 Rn,M 并延长 RnM 与溶

解度曲线交于 E1点,此点即为离开第一级的萃取相组成点。

根据杠杆规则,计算最终萃余相及萃取相的流量, 即:

(4)利用平衡关系和物料衡算,用图解法求理论级数。

在图 4-20（a）所示的第一级与第 n 级之间作物料衡算得：

F + S = Rn + E1

对第一级作总物料衡算得：

F + E2 = E1 + R1 或 F - E1 = R1 - E2

对第二级作总物料衡算得：

R1 + E3 = E2 + R2 或 R1- E2 = R2 - E3

依此类推，对第 n级作总物料衡算得：

Rn-1 + S= En + Rn 或 Rn-1- En = Rn - S

由上面各式可知：

F - E1 = R1 - E2 = R2 - E3=...=Ri-Ei+1=...=Rn-1-En=Rn - S=Δ （4

－19）

式 4-19 表明离开任一级的萃余相 Ri与进入该级的萃取相 Ei+1之差为常数,以Δ

表示。Δ可视为通过每一级的“净流量”。Δ是虚拟量，其组成也可在三角形相图上用点Δ

表示。 由式 4-20 知，Δ点为各条操作线的共有点，称为操作点。 显然， Δ点分别为 F

与 E1、R1与 E2、R2与 E3...Rn-1 与 En、Rn 与 S 诸流股的差点，故可任意延长两操作线，其交

点即为Δ点。通常由 FE1 与 SRn 的延长线交点來确定Δ点的位置。

交替地应用操作关系和平衡关系，便可求出所需的理论级数。

（二）在 x-y 直角坐标上求理论级数

若萃取过程所需的理论级数较多时,在三角形坐标进行图解,由于各种关系线挤

在一起,不够清晰,此时可在直角坐标上描绘分配曲线与操作线, 然后利用精馏过程所用的

梯形法求所需理论级数.

二.组分 B和 S完全不互溶时理论级数的计算

当组分 B和 S完全不互溶时,多级逆流萃取操作过程与脱吸过程十分相似,计算方

法也大同小异.根据平衡关系情况,可用图解法或解析法求解理论级数. 在操作条件下,若分
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配曲线不为直线,一般在 X-Y 直角坐标图中用图解法进行萃取计算较为方便.具体步骤如下

(如 P159 图 4-17):

(1) 由平衡数据在 X-Y 直角坐标上绘出分配曲线.

(2) 在 X-Y 坐标上作出多级逆流萃取操作线. 在图 4-21(a)中的第一级至第 i级

之间对溶质作物料衡算得

(3)从 J 点开始,在分配曲线与操作线之间画梯级,阶梯数即为所需理论级数。

当分配曲线为通过原点的直线时，由于操作线也为直线，萃取因子 Am（=KS/B）为常

数，则可仿照脱吸过程的计算方式，用下式求解理论级数，即：

（4-22）

三.溶剂比(S/F)和萃取剂的最小用量

萃取操作中，溶剂比是个重要参数，它表示萃取剂用量对设备费和操作费的影响.

完成同样的分离任务,若加大溶剂比,则 所需的理论级数可以减少,但回收溶剂所消耗的能

量增加;反之.S/F 愈小,所需的理论级数愈大,而回收所需的能量愈少.所以,应根据经济权

衡来确定适宜的溶剂比. 所谓萃取剂的最小用量 Smin,是指达到规定的分离程度,萃取剂用

量减少到 Smin 时, 所需的理论级数为无穷多.实际操作中,萃取剂的用量必需大于此极限

值.

由三角形相图看出,S/F 值愈小,操作线和联结线的斜率愈接近,所需的理论级数愈

多,当萃取剂的用量减少至 Smin 时,将会出现贸易操作线和联结线相重合的吸情况, 此时所

需的理论级数为无穷多.Smin 的值可由杠杆规则求得。

在直角坐标图上, 当萃取剂用量减少时,操作线向分配曲线靠拢,在操作线与分配

曲线之间所画的阶梯数( 即理论级数为无穷多.对于组分 B 和 S 完全不互溶的物系(如 P160

图 4-18 所示),用@ 代表操作线的斜率,即@=B/S,若采用不同的萃取剂用量

S1,S2,Smin(S1<S2<Smin)相应的操作线及斜率分别为 HJ1.HJ2.HJ3，由图看出, S 值越小,

所需的理论级数越多,S 值为 Smin 时,理论级数为无穷多.萃取剂的最小用量可用下式计算,

即:

Smin=B/δmax （4-23）

第四小节 微分逆流接触萃取的计算
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微分接触逆流萃取过程常在塔式设备(如填料塔,脉冲筛板塔等)内进行。塔式萃取设备内

两液相的流路如P162图4-19所示.原料液和溶剂在塔内作逆向流动并进行物质传递,两相中

的溶质组成沿塔高而连续变化,两相的分离是在塔顶和塔底完成的。

塔式微分设备的计算的和气液传质设备一样,即要求确定塔径和塔高两个基本尺

寸.塔径的尺寸取决于两液的流量及适宜的操作速度;而塔高的计算有两种方法, 即理论级

当量高度法及传质单元法 .

一.理论级当量高度法

理论级当量高度是指相当于一个理论级萃取效果的塔段高度,用 HETS 表示. 根

据下式确定塔的萃取段有效高度,即: h=n(HETS)(4-24) 式中

h--萃取段的有效高度,m;

n-- 逆流萃取所需的理论级数; HETS--;理论级的当量高度,m.

理论级数 n反应萃取分离的难易或萃取过程要求达到的分离程度.HETS 是衡量传

质效率的指标.若传质速率愈快,塔的效率愈高,则相应的 HETS 值愈小. 和塔板效率一

样,HETS 值与设备型式,物系性质和操作条件有关,一般需要通过实验确定.对贸些物系,可

以用萃取专著所推荐的经验公式估算.

二.传质单元法

与吸收操作中填料 层高度计算方法相似,萃取段的有效高度可用传质单元法计

算。

假设组分 B与 S完全不互溶,则用质量比组成进行计算比较方便.再若溶质组成较

稀时,在整个萃取段内体积传质系数 Kxa 可视为常数,则萃取段的有效高度可用下式计算,

即:

或 h = HOR NOR （4-25a）

式中 HOR--萃余相的总传质单元高度，m；




x
OR K

B
H

其中 KXα--以萃余相中溶质的质量比组成为推动力的总体积传质系数 （kg/m3
。h。

ΔX）

Ω--塔的横截面积，m
2
；
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萃取相的总传质单元高度 HOR或总体积传质系数 KXa 由试验测定，也可从萃取专著

或手册中查得。

萃余相中的传质单元数可用图解积分法求得。当分配曲线为直线时，又

可用对数平均推动力或解析法求得。解析法计算式为：

同理，也可仿照上法对萃取相写出相应的计算式。

第三节 液-液萃取设备

和气-液传质过程类似, 在液-液萃取过程中, 要求在萃取设备内能使两相密切接触

并伴有较高程度的湍动,以实现两相之间的质量传递;而后,又能较快地分离.但是, 由于液

液萃取中两相间的密度差较小,实现两相的密切接触和快速分离.要比气液系统困难的多.为

了适应这种特点,出现了多种结构型式的萃取设备。目前,为了工业所采用的各种类型设备已

超过 30 种,而且还不断开发出新型萃取设备。根据两相的接触方式,萃取设备可分为逐级接

触式和微分接触式两大类;根据有无外功输入,又可分为有外能量和无外能量两种。工业上常

用萃取设备的分类情况如下表: 本接简要介绍一些典型的萃取设备及其操作特性。

第一小节 混合-澄清槽

混合-澄清槽是最早使用,而且目前仍广泛用于工业生产的一种典型逐级接触式萃取

设备。它可单级操作,也可多级组合操作. 每个萃取级均包括混合槽和澄清槽两个主要部分。

为了使不互溶液体中的一相被分散成液滴而均匀分散到另一相中,以加大相际接触面积并提

高传质速率,混合槽中通常安装搅拌装置.也可用脉冲或喷射器来实现两相的充分混合。

澄清器的作用是将已接近于平衡状态的两液相进行有效的分离. 对于易于澄清的混

合液,可以依靠两相间的密度差进行重力沉降(或升浮).由于液- 液系统两相间的密度差和

界面张力均较小,分散相液滴的运动速度和凝聚速率也很小,因而使两相的分离时间往往很

长.对于难于分离的混合液,可采用离心式澄清器(如旋液分离器,离心分离机),加速两相的

分离过程。

典型的单级混合澄清槽如图 4-1 和 P166 图 4-20 所示.操作时,被处理的混合液和

萃取剂首先在混合槽内充分混合,再进入澄清器中进行澄清分层.为了达到萃取的工艺要求,
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既要使分散相液滴尽可能均匀地分散于另一相之中,又要使两相有足够的接触时间.但是,为

了 避免澄清设备尺寸过大,分散相的液滴不能太小, 更不能生成稳定的乳状液.图 4-20 是

将混合槽和澄清槽合并成为一个装置。

多级混合-澄清槽是由多个单级萃取单元组合而成.图4-22所示为水平排列的三级

逆流混合澄清槽萃取装置示意图。

图 4-22 三级逆流混合——澄清萃取设备

混合-澄清槽的优点是传质效率高(一般级效率为 80%以上),操作方便,运行稳定

可靠,结构简单,可处理含有悬浮固体的物料,因此应用比较广泛.其缺点是水平排列的设备

占地面积大,每级内都设搅拌装置液体在级间流动需要泵输送,消耗能量较多,设备费及操作

费较高.为了克服水平排列多级混合-澄清槽的缺点,可采用图 4-30 所示的箱式和立式混合

澄清萃取设备。

第二小节 塔式萃取设备

习惯上,将高径比很大的萃取装置统称为塔式萃取设备.为了获得满意的萃取效果, 塔设

备应具有分散装置,以提供两相混合和分离所采用的措施不同,出现不同结构型式的萃取塔。

在塔式萃取设备中,喷洒塔是结构最简单的一种,塔体内除各流股物料进出的联接

管和分散装置外,别无其它的构件。由于轴向返混严重,传质效率极低.喷洒塔主要用于只需

一,二的场合,如用作水洗中和与处理含有固体的悬浮物系。

下面重点介绍几种工业上常用的萃取塔。
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一．填料萃取塔

用于萃取的填料塔与用于气－液传质过程的填料塔结构上基本相同，即在塔体内支承

板上充填一定高度的填料层。萃取操作时，连续相充满整个塔中，分散相以液滴状通过连续

相。为防止液滴在填料入口处聚结和出现液泛，轻相入口管应在支承器之上 25~50mm 处。选

择填料材质时，除考虑料液的腐蚀性外，还应使填料只能被连续相润湿而不被分散相润湿，

以利于液滴的生成和稳定。一般陶瓷易被水相润湿，塑料和石墨易被有机相润湿，金属材料

则需通过实验而确定。

二．筛板萃取塔

如图 4-23 所示：

图 4-23 脉冲筛板塔中液体产生脉动的方式

(a)往复活塞型;(b)脉动隔膜型;(c)风箱性;(d)脉动进料型;(e)空气脉动型

三．转盘萃取塔及偏心转盘萃取塔

如图 4-24 所示：
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图 4-24 往复筛板萃取塔 图 4-25 转盘萃取塔(RDC)

第三小节 离心萃取器

离心萃取器是利用离心力使两相快速充分混合并快速分离的萃取装置. 至今,已经开发

出多种类型的离心萃取器,广泛应用于制药,香料,染料,废水处理, 核燃料处理领域.离心萃

取器有多种分类方法,按两相接触方式可分为微分接触式和逐级接触式。

第四小节 萃取设备的流体流动和传质特性

在液液萃取操作中,依靠两相的密度差,在重力或离心力场作用下, 分散相和连续相产

生相对运动并密切接触而进行传质.两相之间的传质与运动状况有关,而流动状况 和传质速

率又决定了萃取设备的尺寸,如塔式设备的直径和高度。

一．萃取设备的流动特性和液泛

关于液泛速度，许多研究者提出不少经验和半经验公式，还绘制成关联线图。如

图 4-26 所示为填料萃取塔的液泛速度 Uef 关联图：
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图 4-26 填料萃取塔的液泛速度关联

图

二．萃取塔的传质特性

传质推动力是影响萃取速度的一重要因素，如无反混现象时，传质推动力最大。

第五小节 萃取设备的选择

各种不同类型的萃取设备具有不同的特性,萃取过程中物系性质对操作的影响错综复杂.

对于具体的萃取过程选择适宜设备的原则是:首先满足工艺条件和要求,,然后进行经济核算,

使设备费和操作费总和趋于最低.萃取设备的选择, 应考虑如下的因素:

1.所需的理论级数

当所需的理论级数不大于 2-3 级时,各种萃取设备均可满足要求; 当所需的理论

级数较多(如大于4-5级)时,可选用筛板塔;当所需的理论级数再多(如10-20级)时, 可选用

有能量输入的设备,如脉冲塔,转盘塔,往复筛板塔,混合澄清槽等.

2.生产能力

当处理量较小时,可选用填料塔,脉冲塔.对于较大的生产能力,可选用筛板塔,

转盘塔及混合-澄清槽.离心萃取器的处理能力也相当大.
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3.物系的物理性质

对界面张力较小,密度差较大的物系,可选用无外加能量的设备.对密度差小,界

面张力小,易乳化的难分层物系,应选用离心萃取器. ]对有较强腐蚀性的物系,宜选用结构

简单的填料塔或脉冲填料塔. 对于放射性元素的提取,脉冲塔和混合澄清槽用得较多. 若物

系中有固体悬浮物或在操作过程中产生沉淀物时,需周期停工清洗,一般可采用转盘萃取塔

或混合澄清槽.另外,往复筛板塔和液体脉动筛板塔有一定的资清洗能力,在贸些场合也可考

虑选用.

4.物系的稳定性和液体在设备内的停留时间

对生产要考虑物料的稳定性,要求在萃取设备内停留时间短的物系,如抗菌素的生

产.用离心萃取器合适;反之,若萃取物系中伴有缓慢的化学反应, 要求有足够的反应时间,

选用混合-澄清槽为适宜.

5.其它

在选用设备时,还需考虑其它一些因素,如:能源供应状况,在缺电的地

区应尽可能选用依重力流动的设备;当厂房地面受到限制时,宜选用塔式设备,

而当厂房高度受到限制时,应选用混合澄清槽。

第八章 蒸馏

第一节 概述

蒸 馏 是 分 离 液 体 混 合 物 的 一 种 方 法 ，是 传 质 过 程 中 最 重

要 的 单 元 操 作 之 一 ， 蒸 馏 的 理 论 依 据 是 利 用 溶 液 中 各 组 分

蒸 汽 压 的 差 异 ， 即 各 组 分 在 相 同 的 压 力 、 温 度 下 ， 其 探 发

性 能 不 同 （ 或 沸 点 不 同 ） 来 实 现 分 离 目 的 。 例 如 ， 加 热 苯

（ 沸 点 80. 2℃ ）和 甲 苯（ 沸 点 110 . 4℃ ）的 混 合 物 时 ,由 于

苯 的 沸 点 较 甲 苯 为 低 ,即 苯 挥 发 度 较 甲 苯 高 ,故 苯 较 甲 苯 易

从 液 相 中 汽 化 出 来 。 若 将 汽 化 的 蒸 汽 全 部 冷 凝 ， 即 可 得 到
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苯 组 成 高 于 原 料 的 产 品 ， 依 此 进 行 多 次 汽 化 及 冷 凝 过 程 ，

即 可 将 苯 和 甲 苯 分 离 。 这 多 次 进 行 部 分 汽 化 成 部 分 冷 凝 以

后 ， 最 终 可 以 在 汽 相 中 得 到 较 纯 的 易 挥 发 组 分 ， 而 在 液 相

中 得 到 较 纯 的 难 挥 发 组 分 。 这 叫 精 馏 （ rec t i f i c a t i o n）。

在 工 业 中 ，广 泛 应 用 蒸 馏 方 法 分 离 液 体 混 合 物 ，从 石 油

工 业 、 酒 精 工 业 直 至 焦 油 分 离 ， 基 本 有 机 合 成 ， 空 气 分 离

等 等 ， 常 常 采 用 蒸 馏 分 离 方 法 ， 特 别 是 大 规 模 的 生 产 中 蒸

馏 的 应 用 更 为 广 泛 。

在 实 验 室 里 ， 已 做 过 不 少 关 于 蒸 馏 的 实 验 。 如 ：双

组 分 汽 液 平 衡 。

蒸 馏 按 操 作 可 分 为 简 单 蒸 馏 、平 衡 蒸 馏 、精 馏 、特 殊 精

馏 等 多 种 方 式 。 按 原 料 中 所 含 组 分 数 目 可 分 为 双 组 分 蒸 馏

及 多 组 分 蒸 馏 。按 操 作 压 力 则 可 分 为 常 压 蒸 馏 、加 压 蒸 馏 、

减 压 （ 真 空 ） 蒸 馏 。 此 外 ， 按 操 作 是 否 连 续 蒸 馏 和 间 歇 蒸

馏 。 工 业 中 的 蒸 馏 多 为 多 组 分 精 馏 ， 但 作 为 蒸 馏 问 题 的 基

础 ， 本 章 着 重 讨 论 常 压 下 的 双 组 分 精 馏 。

第二节 双组分溶液的气液相平衡

8.2 . 1 溶 液 的 蒸 汽 压 及 拉 乌 尔 定 律

汽 液 相 平 衡 (va p o u r - - l i q u i d p h a s e e q u i l i b r i u m )

是 指 溶 液 与 其 上 方 蒸 汽 达 到 平 衡 时 汽 液 两 相 各 组 分 组 成 的

关 系 。

一 密 闭 的 容 器 内 盛 有 纯 液 体 A， 在 一 定 温 度 下 液 相

中 A 的 分 子 从 液 面 逸 出 形 成 蒸 汽 ， 同 时 蒸 汽 中 的 A 分 子 也

会 有 一 部 分 进 入 液 相 ， 经 过 一 定 时 间 后 ， 当 单 位 时 间 内 从
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液 相 进 入 汽 相 中 的 分 子 数 与 从 汽 相 返 回 液 相 中 的 分 子 数

相 等 时 ， 便 称 为 汽 液 达 到 平 衡 状 态 ， 这 时 液 面 上 方 蒸 汽 的

压 强 就 是 该 温 度 下 纯 液 体 A 的 饱 和 蒸 汽 压 ， 简 称 蒸 汽 压 。

同 样 ， 容 器 内 A、 B 两 种 完 全 互 溶 组 分 的 混 合 液

时 ，与 纯 液 体 A 的 情 况 有 何 差 异 ？ 对 了 ，正 是 由 于 A、B 同

存 一 个 空 间 内 ， 而 A 在 汽 相 使 中 的 分 压 比 其 在 纯 态 下 的 饱

和 蒸 汽 压 要 小 ， 同 理 ， 汽 相 中 的 A 存 在 也 会 使 B 的 蒸

汽 压 降 低 。

由 于 溶 液 中 A、 B 两 组 分 彼 此 对 蒸 汽 压 的 影 响 规 律

不 同 ， 溶 液 可 分 为 理 想 溶 液 和 非 理 想 溶 液 （实际溶液）两种。

8. 2 . 2 温 度 组 成 图 （ T—Y—X 图）

该 图 常 用 以 分 析 蒸 馏 的 原 理 。图 中 有 上 、下 两 条 曲

线 ,上 曲 线 ：平 衡 时 汽 相 组 成 与 温 度 的 关 系 ，称 为 汽 相 线（ 露

点 曲 线 ）；下 曲 线 ：平 衡 时 液 相 组 成 与 温 度 的 关 系 ，称 为 液

相 线（ 泡 点 曲 线 ）。两 曲 线 将 图 分 成 三 个 区 域 ，液 相 线 以

下 代 表 尚 未 沸 腾 的 液 体 ， 称 为 液 相 区 ； 汽 相 线 以 上 代 表 过

热 蒸 汽 压 ； 被 两 曲 线 包 围 部 分 表 示 汽 液 共 存 ， 称 为 汽 液 共

存 区 。

例 1 苯 （ A） 与 甲 苯 （ B） 的 饱 和 蒸 汽 压 和 温 度 关

系 数 据 如 下 表 所 示 ， 求 P=1 0 1 . 3 K p a 下 T—X—Y 图 ,作 图 表

示 。

附 表 1
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温 度

℃

80.1 85 90 95 100 105

110.6

PA

0
,

KPa

101.32 116.9 135.5 155.7 179.2 204.2

240.0

PB

0
,

Kpa

40.0 46.0 54.0 63.3 74.3 86.0

101.32

解 题 方 法 ：

选一温度 t=95℃，可查该温度下各组分的 PA

0
和 PB

0
，即可计算出

X和 Y

液相组成：

X=(P—PB

0
)/(PA

0
—PB

0
)=(101.32—63.3)/(155.7—63.3)=0.411

汽液组成：Y=PA

0
*X/P=155.7*0.411/101.32=0.632

其它温度下的计算结果于下表

T,

℃

80.1 85 90 95 100 105

110.6

X 1.000 0.780 0.581 0.411 0.258 0.130

0

Y 1.000 0.900 0.777 0.632 0.456 0.261

0

根据以上结果，即可标绘出下图所示

8. 2 . 3 汽 液 相 平 衡 图 （ Y—Ｘ 图 ）

图 6—3 是 苯 —甲 苯 混 合 液 的 Y—X 图 ， 其 可 通 过

T—Y—X 图 的 数 据 作 出 ， 图 中 对 角 线 （ Y=X） 为 参 考 线 。 某

些 溶 液 达 到 平 衡 时 ， 汽 相 中 易 挥 发 组 分 浓 度 总 是 大 于 液 相

的 ， 所 其 平 衡 线 位 于 对 角 线 的 上 方 。 平 衡 线 离 对 角 线 越
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远 ， 表 示 该 溶 液 越 易 分 离 。

应 予 指 出 ，总 压 对 T—Y—X 关 系 比 对 Y—X 关 系

的 影 响 大 ，故 当 总 压 变 化 不 大 时 ，总 压 对 Y—X 关 系 的 影 响

可 以 忽 略 不 计 。 可 见 蒸 馏 中 使 用 X—Y 图 较 T—Y—X 图 更 为

方 便 。

8. 2 . 4 双 组 分 非 理 想 溶 液

此 节 不 对 双 组 分 非 理 想 溶 液 作 详 解 ， 此 可 在 《 物

理 化 学 》 中 具 体 学 习 。

若 混 合 物 中 分 子 间 的 吸 引 力 fAB 较 fAA 与 f BB 为 大 ，

这 种 混 合 液 对 拉 乌 尔 定 律 具 有 负 的 偏 差 ， 这 非 理 想 溶 液 又

称 为 具 有 最 高 恒 沸 点 的 恒 沸 液 。 如 ： 硝 酸 —水 、 氯 仿 —丙

酮 等 系 统 。

需指出，非理想溶液不一定都具有恒沸点，如甲醇—水混合液属正偏

差系统，但无恒沸点。二硫化碳—四氯化碳混合液属负偏差系统，也无恒沸点。

6.2.5 挥发度及相对挥发度

挥 发 度 是 表 示 某 种 纯 物 质（ 液 体 或 固 体 ）在 一 定 温 度

下 蒸 汽 压 大 小 。

对 A组分有 VA=PA/xA （6—1）

而 相 对 挥 发 度 （ Rel a t i v e V o l a t i l i t y ） 是 指 溶 液 中

两 组 分 挥 发 度 之 比 ， 以 α A— B 表 示 。 常 以 易 挥 发 组 分 的 挥

发 度 为 分 子 。

αA—B=α=VA/VB=（PA/XA）/（PB/XB） （6—2）

对完全理想系，则α=PA

0
/PB

0
=（YA/XA）/（YB/XB） （6—3）
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对双组分完全理想系，则α=（YA/XA）/（YB/XB）

=（Y/X）/（（1—Y）/（1—X）） （6—

4）

将（6—4）加以整理，得 Y=α*X/（1+（α—1）X） （6—5）

式 （ 6— 5） 为 用 相 对 挥 发 度 α 表 示 的 汽 液 平 衡 方 程 。 若

α 已 知 ， 则 可 求 得 X— Y 关 系 。

α值的大小可反映分离的难易程度，可分析某混合液可分离的难易

程度。若α=1，则由式（6-5）可看出 Y=X，因而不能用普通方法分离；若α>1，

则 Y>X。α愈大,Y 比 X 大得愈多，分离愈易。

第三节 蒸馏与精馏原理

8． 3． 1 简 单 蒸 馏 与 平 衡 蒸 馏

— 、 简 单 蒸 馏

混 合 液 加 入 蒸 馏 釜 中 ，在 恒 定 压 力 下 加 热 至 沸 腾 ，使 液 体

不 断 汽 化 ， 产 生 的 蒸 汽 经 冷 凝 后 作 为 顶 部 产 物 。 馏 出 液 通 常

是 按 不 同 组 成 范 围 分 罐 收 集 的 。 最 终 将 釜 液 一 次 排 出 。 故 此

简 单 蒸 馏 是 一 个 不 稳 定 过 程 。

简 单 蒸 馏 只 能 使 混 合 液 部 分 地 分 离 ， 故 只 适 用 于 沸 点 相

差 较 大 而 分 离 要 求 不 高 的 场 合 ， 或 者 作 为 初 步 加 工 ， 粗 略 地

分 离 多 组 分 混 合 液 ， 例 如 原 油 或 煤 油 的 初 馏 。

二 、 平 衡 蒸 馏

平 衡 蒸 馏 又 称 为 闪 蒸 （ FLA S H D I S T I L L A T I O N）， 是 一 连 续

稳 定 过 程 ， 原 料 连 续 进 入 加 热 器 1（ 图 6-9） 中 ， 加 热 至 一

定 温 度 经 节 流 阀 骤 然 减 压 到 规 定 压 力 ， 部 分 料 液 迅 速 汽 化 ，
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汽 液 两 相 在 分 离 器 3 中 分 开 ， 得 到 易 挥 发 组 分 浓 度 较 高 的 顶

部 产 品 与 易 挥 发 组 分 浓 度 甚 低 的 底 部 产 品 。

平 衡 蒸 馏 为 稳 定 连 续 过 程 ， 生 产 能 力 大 ， 不 能 得 到 高 纯

产 物 ， 常 用 于 只 需 粗 略 分 离 的 物 料 ， 在 石 油 炼 制 及 石 油 裂 解

分 离 的 过 程 中 常 使 用 多 组 分 溶 液 的 平 衡 蒸 馏 。

8． 3． 2 精 馏 原 理

许 多 情 况 下 ， 要 求 混 合 液 分 离 为 几 乎 纯 净 的 组 分 ，

就 要 采 用 精 馏 装 置 才 能 完 成 这 任 务 。

— 、 多 次 部 分 汽 化 、 部 分 冷 凝

利 用 T— Y— X 图 ，说 明 溶 液 热 状 态 。如 图 6— 7 所 示 ，

A 是 组 成 为 Xf 和 温 度 为 tA 的 冷 液 ， 将 点 A 加 热 到 F 点 ， 温

度 达 到 tf 开 始 汽 化 为 饱 和 液 状 态 ， 产 生 第 一 个 汽 泡 ， 汽 相

组 成 为 yF。再 加 热 饱 和 液 至 g 点 时 ，则 产 生 互 相 平 衡 的 汽 液

两 相 ， 其 组 成 分 别 为 yG（ G`点 ） 及 XG（ G 点 ）。 若 再 升 温 至

th（ H`点 ）， 溶 液 即 全 部 汽 化 ， 汽 相 组 成 为 yH， 与 最 初 液 相

组 成 XF 相 同 ， 液 相 在 消 失 之 前 其 组 成 为 XH。 若 再 加 热 到 H`

点 以 上 如 至 B 点 ， 则 为 过 热 蒸 汽 ， 温 度 升 高 而 组 成 不 变 。自

F 点 向 上 至 H`点 以 前 阶 段 称 为 部 分 汽 化 过 程 。加 热 至 H`点 及

其 以 上 ，则 称 为 全 部 汽 化 过 程 。反 之 ，自 H`点 至 F 点 的 为 部

分 冷 凝 进 程 。 自 F 点 及 其

以 下 ，称 为 全 部 冷 凝 过 程 。

整 个 图 6— 8 系 统 的

精 馏 作 用 ，可 用 图 6— 9 所

示 精 馏 塔 予 以 实 现 。 以 塔

板 2 为 例 ， 可 说 明 每 块 塔

板 的 作 用 。 如 图 6— 10 所
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示 ， 从 上 块 塔 板 下 降 组 成 为 X1 的 液 相 ， 与 从 下 面 上 升 组 成

为 Y3 的 汽 相 在 塔 板 上 接 触 ， 汽 相 把 热 量 传 递 给 液 相 ， 使 液

相 发 生 部 分 汽 化 产 生 组 成 Y2 的 汽 相 ， 同 时 组 成 为 Y3 的 汽 相

发 生 部 分 冷 凝 产 生 组 成 为 X2 的 液 相 。 部 分 冷 凝 和 部 分 汽 化

所 产 生 的 液 相 汇 合 在 一 起 下 降 到 下 一 块 塔 板 去 ， 且 X1 > X 2，

即 发 生 了 易 挥 发 性 组 分 从 液 相 到 汽 相 的 传 递 ， 难 挥 发 性 组 分

从 汽 相 到 液 相 的 传 递 。 故 每 层 塔 板 上 既 有 热 量 传 递 ， 又 有 质

量 传 递 。

二 、 精 馏 流 程

图 6-1 1 所 示 为 连 续 精 馏 流 程

除 了 精 馏 塔 外 ， 还 必 须 同 时 有 塔 底 再 沸 器 和 塔 顶 冷 凝 器 ，

有 时 还 要 配 有 原 料 预 热 器 、 回 流 液 泵 等 附 属 设 备 ， 才 能 实 际

现 整 个 操 作 。

原 料 液 经 预 热 器 在 指 定 温 度 下 送 入 精 馏 塔 进 料 板 ，在 进 料

板 上 与 自 塔 上 部 下 降 的 液 体 汇 合 后 逐 板 溢 流 ， 最 后 流 入 塔 底

再 沸 器 中 。 塔 底 再 沸 器 连 续 将 液 体 部 分 汽 化 ， 产 生 上 升 的 蒸

汽 ， 送 回 塔 内 亦 称 汽 相 回 流 ； 所 产 生 的 液 体 作 为 塔 底 产 品 ，

亦 称 釜 残 液 。 塔 顶 蒸 汽 进 入 冷 凝 器 中 被 全 部 冷 凝 ， 并 将 部 分

冷 凝 液 用 泵 送 回 塔 顶 作 为 回 流 液 体 ， 其 余 部 分 作 为 塔 顶 产

品 ， 亦 称 为 馏 出 液 。 另 外 塔 顶 没 有 分 凝 器 ， 塔 顶 蒸 汽 的 一 部

分 被 冷 凝 作 为 回 流 ， 而 剩 余 部 分 经 组 分 再 全 部 冷 凝 后 作 为 馏

出 液 。

三 ． 塔 内 进 行 连 续 精 馏 的 几 个 特 点

1． 每 层 塔 板 上 都 发 生 部 分 汽 化 和 部 分 冷 凝 ， 若 所 提 供 的 汽

液 接 触 时 间 （ 或 接 触 表 面 ） 充 分 ， 每 层 塔 板 相 当 或 接 近 于 一

次 平 衡 蒸 馏 ，即 离 开 每 层 塔 板 的 汽 液 两 相 达 到 平 衡 Yn= K n * X n
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2．向 塔 顶 方 向 ，蒸 汽 越 来 越 富 集 易 挥 发 组 分 ，即 Yn > Yn + 1 ；

向 塔 底 方 向 ， 液 体 越 来 越 富 集 难 挥 发 组 分 ， 即 Xn > Xn + 1 。

物 料 温 度 自 下 而 上 降 低 ， 即 Tn > T n - 1 。 如 图 6-1 3

3． 每 层 塔 板 上 存 在 露 点 与 泡 点 间 的 温 度 差 ， 这 在 精 馏 过 程

中 系 统 会 自 动 地 调 节 和 适 应 。

4． 最 上 一 层 塔 板 的 蒸 汽 必 须 与 其 组 成 接 近 的 液 体 相 接 触 ，

可 由 塔 顶 引 出 的 蒸 汽 冷 凝 后 的 部 分 冷 凝 液 作 为 回 流 。 对 于 全

凝 器 Y1 =X 0 , X 0 为 馏 出 液 组 成 ， 没 有 回 流 ， 塔 内 的 部 分 汽

化 和 部 分 冷 凝 都 不 发 生 ， 这 是 精 馏 与 简 单 蒸 馏 的 根 本 区 别 。

5． 从 塔 底 应 当 提 供 蒸 汽 ， 而 且 蒸 汽 的 组 成 与 塔 底 釜 残 液 相

近 ， 因 而 在 塔 底 安 装 再 沸 器 使 釜 液 部 分 汽 化 作 为 汽 相 回 流 ，

这 同 样 是 精 馏 的 必 要 条 件 。

6． XD > X F > X W ， 因 此 进 料 不 应 在 塔 顶 或 塔 底 ， 而 应 在 塔

体 的 某 一 适 宜 塔 板 上 ， 此 板 上 液 体 组 成 与 进 料 组 成 相 接 近 ，

其 称 为 加 料 板 ， 加 料 板 以 上 的 塔 段 称 为 精 馏 段 ， 加 料 板 以 下

考试点考研网 www.kaoshidian.com

112



113

（ 包 括 加 料 板 ） 的 塔 段 称 为 提 馏 段 。

第九章 固体干燥

9.1 固体去湿方法和干燥

1. 物料的去湿方法

化工生产中的固体原料、产品或半成品为便于进一步的加工、运输、贮存和使用，常常

需要将其中所含的湿分（水或有机溶剂）去除至规定指标, 这种操作简称为"去湿"。"去湿"

的方法可分为以下三类：

（1）机械去湿

当物料带水较多时，可先用离心过滤等机械分离方法以除去大量的水；

（2）吸附去湿

用某种平衡水汽分压很低的干燥剂（如 CaCl2、硅胶等）与湿物料并存，使物料种的水

分相继经气相而转入干燥剂内。

（3）供热干燥

向物料供热以汽化其中的水分。供热方式又有多种。工业干燥操作多是用热空气或其它

高温气体为介质，使之掠过物料表面，介质向物料供热并带走汽化的湿分，此种干燥常称为

对流干燥，是本章讨论的主要内容。

本章主要讨论以空气为干燥介质、湿分为水的对流干燥过程。

2. 对流干燥的特点

（1）对流干燥流程：

如图 14-2 所示，湿空气经风机送入预热器，加热到一定温度后送入干燥器与湿物料直

接接触，进行传质、传热，最后废气自干燥器另一端排出。

干燥若为连续过程，物料被连续的加入与排出，物料与气流接触可以是并流、逆流或其

它方式。若为间歇过程，湿物料被成批放入干燥器内，达到一定的要求后再取出。

经预热的高温热空气与低温湿物料接触时，热空气传热给固体物料，若气流的水汽分

压低于固体表面水的分压时，水分汽化并进入气相，湿物料内部的水分以液态或水汽的形式

扩散至表面，再汽化进入气相，被空气带走。所以，干燥是传热、传质同时进行的过程，但

传递方向不同。

传热 传质

考试点考研网 www.kaoshidian.com

113



114

方向 从气相到固体 从固体到气相

推动力 温度差 水汽分压差

（2）干燥过程进行的必要条件：

①湿物料表面水汽压力大于干燥介质水汽分压；

②干燥介质将汽化的水汽及时带走。

为确定干燥过程所需空气用量、热量消耗及干燥时间，而这些问题均与湿空气的性质有关。

为此，以下介绍湿空气的性质。

9.2 干燥静力学

9.2.1 湿空气的状态参数

1．空气中水分含量的表示方法

湿空气的状态参数除总压 p、温度 t之外，与干燥过程有关的是水分在空气中的含量。

根据不同的测量原理，同时考虑计算的方便，水蒸汽在空气中的含量有不同的定义或不同的

表示方法。

（1）水汽分压 水汽p 与露点 dt
空气中的水汽分压直接影响干燥过程的平衡与传质推动力。测定水汽分压的实验方法是

测量露点，即在总压不变的条件下将空气与不断降温的冷壁相接触，直至空气在光滑的冷壁

表面上析出水雾，此时的冷壁温度称为露点 dt 。壁面上析出水雾表明，水汽分压为 水汽p 的

湿空气在露点温度下达到饱和状态。因此，测出露点温度 dt 便可从手册中查得此温度下的饱

和水蒸气压，此即为空气中的水汽分压 水汽p 。显然，在总压 p一定时，露点与水汽分压之

间有一单一函数关系。

（2）空气的湿度

为便于进行物料衡算，常将水汽分压 水汽p 换算成湿度。空气的湿度H定义为每 kg 干

空气所带有的水汽量，单位是 kg/kg 干气，即

水汽

水汽

水汽

水汽

气

水

pp

p

pp

p

M

M
H





 622.0

式中 p为总压。

（3）相对湿度

空气中的水汽分压 水汽p 与一定总压及一定温度下空气中水汽分压可能达到的最大值之

比定义为相对湿度，以表示。

当总压为 101.3kPa 时，空气温度低于 100℃时，空气中水分分压的最大值应为同温度

下的饱和蒸汽压 sp ，故有

sp

p水汽 （当 pp s ）

当空气温度较高，该温度下的饱和蒸汽压 sp ，会大于总压。但因空气的总压也已指定，

水汽分压的最大值最多等于总压，故取

p

p水汽 （当 pp s ）

从相对湿度的定义可知，相对湿度表示了空气中水分含量的相对大小。 1 ，表示

空气已达饱和状态，不能再接纳任何水分；值愈小，表明空气尚可接纳的水分愈多。

（4）湿球温度

测量水汽含量的简易方法是测量空气的湿球温度 wt ，其原理可见第 13 章。简言之，湿
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球温度是大量空气与少量水长期接触后水面的温度，它是空气湿度和干球温度的函数。

)( ww
H

w HHr
k

tt 


式中 Hk 、 ——分别为气相的传质系数与给热系数；

wH 、 wr ——分别为湿球温度 wt 下的湿度与汽化热。

对空气-水系统，当被测气流的温度不太高，流速>5m/s 时， H/ k 为一常数，其值约

为 1.09kJ/（kg•℃），故

)(
09.1 w
w

w HH
r

tt 

由湿球温度的原理可知，空气的湿球温度 wt 总低于干球温度 t。 wt 与 t差距愈小，表示

空气中的水分含量愈接近饱和；对饱和湿空气 tt w 。

2．与过程计算有关的参数

上述参数尚不足以满足干燥过程的计算的需要，为此补充定义如下两个参数。

（1）湿空气的焓

为便于进行过程的热量衡算，定义湿空气的焓 I 为每 kg 干空气及其所带H kg 水汽所具

有的焓，kJ/kg。焓的基准状态可视为计算方便而定，本章取于气体的焓以 0℃的气体为基准，

水汽的焓以 0℃的液态水为基准，故有

HrtHccI 0pvpg )( 

式中 pgc ——干气比热容，空气为 1.01kJ/（kg•℃）；

pvc ——蒸汽比热容，水汽为 1.88 kJ/（kg•℃）；

0r ——0℃时水的汽化热，取 2500 kJ/（kg•℃）；

Hccc pvpgpH 
对空气-水系统有

HtHI 2500)88.101.1( 
（2）湿空气的比体积

当需知气体的体积流量（如选择风机、计算流速）时，常常使用气体的比体积。湿空

气的比体积 Hv 是指 1kg 干气及所带的H kg 水汽所含占的总体积，m3/kg。

通常条件下，气体比体积可按理想气体定律计算。在常压下 1kg 干空气的体积为
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)273(1083.2
273

2734.22 3 


  t
t

M气

H kg 水汽的体积为

)273(1056.4
273

2734.22 3 


  tH
t

M
H

水

常压下温度为 t℃、湿度为H的湿空气体积比为

)273)(1056.41083.2( 33
H   tHv

干燥过程中空气的湿度一般并不太大，上式中湿度H 较小。除有特殊需要时外，用绝

干空气的比体积以代替湿空气的比体积所造成的误差并不大。

9.2.1.2 湿度图

用公式计算湿空气的性质比较繁琐，有时还要用到试差（如计算 tw）。若将湿空气的各

种性质绘成图，利用图查取湿空气的有关参数，则比较简便。另外，空气的状态变化过程在

图中表示亦比较形象直观。

在总压 p一定时，上述湿空气的各个参数（ t、 vp 、H、、 I 、 wt 等）中，只有两

个参数是独立的，即规定两个互相独立的参数，湿空气的状态即被唯一地确定。工程上为方

便起见，将诸参数之间的关系在平面坐标上绘制成湿度图。目前，常用的湿度图有两种，即

H -T 图（P325图 14-3）和 I —H图（P326图 14-4），教材主要介绍 I -H图。

I -H图是以总压 100p kPa 为前提画出的， p偏离较大时此图不适用。纵坐标为 I
（kJ/kg 绝干气），横坐标为H （kg 水汽/kg 绝干空气），注意两坐标的交角为 135 （不是

90 ！），目的是使图中各种曲线群不至于拥挤在一起，从而可提高读图的准确度。水平轴（辅

助坐标）的作用是将横轴上的湿度值H投影到辅助坐标上的便于读图，而真正的横坐标H
在图中并没有完全画出。

（1）等H线（等湿度线）

等H线为一系列平行于纵轴的直线。注意：① 同一等H线上不同点，H值相同，但

湿空气的状态不同（在一定 p下必须有两个独立参数才能唯一确定空气的状态）；②根据露

点 αt 的定义，H相同的湿空气具有相等的 αt ，因此在同一条等H线上湿空气的 αt 是不变的，

换句话说H、 αt 不是彼此独立的参数。

（2）等 I 线（等焓线）

等 I 线为一系列平行于横轴（不是水平辅助轴）的直线。注意：①同一等 I 线上不同

点， I 值相同，但湿空气状态不同；②前已述及湿空气的绝热增湿过程近似为等 I 过程，因

此等 I 线也就是绝热增湿过程线，在同一等 I 线上，H↑则 t↓或H↓则 t↑，但 I 不变。

（3）等 t线（等温线）

将式（14-8） HtHI 2500)88.101.1(  改写为 HttI )250088.1(01.1  ，当 t

一定时， I -H为直线。各直线的斜率为 )250088.1( t ， t↑，斜率↑，因此各等 t线不是

平行的直线。

（4）等线（等相对湿度线）

s

s622.0
pp

p
H







p固定，当一定时， )(s tfp  ，假设一个 t，求出 sp ，可算出一个相应的H ，将

若干个  Ht, 点连接起来，即为一条等线。

注意：①当H一定时，t↑，↓，吸收水汽能力↑。所以湿空气进入干燥器之前须先

经过预热以提高其温度和焓值有利于载热外，同时也是为了降低相对湿度而有利于载湿；②

%100 的线称为饱和曲线，线上各点空气为水蒸气所饱和，此线上放为未饱和区（

1 ），在这个区域的空气可以作为干燥介质。此线下方为过饱和区域，空气中含雾状水
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滴，不能用于干燥物料；③ I -H 图是以总压 kPa100p 为前提绘制的，因此当一定，

7.99t ℃时， pp  kPa100s ， H 常数，等线（图中 %5 与 %10 两条线）

垂直向上为直线与等H线重合。

（5） vp 线(水蒸汽分压线)

vp 线标于 %100 线的下方，表示 vp 与 H 之间的关系。由
v

v622.0
pp

p
H


 得

H

Hp
p




622.0v

9.2.1.3 湿度图的应用

-H 图中的任意一点 A 代表一个确定的空气状态，其 t、 wt 、H 、、 I 等均为定

值。已知湿度空气的两个独立参数，即可确定一个空气的状态 A，其他参数可由 I -H图查

得。

Ht  、 wtt  、 dtt  、 t 是相互独立的两个参数，可确定唯一的空气状态点 A；

Ht d 、 Hp v 、 vd pt  （都在同一条等温线上）， It w （在同一条等 I 线上），

不是彼此独立的参数，不能确定空气的状态点 A。

9.2.2 湿空气状态的变化过程

（1）加热与冷却过程

若不计换热器的流动阻力，湿空气的加热或冷却属等压过程。

①加热 始态 A→终态 B，因 p与 vp 不变，为等H过程， t↑，↓，吸收水汽能力

↑；

②冷却过程 始温为 1t ，若终温 d2 tt  ，则为等H过程；若终温 d3 tt  ，则过程为 ADE

所示，必有部分水汽凝结为水，空气的湿度降低 23 HH  ，每千克绝干空气析出的水分量

为 31 HHH 
（2）绝热增强过程，前已述及等 I 线变化

（3）两股气流的混合，P329图 14-8 及衡算式

9.2.3 水分在气—固两相间的平衡

（1）水分与物料的结合方式

根据水分与物料的结合方式，可分为

①附着水分 是指湿物料表面的机械附着的水分，它的存在是与液体水相同的。因此，

其特征是：在任何温度下，湿物料表面上附着水分的蒸汽压 Mp 等于同温度下纯水的饱和蒸

汽压 sp ，即 sM pp  。

②毛细管水分 是指湿物料内毛细管中所含的水分。由于物料的毛细管孔道大小不一，

孔道在物料表面上开口的大小也各不相同。直径较小的毛细管中的水分，根据物理化学表面

现象知识知，由于凹表面曲率的影响，其平衡蒸汽压 ep 低于同温度下纯水的饱和蒸汽压 sp

即 se pp  ，而且水的蒸汽压将随着干燥过程的进行而下降，因为此时已逐渐减少的水分是

存留于更小的毛细管中，这类物料称为吸水性物料。

③溶胀水分 是指物料细胞壁或纤维皮壁内的水分，是物料组成的一部分，其蒸汽压

低于同温度下纯水的蒸汽压 se pp  。

④化学结合水分 如结晶水等，是靠化学结合力， se pp  。这种水分的出去，不属

于干燥的范围。

（2）结合水分与非结合水分

根据物料中水分除去的难和易来划分，可分为结合水分和非结合水分。
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总水分=结合水分+非结合水分

干燥传质推动力可表示为 ve ppp  ，对一定 vp ， ep ↑， p ↑，易干燥。

se pp  的水分（附着水分和直径大的毛细管中的水分）， p 大，易干燥除去，称为

非结合水分。

se pp  的水分（溶胀水分和直径小的毛细管中的水分）， p 小，难干燥除去，称为

结合水分。

（3）平衡蒸汽压曲线

一定温度下湿物料的平衡蒸汽压 ep 与含水量 X 的关系大致如图所示。

物料中只要有非结合水分存在而不论其数量多少其平衡蒸汽压 ep 不会变化，总等于纯

水的饱和蒸汽压 sp 。当含水量减少时，非结合水分不复存在，此后首先除去结合较弱的水，

余下的是结合较强的水，因而平衡蒸汽压 eP 逐渐下降。

结合水分与非结合水分都很难用实验的方法直接测定，但是根据它们的特点，可利用

平衡关系外推得到。为此可将上述平衡曲线用另一种形式表示，即以湿空气的相对湿度（

s

v

p

p
 ）代替平衡蒸汽压 ep 作为纵坐标，如图所示。为什么 1 均为结合水分？

1
s

v 
p

p
 ， sv pp 

平衡 sve ppp  为结合水分总水分 tX ，结合水分 maxX ，非结合水分 maxt XX 
P322图 14-11 为几种物料的平衡曲线。记住：在一定温度下，物料结合水分与非结合水

分的划分只取决于物料本身的特点，而与空气的状态无关。

（4）平衡水分与自由水分

根据物料在一定的干燥条件下其中所含水分能否用干燥的方法除去来划分，可分为平

衡水分和自由水分

若将某物料与一定状态的空气（ t，）接触，当物料表面的平衡蒸汽压 ve pp  （湿

空气中的水蒸汽分压）则物料被除去水分进行干燥过程；当 ve pp  ，则物料吸收水分进行

吸湿过程；当 ve pp  时，则物料中的水分与空气中的水分处于平衡状态，即物料中的水分

不再因与空气的时间如何延长而发生变化。此时物料中所含水分称为该物料在一定状态下的

平衡水分
*X 。平衡水分因物料种类不同而有很大的差别（如图 14-11 中 1.2 两种物料的

*X
接近零，而 3.4、5.6、7 几种物料 *X 就较高）；同一种物料的平衡水分也因空气状态不同而

异（如空气 t相同但变
*X 也变）。

由图 14-11 还可看出，当空气的 0 时，任何物料的平衡水分
*X 均等于零，由此可

知只有使物料与相对湿度 0 的绝干空气相接触，才有可能获得绝干的物料。若物料与一

定相对湿度的空气进行接触，物料中总有一部分水分不能被除去，这部分水分就是平衡水

分
*X ，因此平衡水分代表物料在一定空气状态下能被干燥的限度。

物料中所含的水分大于平衡水分
*X 的那部分称为自由水分。自由水分是能用干燥的方

法除去的水分。

自由水分（能被干燥除去的水分）

)()( *
maxmaxt

*
t XXXXXXX 

平衡水分
*X 、自由水分 X 的划分不仅与物料的特性有关，而且还取决于空气的状态，

即使同一种物料若空气的状态不同，则其平衡水分
*X 和自由水分 X 的值也不相同。

9.3 干燥速率与干燥过程计算
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9.3.1 物料在定态空气条件下的干燥速率

（1）干燥动力学实验

物料的干燥速率即水分汽化速率 AN 可用单位时间、单位面积（气固接触界面）被汽化

的水量表示，即
Ad

dXG
N c
A 


式中 cG ——试样中绝对干燥物料的质量，kg；

A——试样暴露于气流中的表面积，m2；

X ——物料的自由含水量，
*XXX t  ，kg 水/kg 干料。

干燥曲线或干燥速率曲线是恒定的空气条件（指一定的速率、温度、湿度）下获得的。

对指定的物料，空气的温度、湿度不同，速率曲线的位置也不同，如图 14-13 所示

（2）恒速干燥阶段 BC

（3）降速干燥阶段 CD

在降速阶段干燥速率的变化规律与物料性质及其内部结构有关。降速的原因大致有如

下四个。

1 实际汽化表面减少；
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2 汽化面的内移；

3 平衡蒸汽压下降；

4 固体内部水分的扩散极慢。

（4）临界含水量

固体物料在恒速干燥终了时的含水量为临界含水量，而从中扣除平衡含水量后则称

临界自由含水量 CX

（5）干燥操作对物料性状的影响

9.3.2 间歇干燥过程的计算

9.3.2.1 恒速阶段的干燥时间 1
如物料在干燥之前的自由含水量 1X 大于临界含水量 cX ，则干燥必先有一恒速阶段。

忽略物料的预热阶段，恒速阶段的干燥时间 1 由
Ad

dXG
N c
A 
 积分求出。

  C

1

1

A
0

d
d

X

X

c

N

X

A

G


因干燥速率 AN 为一常数，

A

cc

N

XX

A

G 
 1

1

速率 AN 由实验决定，也可按传质或传热速率式估算，即

)()( w
w

wHA tt
r

HHkN 


wH 为湿球温度 wt 下的气体的饱和湿度。

传质系数 Hk 的测量技术不如给热系数测量那样成熟与准确，在干燥计算中常用经验的

给热系数进行计算。气流与物料的接触方式对给热系数影响很大，以下是几种典型接触方式

的给热系数经验式。

（1）空气平行于物料表面流动（图 14-16a）
8.00143.0 G kW/m2·℃

式中G为气体的质量流速，kg/（m2·s）。
上式的试验条件为 14.8~68.0G kg/（m2·s），气温 150~45t ℃。

（2）空气自上而下或自下而上穿过颗粒堆积层（图 14-16b）

41.0
p

59.0

0189.0
d

G
 








 350


Gd p

41.0
p

49.0

0118.0
d

G
 








 350


Gd p

式中 G——气体质量流速，kg/（m2·s）；

pd ——具有与实际颗粒相同表面的球的直径，m；

 —— 气体粘度，Pa·s。

（3）单一球形颗粒悬浮于气流中（图 14-16c）

3/12/1
p

p PrRe65.02 


d


ud p

pRe 
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式中 u——气体与颗粒的相对运动速度；

 、  、Pr ——气体的密度、粘度和普朗特数。

9.3.2.2 降速阶段的干燥时间 2
当 cXX  时， X ↓， AN ↓，此阶段称为降速干燥阶段，物料从 cX 减至 2X （

*
2 XX  ）所需时间 2 为

  2

c

2

A

c

02

d
d

X

X N

X

A

G


若有 XN ~A 的干燥数据可用数值积分法或图解积分法求 2 ，或假定在降速段 AN 与

物料的自由含水量 *XX  成正比，即采用临界点 C 与平衡水分点 E 所连结的直线 CE（图

中红色虚线）来代替降速段干燥速率曲线 CDE，即 )( *
A XXKN x  ，式中 XK ——比例

系数，kg/（m2·s· X ），即 CE 直线斜率，

*
c

cA,
X XX

N
K




)()( wHw
w

, HHkttN CA 



则  



 C

2

2

*
X

c
*

X

c
2

dd X

X

X

X XX

X

AK

G

XX

X

AK

G
c



*
2

*
c

X

c
2 ln

XX

XX

AK

G






当 0* X 时此式还原为教材式（14-30）。

将 )( *
ccCA, XXKN  代入 1 的表达式（14-20）得

*
c

c1

X

c
1 XX

XX

AK

G






)ln(
*

2

*
c

*
c

c1

X

c
21 XX

XX

XX

XX

AK

G








 

*
2

*

*
c

c1

2

1 ln
XX

XX

XX

XX c











解题指南 P367例 17-9
例 17-9 某干燥过程干燥介质温度为 363K，湿球温度 307K，物料初始干基含水率为

考试点考研网 www.kaoshidian.com

121



122

0.45，当干燥了 2.5h 后，物料干基含水率为 0.15，已知物料临界含水率、平衡含水率分别为

0.2、0.04，试求：（1）将物料干燥至 1.02 X 需要多少干燥时间；（2）将物料干燥至 1.02 X
且干燥时间仍维持在 2.5h，将空气温度提高到 373K（湿球温度为 310K），其他条件包括空

气流速保持不变，能否达到要求。

附：恒速段的传热速率方程：

2

w

5.0Re 









T

T
CNu ，C 为常数，T 、 wT 单位为 K。

解：（1）根据题意，这是一个恒定干燥条件下干燥时间的计算问题。

∵ c2 XX  ；∴干燥过程包括恒速段与降速段，相应的干燥时间包括恒速干燥时间和

降速干燥时间，在恒定干燥条件下，干燥时间可用下式计算：



























 XX

XX

XX

XX

AK

G

x

C

2

c

c

c1
21 ln

式中 1X 、 cX 、 X 均已知，
x

C

AK

G
未知，但可以通过题给条件，干燥至 15.02 X 时，干燥

时间为 2.5h 求得：

∵ c2 XX  ；∴ 













04.015.0

04.02.0
ln

04.02.0

2.045.0
5.2

x

C

AK

G
 29.1

x

C

AK

G

当物料干燥至 1.02 X ，干燥仍由恒速和降速两阶段组成，由于干燥操作条件不变，

即
x

C

AK

G
值不变，所以干燥时间

' 为：

h28.3
04.01.0

04.02.0
ln

04.02.0

2.045.0
29.1ln

2

c

c

c1 






































 XX

XX

XX

XX

AK

G

x

C

（2）由（1）小题可知，物料干燥至 1.02 X 时，所需干燥时间大于 2.5h，为缩短干

燥时间，可以提高湿空气的温度；因为湿空气温度提高， 1X 、 cX 、 X 等其他条件不变，

那么影响干燥时间的参数只有 xK

∵
 





XX

u

XX

u
K x

c

c 其中  w
w

c TT
r

u 


从上式可以看出，干燥介质温度提高，使得干燥速率提高从而缩短干燥时间；

又∵

2

w

5.0Re 









T

T
CNu ；∴      w

2

w
wwc TT

T

T
TTNuTTuK x 








 

假设湿空气温度提高后的降速段斜率用 '
xK 表示，所以有：

   





















































 w

2

w
w

2

w

'

TT
T

T
TT

T

T

K

K

x

x

w

w

2

w

w
2

TT

TT

T

T

T

T






















 


307353

310373

310

307

353

373
22


















 5.1

∴ h19.25.128.3 


 
x

x

K

K
h5.2 ，即把空气温度提高到 373K 可以满足要

求。

9.3.3 连续干燥过程的一般特性

有并流、逆流、错流流程及其他复杂的流程
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（1）连续干燥过程的特点

以并流连续干燥为例，P341 图 14-20

注意：连续干燥降速段 )( *
xA XXKN 

（2）连续干燥过程的数学描述

为定态过程，设备中的湿空气与物料状态沿流动途径不断变化，但流经干燥器任一确定

部位的空气和物料状态不随时间而变，故应采用欧拉考虑法，在垂直于气流运动方向上取一

设备微元 Vd 作为考察对象。

干燥过程是气、固两相的热、质同时传递过程，所以对过程设备进行数学描述时，必

须列出物料衡算式、热量衡算式、气固相际传热及传质速率方程式，气固相界面参数还与物

料内部的导热和扩散情况有关，其确定将变得十分复杂。固此还必须同时列出物料内部的传

热、传质速率方程式。物料内部的传热、传质与物料的内部结构、水分与固体的结合方式、

物料层得厚度等众多因素有关，要定量地写出这两个特征方程式是非常困难的。干燥问题之

所以至今得不到较圆满的解决，原因之一就在于物料内部的传递过程难以弄清。

以下首先对干燥过程作物料和热量衡算，然后对干燥过程作出简化，列出传热、传质

速率方程，计算设备容积。

9.3.4 干燥过程的物料衡算与热量衡算

P342 图 14-21，物料、热量衡算是确定空气用量分析干燥过程的热效率以及计算干燥容

积的基础。

（1）物料衡算

)()( 1221c HHVXXGW 

01 HH  （空气在预热器中加热，H不变）

有时物料的含水量习惯上以湿基含水量w表示，w与干基含水量的关系为

1

1
1 1 w

w
X


 ，

2

2
2 1 w

w
X


 ， )1()1( 2211 wGwGGc 

2

21
121 1 w

ww
GGGW




 ，或 )( 21c XXGW  ， cG 、 1X 、 2X 用上式求。

0221 HH

W

HH

W
V







0H 已知，W 可求出，求V 关键在于确定出干燥器空气湿度 2H ，必须用后面的干燥器

热量衡算结合才能确定 2H 。

实际空气（新鲜空气）质量流量 )1()/kg(' 0HVsV 湿空气

空气必须用风机输送，风机的风量 ''V （m3湿空气/s）

p

t
HVVvHV

3.101

273

273
)244.1773.0('' 




上式中 t、H是风机所在位置空气 t、H，风机在装在预热器前，预热器后，甚至干燥

器后。

（2）预热器的热量衡算

)()( 01pH01p 1
ttVcIIVQ 

1111 2500)88.101.1( HtHI 

0000 2500)88.101.1( HtHI 

01 HH  ，
01 pp HH cc 

（3）干燥器的热量衡算
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lc QMCGVIQcGVI  22pc2D11pm1 
Xccc lppspm 

（4）物料衡算与热量衡算的联立求解

在设计型问题中， cG 、 1 、 1X 、 2X 是干燥任务规定的，而 01 HH  由空气初始状

态决定， lQ 可按传热公式求或取 p)10.0~05.0( QQ  。 2 是干燥后期气固两相及物料内

部热、质传递的必然结果，不能任意选择，应在一定条件下由实验测出或按经验判断确定（如

式（14-32）确定 2 ）。气体进入干燥器的温度 1t 可以选定。这样，干燥过程的物料和热量

衡算常遇到以下两种情况：

①选择气体出干燥器的状态（如 2t 及 2 ），求V 及 DQ ；

②选定 DQ （如许多干燥器 0D Q ，即不补充热量）及气体出干燥器状态的一个参数

（ 2H 、 2 、 2t 中的一个），求出V 及另一个气体出口参数（如 2H ）。

第①种情况出口空气状态已确定，热衡及物衡简便。在第②种情况下，由于出口气状态

参数之一是未知数，联立物衡和热衡方程式的计算比较繁琐，因而常对过程作出简化，以便

于初步估算。

（5）理想干燥器过程的物料和热量衡算

若物料中的水分都在恒速段（表面汽化段）除取物料的升温很小 21   ， 0lQ ，

0D Q ，此时干燥器内气体传给固体的热量全部用于汽化水分，这部分热量（潜热）又由

汽化后的水汽带回气相，由热量衡算式（14-38）可知 21 II  ，气体在干燥器中的状态变化

为等焓过程，这种简化的干燥过程称为理想干燥过程（或等焓干燥、绝热干燥过程）。计算

方法有以下几种：

①图解法（已知 2t 或 2 均可用）

02 HH

W
V


 ， )( 01pHp 1

ttVcQ 

②解析法（已知 2t 时用）

12 II 

111222 2500)88.101.1(2500)88.101.1( HtHHtH 
上式中只有一个未知数 2H 可求出，然后再求V ， pQ

③数值法（已知 2 时用，可计算求出 2H ）

（6）实际干燥过程的物料和热量衡算

等焓（理想、绝热）干燥过程，空气再干燥器状态变化沿着等焓线 BC 变化至 C 点（C

点的确定前面已讨论）。

若干燥器不补充热量 0D Q 或补充的 lQccGQ  )( 1pm2pmcD 12
 ，则空气在干燥

器中状态变化沿 BE 线变化至 D， 12 II  ，若规定 2t 相同，则 D 点 2H C 点 2H ，V ↑。

若 lQccGcQ  )( 1pm2pmD 12
 ，则空气在干燥器中状态变化沿 BE 线变化 E，

12 II  ，若 2t 相同，则 E 点 22 HCH 点 ，V ↓。

沿等 H 线 沿等 I 线

A（ 0t ， 0H ） B（ 1t ， 01 HH  ） 至 C（ 2t ，或 2 ）

确定 c后 H2可查出
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实际干燥过程气体出干燥器的状态由物料衡算式（14-33）和热量衡算式（14-38）联立

求解决定，即

02 HH

W
V




lQcGVIQcGVI  2pmc2D1pmc1 21


2222 2500)88.101.1( HtHI 
联立解出 2H 及V 。

9.3.5 干燥过程的热效率

（1）空气在干燥器中放出热量的分析

D1pmc2pmc21 12
)( QQcGcGIIV l  

101pH1111 1
2500)88.101.1( HrtcHtHI 

2222 2500)88.101.1( HtHI 

因为 12 H
V

W
H 

所以 





 














  10212 88.101.1 H

V

W
rtH

V

W
I

 02102pH 88.1
1

rt
V

W
Hrtc 

     02pV21pH21 1
rtcWttVcIIV 

  11pLps11pm  XccGcG cc 
 

 
1pL12pm

1pL21c1pm2

11pL2pL2pLpsc







WccG

cXXGcG

XcXcXccG

c

c







  1pL12pm2c11pmc2pm2c  WccGcGcG 

所以       D12pm21pL2pV021pH1
QQcGctcrWttVc lc  

空气在预热器中所获得的热量 pQ 为

     02pH21pH01pHp 111
ttVcttVcttVcQ 

lQQQQQQ  321Dp

（2）干燥器的热效率
干燥过程中热量的有效利用程度是决定过程经济性的重要方面。由上式可知空气在预热

器及干燥器中加入的热量  Dp QQ  消耗于四个方面，其中 1Q 直接用于干燥的目的， 2Q 是

为了达到规定的含水量利用经济性可用如下定义的热效率来表示

Dp

21

QQ

QQ






1 ，↑表示干燥过程热利用程度越高，经济性越好。若 0D Q ， 0lQ （等焓、理

想、绝热干燥），则

 
  01

21

02pH

21pH

Dp

21

1

1

tt

tt

ttVc

ttVc

QQ

QQ















（3）提高的措施

考试点考研网 www.kaoshidian.com

125



126

① 降低废气的温度 2t 。 2t ↓，↑，但干燥速率 AN ↓， ↑，设备容器V ↑。另一

方面 2t 不能过低以至接近饱和状态，这样，气流易在设备及管道出口处散热而析出水滴，将

使已干燥的产品返潮。且易造成管路的堵塞和设备材料的腐蚀。通常为安全起见，

 w,12 tt （ 50~20 ℃）

判别干燥产品能否返潮可用下述方法：

SV pp  不会返潮， SV pp  会返潮

② 提高空气的预热温度 1t 。 1t ↑， 1I ↑，V ↓，  01p IIVQ  ，对一定 pQ ， 1I ↑，

V ↓，废气带走的热量 3Q ↓，↑。但 1t ↑除受热源能位的限制外还应以物料不致在高温

下受热破坏为限。对不能经受高温的物料，采用中间加热的方式，即在干燥器内设置一个或

多个中间加热器，此法往往可以避免进入干燥器的空气要预热到很高的温度（保证产品的质

量），由于空气温度比不设中间加热器的干燥器内空气温度低，热损失 lQ ↓，↑。

③ 减少干燥过程的各项热损失

a. 做好干燥设备和管道的保温工作， lQ ↓，  Dp QQ  ↓，↑。最佳保温层厚度。

b. 防止干燥系统的渗透。干燥系统如有热风漏出或有冷风漏入，均使干燥器热效率
↓，为防止系统渗漏，一个比较适合的方法就是送风机在干燥系统之前，而吸风机在系统之

末，经合理选用与调整两个风机的工作点，以使在操作时保持干燥器正好处于零压状态，这

样就可以避免因冷风漏入或热风漏出所造成的↓。

④采用部分废气循环操作

定义：循环比：
混合气中绝干空气质量

量循环废气中绝干空气质





m

m

V

VV


循环量： VVV  mR ，  1
mV

V

混合前后总物料衡算： mm )( VVVV 
水分衡算： mm2m0 )( HVHVVVH 

2
m

m
0

m
m H

V

VV
H

V

V
H




20)1( HH  
焓衡算： 20m )1( III  

混合气温度：
m

mm
m 88.101.1

2500

H

HI
t






预热后空气温度：
m

m2

m

m1
1 88.101.1

2500

88.101.1

2500

H

HI

H

HI
t










若空气始态（A 点）与终态（C 点）相同，无废气循环需加热到 '1t （B’点），有废气循

环只需将混合气加热到 1t （B 点），因此有废气循环时空气在干燥器内平均温度低， lQ ↓，

↑；平均 t低对易受热分解的物料干燥有利（这种物料的干燥要求空气在整个干燥器中温

度变化不大的情况下进行）；有废气循环时空气在干燥器内的平均湿度大，对易发生翘曲或

干裂的物料干燥有利（这种物料宜采用湿度较高的空气干燥）t↓、H↑使干燥推动力减小，

但由于循环，空气流量↑（ mVV  ），u↑， ↑， Hk ↓会补偿推动力减小；缺点：风机

送风量↑，风机能耗↑。

始、终态相同时，有废气循环与无废气循环时绝干空气消耗量V 及预热器加热量 pQ 有

无改变。
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方法一：
02 HH

W
V


 ， )( 01p IIVQ  （若为等焓干燥 21 II  ）

方法二：
m2

m )1()1(
HH

W
VV


 

)( m1mp IIVQ  （若为等焓干燥 21 II  ）

两种解的结果一定相等，但方法简便，空气始、终态不变有无循环V 、 pQ 不变（此时

混合气只需预热到 1t （B 点）；若混合器也预热到无废气循环时的 '1t ，则出口状态变为 C’，

V 、 pQ 均变；若始、终态不变，改为先预热后混合， pQ 与先混合后预热时相同，但新鲜

空气要预热到 '1t （B’点）与废气混合后为 B 点进入干燥器，需要能位较高的热源，故一般

说来，先混合后预热更为经济合理。

9.3.6连续干燥过程设备容积的计算方法

（1）理想干燥过程

理想：水分全部在恒速段除去，物料升温很小 21   ， 0lQ ， 0D Q 。

m

21pH

m

)(

ta

ttVc

ta

Q
V










式中  ——对流给热系数，w/m2•℃

a ——单位体积设备的气固传热面积，m2/m3

a ——体积给热系数，w/m3•℃

22

11

2211
m

ln

)()(





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（2）实际干燥过程
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9.4 干燥器

9.4.1 干燥器的基本要求

（1）对被干燥物料的适应性

（2）设备的生产能力

（3）能耗的经济性

9.4.2 常用对流干燥器

（1）箱式干燥器
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（2）喷雾干燥器
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（3）气流干燥器
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（4）流化床干燥器
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（5）转筒干燥器

9.4.3 非对流式干燥器

（1）耙式真空干燥器

（2）红外线干燥器

（3）冷冻干燥器
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