
吸收塔的操作与调节

吸收塔的操作和调节一般是为了满足气相工艺要求。如前
一工序的气体入塔条件发生改变或后一工序对气体出塔浓
度等参数有新的要求时，吸收塔操作必须进行相应的调节

L ，L/V  ，操作线斜率
和推动力。
当气、液入塔浓度 Y1和 X2

不变时，出口气体 Y2  ，
吸收率增大。由物料衡算，
操作线由Ⅰ线变为Ⅱ线，
液相出口浓度 X1。

调节手段：通常改变吸收剂入塔参数( L, X2, t2)。
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吸收剂用量调节的限度

气液两相在塔底平衡:x1max=y1/m

y2min=y1-L/V(x1max-x2)

塔无限高:z→∞

气液两相在塔底平衡:y2min=mx2

有限塔高

L/V<m,L↑,y2↓;

L/V>m,L↑,y2下降不明显，

此时操作调节应改变x2或t。
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增大吸收剂用量

吸收剂 L 增大，除受液泛条件限制外，还要考虑
吸收剂再生设备的能力。

如果吸收剂用量增大过多，使再生不良或冷却不够，
吸收剂进塔浓度 X2 和温度 t2 都可能升高，这两者都
会造成传质推动力下降，从而冲抵了吸收剂用量增
大的作用。



降低吸收剂入塔浓度

若 Y1 和 L/V 不变，降低吸
收剂入塔浓度，操作线向左
平移，传质推动力增大。

当吸收剂入塔浓度由 X2 降
至 X2’ 时，液相出塔浓度将
由 X1 降至 X1’，气体出塔浓
度降至Y2’，分离程度增大。

*吸收剂入塔浓度X2的调节主要受解吸过程的限制。
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气、液出塔的实际浓度可由全塔物料衡算和传质单元数计
算式联立求解。
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吸收剂进口含量的选择及其最高允许含量

 x2，推动力，塔高； x2过
低，再生费用；所以， x2的
选择是一个经济上的优化问题。

 逆流操作时，塔顶气相y2已定，
与之成平衡的液相含量为x*2。

故所选吸收剂进口含量x2不得
高于x*2,否则达不到规定的分
离要求。即 x*2是吸收剂入口
含量的上限。所以， x2的选择
还存在一个技术上限的问题。
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降低吸收剂入塔温度 t2，改变了物系的平衡关系，气体
溶解度增大，平衡线下移，传质推动力也增大。
当气、液进塔浓度 Y1、X2 以及液气比不变时，气体出
塔浓度 Y2降低，出塔液体浓度X1增大，吸收率增加。

Y

Xo

Y*=f(X)

Y1

X1

Y2

X2

降低吸收剂入塔温度

温度调节技术上受冷却器
能力的限制；经济上受能
耗的优化约束。
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塔内返混

返混：少量流体自身由下游返回至上游。

返混破坏逆流操作条件，使推动力下降，对传质不利。
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吸收剂再循环
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吸收剂再循环

但对于有显著的热效应的
吸收过程，大量的吸收剂再
循环可调节吸收剂在塔内的
温度，促使平衡线下移，增
大传质推动力，有利于吸收。

若 增加，吸收剂入塔浓度增大，传质推动力下降，
塔的吸收能力下降。

吸收目的在于获得X1较高的
液相产物 （ X1 ↑→L↓→循环
量↑作为补偿）



传质系数

传质系数包含了传质过程速率计算中一切复杂的、不易
确定的影响因素，其数值的大小主要取决于物系的性质、
操作条件及设备的性能(填料特性)三个方面。

由于影响因素十分复杂，传质系数的计算难以通过理论
模型解决，迄今为止尚无通用的计算方法可循。

传质系数的获取途径：
(1) 实验测定

(2) 经验公式

(3) 准数关联式
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