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内容简介

本书是根据大连理工大学化工原理教研室多年的教学及科研实践，并参考国内外的教材组织编写的。主要

介绍化学工程中常见单元操作的基本原理、典型设备及其工艺设计计算和操作分析。全书分上、下两册出版。
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馏、吸收、萃取、干燥及膜分离和吸附分离等章。本书注意加强理论基础，努力与工程实际结合，兼顾学科的发

展。着重培养工程观点及处理工程问题的能力和创新意识。
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前 言

化工原理课程是化学工程与化工工艺类及相关专业的重要基础技术课。其主要任务是研究

化工过程的单元操作基本原理、典型过程设备结构，进行过程工艺设计计算和设备选型及单元过

程的操作分析。本课程在培养从事化工科学研究和工程技术人才过程中发挥着重要的作用。为

此，不断改进和建设本课程，结合人才培养和社会生产发展及时充实、调整教学内容，提高教材理

论和技术水平，适时编写新教材是十分必要的。

大连理工大学从早期的翻译、编著化工原理到!"世纪#"年代的自编教材，从$"年代参编
全国统编教材，到$"年代中期再度在校内试用自编教材、%"年代正式出版教材至今，长期坚持
不懈地进行化工原理课程的教材建设，现又在多年教材建设和教学积累的经验基础上，结合近十

年的教学和科研成果编写了《化工原理》（上册、下册）。

该教材在编写中努力遵循认识规律，从学科的特点出发进行编写；注意汲取国内外本学科发

展的新成果和现代技术；坚持继承发扬的原则，合理地提升理论基础，强化理论与工程实际的联

系，努力创新。

本教材适当地介绍了单元操作的发展和运用，较多地采用工程实例，以计算机为工具，采用

现代技术和方法完成本课程的工程设计和过程的模拟与分析，以满足现代技术人才培养的需要。

全套教材共十章。上册含流体流动、流体输送设备、液体流过颗粒床层和流态化、传热、蒸发

共五章；下册含蒸馏、吸收、萃取、干燥、膜分离与吸附共五章。上册由王世广主编。参加各章编

写的有：袁一、王世广（绪论），王世广（第&章），贺高红（第!章），潘艳秋（第’章），都健（第(
章），赵毅（第)章）。下册由樊希山主编。参加各章编写的有：樊希山（第*章），匡国柱（第#
章），孙力（第$章），王瑶（第%章），贺高红（第&"章），吴雪梅（各章习题）。在本书的编写中，得
到了教研室的全体同行们及多年来历次参加教材编写的教师们的关心和支持。本书上册由清华

大学蒋维钧教授审阅，下册由天津大学刘邦孚教授审阅，两位教授提出了许多宝贵意见，于此，编

者表示衷心的感谢。限于编者的水平，书中难免有错和不妥之处，恳请读者批评指正。

编者

!""&年&!月
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第!章 蒸 馏

!"# 概 述

在化工、石油、轻工等工业生产中，常常有许多液相和气相混合物需要分离或提纯，例如石油

炼制、石油化工生产中原料混合物及合成产品混合物的分离、所用溶剂的回收等。所谓蒸馏，就

是利用混合物中各组分挥发能力的差异分离混合物的单元过程。例如，一!、"两组分混合物，
两组分具有不同的挥发能力，若!组分比"组分挥发能力强，称!为易挥发组分，"为难挥发组
分，其组成分别以!!、!"（摩尔分数，下同）表示。将!、"混合物加热使之部分汽化，如图#$%$%
所示。由于!组分比"组分容易挥发，所以!组分相对"组分更多地向气相中转移，获得气相
组成"!、""与釜内液相组成!!、!"存在以下关系。

!!／!"!"!／""
或 !!!"! （#$%$%）

图#$%$% 简单蒸馏过程

由式（#$%$%）可见，获得气相中的!组分有所增浓，
使原混合物得到一定程度的分离。该过程称为简单蒸

馏。同理，将以上获得气相采用冷凝器进行部分冷凝，由

于"组分难挥发，则"组分相对!组分更多地转移到液
相中，获得气、液两相组成"&!、"&"及!&!、!&"则存在以下
关系：

!&"／!&!""&"／"&!
或 "&!"!&!
由此可见，通过部分冷凝使气相混合物得到一次分

离。然而，仅有一次部分汽化或部分冷凝使混合物分离

的程度是十分有限的。为了获得更高程度的分离，必须

有多次部分汽化和部分冷凝。由以上分析可知，采用蒸馏方法分离混合物的必要条件是：其一，

通过加热或冷却方法使混合物形成气、液两相共存的体系，可为相际传质提供必要的条件；其二，

混合物中各组分之间挥发能力存在足够大的差异，以保证蒸馏过程的传质推动力。否则，不宜采

用蒸馏方法进行分离。

采用蒸馏原理进行分离的过程有多种操作方式，如蒸馏除上述的简单蒸馏外还有平衡蒸馏、

精馏、气提等；按被分离混合物中的组分数可分为双组分蒸馏及多组分蒸馏；按操作的方式可分

为连续蒸馏及间歇蒸馏。按操作压力可分为加压蒸馏、常压蒸馏及减压蒸馏。本章主要以二元
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混合物的蒸馏为基础，建立蒸馏过程的基本概念，介绍蒸馏过程的原理，提出描述蒸馏过程的基

础模型，选择适宜的求解方法，以完成蒸馏过程的设计计算和对蒸馏操作过程的初步分析诊断。

再在此基础上，介绍多组分蒸馏的特点和基本处理方法，讨论化工生产中多组分蒸馏的部分工程

实际问题。

蒸馏单元操作广泛应用于工业生产中，例如石油炼制工业应用蒸馏方法将原油分离成汽油、

煤油、柴油、润滑油等不同沸程的产品。石油化工工业以石油炼制获得的石脑油、轻柴油等为原

料，通过热裂解获得含乙烯、丙烯、丁二烯等原料的混合气体，经冷却、加压、深冷后，采用蒸馏方

法分离出乙烯、丙烯、丁二烯等重要化工原料，以此为原料合成其他化工原料和产品，并形成了当

今的乙烯工业。在工业生产中常需要大量纯度较高的氧气和氮气等，常用方法是将空气加压、深

冷后，采用蒸馏的方法进行分离，获得所需的氧气、氮气以及氩气。此外，蒸馏方法还在食品加工

以及医药生产等工业中得到广泛应用。

由于蒸馏技术比较成熟，易于实现不同物系不同程度的分离，同时也比较容易获得完成以上

分离所需的设备、能源及过程控制方法。为此，在选择混合物分离方法时，一般优先考虑蒸馏的

方法。当蒸馏方法不太适宜时，再选择其他的分离方法。

!"# 溶液的气、液相平衡

蒸馏过程是在气、液两相间进行传质的过程，过程的极限状态是气、液两相达到相平衡。所

谓相平衡是混合物或溶液形成若干相，这些相保持着物理平衡共存状态。从热力学上看，整个体

系的自由焓处于最小的状态，从动力学来看，相间表观传递速率为零。同时，将平衡状态下各组

分在各相的浓度（摩尔分数等）之间构成的函数关系称为该组分在此条件下的相平衡关系。体系

的相平衡关系取决于体系的热力学性质，是蒸馏过程的热力学基础和基本依据。由于各组分的

热力学性质不同，在与其他组分混合时，同类分子间及不同类分子间作用不同，从而表现出不同

的特点。若同类及不同类分子间作用完全相同，则在混合时，不会产生体积变化和热效应，在整

个浓度范围内服从拉乌尔（!"#$%&）定律，称之为理想溶液，否则为非理想溶液。现按形成混合物
所表现的不同的气、液相平衡特点进行分类如下。

（’）气相是理想气体混合物，液相是理想溶液，称此体系为完全理想系或理想体系。实际上
这种体系是不存在或是很少的，只有在低压下和两种分子结构十分相近的溶液才比较接近此体

系。例如苯、甲苯及()*+,"（绝压）下轻烃的混合物，在工程上按完全理想系处理是可行的。
（*）液相是理想溶液，气相也是理想溶液，但不是理想气体的混合物，即气相是非理想气体
的理想混合，不服从-"%&#.定律而服从路易斯/兰德尔（0#123/!".4"%%）逸度法则：

!5"6#"!7"
式中 !7"———组分"气相标准逸度；

!5"———组分"气相逸度。
在中压，即’)8!*)(+,"（绝压）条件下，轻烃类混合体属于此类。
（9）气相属理想气体或接近理想气体混合物，而液相为非理想溶液。在低压下，大部分体系
·$·



属于此类。例如醇、醛、酮和水的体系等。

（!）气、液两相均为非理想溶液。例如高压下轻烃类，以及其他化学结构不相同物质的混合
物属于此体系。

由此可见，气液平衡体系的分类既与体系的压力相关，又与混合物组分化学结构相联系。

!"#"$ 气、液相平衡与自由度

体系相平衡状态的确定，取决于系统的自由度。根据相律，相平衡体系的自由度!可表示
为：

!""#!$%

式中 "———组分数；

!———相数。
自由度!是自身变化不影响系统平衡的独立变量数。这里独立变量含系统的温度、压力和

两相的组成。蒸馏过程存在气、液两相，所以系统平衡的自由度!""#%$%""。例如，系统
混合物组分数为&，其自由度为&，若规定液相!个组分的组成及系统压力，则该系统平衡关系被
确定。可由此条件计算泡点温度及呈平衡的气相组成。同理，规定!个气相组成及系统压力，即
可求得相应露点温度及呈平衡的液相组成。显然，对双组分混合物，其自由度为%，故只需规定
系统压力及某一相中的一个组成，该系统平衡状态就惟一确定下来，通过计算可求得该条件下的

温度及互呈平衡的气、液相的组成。

体系在一定温度和压力范围内的相平衡关系通常通过实验方法测定，也可通过一定条件下

的相平衡数据建立统计数学模型，以推算其他条件下的平衡数据。此外，还可根据热力学理论建

立热力学方程，根据实验数据来求回归方程中的热力学参数，推算该物系适用范围内的平衡数

据，以便采用计算机对过程进行严格的模拟计算，这已在现代化工计算中得到广泛应用。

!"#"# 溶液气、液相平衡的条件及表达方法

相平衡热力学是建立在化学势概念上的，一个多组分体系达相平衡的条件是：所有各相的温

度、压力及每一个组分的化学势相等。而化学势在工程上没有直接的物理真实性，难以使用，故

采用’()*+提出的等价化学势的物理量———逸度。逸度具有压力单位，在理想气体混合物中，每
个组分的逸度等于其分压。所以，从物理意义上讲，将逸度视为热力学压力较为方便。在实际混

合物中，逸度可视为修正非理想溶液组分的分压。体系气、液相平衡条件可表示如下：

#’"#,
$’"$,

"’%"",% %"-，%，⋯，" （./%/-）

式中 #,、#’———气、液两相温度，0；

$,、$’———气、液两相压力，12；
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!!!、!"!———气、液两相组分!的化学势；

"———组分数。
气、液两相中任意组分的化学势可表示为：

!"!#!
砓"
! $#$%&

%"!
%砓"（ ）!

（’()()）

!!!#!
砓!
! $#$%&

%!!
%*!（ ）! （’()(+）

!
砓"
! ,!

砓!
! ##$%&

%*"!
%*!!

!#-，)，⋯，" （’()(.）

联立式（’()(-）至式（’()(.），可得以下气、液相平衡时的关系：

%"!#%!! !#-，)，⋯，" （’()(/）

由式（’()(/）可见物系气、液相达到平衡时，各组分在两相中的逸度相等。其逸度分别表示
为：

%"!#"!&!’ （’()(’）

%!!##!(!%*! （’()(0）

联立式（’()(/）、（’()(’）及（’()(0）得：

"!&!’##!(!%*! （’()(1）

&!#
#!%*!
"!’
·(!

或

&!#)!(! （’()(2）

式中 )!#
#!%*!
"!’

（’()(-3）

式中 !*"! 、!*!! ———组分!的气、液相标准态化学势；

%*"! 、%*!!———组分!的气、液相标准态逸度；

%"! 、%!!———组分!的气、液相逸度；

"!———组分!的逸度系数；

#!———组分!的活度系数；

)!———组分!的气、液相平衡常数；

(!———组分!液相摩尔分数；

&!———组分!气相摩尔分数；

’———系统的总压。
式（’()(0）中的%*!为组分!的标准态逸度，通常取纯!组分在溶液温度和压力下的逸度，对

不凝组分，则取另一种标准逸度。
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式（!"#"$）或式（!"#"%）是描述体系的相平衡关系式，用该式可表示不同体系的相平衡关系。
可见确定平衡关系的关键是如何求取各组分的逸度系数及活度系数。

!"#"$ 理想体系的气、液相平衡关系

理想体系或称完全理想体系，其气相符合道尔顿（&’()*+）分压定律，其液相服从,’*-()定
律。尽管此体系实际上不存在或少有，但对研究实际混合物或溶液相平衡关系还是十分有意义

的。

理想体系的气、液相平衡关系可采用不同方法进行描述，现分别介绍如下。

（.）平衡常数法
采用式（!"#"%）形式描述体系气、液相平衡关系的方法，称之平衡常数法，平衡常数!"反映

了组分的挥发能力，!"值越大，组分"挥发能力越强。平衡常数!"中的活度系数!"及逸度系
数""是描述实际体系偏离理想体系程度的参数。为此，对理想体系，则式（!"#"$）中活度系数、
逸度系数及逸度分别为：

!"/."0 ""/."0 #1"/$1"
式（!"#"$）则可化简为：

%"/
$1"
$
·&" 或 %"/!"&" （!"#"..）

式中 !"/
$1"
$ "/.，#，⋯，’

式（!"#"..）中组分"的饱和蒸气压$1"可由下面2+)*3+4公式确定：

(+$1"/("5
)"

*6’"
（!"#".#）

式（!"#".#）中("、)"及’"为组分"的2+)*3+4常数，均可在相关化工手册上查得。由此可
见理想体系的相平衡常数仅与体系的温度有关。应用以上相平衡关系所确定的互呈平衡的气、

液相组成%"、&"，必符合归一定理，即

!
’

"+.
&"/.,0 （!"#".7）

!
’

"+.
%"/.,0 "/.，#，7，⋯，’ （!"#".8）

式中 &"———液相组分"的摩尔分数；

%"———气相组分"的摩尔分数。
利用式（!"#"..）至式（!"#".8）可进行体系在操作条件的泡点和露点的计算。

’,泡点计算
当给定系统的操作压力以及混合物的组成&"时，即可求该体系在压力$下的泡点-9。对于

理想体系，其泡点-9应在混合物中各组分的最高与最低沸点之间。为此，首先在最重及最轻组
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分沸点间给定泡点初值!!，然后由"#$%&#’公式（()*)+*）计算各组分饱和蒸气压",#。根据求得
的",#及操作压力"确定各组分相平衡常数$#，进而由相平衡关系式（()*)++）计算与%#呈平衡
的气相组成&#。所得气相组成&#必满足归一定理：

图()*)+ 泡点计算框图

!&#-!$#%#-+

-$+%+.$*%*.⋯.$’%’-+

或 ()-!$#%#/+-0 （()*)+1）
以式（()*)+1）为迭代求目标函数或泡点计算公

式。当计算气相组成&#使目标函数（()*)+1）达到规
定的精度!，例如，!-+0/2，迭代精度满足()"!，则
计算所得!!即为泡点!!。反之，则应重新给定!!的
初值，返回迭代计算，直至满足目标函数规定精度要

求，具体迭代计算步骤如图()*)+所示。
图()*)+中(3)为目标函数对变量温度* 的导

数。

!+露点计算
当给定系统压力及气相组成&#时，即可确定该

体系的露点!4。由式（()*)++）及（()*)+5）可导出露
点计算公式：

!
’

#,+
%#-!

’

#,+
&#／$#-

&+
$+
.&*$*

.⋯.&’$’
-+

（()*)+(）
或目标函数()：

()-!
’

#,+
&#／$#/+-0 #-+，*，⋯，’ （()*)+6）

同理，给定温度!4初值，即可由式（()*)+*）计算",#，由式（()*)++）求得%#，通过目标函数式
（()*)+6）进行检验，确定计算结果是否达到精度要求，否则，返回迭代计算。具体计算步骤，可参
考图()*)+泡点计算框图，自行设计计算框图。
当组分数’为*时，即为双组分体系。对双组分理想体系，其相平衡关系可进行以下简化。

由"、7组分组成二元混合物，气、液两相平衡时分压"#及液相组成%的关系，可直接由89%:;$
定律及<9;$%#定律表示：

""-","%" （()*)+=）

"7-",7%7 （()*)+>）

"-""."7 （()*)*0）

或

"-","%".",7%7 （()*)*+）
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式中 !!、!"———!、"组分在气相中的平衡分压；

!#!、!#"———操作条件下!、"纯组分饱和蒸气压；

"!、""———液相中!、"组分的摩尔分数。
对于二元混合物，可略去下标，以"表示易挥发的!组分摩尔分数，则式（$%&%&’）可表示

为：

!(!#!")!#"（’*"）
或

"(!
*!#"

!#!*!#"
（$%&%&&）

式中 !———系统总压。
由式（$%&%’+）可得：

!!
!(

!#!
!"

或

#($"；$(!#!／! （$%&%&,）

对组分"：

#"(
!#"
!
（’*"）($"（’*"）；$"(!#"／! （$%&%&-）

如果给定系统的操作压力!和温度%，即可由（$%&%’&）、（$%&%&&）及（$%&%&,）式，直接解得

!、"两组分互呈平衡的气、液相组成"、#。
若系统给定操作压力!及’个组成"或#，确定平衡温度和组成，则仍需进行迭代计算求

解。其计算步骤同以上泡点和露点的计算。现分别举例说明。

例!"#"$ 求常压（’.’%,/01）下、’..2时，苯、甲苯气、液相平衡组成。已知该体系可近似按理想体系处
理。由《化学工程手册》或附录查得!345637常数&、’、(，如下：

!345637常数： & ’ (
苯： ’8%9. &:++%8’ *8&),$
甲苯： ’$).’- ,.9$)8& *8,)$:

解：由!345637公式分别计算苯、甲苯给定条件的饱和蒸气压!#!及!#"。

;3!#!(’8)9.*
&:++)8’

,:,)&*8&),$

;3!#"(’$).’-*
,.9$)8&

,:,)&*8,)$:

分别求得苯、甲苯的饱和蒸气压为：

!#!(’,--<<=>(’:9?&/01

!#"(88-<<=>(:,?+$/01

"(!
*!#"

!#!*!#"
(’.’%,*:,)+$’:9)&*:,)+$(.)&$

·*·



!!"#$!"%"&’

#"
$()
$
·!"#&*"+#%#",-%.+/"%.’/

#!"#$#"%"0’

例!"#"# 已知苯、甲苯混合液的组成为：苯的摩尔分数为%.1，甲苯的摩尔分数为%.+，试求常压下与该液
相混合物呈相平衡的气相组成及温度。

解：本例与例/.+.#区别在于，在恒定压力条件下是规定液相组成!求体系的泡点和气相组成#。由于各
组分的饱和蒸气压（$()及$(!）是温度的函数，且呈非线性关系，如)234526公式所示。当温度和蒸气压均为未知
时，与其他方程联立求解有一定困难，故常用数值方法，给定温度初值%7，通过试差的方法求解其泡点，从而获得
与!呈平衡的气相组成#。
由例/.+.#中查得的)234526常数，设泡点初值为%7"108，采用式（/.+.#+）计算苯、甲苯的饱和蒸气压

$()、$(!：

$()"##/"*9:; $(!"’0"19:;

由式（/.+.++）计算液相苯的组成!：

!"#%#.,$’0"1##/"*$’0"1"%"&1!%"1%

重新设温度初值：%7"1’"08。计算得：

$()"##0"+9:; $(!"’09:;

由式（/.+.++）计算得：

!"#%#",$’0##0"+$’0"%"1%+"%"1

以上结果可以认为达到允许误差，所得温度为给定条件下体系的平衡温度，即泡点，其值为1’"08，与该液
相呈平衡的气相组成#为：

#"##0"+#%#",-%"1"%"*#

运用例/.+.+的方法分别求得的不同温度下的苯、甲苯的饱和蒸气压如表/.+.#所示。由表/.+.#中饱和
蒸气压，可分别求得总压为#%#.,9:;和不同温度下气、液相的平衡组成，其结果如表/.+.+所示。此外，该平衡
数据也可由实验研究确定。

表!"#"$ 苯、甲苯饱和蒸气压与温度的关系

%／8 1%.# 1+ 1/ *% *’ *1 #%+ #%/ ##% ##%"/,

$()／9:; #%#", #%&"’ #+#"# #,/"# #0+"/ #&%"0 #1*"/ +##"+ +,’"+ +,&"1

$(!／9:; ,*"% ’#"/ ’&"/ 0’"+ /#"/ /*"1 &1"1 11"& **"0 #%#",

表!"#"# 总压为$%$"&’()下苯、甲苯体系气、液平衡数据（苯／摩尔分数）

%／8 1%"# 1+ 1/ *% *’ *1 #%+ #%/ ##% ##%"/,

! #"% %"*%&, %"&,%/ %"0&0 %"’,/, %",#,# %"+%,# %"#%,% %"%#,, %

# #"% %"*/+% %"1&,’ %"&&+0 %"/0&+ %"0+&% %",1%# %"+#0% %"%,%& %
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（!）温度"组成图（!"""#）及气"液平衡组成图（""#）

#$温度"组成图（!"""#）
二元混合物的温度"组成图（!"""#）是在恒定压力下，由不同温度下两相互呈平衡的气

"液组成（"$，#$），在温度"组成坐标中标绘的图形。由表（%&!&!）中数据在温度"组成坐标中
标绘得到苯、甲苯的温度"组成图，如图%&!&!所示。
图中%点为纯苯在常压下的沸点!%，&点为纯甲苯在常压下的沸点!&。曲线!""为体系

恒定压力（常压）下，在液相组成变化的全域内，饱和液体组成与泡点的关系，故该线称为饱和液

体线或泡点曲线。!"#线则为气相在整个组成变化范围内，其饱和蒸气的组成和露点的关系曲
线，故称为饱和蒸气线或露点曲线。这两条曲线将温度"组成图划分为三个区域：在!""线下
方为过冷液相区，在!"#线上方为过热气相区，在两线之间为两相共存区。当总组成落在!"
"或!"#线上时，该混合物则为饱和液体或饱和蒸气。
由温度"组成图可以确定二元混合物在传热、传质过程中所处状态。如图中’点，表示苯、

甲苯混合物的温度为’()，苯的摩尔分数为"(的过冷混合液体。当加热使温度升至(点时，
混合物开始汽化，故该混合液达到泡点，即为泡点状态。当继续加热温度升至)点时，该混合液
不断发生部分汽化，形成气、液两相共存，两相的量符合杠杆定理。*、+两点所示组成为互呈平
衡组成"、#，对应的温度!)为其相平衡状态下的平衡温度（*(()）。平衡时气、液两相的温度、
压力相等。可见两相区内任意水平线连接!""及!"#线上的两点，关联了该压力和温度下
气、液两相互呈平衡的组成#和"。由图可见，#!"。而+组分则有#+""+，说明,组分较+
组分容易挥发。两组分挥发能力存在差异，可见，只要总组成点落在两相区内，就可形成组成不

同的互呈平衡的气、液两相，使混合物得到一定程度的分离。然而，将混合物继续加热至,点或

,点以上，则形成与原混合液组成相同的气体混合物。,点表示饱和蒸气，,点以上如-点则表
示过热蒸气。由此可见，混合物在两相区外，无论温度如何变化，其组成维持不变，说明过程不具

备分离能力。

图%&!&! 苯、甲苯温度"组成图
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如果改变体系的压力，则温度!组成图!!"!#图将随之变化。当压力提高时，混合物的
泡点温度升高，引起泡点曲线及露点曲线上移，且两曲线相对靠拢，如图"#$#%所示。由此可见，

图"#$#% 压力对温度!组成图的影响

随压力升高，导致混合物的温度升高的同时，混合物的泡点

和露点温度差减小，气、液平衡的两相区缩小，即混合物中

各组分挥发能力的差异减小。显然，其结果引起蒸馏过程

中的传质推动力下降，对蒸馏过程的分离不利。

&’气、液平衡组成图（"!#图）
在二元蒸馏过程中，采用图解方法设计和分析问题较

为简便、直观，其相平衡关系采用（"!#）平衡组成图比较
适宜。绘制平衡组成图最直接的方法，是将获得的气、液平

衡组成绘制在直角坐标系中，通常该图的直角坐标选择一

正方形，纵坐标从(!)表示易挥发组分气相组成#，横坐
标从(!)表示易挥发组分的液相组成"，同时联结对角线
作为参考线。如图"#$#*所示。由于易挥发组分气相组成

#总大于液相组成"，所以平衡线居于对角线上方。平衡
曲线（"!#）与对角线相对位置的远近，反映了两组分挥发
能力差异的大小或分离的难易程度。平衡曲线离对角线越远，说明两组分挥发能力的差异越大，

越易于分离，即有利于蒸馏过程。反之，两组分挥发能力差异越小，越不易分离。当平衡曲线趋

近或与对角线重合时，则不能采用常规蒸馏方法进行分离。此外，平衡曲线（"!#）还可由

!!"!#图直接转换至直角坐标"!#中的方法获得，如图"#$#+所示。

图"#$#* 苯!甲苯气液平衡组成图 图"#$#+ 温度!组成图与气、液平衡
组成图的转换
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