
气 体 吸 收

概 述

在化学工业中，经常需将气体混合物中的各个组分加以分离，其目的是：

①回收或捕获气体混合物中的有用物质，以制取产品；

②除去工艺气体中的有害成分，使气体净化，以便进一步加工处理；或

除去工业放空尾气中的有害物，以免污染大气。

实际过程往往同时兼有

净化与回收双重目的。

吸收与解吸流程图

气体混合物的分离，总是

根据混合物中各组分间某种物

理和化学性质的差异而进行

的。根据不同性质上的差异，可

以开发出不同的分离方法。吸

收操作仅为其中之一，它根据

混合物各组分在某种溶剂中溶

解 度 的 不 同 而 达 到 分 离 的

目的。

工业吸收过程　　今以煤气脱苯为例，说明吸收操作的流程（图

）应予以分离回收。所用的吸收溶剂为该

在炼焦及制取城市煤气的生产过程中，焦炉煤气内含有少量的苯、甲苯

类低碳氢化合物的蒸气（约

工艺生产过程的副产物，即煤焦油的精制品称为洗油。

，而溶有较多苯系溶质的洗油（称富油）由吸收塔底排出。

回收苯系物质的流程包括吸收和解吸两大部分。含苯煤气在常温下由底

部进入吸收塔，洗油从塔顶淋入，塔内装有木栅等填充物。在煤气与洗油的

接触过程中，煤气中的苯蒸气溶解于洗油，使塔顶离去的煤气苯含量降至某

允许值（

解吸。为此，可先将富油预热至

为取出富油中的苯并使洗油能够再次使用（称溶剂的再生），在另一个称为解

吸塔的设备中进行与吸收相反的操作

左右由解吸塔顶淋下，塔底通人过热水蒸气。洗油中的苯在高温下逸出

而被水蒸气带走，经冷凝分层将水除去，最终可得苯类液体（粗苯），而脱除

溶质的洗油（称贫油）经冷却后可作为吸收溶剂再次送入吸收塔循环使用。



在水中的溶解度甚低，但若以

由此可见，采用吸收操作实现气体混合物的分离必须解决下列问题：

①选择合适的溶剂，使能选择性地溶解某个（或某些）被分离组分；

②提供适当的传质设备以实现气液两相的接触，使被分离组分得以自气

相转移至液相（吸收）或相反（解吸）；

③溶剂的再生，即脱除溶解于其中的被分离组分以便循环使用。

总之，一个完整的吸收分离过程一般包括吸收和解吸两个组成部分。

溶剂的选择　　吸收操作是气液两相之间的接触传质过程，吸收操作的成

功与否在很大程度上决定于溶剂的性质，特别是溶剂与气体混合物之间的相

平衡关系。根据物理化学中有关相平衡的知识可知，评价溶剂优劣的主要依

据应包括以下几点。

）溶剂应对混合气中被分离组分（下称溶质）有较大的溶解度，或者

说在一定的温度与浓度下，溶质的平衡分压要低。这样，从平衡角度来说，处

理一定量混合气体所需的溶剂量较少，气体中溶质的极限残余浓度亦可降低；

就过程速率而言，溶质平衡分压低，过程推动力大，传质速率快，所需设备

的尺寸小。

）溶剂对混合气体中其它组分的溶解度要小，即溶剂应具有较高的选

择性。如果溶剂的选择性不高，它将同时吸收气体混合物中的其它组分，这

样的吸收操作只能实现组分间某种程度的增浓而不能实现较为完全的分离。

溶质在溶剂中的溶解度应对温度的变化比较敏感，即不仅在低温下

溶解度要大，平衡分压要小，而且随温度升高，溶解度应迅速下降，平衡分

压应迅速上升。这样，被吸收的气体容易解吸，溶剂再生方便。

）溶剂的蒸气压要低，以减少吸收和再生过程中溶剂的挥发损失。

除上述诸点以外，溶剂还应满足：

溶剂应有较好的化学稳定性，以免使用过程中发生变质；

溶剂应有较低的粘度，且在吸收过程中不易产生泡沫，以实现吸收塔

内良好的气液接触和塔顶的气液分离。必要时，可在溶剂中加入少量消泡剂；

溶剂应尽可能满足价廉、易得、无毒、不易燃烧等经济和安全条件。

实际上很难找到一个理想的溶剂能够满足所有这些要求，因此，应对可

供选用的溶剂作全面的评价，以便作出经济、合理的选择。

物理吸收和化学吸收　　气体中各组分因在溶剂中物理溶解度的不同而被

分离的吸收操作称为物理吸收，上述煤气脱苯即为一例。在物理吸收中的溶

质与溶剂的结合力较弱，解吸比较方便。

但是，一般气体在溶剂中的溶解度不高。利用适当的化学反应，可大幅

度地提高溶剂对气体的吸收能力。例如，

时，则在液相中发生下列反应：水溶液吸收



从而使 水溶液具有较高的吸收 的能力。同时，化学反应本身的高

度选择性必定赋予吸收操作以高度选择性。可见，利用化学反应大大扩展了

吸收操作的应用范围，此种利用化学反应而实现吸收的操作称为化学吸收。

作为化学吸收可被利用的化学反应一般应满足以下条件。

而不易再生，势必消耗大量

）可逆性　　如果该反应不可逆，溶剂将难以再生和循环使用。例如，用

。因此，时，因生成吸收

只有当气体中 含量甚低，而又必须彻底加以清除时方才使用。自然，若

反应产物本身即为过程的产品时又另当别论。

）较高的反应速率　　若所用的化学反应其速度较慢，则应研究加入适

当的催化剂以加快反应速率。

吸收操作的经济性　　吸收的操作费用主要包括：

①气、液两相流经吸收设备的能量消耗；

②溶剂的挥发损失和变质损失；

③溶剂的再生费用，即解吸操作费。

此三者中尤其以再生费用所占的比例最大。

常用的解吸方法有升温、减压、吹气，其中升温与吹气特别是升温与吹

气同时使用最为常见。溶剂在吸收与解吸设备之间循环，其间的加热与冷却、

泄压与加压必消耗较多的能量。如果溶剂的溶解能力差，离开吸收设备的溶

剂中溶质浓度低，则所需的溶剂循环量必大，再生时的能量消耗也大。同样，

若溶剂的溶解能力对温度变化不敏感，所需解吸温度较高，溶剂再生的能耗

也将增大。

若吸收了溶质以后的溶液是过程的产品，此时不再需要溶剂的再生，这

种吸收过程自然是最经济的。

为这两类设备中典型的吸收塔示意图。

吸收过程中气、液两相的接触方式　　吸收设备有多种形式，但以塔式最

为常用。按气、液两相接触方式的不同可将吸收设备分为级式接触与微分接

触两大类。图

所示的板式吸收塔中，气体与液体为逐级逆流接触。气体自下在图

而上通过板上小孔逐板上升，在每一板上与溶剂接触，其中可溶组分被部分

地溶解。在此类设备中，气体每上升一块塔板，其可溶组分的浓度阶跃式地

降低；溶剂逐板下降，其可溶组分的浓度则阶跃式地升高。但是，在级式接

触过程中所进行的吸收过程仍可不随时间而变，为定态连续过程。

所示设备中，液体呈膜状沿壁流下，此为湿壁塔或降膜塔。更在图

常见的是在塔内充以诸如瓷环之类的填料，液体自塔顶均匀淋下并沿填料表

面下流，气体通过填料间的空隙上升与液体作连续的逆流接触。在这种设备
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，其余组分在溶剂中的溶解度

两类吸收设备图

中，气体中的可溶组分不断地被吸收，其浓度自下而上连续地降低；液体则

相反，其中可溶组分的浓度则由上而下连续地增高，此乃微分接触式的吸收

设备。

级式与微分接触两类设备不仅用于气体吸收，同样也用于液体精馏、萃

取等其它传质单元操作。两类设备可采用完全不同的计算方法。本书将以气

体吸收为例说明微分接触设备的计算方法，而以精馏、萃取为例叙述级式接

触的计算方法，并在气液传质设备一章中扼要说明两种方法之间的关系。

定态和非定态操作　　上述两种不同接触方式的传质设备中所进行的吸收

或其它传质过程可以是定态的连续过程，即设备内的过程参数都不随时间而

变；也可以是非定态的，即间歇操作或脉冲式的操作。以下除特别说明外，均

指连续定态操作。

本章所作的基本假定　　为便于说明问题，本章讨论的气体吸收限于下列

较为简单的情况：

气体混合物中只有一个组分溶于溶剂

极低而可忽略不计，因而可视为一个惰性组分。

）溶剂的蒸气压很低，其挥发损失可以忽略，即气体中不含溶剂蒸气。

这样，在气相中仅包括一个惰性组分和一个可溶组分；在液相中则包含

着可溶组分（溶质）与溶剂。

所示的湿壁塔吸收是吸收过程最基本的操作方式，它与节中图

气液相平衡



表示的相平衡关系，则可方便地与物与

氨在水中的平衡溶解度图

在为

套管换热器中的传热颇相类似。若将吸收与传热两个过程作一比较，不难看

出其间的异同：传热过程是冷、热两流体间的热量传递，传递的是热量，传

递的推动力是两流体间的温度差，过程的极限是温度相等；吸收过程是气液

两相间的物质传递，传递的是物质，但传递的推动力不是两相的浓度差，过

程的极限也不是两相浓度相等。这是由于气液之间的相平衡不同于冷热流体

之间的热平衡。

平衡溶解度

在一定温度下气液两相长期或充分接触后，两相趋于平衡。此时溶质组

分在两相中的浓度服从某种确定的关系，即相平衡关系。此相平衡关系可以

用不同的方式表示。

溶解度曲线　　气液两相处于平衡状态

时，溶质在液相中的含量称为溶解度，它

与温度、溶质在气相中的分压有关。若在

一定温度下，将平衡时溶质在气相中的分

压 相关联，即得

为不同温度下氨在水

与液相中的摩尔分数

溶解度曲线。图

中的溶解度曲线。从此图可以看出，温度

升高，气体的溶解度降低。

或

溶解度及溶质在气液相中的组成也

可用其它单位表示。例如，以摩尔分数

简称浓度，其

。图

表示，以及物质的量浓度

单位为 下的溶解度曲线，图中气、液

表示。两相中的溶质含量分别以摩尔分数

，视物系而异），总压的变化并不改变分压与溶解度之间的对

在一定温度下，分压是直接决定溶解度的参数。当总压不太高时（一般

约小于

为定值，总压不同意味着溶

溶解度曲线的位置不同。

应关系。但是，当保持气相中溶质的摩尔分数

质的分压不同。因此，不同总压下

以分压表示的溶解度曲线直接反映了相平衡的本质，可直截了当地用以

思考和分析问题；而以摩尔分数

料衡算等其它关系式一起对整个吸收过程进行数学描述。

之间服从亨利定律，即

亨利定律　　吸收操作最常用于分离低浓度的气体混合物，因此时吸收操

作较为经济。低浓度气体混合物吸收时液相的浓度通常也较低，即常在稀溶

液范围内。稀溶液的溶解度曲线通常近似地为一直线，此时溶解度与气相的

平衡分压



式中

溶液中溶质的浓度

溶液的总浓度

得出三个比例常数之间的关系为

下

当以其它单位表示可溶组分（溶

质）在两相中的浓度时，亨利定律

也可表示为

以上三式中，比例系数

为以不同单位表示的亨利常数，

又称为相平衡常数。这些常数

在水中的溶解度

的数值越小，表明可溶组分的溶

解度越大，或者说溶剂的溶解能

力越大。以上三式所用单位各不

相同，但在稀溶液范围内可将溶

解度曲线视为直线这一点则是共

同的。

不难较 式（

总压；

混合液的总浓度，

的关系为与摩尔分数

的数值与单位也不同。

。必须注意，手册中气液两相含量常使用各种不同的单位，亨利常数到

）可在有关手册中查（ 或常见物系的气液溶解度数据、亨利常数

可得度和摩尔质量。将此式代入式

分别为溶剂的密，其中可近似为对稀溶液，式（

合液的平均摩尔质量，

混合液的平均密度，式中

可用 溶液为基准来计算，即

图



水的气液平衡数的

列。解：

水平衡数据附表例 下

设

在较宽的含量范围内，溶质在两相中含量的平衡关系可一般地写成某种

函数形式，

上式称为相平衡方程。有时在有限的含量范围内，溶解度曲线也可近似取为

直线，但此直线一般未必通过原点。

例

下，根据在总压为

相平衡曲线的求取

和

时，两据绘出以摩尔分数表示的气、液相平衡曲线，并计算气相组成

种不同总压下的平衡液相组成。

，列于附表第下 水的气液平衡数据取自数据手册

水中溶解的 克数为 ，则溶液中 的摩尔分数 为

列的溶解度换算成摩按此式将附表第

，列入附表第 列。气相摩尔尔分数

分数

下 水的相平衡曲线图的摩尔分数）当混合气中

所示。

水的平衡曲线，如图下得

作图，即列。根据气、液平衡组成

列入第根据上式换算成表中

及 下，将附在

此为试读,需要完整PDF请访问: www.ertongbook.com



，则的氨水接触（图

，故两相接

平衡曲线的位置。这是由于对指的变化将改变由本例可知，总压

也随之增大。分压增大，液相组成，总压增加使定气相组成

相平衡与吸收过程的关系

下稀氨水的相平衡方程为判别过程的方向　　　　设在

，使含氨摩尔分数

的氨水的混合气与

。因实际气相摩接触（图

图

大于与实际溶液摩尔尔分数

分数

数

成平衡的气相摩尔分

，故两相接触时

将有部分氨自气相转入液相，

即发生吸收过程。

判别过程的方向
小

同样，此吸收过程也可理

解为实际液相摩尔分数

于与实际气相摩尔分数 成平衡的液相摩尔分数

触时部分氨自气相转入液相。

的含氨混合气与

因 ，部分氨将由液相转入气相，即发生解吸过程。

反之，若以

或

的混合气送入某吸收塔的

指明过程的极限　　今将溶质摩尔

分数为

（ 图

底部，溶剂自塔顶淋入作逆流吸收

。若减少淋下的吸收溶剂

量，则溶剂在塔底出口的摩尔分数

也不会无限增

必将增高。但即使在塔很高、吸收溶

剂量很少的情况下，

的平衡

，即

大，其极限是气相摩尔分数

组成

，即含量也不会低于某一平衡含量

，出口气体的溶质流量较小时，即使在无限高的塔内进行逆流吸收（图

反之，当吸收剂用量很大而气体
吸收过程的极限图

时，可由图 平衡曲线查得液相的平衡组成为



扩散和单相传质

）则称为以液相摩尔分数差表示的吸收推动力。

由此可见，相平衡关系限制了吸收溶剂离塔时的最高含量和气体混合物

离塔时的最低含量。

计算过程的推动力　　平衡是过程的极限，只有不平衡的两相互相接触才

会发生气体的吸收或解吸。实际含量偏离平衡含量越远，过程的推动力越大，

过程的速率也越快。在吸收过程中，通常以实际含量与平衡含量的偏离程度

来表示吸收的推动力。

图 为吸收塔的某一截

面，该处气相溶质摩尔分数为

，液相溶质摩尔分数为

所示 。显

。在

相平衡曲线图上，该截面的两

相实际含量如点

然，由于相平衡关系的存在，气

液两相间的吸收推动力并非

） 或 （
图

，而可以分别用（

）表示。
吸收推动力

）称为以气相摩尔分数差表

示的吸收推动力，

中作了讨论。本

在分析任一化工过程时都需要解决两个基本问题：过程的极限和过程的

速率。吸收过程的极限决定于吸收的相平衡关系，此已在

节将讨论吸收过程的速率。

吸收过程涉及两相间的物质传递，它包括三个步骤：

①溶质由气相主体传递到两相界面，即气相内的物质传递；

②溶质在相界面上的溶解，由气相转入液相，即界面上发生的溶解过程；

③溶质自界面被传递至液相主体，即液相内的物质传递。

一般来说，上述第二步即界面上发生的溶解过程很易进行，其阻力极小。

因此，通常都认为界面上气、液两相的溶质浓度满足相平衡关系，即认为界

面上总保持着两相的平衡。这样，总过程速率将由两个单相即气相与液相内

的传质速率所决定。

无论气相或液相，物质传递的机理包括以下两种。

）分子扩散　　分子扩散类似于传热中的热传导，是分子微观运动的宏

观统计结果。混合物中存在温度梯度、压强梯度及浓度梯度都会产生分子扩

散，本章仅讨论吸收及常见传质过程中因浓度差而造成的分子扩散速率。

）对流传质　　在流动的流体中不仅有分子扩散，而且流体的宏观流动



的扩散流 与组分）表明，组分

于是，将式 代入式（ ）可得

的扩散流 大小相等，方向式 （

相反。

度为 在界面及相距界面

分子扩散与主体流动　　在定态传质过程中，设在气液界面的一侧有一厚

的静止气层，气层内总压各处相等。组分 处的

，则如图和 所示，组分 在此两处相应的气相主体中的浓度分别为

浓度必为

单位时间内组分

率，

式中 扩散通过单位面积的物质的量，称为扩散速

）；

上的浓度梯度，浓度 的单位是组分在扩散方向

在

也将导致物质的传递，这种现象称为对流传质。对流传质与对流传热相类似，

且通常是指流体与某一界面（如气液界面）之间的传质。

工业吸收过程多数是定态过程，因此以下分别讨论定态条件下双组分物

系的分子扩散和对流传质。

双组分混合物中的分子扩散

费克定律　　分子扩散的实质是分子的微观随机运动，对恒温恒压下的一

维定态扩散，其统计规律可用宏观的方式表达如下

双组分混合物中的扩散系数，组分

式 称为费克定律，其形式与牛顿粘性定律、傅立叶热传导定律相类似。

费克定律表明，只要混合物中存在浓度梯度，必产生物质的扩散流。

对双组分混合物，在总浓度（对气相也可说总压）各处相等即

常数的前提下，下式成立

对双组分混合物

即在同一物系中，组分

）

）

在 中的扩散系数。中的扩散系数等于组分在

。由费克定律，此扩散流可表示为的扩散流的物质

的同时，必伴有方向相反的扩散流因此，在双组分混合物内，产生物质



，但由于主体流动的存

方能保持定态。若确系时，界面上面供应组分

仅存在着两个扩如此，则通过气层中任一断面

，且由于和散流

， 或

在扩散方向上将没有流体的宏观流动，即通过断面

的净物质量为零，这种现象称为等分子反向扩
分子的扩散图

散。可见，等分子反向扩散的前提是界面能等速率

地向气相提供组分

在实际传质过程中很少为严格的等分子反向扩散过程。例如在气体吸收

的反向扩散流依然存在。组分 被液体吸收及组分 的反向扩

为被吸收组分， 为惰性组分，液相不存在物质中，

。因此，吸收过程所发生的是组分

，不可能向界面提供

组分 的单向扩散，而不是等分子反向

扩散。

不断被界面液体吸收，组分 则被界面阻留，

在界面处的浓度高于气相主体。这样，尽管液相不能向界面提供组

在上述吸收过程中，组分

故组分

，组分分

散，都将导致界面处气体总压降低，使气相主体与界面之间产生微小压差。这

一压差必定促使混合气体向界面流动，此流动称为主体流动。

的是纯组分 。主体流动系宏观运动，它同时携带组分

主体流动不同于扩散流。扩散流是分子微观运动的宏观结果，它所传递

或纯组分 与 流

的量必恰好等于组分 的反向

保持定态。

向界面。在定态条件下，主体流动所带组分

扩散，以使

在，组分 仍可保持定态。因气相主体与界面间的微小压

由此可见，即使液相主体不能向界面提供组分

仍有反向扩散且

的前提依然成立。

差便足以造成必要的主体流动，因此气相各处的总压仍可认为基本上是相等

的，即

以上说明了产生主体流动的原因。严格地说，只要不满足等分子反向扩

散条件，都必然出现主体流动。

因分子扩散和主体流动而造成的传递速分子扩散的速率方程　　组分

相主体扩散。显然，只有当液相能以同一速率向界

向的扩散流，组分 将以同样的速率 由界面向气

但须注意，由于 的存在，必同时有一反

以同样的速率溶解并传递到液相主体中去。

过程，界面处没有物质的积累，组分 必在界面上

分 将以 的速率由主体向界面扩散。作为定态

因气相主体与界面间存在着浓度差， ，组

此为试读,需要完整PDF请访问: www.ertongbook.com



。设通过静止考察平面（ 图

一般存在着三个物流：两个扩散流

故通过任一平面的净物流为

由式（

同样，在平面 处对组分

率

的静止平面

衡算可得

此式表明净物流

此式表明在扩散方向上组分

位时间通过单位面积所携带的组分

可写成

等分子反向扩散图主体流动与扩散流图

的分子扩散速率方程。称为组分故式（

仍可理解为分子扩散所造成的总的宏观结果，的传递速率在内的组分

由于主体流动乃因分子扩散而引起的一种伴生流动，因而包括主体流动

，即也包括组分既包括组分一般地说，对双组分物系，净物流速率

，上式）之和。因量

与主体流动在单为扩散流的传递速率

作物料衡算可得

的速率必等于净物流速率。等分子反向扩散时，无净物流因而也无主体流动。

）可以看出，尽管主体流动与净物流的含义不同，但主体流动

为上述三股物流的总和。因

的净物流为 ，对平面 作总物料

，及一个主体流动

可由物料衡算及费克定律推出。由上述可知，通过任一与气液界面平行



取两个平面，组分上相距

之间的关系时，才能积分求解

将式（ ）代入式（ ）得

式中 为组分 在上述两平面处的分压。

和

分子扩散速率的积分式　　上述分子扩散速率微分式中包含

个未知数，只有已知

见的两种情况。

。在等分子反向扩散时，没有净物流，与

等分子反向扩散　　在扩散方向

（图平面处的浓度分别为

，由式（ ）得，或

通过静止流体层内任一平面的传递速率因是定态扩散，组分

故上式积分可得

对气相或液相均适用，它表明在扩散方向上组分式

直线。

对于理想气体，组分的浓度与分压的关系为

单向扩散　　　　在吸收过程中，惰性组分 的净传递速率

）可写为

为常数，将上式积分可得同样，在定态条件下

式中

。该图表示单向浓度的对数平均值，参见图为在静止流体层两侧组分

式

的浓度分布为一

为一常数，

在两

。以下是常

和 两



的浓度无关，此时根据上式可较准确地估计气

式中 气体的扩散系数，

绝对温度，

近于

扩散系数

扩散系数是物质的一种传递性质，其值受温度、压力和混合物中组分含

量的影响，同一组分在不同的混合物中其扩散系数也不一样。在需要确切了

解某一物系的扩散系数时，一般应通过实验测定。常见物质的扩散系数可在

手册中查到，某些计算扩散系数的半经验公式也可用来作大致的估计

组分在气体中的扩散系数　　若将气体混合物的分子视作性质相同的弹性

小球，分子热运动使这些小球相互间无规则碰撞，此外不再考虑其它的作用

力。在此简化条件下，经分子运动论的理论推导与实验修正，获得如下计算

气体扩散系数的半经验式

的摩尔质量，组分

总压，

组分

组分

物质的临界温度和临界体积可在一般理化手册中查到。当

时，扩散系数的数值与组分

不难推出扩散系数与温度、压强的关系为

体的扩散系数

由式

。

的临界温度，

的临界体积，

）可写为

式中

均值。

比较式

存在主体流动而使

扩散增大了（

。当混合物中浓度

较等分子反向

）倍。此倍数称为

组分分压的对数平

可知，在单向扩散时因

的传递速率

时，漂流因子接

） 或（

很 低、

。

漂流因子，其值恒大于

图 单向扩散

为图示两平面处

合物的总浓度 与总压 的关系为 ，式

式（ 对气相和液相均适用，气相扩散时，混

扩散时，组分 的浓度分布为一对数曲线。



例

在图

距离

在

式中

表
。

离

解：

扩散距离 ）可写成的变化缓慢，故可作为拟定态处理。此时式（

通过静止气体层的扩散为单向扩散，且为一非定态过程。但因

图 附图例

附表例

的关系见附表，试求扩散系数。

与距在空气中的扩散系数，记录的时间下测定

在的关系即可计算 中的扩散系数。与不断增加，记录时间

的分压可视为零。组分一定温度下的饱和蒸气压，管口处 的汽化使扩散

在带走。紧贴液面上方组分扩散至管口被另一股气流 的分压为液体

所示的垂直细管中盛以待测组分的液体，该组分通过静止气层

气相扩散系数的测定

气体的扩散系数表

子间距加大，两者均使扩散系数增加。几种物质在空气中的扩散系数列于

为 状态下的扩散系数。温度升高，分子动能较大；压强降低，分



为细管的截面积， 为 量时间内汽化的液体密度，在

散出管口的量，即

或

）代。将式（

式中

为横坐标， 为纵坐标将实现以时间

，并以最小二乘验数据作图（见图

法求得直线的斜率为

的在 下查得

饱和蒸气压为 ，密度

，并根据已知条件求得

附图图 例

于是，所求扩散系数为

组分在液体中的扩散系数 组分在液体中的扩散系数比在气体中慢得

扩

设

应等于

可通过测量细管内液面下降的速率计算出扩散速率

）并积分可得

因此，

入式

多，这是由于液体分子比较密集。一般说来，气体的扩散系数约为液体的

液相中的

倍，但组分在液体中的浓度较气体大，因此，组分在气相中的扩散速率约为

倍。此外，液体中组分的浓度对扩散系数有较显著的影响，一

般手册中所载的数据均为稀溶液中的扩散系数。

液体的扩散理论及实验均不及气体完善，估计液体扩散系数的计算式也

不及气体可靠。当扩散组分为低摩尔质量的非电解质，其在稀溶液中的扩散

系数可按下式估计



见例

；乙醇

式（ 的平均偏差对水溶液为

议使用的范围为

电解质（如

由式（

所列的原子体积相加求出，详

取

组分 在液体中的扩散系数，

绝对温度，

溶液粘度，

的摩尔质量，

在常沸点下的摩尔体积，

点下的密度算出，也可用表

。当溶剂为水时，

溶剂的缔合因子。某些溶剂的缔合因子为：水

；苯、乙醚等非缔合溶剂

，非水溶液约为

溶剂

组分

时溶液的粘度为水稀溶液含乙醇某乙醇

乙醇在水中扩散系数的估算例

液体中扩散系数表

几种物质的原子体积表

列出几种物质在液体中的扩散系数。表

可知液体的扩散系数与温度、粘度的关系为

）在溶液中将离解为离子，其扩散自然比分子扩散为快。

，建

；甲 醇

。可按纯液体在常沸

式中
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