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摘　要：以液体除湿空调系统中使用的吸湿性ＬｉＣｌ盐溶液和待处理空气组成的吸收体系为研究对象�分析等
温及绝热吸收过程中吸收系统的相平衡关系并绘制相平衡线�以便作为设计填料吸收塔的基础。结果表明等
温吸收相平衡线仅受进塔溶液温度的影响�绝热过程受浓度的影响更大。绝热吸收过程中水蒸气的凝结潜热
和溶液的微分溶解热等热效应导致气液传质势差迅速降低�因而无须使用过高的填料高度。在利用绝热吸收
相平衡线确定所需吸收溶液流量时�仅由全塔物料衡算得出的溶液流量偏小�应同时考虑热平衡关系才可得
出较为合理的溶液流量。
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　　在液体除湿空调系统的除湿器中�待处理空
气中的水蒸气被溶液吸收�达到对空气除湿的目
的�是系统中最重要的热质传递场所之一。由于
逆流式填料塔结构简单�具有比较好的热质传递
性能�故除湿器多采用逆流填料塔结构 ［1－5］。目
前在确定逆流填料塔式除湿器的填料高度、除湿
溶液流量等技术参数时�多由热能、质量守恒基
本方程推导而来�数学模型的建立和求解均比较
复杂�需要大量的数学公式推导 ［6－7］或计算机计
算 ［8－10］。

与此同时�化工行业中关于填料吸收塔的设
计方法已经较为成熟�可作为借鉴。设计填料吸
收塔时�通常利用相平衡线图表示溶质在溶液中
的溶解度与其在气相中的分压之间的关系�进而
利用该图判断吸收过程进行的方向、确定过程进
行的极限、确定适宜的溶液流量以及计算吸收过
程的推动力等�可以说相平衡线图是设计填料吸
收塔的基础。但目前尚未见针对除湿溶液相平
衡线图的研究�因此�本文以液体除湿空调系统
常用的ＬｉＣｌ溶液为例�在分析ＬｉＣｌ溶液－空气吸
收物系特点的基础上�绘制其等温和绝热吸收过
程的相平衡线�并初步探讨其应用�以便为液体
除湿填料塔的设计提供一种不同的思路及方法。
1　等温吸收过程相平衡线

液体除湿空调系统中采用的除湿器分为内

冷型和绝热型两种。内冷型除湿器的结构形式
多种多样�利用空气、水等冷却介质带走吸收过
程产生的热量�理论上可实现等温甚至降温吸收
过程。但在液体除湿系统的实际运行条件下�降
温过程难以实现�理想的状况即是实现等温吸
收�即吸收过程中溶液的温度保持不变�仅浓度
逐步降低。绝热型吸收器多为结构更为简单的
逆流塔形式�如果除湿溶液的流量足够大�也可
实现近似的等温吸收过程�因此需要了解等温吸
收过程相平衡关系。

在ＬｉＣｌ溶液－空气吸收体系中�将溶液表面
空气层中的水蒸气和干空气分别作为溶质和惰

性组分�将溶液中的水看作溶质�ＬｉＣｌ盐作为溶
剂 （这一点与传统意义上的溶质与溶剂的概念不
同 ）。横坐标为溶质 （水 ）在溶液中的摩尔分数ｘ
或摩尔比Ｘ （视设计方便选用 ）�由溶液浓度ξ决
定�ｘ和Ｘ的计算公式分别为 （1）、（2）：

ｘ＝ （1－ξ）／Ｍｗ
（1－ξ）／Ｍｗ＋ξ／Ｍｓａｌｔ （1）
Ｘ＝（1－ξ）／Ｍｗξ／Ｍｓａｌｔ

（2）
式中：ｘ为水在 ＬｉＣｌ盐溶液中的摩尔分数；Ｘ为
溶液中水与ＬｉＣｌ盐的摩尔比；ξ为ＬｉＣｌ盐在溶液
中的质量分数；Ｍｗ为水的摩尔质量 （18．016ｋｇ／
ｋｍｏｌ）；Ｍｓａｌｔ为 ＬｉＣｌ盐的摩尔质量 （42．394ｋｇ／
ｋｍｏｌ）。

纵坐标为溶液表面空气层中水蒸气的摩尔

分数ｙ或摩尔比Ｙ。先根据 （3）由浓度ξ和溶液
温度ｔｓ得到溶液表面水蒸气分压力Ｐｓ�再由 （4）
计算溶液表面空气层中的绝对含湿量 ｄｅｑｕ�最后
由 （5）或 （6）求出ｙ或Ｙ�这样可在相平衡线上确
定其状态点。之后溶液温度ｔｓ保持不变、逐步降
低溶液ξ继续计算�即可得到该温度下的等温吸
收相平衡线。计算 Ｐｓ的理论或实验公式很
多 ［11－14］�结果虽不尽相同�但差别不大�为便于
进行编程计算�本文选择文献 ［14］提供的公式。
Ｐｓ＝103× 4．58208－0．159174ｔｓ＋0．0072594ｔ2ｓ
＋ －18．3816＋0．5661ｔｓ－0．019314ｔ2ｓ ·ξ
＋21．312－0．666ｔｓ＋0．01332ｔ2ｓ ·ξ （3）
式中：Ｐｓ为溶液表面空气层水蒸气分压力 （Ｐａ）；
ｔｓ为溶液温度 （℃ ）；ξ为ＬｉＣｌ盐在溶液中的质量
分数。

ｄｅｑｕ＝0．662× Ｐｓ
Ｂ－Ｐｓ （4）

式中：ｄｅｑｕ为溶液表面饱和空气层中�空气的绝对
含湿量 （ｋｇ／ｋｇｄａ）；Ｐｓ为溶液表面空气层水蒸气分
压力 （Ｐａ）；Ｂ为大气压力 （101325Ｐａ）。

ｙ＝ ｄｅｑｕ／Ｍｗ
ｄｅｑｕ／Ｍｗ＋1／Ｍｄａ （5）
ｙ＝ｄｅｑｕ／Ｍｗ1／Ｍｄａ （6）

式中：ｙ为溶液表面空气层中水蒸气的摩尔分数；
Ｙ为溶液表面空气层中水蒸气与干空气的摩尔

比；ｄｅｑｕ为溶液表面饱和空气层中�空气的绝对含
湿量 （ｋｇ／ｋｇｄａ）；Ｍｗ为水的摩尔质量 （18．016ｋｇ／
ｋｍｏｌ）；Ｍｄａ为干空气的摩尔质量 （28．966ｋｇ／
ｋｍｏｌ）。

液体除湿空调系统实际运行中�可能出现的
进塔溶液浓度ξｔ和进塔溶液温度ｔｓ�ｔ的范围有限�
故仅需绘制常见进塔溶液状态下的相平衡线�见
图1。该图适用于进塔溶液温度为29～32℃、进

561



上 海 海 洋 大 学 学 报 19卷

塔溶液浓度ξｔ≤0．42（即ｘｔ≥0．765或Ｘｔ≥3．25）
且出塔溶液浓度ξｂ≥0．35（即ｘｂ≤0．814或Ｘｂ≤

4．37）的情况。由图可见等温吸收相平衡线仅受
进塔溶液温度的影响。

图1　等温吸收相平衡线
Ｆｉｇ．1　Ｐｈａｓｅｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｃｕｒｖｅｓｆｏｒｉｓｏｔｈｅｒｍａｌａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓｅｓ

2　绝热吸收过程的相平衡线
2．1　绝热吸收过程热效应分析

如上所述�内冷型除湿器中有除湿溶液、空
气、冷却介质3种流体�结构比较复杂�另外�其
外形尺寸通常较小�难以实现较大的空气流通
量；而塔式除湿器中要实现近似等温吸收过程需
采用大功率溶液泵�功耗较大�不利于节能。鉴
于实际吸收过程多为绝热过程�故有必要掌握绝
热吸收过程的相平衡关系�以便能够采用结构相
对简单的塔式除湿器并尽可能降低溶液泵耗功。

绝热吸收过程中�溶液和空气间的热质传
递、塔身与环境之间的传热均会影响溶液状态�
使溶液温度不断升高、浓度不断降低�导致其表
面空气层中的水蒸气分压力不断增加。尽管液
温的上升会减小液体粘度�增大其扩散系数�有
助于提高液相的传质系数�但会导致溶液表面饱
和水蒸气分压力增大�相平衡线向上移动�对传
质的不利影响更为显著。导致溶液状态发生变
化的热效应包括：

（1）空气中的水蒸气被溶液吸收并凝结成水
时释放的凝结潜热�该热量是吸收过程中最主要
的热效应。每千摩尔水蒸气的凝结潜热 Ｒ按公
式 （7）计算 ［11］：

Ｒ＝Ｍｗ×（2500－2．35×ｔｓ） （7）
式中：Ｒ为 1ｋｍｏｌ水蒸气的凝结潜热 （ｋＪ／

ｋｍｏｌ）；Ｍｗ为水的摩尔质量 （18．016ｇ／ｋｍｏｌ）；ｔｓ
为溶液温度 （℃ ）。

（2）水进入溶液后�溶液被稀释时产生积分
溶解热和微分溶解热。由于溶液吸收水蒸气的
量很少�浓度变化很小�故只需考虑微分溶解
热 ［15］。每千摩尔水的微分溶解热Φ的计算公式
见 （8） ［13］：
Φ＝Ｍｗ×169．105＋457．85×ｔｓ＋273．15647．27 ×

1＋ ξ
0．845×（0．6－ξ）

－1．965 －2．265 （8）
式中：Φ为1ｋｍｏｌ水进入溶液时释放的微分溶
解热 （ｋＪ／ｋｍｏｌ）；Ｍｗ为水的摩尔质量 （18．016ｋｇ
／ｋｍｏｌ）；ｔｓ为溶液温度 （℃ ）；ξ为ＬｉＣｌ盐在溶液
中的质量分数。

（3）空气与溶液之间的温差导致的对流换
热。依据能量守恒方程列出的数学模型中通常
考虑该部分热量�但这样会大大增加计算的复杂
性�且二者温差通常不大�故化工填料塔设计相
关文献中不考虑该部分热量 ［16］。

（4）塔身与环境之间的温差导致的对流换
热。但该温差较小�且塔外部为自然对流�故这
部分散热量可忽略不计。

（5）溶剂的汽化吸热。但在液体除湿空调的
运行条件下�ＬｉＣｌ盐不分解�不挥发�因此这部分
热量可完全忽略不计。
2．2　绝热吸收相平衡线

文献 ［16］推荐的绝热吸收平衡曲线绘制方
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法为：将液相摩尔分数的变化范围分成若干小
段�每段摩尔分数变化量为 Δｘ�按照公式 （9）对
第ｎ小段作热量衡算�可得到第 ｎ＋1小段的溶
液温度：

ｔｓ�ｎ＋1＝ｔｓ�ｎ＋Ｒ＋ΦＣｐ�ｓ ×Δｘ （9）
式中：ｔｓ为溶液温度 （℃ ）；Ｒ为1ｋｍｏｌ水蒸气的
凝结潜热 （ｋＪ／ｋｍｏｌ）；Φ为1ｋｍｏｌ水进入溶液时
释放的微分溶解热 （ｋＪ／ｋｍｏｌ）；Ｃｐ�ｓ为ＬｉＣｌ盐溶液
的摩尔比热容 ［ｋＪ／（ｋｍｏｌ．Ｋ） ］；Δｘ为每小段摩
尔分数的变化量。

其中溶液的摩尔比热容Ｃｐ�ｓ随溶液的温度和

浓度而变�计算公式为 （10） ［13］：

Ｃｐ�ｓ＝
88．7891－120．1958θ0．02－16．9264θ0．04＋
52．4654θ0．06＋0．10826θ1．8＋0．46988θ8

ξ／Ｍｓａ1ｌｔ＋1－ξ／Ｍｗ ×

1－（0．12825＋0．62934ξ）×
58．5225θ0．02
－105．6343θ0．04
＋47．7948θ0．06

ξ／Ｍｓａ1ｌｔ＋1－ξ／Ｍｗ
（10）

式中：Ｃｐ�ｓ为 ＬｉＣｌ盐溶液的摩尔比热容 ［ｋＪ／
（ｋｍｏｌ．Ｋ） ］；θ为为简化公式形式而采取的定义
式�θ＝（ｔｓ＋273．15）／228－1；ξ为ＬｉＣｌ盐在溶液中
的质量分数；Ｍｓａｌｔ为 ＬｉＣｌ盐的摩尔质量 （42．394
ｋｇ／ｋｍｏｌ）；Ｍｗ为水的摩尔质量 （18．016ｋｇ／ｋｍｏｌ）。

　　由于塔顶 ｘｔ和 ｔｓ�ｔ已知�取定液相摩尔分数
增量Δｘ后�由式 （9）、（10）可得液相摩尔分数为
ｘｔ＋Δｘ时所对应的温度 ｔｓ�进而利用公式 （3）、
（4）、（5）或 （6）得到与之对应的ｙ或Ｙ�再将浓度
增加Δｘ继续计算。为绘图结果准确起见�Δｘ应
尽量小�为此编制了专用计算程序�并将结果绘
制成曲线。图2为ξｔ＝0．42、ｔｓ�ｔ＝29～32℃时的
绝热吸收相平衡曲线�计算时取Δｘ为0．0001。
　　图2显示不同进塔温度下的绝热吸收相平
衡线非常接近�表明进塔溶液的温度对绝热吸收
相平衡关系的影响很小�起主导作用的是热效应
对相平衡关系的影响。另外对比图1、2可见：在
溶液浓度变化幅度相等的情况下�热效应使溶液
温度迅速上升�ｙ或Ｙ的增长速度远远高于等温
吸收过程�这将导致气液之间的传质势差迅速降
低�使塔内很快趋近于气液平衡的状态。上述分
析显示对绝热吸收过程而言�过高的填料高度是
不必要的。

需要指出的是：与等温吸收过程相平衡线不
同�上图只能用于ξｔ＝0．42的情况�其它浓度需
代入程序重新计算、另行绘制�图3为几种常见ξｔ
下的绝热吸收相平衡线 （ｔｓ�ｔ＝30℃ ）。对比图2、
3可见溶液浓度对相平衡关系的影响远大于溶液
温度的影响。

图2　绝热吸收相平衡线
Ｆｉｇ．2　Ｐｈａｓｅｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｃｕｒｖｅｓｆｏｒａｄｉａｂａｔｉｃａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓｅｓ
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图3　绝热吸收相平衡线
Ｆｉｇ．3　Ｐｈａｓｅｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｃｕｒｖｅｓｆｏｒａｄｉａｂａｔｉｃ

ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓｅｓ

3　利用绝热吸收相平衡线确定适宜
的液气质量流量比

　　适宜的液气质量流量比有助于保证气液介

质的实际接触面积�过低或过高均会导致二者之
间的实际接触面积下降�从而对热质传递过程产
生不利影响。设计填料塔时�由气体流量确定塔
的截面尺寸后�即可根据相平衡线及塔的吸收任
务计算吸收溶液用量�进而确定适宜的液气质量
流量比。由于绝热吸收过程较等温吸收过程更
易实现�且绝热过程属于较不利的吸收过程�其
计算结果可应用于等温过程�故本文以绝热吸收
过程为例进行计算�设计条件及要求见表1。首
先利用经济气相负荷法确定塔的截面积为0．5ｍ2。

表1　除湿塔的设计工况及设计要求
Ｔａｂ．1　Ｄｅｓｉｇｎｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓａｎｄｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓｆｏｒｔｈｅａｂｓｏｒｂｉｎｇｔｏｗｅｒ

除湿塔的设计工况 除湿塔的设计要求

进塔空气体积流量 进塔空气干球温度 进塔空气相对湿度 进塔溶液温度 进塔溶液质量分数 出塔空气绝对含湿量

Ｖａ（ｍ3／ｈ） ｔａ�ｂ（℃ ） ＲＨｂ（％ ） ｔｓ�ｔ（℃ ） ξｔ ｄｔ（ｋｇ／ｋｇｄａ）
3000 35 65 30 0．40 0．008

3．1　原有计算方法及其存在的问题
文献 ［16］中�利用相平衡曲线确定吸收溶液

用量的方法为：由吸收任务和全塔物料衡算公式
（11）确定溶质 （ＬｉＣｌ盐 ）的最小摩尔流量�由
（12）转换为溶液的体积流量�放大1．1～2．0倍
即为所需流量。

Ｇｄａ（Ｙｂ－Ｙｔ）＝Ｇｓａｌｔ（Ｘｂ－Ｘｔ） （11）
式中：Ｇｄａ为干空气的摩尔流量 （ｋｍｏｌ／ｓ）；Ｙｂ为塔
底部溶液表面空气层中水蒸气与干空气的摩尔

比；Ｙｔ为塔顶部溶液表面空气层中水蒸气与干空
气的摩尔比；Ｇｓａｌｔ为ＬｉＣｌ盐的摩尔流量 （ｋｍｏｌ／ｓ）；
Ｘｂ为塔底部溶液中水与 ＬｉＣｌ盐的摩尔比；Ｘｔ为
塔顶部溶液中水与ＬｉＣｌ盐的摩尔比。

Ｖｓ＝3600×ＧｓａｌｔＭｓａｌｔρｓξｔ
（12）

式中：Ｖｓ为ＬｉＣｌ盐溶液的体积流量 （ｍ3／ｈ）；Ｇｓａｌｔ
为ＬｉＣｌ盐的摩尔流量 （ｋｍｏｌ／ｓ）；Ｍｓａｌｔ为ＬｉＣｌ盐的
摩尔质量 （42．394ｋｇ／ｋｍｏｌ）；ρｓ为溶液的密度
（ｋｇ／ｍ3）；ξｔ为塔顶部溶液中�ＬｉＣｌ盐在溶液中的
质量分数。

由表1条件确定相关参数为：Ｇｄａ为0．03174
ｋｍｏｌ／ｓ；Ｙｂ为 0．03791；Ｙｔ为 0．01286；Ｘｔ为

3．530；ρｓ为1250ｋｇ／ｍ3。
塔底传质推动力为0时�即塔底溶液表面水

蒸气分压力与进塔空气水蒸气分压力相等时的

溶液流量为最小溶液流量�见图4中相平衡线ＯＥ
与操作线ＡＣ的交点Ｃ�此时Ｘｂ�ｍａｘ＝4．164�代入
（11）、（12）得 Ｇｓａｔｌ�ｍｉｎ、Ｖｓ�ｍｉｎ分别为1．254×10－3
ｋｍｏｌ／ｓ和0．40ｍ3／ｈ�放大1．1～2．0倍后即为
0．44～0．80ｍ3／ｈ。图4中的ＡＢ线即为Ｖｓ＝0．80
ｍ3／ｈ时的操作线。

图4　利用物料衡算关系确定吸收溶液用量
Ｆｉｇ．4　ＤｅｔｅｒｍｉｎａｔｉｏｎｏｆＶｓｕｓｉｎｇｍａｓｓ

ｂａｌａｎｃｅｅｑｕａｔｉｏｎ
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但由 （11）可知此时Ｘｂ＝3．847�此时溶液温度已
高达40．8℃�远高于进口空气温度�这在实际运
行中是不可能的�表明该方法得出的吸收溶液用
量过小。分析产生以上偏差的原因是：虽然已采
用绝热吸收相平衡线�但该方法就其本身而言是
为等温吸收过程而设计的�导致计算出的吸收溶
液用量偏低。容易理解�如采用等温吸收相平衡
线计算出的溶液用量将会更低。
3．2　对原有方法的改进

为解决上述问题�对原有计算方法进行了改
进：除考虑全塔物料衡算之外�再假设出塔溶液
与进塔空气之间达到热平衡状态�即塔底处气液
温度相等�为此将溶液的温度同时标注在绝热吸
收相平衡线中�如图5。可见在绝热吸收过程中�
溶液温度达到35℃时的 Ｘｂ为 3．669�再代入公
式 （11）、（12）计算得 Ｇｓａｌｔ和 Ｖｓ分别为5．720×
10－3ｋｍｏｌ／ｓ和1．75ｍ3／ｈ�经计算得适宜的液气
质量流量比为1．6。

图5　利用物料衡算关系和热平衡关系
确定吸收溶液用量

Ｆｉｇ．5　ＤｅｔｅｒｍｉｎａｔｉｏｎｏｆＶｓｕｓｉｎｇｍａｓｓ＆
ｈｅａｔｂａｌａｎｃｅｅｑｕａｔｉｏｎｓ

3．3　对改进计算方法的初步验证
上述理论计算值与文献 ［17］推荐的液气质

量流量比1．8比较接近�但文献中采用ＬｉＢｒ盐溶
液作为除湿剂�而同样条件下�ＬｉＢｒ盐溶液的表
面水蒸气分压力高于ＬｉＣｌ盐溶液�这也意味着前
者需要更大的液体流量。为进一步验证理论计
算方法的准确性�在ＬｉＣｌ液体除湿空调实验台上
进行了初步的实验研究�实验台的结构与运行原
理见文献 ［18］�整体运行性能见文献 ［19］�图6

为其示意图。

图6　液体除湿空调系统实验台示意图
Ｆｉｇ．6　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｔｈｅｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌａｐｐａｒａｔｕｓ

ｏｆｔｈｅｌｉｑｕｉｄｄｅｓｉｃｃａｎｔａｉｒ-ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｉｎｇｓｙｓｔｅｍ

　　实验中�进塔气液参数与表1所示设计工况
基本相同�改变溶液的体积流量�测试不同液气
质量流量比下的除湿量�见图7。结果显示最佳
液气质量流量比为1．5左右。该值略小于上述
理论计算值�经分析是由于除湿塔中部设置了冷
却水盘管�可以带走热质交换过程中产生的部分
热量�从而降低了对除湿溶液质量流量的要求�
这也初步验证了上述计算方法的准确性。

图7　不同液气质量流量比下的除湿量
Ｆｉｇ．7　Ａｂｓｏｒｂｅｄｗａｔｅｒａｔｄｉｆｆｅｒｅｎｔｍａｓｓｆｌｏｗ

ｒａｔｉｏｓｏｆｌｉｑｕｉｄｔｏａｉｒ
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