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兰州大学化工原理课程设计

板式精馏塔设计任务书

一、设计题目：苯—氯苯连续精馏塔的设计

二、设计任务及操作条件：

1、连续精馏塔的原料液含苯 38℅（质量℅，下同），其余为氯苯；

2、产品含苯不低于 97℅，釜液苯含量不高于 2℅；

3、生产能力为 96 吨／day(24h)原料液；

4、操作条件：

（1）塔顶压强 4kPa（表压）；

（2）进料热状况自选；

（3）回流比自选；

（4）塔底加热蒸汽压力：0.5MPa（表压）；

（5）单板压降≤0.7kPa。  

三、设备形式：筛板塔或浮阀塔

四、有关物性参数

五、设计内容

（一）设计方案的确定及流程说明

（二）精馏塔的物料衡算

（三）塔板数的确定

1、理论塔板数计算

2、实际塔板数计算

（四）塔体工艺尺寸计算

1、塔径的计算

2、塔的有效高度计算

（五）塔板主要工艺尺寸的计算

1、溢流装置计算（堰长、堰高、底隙高度）

2、塔板布置（边缘区宽度确定、开孔面积确定、筛孔计算及排列）

3、塔板的流体力学验算

4、塔板负荷性能图

（六）设计结果概要或设计一览表
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（七） 辅助设备选型与计算

（八） 绘制生产工艺流程图及精馏塔的工艺条件图

（九） 对设计过程的评述和有关问题的分析讨论

绪论

精馏是一种利用回流使液体混合物得到高纯度分离的蒸馏方法，是工业上应用最广的 

液体混合物分离操作，广泛用于石油、化工、轻工、食品、冶金等部门。典型的精馏设备是

连续精馏装置，包括精馏塔、再沸器、冷凝器等。精馏塔供汽液两相接触进行相际传质，位

于塔顶的冷凝器使蒸气得到部分冷凝,部分凝液作为回流液返回塔顶,其余馏出液是塔顶产   

品。位于塔底的再沸器使液体部分汽化，蒸气沿塔上升，余下的液体作为塔底产品。进料加 在

塔的中部,进料中的液体和上塔段来的液体一起沿塔下降,进料中的蒸气和下塔段来的蒸气 一

起沿塔上升。在整个精馏塔中，汽液两相逆流接触，进行相际传质。液相中的易挥发组分 进入

汽相，汽相中的难挥发组分转入液相。对不形成恒沸物的物系，只要设计和操作得当， 馏出液

将是高纯度的易挥发组分，塔底产物将是高纯度的难挥发组分。进料口以上的塔段， 把上升

蒸气中易挥发组分进一步提浓，称为精馏段；进料口以下的塔段，从下降液体中提取 易挥发组

分,称为提馏段。两段操作的结合,使液体混合物中的两个组分较完全地分离，生产 出所需纯

度的两种产品。 精馏之所以能使液体混合物得到较完全的分离，关键在于回流的应用。回流

包括塔顶高浓度易挥发组分液体和塔底高浓度难挥发组分蒸气两者返回塔中。汽 液回流形成了

逆流接触的汽液两相，从而在塔的两端分别得到相当纯净的单组分产品。塔顶 回流入塔的液体量

与塔顶产品量之比，称为回流比，它是精馏操作的一个重要控制参数，它 的变化影响精馏操作的分

离效果。

一、设计方案的确定及流程说明

1、操作压力

蒸馏操作可在常压、加压、减压下进行。应该根据处理物料的性能和设计总

原则来确定操作压力。例如对于热敏感物料，可采用减压操作。本次设计为一般物

料因此，采用常压操作。

2、进料状况



3

兰州大学化工原理课程设计

进料状态有五种：过冷液，饱和液，气液混合物，饱和气，过热气。但在实

际操作中一般将物料预热到泡点或近泡点，才送入塔内。这样塔的操作比较容易

控制。不受季节气温的影响，此外泡点进料精馏段与提馏段的塔径相同，在设计和

制造上也叫方便。本次设计采用泡点进料即 q=1。

3、加热方式

蒸馏釜的加热方式一般采用间接加热方式，若塔底产物基本上就是水，而且

在浓度极稀时溶液的相对挥发度较大。便可以直接采用直接加热。直接蒸汽加热的

优点是：可以利用压力较低的蒸汽加热，在釜内只需安装鼓泡管，不需安装庞大的

传热面，这样，操作费用和设备费用均可节省一些，然而，直接蒸汽加热， 由于

蒸汽的不断涌入，对塔底溶液起了稀释作用，在塔底易挥发物损失量相同的情况下

。塔釜中易于挥发组分的浓度应较低，因而塔板数稍微有增加。但对有些物系。当

残液中易挥发组分浓度低时，溶液的相对挥发度大，容易分离故所增加的塔板数并

不多，此时采用直接蒸汽加热是合适的。

4、冷却方式

塔顶的冷却方式通常水冷却，应尽量使用循环水。如果要求的冷却温度较低。

可考虑使用冷却盐水来冷却。

5、热能利用

蒸馏过程的特性是重复进行气化和冷凝。因此，热效率很低，可采用一些改

进措施来提高热效率。因此，根据上叙设计方案的讨论及设计任务书的要求，本设

计采用常压操作，泡点进料，间接蒸汽加热以及水冷的冷却方式，适当考虑热能

利用。本设计任务为分离苯—氯苯混合物。对于二元混合物的分离，应采用连续精

馏方法，设计中采用泡点进料，将混合料液经预热器加热至泡点后送入精馏塔内。

塔顶上升器采用全凝器冷凝后，部分回流。其余部分作为塔顶产品经冷却后送入储

罐。该物系属于易分离物系，最小回流比较小，故操作回流比取最小回流比的 1.2 

倍。塔釜部分采用间接蒸汽加热，塔底产品经冷却后送入储罐。

二、精馏塔的物料衡算

1.原料液及塔顶、塔釜产品的摩尔分率

苯的摩尔质量：MA=78.11kg/kmol
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0 .38 78 .11

0 .38 78 .11  0 .62 112 .55

沸点温度 苯的组成 沸点温度 苯的组成

t ℃ 液相 x 气相 y t ℃ 液相 x 气相 y

q

氯苯的摩尔质量：MB=112.55kg/kmol

x   0 .469
F

x 
D 0 .97 78 .11  0 .03 112 .55

x 
W 0 .02 78 .11  0 .98 112 .55

 0 .979

 0 .029

1.物料衡算

M F  0 .469  78 .11  (1  0 .469 )  112 .55  96 .320 kg / kmol
96000

F  
24  96 .32

 41 .528 kmol / h

41 .528  D  W

41 .528  0 .469  0 .979 D  0 .029 W

D  19 .234 kmol / h W  

22 .294 kmol / h

三、塔板数的确定

1.最小回流比及操作回流比的确定

表 3.1 苯－氯苯的气液相平衡数据

A A A A

80.02 1 1 120 0.129 0.378

90 0.69 0.916 130 0.0195 0.0723

100 0.447 0.785 131.8 0 0

110 0.267 0.61

（1） 据苯－氯苯的气液相平衡数据作 x-y 图

（2） 作 q 线及其与平衡线的交点坐标: 

yq=0.801 xq=0.469

故最小回流比为： R min

x  y
D q 

0 .979  0 .801  0 .536
 x 0 .801  0 .469

该物系属于易分离物系，最小回流比较小，故操作回流比取最小回流比的

0 .97 78 .11

0 .02 78 .11


yq
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1.2 倍，故回流比为：R=1.2Rmin=0.643

2.操作线方程的确定

精馏塔的气液相负荷：

L  RD  0 .643  19 .234  12 .371 kmol / h

V  ( R  1) D  (0 .643  1)  19 .234  31 .605 kmol / h L '  L 

 F  12 .371  41 .528  52 .899 kmol / h

V '  V  31 .605 kmol / h

精馏段操作线方程为：

    R
y  x 

R  1

 1

R  1
x D

    0 .643
x 

0 .643  1

 1

0 .643  1
 0 .979  0 .391 x  0 .596

提馏段操作线方程为：

y ' 
L ' 

x ' 
W

V ' V '
x W 

53 .899

31 .605
x '

22 .294

31 .605
 0 .029  1 .705 x ' 0 .020

3.由图解法求的理论板层数：

总理论板层数 NT=11
进料板位置 NF=6

4.实际塔板数的计算

（1）由相平衡方程式： y 
 x

1  (   1) x
可得， 

y ( x     1 )

x ( y     1 )

根据苯—氯苯体系的相平衡数据可以查得：
y1=xD=0.979, x1=0.891(塔顶第一块板)
y =0.801, x =0.469

F F
y =0.112, x =0.029

W W

 
1

因此可以求得：  
2

 
3

0 .979 (0 .891  1) 
 5 .705

0 .891 (0 .979  1)

0 .801 (0 .469  1) 
 4 .557

0 .469 (0 .801  1)

0 .112 (0 .029  1) 
 4 .223

0 .029 (0 .112  1)

平均相对挥发度：  
1 2 3

 4.788

根据苯—氯苯体系的相平衡数据可以查得： 

塔顶：xD=0.979, tD=80.7℃
进料：xF=0.469, tF=99.07℃

3   
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P

塔釜：xW=0.029, tW=129.13℃
塔顶和塔釜的算术平均温度：

t  t
D W

2


80 . 7  129 . 13 
2

 104 . 92  C

在 104.92°C 下，经查表知乙醇和水的粘度分别为：

µ =0.2353mPa·s µ
A

=0.3384mPa·s
B

由公式t 
t  t

D W

2
 

80 .7  129 .13

2
 104 .92 C 得:

  10 [ 0 .469  lg 0 .2353  (1 0 .469 ) lg 0 .3384 ]  0 .2857 mPa  s
L

由奥康奈尔关联式 E  0 .49 ( )  0 .245  0 .49 ( 4 .788  0 .1449 )  0 .245  0 .454
T L

故精馏段实际塔板数： N  

提馏段实际塔板数： N  

 5
 11 .01 取 N=12

0 .454
 6

 13 .22 取 N=14
0 .454

四、精馏塔的工艺条件及有关物性数据的计算

1、操作压力计算

塔顶操作压力 PD＝4＋101.3＝105.3 kpa

每层塔板压降 ΔP=0.7kpa

进料板压力 PF=105.3＋0.7×12=113.7kpa
塔底压强为 ＝

w ＋14×0.7＝123.5kpa

精馏段平均压力 Pm＝（113.7+105.3）/2=109.5kpa

提馏段平均压力 Pm′=（113.7+123.5）/2=118.6kpa

2、操作温度计算

根据苯—氯苯体系的相平衡数据可以查得： 

塔顶：xD=0.979, tD=80.7℃
进料：xF=0.469, tF=99.07℃
塔釜：xW=0.029, tW=129.13℃

t  
99 .07  80 .7

m 2
 89 .9 ℃

t  


m

99 .07  129 .13

2
 114 .1 ℃

3、平均摩尔质量计算

t 

PF
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m

 

塔顶平均摩尔质量计算

由 xD= y1=0.979 查平衡曲线图 3.1 可得 x1=0.891 
MVD=0.979×78.11＋0.021×112.55=81.83 kg/kmol 

MLD=0.891×78.11＋0.109×112.55=82.27kg/kmol

进料板平均摩尔质量计算

由图解理论板 y ＝0.801 查平衡曲线图 3.1 可得 x =0.469
F F

MVF=0.801×78.11＋0.199×112.55=84.97 kg/kmol 

MLF=0.469×78.11＋0.531×112.55=96.39 kg/kmol

塔底平均摩尔质量计算

由 yw=0.112 查平衡曲线图 3.1 可得 xw=0.029 
MVW=0.112×78.11+0.888×112.55=108.69

M LW  0 .029  78 .11  0 .971  112 .55  111 .56

精馏段平均摩尔质量MVm＝（81.83+84.97

）/2=83.4 kg/kmol MLm＝

(82.27+96.39)/2=89.33kg/kmol 提馏段平均

摩尔质量

M m′＝（84.97+108.69）/2=96.83 kg/kmol
V

MLm′＝(96.39+111.56)/2=103.98kg/kmol

4、平均密度计算

（1）气相平均密度计算

由理想气体状态方程计算，即

精馏段气体密度: 
P M

 m Vm 
Vm RT

m

109 .5  83 .4
8 .314  89 .9  273 .15   3 .02

精馏段气体密度：  P M Vm 
118 .6  96 .83

 3 .51
Vm

（2）液相平均密度计算

RT  8 .314  114 .1  273 .15 
m

依式 
1 a

 �A
a

        B （a 为质量分数）
  

L A B

 
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D

F

W

表 4.1 苯－氯苯的液相密度

温度℃ 80 90 100 110 120 130

 苯 kg / m 3 817 805 793 782 770 757

 氯苯 kg / m 3 1039 1028 1018 1008 997 985

以不同温度下苯和氯苯的密度利用内插法求得：

t =80.7°C ρ =816kg/m3
D AD

ρ =1038kg/m3
BD

t =99.07°C ρ
F AF

=794kg/m3 ρ =1019kg/m3
BF

t =129.13 °C ρ
W AW

=758kg/m3 ρ =986kg/m3
BW

1
 

0 .97
 816

D

1
 

0 .38
 794

F

1
 

0 .02
 758

W

 
1  0 .97

1038

 
1  0 .38

1019

 
1  0 .02

986

ρ =821.27kg/m3
D

ρ =919.93kg/m3
F

ρ =980.02kg/m3
W

   821 .27  919 .93
精馏段液相平均密度  

L

提馏段液相平均密度  ' 
L

F D 
2

  
F W

2

2
919 .93  980 .02

2

 870 .6 kg / m 3

 949 .98 kg / m 3

5、液体平均比表面张力计算

  
n

x 
m i i

i 1

表 4.2 苯-氯苯温度表面张力关系表

温度℃ 0 20 40 60 80 100 120 140

氯苯表面张力 mN/m 32.8 30.49 28.21 25.96 23.75 21.57 19.42 17.32

苯表面张力 mN/m 31.60 28.80 26.25 23.74 21.27 18.85 16.49 14.17

塔顶：t =80.7 °C 
A


B

进料：t =99.07°C 
A


B

塔釜：t =129.13 °C 
A


B

 23 .67 mN / m

  21 .18 mN  / m

  21 .67 mN  / m

 18 .96 mN  / m

 18 .46 mN  / m

 15 .43 mN  / m


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1 1

m

4Vs
 u

LD m
 x 

A
 (1  x )

B
 0 .891  23 .67  (1  0 .891 )  21 .18  23 .40 mN / m

LF m

LW m

  x      (1  x )  0 .469  21 .67  (1  0 .469 )  18 .96  20 .23 mN / m
F A F B

  x      (1  x  )  0 .029  18 .46  (1  0 .029 )  15 .43  15 .52 mN / m
W A W B

   23 .40  20 .23
精馏段液体表面平均张力：  

L

LD m

2
LF m   21 .82 mN / m

2

提馏段液体表面平均张力:
Lm

LF m 


LW m    
2

20 .23  15 .52

2
 17 .88 mN / m

五、塔体工艺尺寸计算

1、塔径的计算

（1）精馏段塔径的确定

Ls  1 0 .00035 870 .6 1

( L ) 2 
Vs 

V
0 .24

 (
3 .02

) 2  0 .025

取板间距 HT=0.35m,板上液层高度 h1=0.05m,则 HT-h1=0.30m
查 Smith 图，得：C20 =0.061

C  C ( 
 

Lm ) 0 .2  0 .061  ( 21 .82 ) 0 .2  0 .0 6 2
20 20 20

u max C  0 .062   1 .051 m / s

取安全系数为 0.7，则空塔气速为： u  0 .7  1 .051  0 .736 m / s

则精馏塔塔径为： D  

（2）提馏段塔径的确定

 0 .644 m

Ls '  ' 1 0 .0016 949 .98 1

( L ) 2   ( ) 2  0 .11
Vs ' 

V
' 0 .24 3 .51

查 Smith 图，
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




 ' 

   
L V


V

870 .6  3 .02
3 .02

4  0 .24

3 .14  0 .736
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