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苯-甲苯精馏塔的工艺设计 

摘  要 

在化工生产中，精馏是最常用的单元操作,，是分离均相液体混合物的最有效方法之一。 

塔设备一般分为级间接触式和连续接触式两大类。前者的代表是板式塔，后者的代表则为填

料塔。70 年代初能源危机的出现，突出了节能问题。随着石油化工的发展，填料塔日益受

到人们的重视，此后的 20 多年间，填料塔技术有了长足的进步，涌现出不少高效填料与新

型塔。苯和甲苯的分离对于工业生产具有重要的意义。 

本设计任务为分离苯-甲苯混合物。对于二元混合物的分离，应采用连续精馏装置有精

馏塔，再沸器，冷凝器等设备。热量从塔釜输入，物料在塔内进行精馏分离，余热由塔顶产

品冷凝器中的冷却介质带走，为了减少热量，能量的损失，我们在进料前设置了节能器，把

塔底热产品先与进料进行交换，然后在冷却。本文是筛板精馏塔及其预热的设计，分离摩尔

分数为 0.42 的苯-甲苯溶液，使塔顶产品苯的摩尔含量到达 95％，塔底釜液摩尔分数为 2％。 

综合工艺操作方便、经济及安全等多方便考虑，本设计采用了筛板塔对苯 -甲苯进行分

离提纯，按照逐板计算求得理论板数为14。根据经验式算得全塔效率为0.50.塔顶使用全凝

器，部分回流。精馏段实际板数为14，提馏段实际板数为14。实际加料位置在第6板块。精

馏段弹性操作为3.391。通过板压降、漏液、液泛、液沫夹带的流体力学验算，均在安全操

作范围内。 
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为天地立心，为生民立命，为往圣继绝学，为万世开太平。——张载
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不飞则已，一飞冲天；不鸣则已，一鸣惊人。——《韩非子》
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前  言 

精馏是化工、石油化工、炼油生产中应用极为广泛的传质传热过程，其目的是将混合物

中各组分分离，达到规定的纯度。精馏过程的实质，就是利用混合物中个组分具有不同的挥

发度，即在同一温度下各组分的蒸汽压不同这一性质，使液相中的轻组分转移到气相中，而

气相中的重组分转移到液相中，从而实现分离的目的。 

本次设计是针对二元物系的精馏问题进行分析、选取、计算、核算、绘图等，是较完整

的精馏设计过程。我们对此塔进行了工艺设计，包括它的辅助设备及进口管路的计算，画出

了塔板符合性能图，并对设计结果进行了汇总。 

此次设计的筛板塔是化工生产中主要的气液传质设备。此设计的精馏装置包括精馏塔，

再沸器，冷凝器等设备，热量自塔釜输入，物料经多次部分气化与部分冷凝进行精馏分离，

由塔顶产品冷凝器中的冷却介质将余热带走。本文是精馏塔及其进料预热的设计，分离摩尔

分数为 0.42 的苯-甲苯溶液，使塔顶产品苯的摩尔含量到达 95％，塔底釜液摩尔分数为 2％。 

本次设计主要采用经验图表和经验公式进行计算，计算结果证明，参数的核算结果都在

误差允许的范围及经验值范围内。 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

志不强者智不达，言不信者行不果。——墨翟
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1.文献综述 

1.1 苯 

1.1.1 苯的来源 

工业上大量的苯主要由重整汽油及裂解汽油生产，甲苯歧化、烷基苯脱烷基等过程也是

苯重要的工业来源，由煤焦化副产提供的苯占的比例已经很小。不同国家和地区的苯供应情

况各不相同：美国主要从重整汽油中获得；西欧主要来自裂解汽油；中国则主要由重整汽油

及炼焦副产品生产。由重整汽油及裂解汽油分离苯  在石脑油经催化重整所得的重整汽油

中，约含苯 6％（质量），用液-液萃取法将重整汽油中芳烃分出，再精馏得到苯、甲苯、二

甲苯。由烃类裂解得到的裂解汽油中，苯含量最高可达 40％（质量）,工业上也用液-液萃

取的方法从中抽提芳烃,然后精馏得苯等芳烃组分,但萃取前需先用催化加氢方法除去裂解

汽油中的烯烃及含硫化合物等杂质。  

脱烷基制苯:所用烷基苯可以是甲苯、二甲苯或多烷基苯，由芳烃的供需平衡决定。烷

基苯脱烷基工艺可分为催化脱烷基法和热脱烷基法。催化脱烷基法反应温度 500～650℃，

压力 3.0～7.0MPa,用负载于氧化铝上的铬、钴或钼系催化剂，特点是能耗低，但因催化剂

易结焦，需有较大的氢／烷基苯比，俗称氢油比。此外，还要求原料中非芳烃含量不能太高。

热脱烷基法允许原料中非芳烃含量较高,反应温度比催化脱烷基法高约100～200℃，压力为

3.0～10.0MPa，特点是操作比较简单,但能耗大、反应器材料要求高。两种脱烷基法流程十

分相似,其主要差异只是在反应器构造上。原料与氢混合加热后进入反应器。反应后，混合

物经冷却进入气液分离器，分出氢气等气相物料。液相混合物经稳定塔、白土处理器，最后

再经精馏塔得产品苯。脱烷基反应的关键是维持正常温度，温度过高引起苯收率下降和严重

结焦，故应及时移出反应热（可用低温氢为冷却剂）。两种脱烷基的甲苯单程转化率都在

70％～85％，苯收率95％～98％。 

甲苯歧化:甲苯与苯比较，用途较少。甲苯经歧化反应除制得苯外，同时获得用途较大

的二甲苯，因此这也是解决各种芳烃的需求不平衡的重要方法。  

学而不知道，与不学同；知而不能行，与不知同。——黄睎
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从炼焦副产分离苯:煤焦化过程中，除生成焦炭外，得到焦炉煤气及液体产物。焦炉煤

气经油吸收分离，得到芳烃混合物,再用硫酸处理或催化加氢,脱除混合物中烯烃及含硫化合

物,得到粗苯。粗苯中含苯(50％～70％)、甲苯、二甲苯等，可用精馏法分离出苯。 

1.1.2 苯的物理性质 

  苯的沸点为 80.1℃，熔点为 5.5℃，在常温下是一种无色、味甜、有芳香气味的

透明液体，易挥发。苯比水密度低，密度为 0.88g/ml，但其分子质量比水轻。苯难溶

于水，1 升水中最多溶解 1.7g 苯；但苯是一种良好的有机溶剂，溶解有机分子和一些

非极性的无机分子的能力很强,除甘油,乙二醇等多元醇外能与大多数有机溶剂混溶.

除碘和硫稍溶解外,无机物在苯中不溶解.苯对金属无腐蚀性。    

1.1.3苯的化学性质 

  苯参加的化学反应大致有 3 种：一种是其他基团和苯环上的氢原子之间发生的取

代反应；一种是发生在苯环上的加成反应（注：苯环无碳碳双键，而是一种介于单键

与双键的独特的键）一种是普遍的燃烧（氧化反应）（不能使酸性高锰酸钾褪色）。 

1.1.4苯的工业用途 

早在 1920 年代，苯就已是工业上一种常用的溶剂，主要用于金属脱脂。由于苯有

毒，人体能直接接触溶剂的生产过程现已不用苯作溶剂。  

  苯有减轻爆震的作用而能作为汽油添加剂在 1950 年代四乙基铅开始使用以前，所

有的抗爆剂都是苯。然而现在随着含铅汽油的淡出，苯又被重新起用。由于苯对人体

有不利影响，对地下水质也有污染，欧美国家限定汽油中苯的含量不得超过 1%。  

  苯在工业上最重要的用途是做化工原料。苯可以合成一系列苯的衍生物：  

  苯的最主要的用途是制取乙苯，其次是制取环己烷和苯酚。  

  苯经取代反应、加成反应、氧化反应等生成的一系列化合物可以作为制取塑料、

橡胶、纤维、染料、去污剂、杀虫剂等的原料。大约 10%的苯用于制造苯系中间体的

基本原料。  

百川东到海，何时复西归?少壮不努力，老大徒伤悲。——汉乐府
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  此外,苯有良好的溶解性能,可作为化工生产中的溶剂。  

  苯与乙烯生成乙苯,后者可以用来生产制塑料的苯乙烯,苯与丙烯生成异丙苯,后

者可以经异丙苯法来生产丙酮与制树脂和粘合剂的苯酚,制尼龙的环己烷合成顺丁烯

二酸酐,用于制作苯胺的硝基苯多用于农药的各种氯苯合成用于生产洗涤剂和添加剂

的各种烷基苯合成氢醌蒽醌等化工产品。 

1.2 甲苯 

1.2.1 甲苯的来源 

煤焦化副产的粗苯馏分中含甲苯 15％～20％(质量)，其数量与原料煤的性质、焦化深

度有关。一般生产每吨焦炭可副产甲苯 1.1～1.3kg。 用硫酸洗除粗苯馏分中不饱和烃和杂

质，再经碱中和、水洗、精馏，可得到纯度很高的甲苯。 

催化重整油中含芳烃 50％～60％(体积)，其中甲苯含量可达 40％～45％。催化重整油

采用二甘醇、环丁砜、Ν－甲基吡咯烷酮等溶剂进行萃取以回收芳烃(见芳烃抽提)，最后经

精馏得到高纯度甲苯。  

裂解汽油中芳烃含量为 70％（质量）左右,其中 15％～20％是甲苯。裂解汽油经两段加氢脱

除二烯烃、单烯烃和微量硫，再经萃取、精馏，可得到纯度 99.5％以上的甲苯。  

1.2.2 甲苯的物理性质 

  

甲苯分子比例模型 

  外观与性状：无色透明液体，有类似苯的芳香气味。  

士不可以不弘毅，任重而道远。仁以为己任，不亦重乎?死而后已，不亦远乎? ——《论语》
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  熔点(℃)：-94.9  

  相对密度（水=1）：0.87  

  沸点(℃)：110.6  

  相对蒸气密度（空气=1）：3.14  

  分子式：C7H8  

  分子量：92.14  

  饱和蒸气压(kPa)：4.89(30℃)  

  燃烧热(kJ/mol)：3905.0  

  临界温度(℃)：318.6  

  临界压力(MPa)：4.11  

  辛醇/水分配系数的对数值：2.69  

  闪点(℃)：4  

  爆炸上限%(V/V)：7.0  

  引燃温度(℃)：535  

  爆炸下限%(V/V)：1.2  

溶解性：不溶于水，可混溶于苯、醇、醚等多数有机溶剂。 

1.2.3甲苯的化学性质 

 化学性质活泼，与苯相像。 [3]可进行氧化、磺化、硝化和歧化反应，以及侧链氯

化反应。[4]甲苯能被氧化成苯甲酸。 

1.2.4甲苯的作用与用途 

甲苯大量用作溶剂和高辛烷值汽油添加剂，也是有机化工的重要原料，但与同时

从煤和石油得到的苯和二甲苯相比，目前的产量相对过剩，因此相当数量的甲苯用于

脱烷基制苯或岐化制二甲苯。甲苯衍生的一系列中间体，广泛用于染料；医药；农药；

火炸药；助剂；香料等精细化学品的生产，也用于合成材料工业。甲苯进行侧链氯化

好学近乎知，力行近乎仁，知耻近乎勇。——《中庸》
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得到的一氯苄；二氯苄和三氯苄，包括它们的衍生物苯甲醇；苯甲醛和苯甲酰氯（一

般也从苯甲酸光气化得到），在医药；农药；染料，特别是香料合成中应用广泛。甲苯

的环氯化产物是农药；医药；染料的中间体。甲苯氧化得到苯甲酸，是重要的食品防

腐剂（主要使用其钠盐），也用作有机合成的中间体。甲苯及苯衍生物经磺化制得的中

间体，包括对甲苯磺酸及其钠盐；CLT 酸；甲苯-2,4-二磺酸；苯甲醛-2,4-二磺酸；

甲苯磺酰氯等，用于洗涤剂添加剂，化肥防结块添加剂；有机颜料；医药；染料的生

产。甲苯硝化制得大量的中间体。可衍生得到很多最终产品，其中在聚氨酯制品；染

料和有机颜料；橡胶助剂；医药；炸药等方面最为重要。 

常规 

别名  甲基苯，苯基甲烷  

IUPAC 中文命名  1-甲基苯  

CAS 号  108-88-3  

分子式  C7H8  

分子量  92.14 g/mol  

SMILES  CC1C=CC=CC=C1  

InChI    

溶解度  0.053 g/100 mL (20-25℃)  

pKa    

pKa1    

pKa2    

pI    

物理性质 

熔点  180K (-93℃)  

沸点  383.8K (110.6℃)  

三相点    

临界点    

偶极矩    

熔化热（Δfus H）  kJ/mol  

汽化热（Δvap H）  kJ/mol  

[α]D20  °mL/g/dm （）  

相态名称 

子曰:“知者不惑，仁者不忧，勇者不惧。” ——《论语》
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外观  有芳香气味的无色液体  

密度  0.8669×103 kg/m3  

Δf HmO  kJ/mol  

Δf GmO  kJ/mol  

SmO  J/mol/K  

Δc HmO  kJ/mol  

Cm  J/mol/K  

黏度    

安全性 

主要危险    

闪点    

相关化学物 

列举加链接  

自定義類別 

自定義項目  描述  

若非注明，所有数据都依從国际单位制，以及来自标准状况的条件。  

1.3 精馏塔的介绍 

蒸馏是利用液体混合物中各组分挥发度的不同并借助于多次部分汽化和部分冷凝达到

轻重组分分离的方法。蒸馏操作在化工、石油化工、轻工等工业生产中中占有重要的地位。

为此，掌握气液相平衡关系，熟悉各种塔型的操作特性，对选择、设计和分析分离过程中的

各种参数是非常重要的。蒸馏过程按操作方式可分为间歇蒸馏和连续蒸馏。间歇蒸馏是一种

不稳态操作，主要应用于批量生产或某些有特殊要求的场合；连续蒸馏为稳态的连续过程，

是化工生产常用的方法。蒸馏过程按蒸馏方式可分为简单蒸馏、平衡蒸馏、精馏和特殊精馏

等。简单蒸馏是一种单级蒸馏操作，常以间歇方式进行。平衡蒸馏又称闪蒸，也是一种单级

蒸馏操作，常以连续方式进行。简单蒸馏和平衡蒸馏一般用于较易分离的体系或分离要求不

高的体系。对于较难分离的体系可采用精馏，用普通精馏不能分离体系则可采用特殊精馏。

特殊精馏是在物系中加入第三组分，改变被分离组分的活度系数，增大组分间的相对挥发度，

英雄者，胸怀大志，腹有良策，有包藏宇宙之机，吞吐天地之志者也。——《三国演义》
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达到有效分离的目的。特殊精馏有萃取精馏、恒沸精馏和盐溶精馏等。精馏过程按操作压强

可分为常压精馏、加压精馏和减压精馏。 

1.4 精馏原理 

精馏的基本原理是利用溶液中各组分的挥发性的不同。将溶液加热至沸，有一部分溶液

汽化，由于各个组分的挥发性不同，液相和气相的组成不一样：挥发性高的组分，即沸点较

低的组分在气相中的浓度比在液相中的浓度要大；挥发性较低的组分，即沸点较高的组分在

液相中浓度比在气相中浓度要大。同样的道理，物料蒸气被冷却后有一部分蒸汽被冷凝，冷

凝液中的重组分浓度比气相中重组分浓度高。 

多组分溶液经过一次部分汽化和部分冷凝过程，使溶液分离，这种方法，叫做“简单蒸

馏”。如果将蒸馏所得的冷凝液再一次进行部分汽化，气相中的轻组分浓度就会更高。如果

使溶液多次部分汽化一部分冷凝，最终可以在气相中得到较纯的轻组分，在液相中得到较纯

的重组分。多组分溶液经过上述步骤而使溶液分离，这种方法，叫做“精馏”。 

精馏按原理中所含组分数目可分为双组分和多组分精馏。工业生产中，以多组分精馏较

为普遍。但多组分和两组分精馏的基本原理、计算方法均无本质的区别。按操作方式可分为

间歇和连续精馏。按操作压强可分为常压、加压和减压精馏。精馏在精馏装置中进行，它由

精馏塔、冷凝器和再沸器等构成，由于再沸器供热，塔底存液部分汽化，蒸汽沿塔逐板上升，

使全塔处于沸腾状态。蒸汽在塔顶冷凝器中冷凝得到馏出液，部分作为回流液回入塔中，逐

渐下流，使塔中各板上保持一定液层。假设料液中仅含有二个组分，于中部适当位置处加入

精馏塔，其液相部分也逐板下流进入再沸器，汽相部分上升流经各板至塔顶冷凝器。精馏塔

中料液加入板称为加料板，加料板以上部分称为精馏段，加料板以下部分称为提留段。  

1.5 精馏技术的进展 

精馏是应用最广的传质分离操作，其广泛应用促使技术已相当成熟，但是技术的成熟并

不意味着之后不再需要发展而停滞不前。称说技术的发展往往要花费更大的精力，但由于其

臣心一片磁针石，不指南方不肯休。——文天祥
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应用的广泛，每一个进步，哪怕是微小的，也会带来巨大的经济效率。正因为如此，蒸馏的

研究仍受到广泛的重视，不断取得进展。 

板式塔是目前最主要的精馏塔塔型，对它的研究一直长盛不衰。筛板塔和浮阀塔成功地

取代泡罩塔是效益巨大的成果。板式塔的设计已达到较高水平，设计结果比较可靠。马伦戈

尼效应造成的界面湍动现象和汽液两相间的不同接触工况的研究，使认识得到了深化，对传

质效率的研究有所促进。具有各种特点的新型塔板开发研究不断取得成果。对于塔板上汽液

两相流动和混合状况、雾沫夹带及它们对效率的影响研究不断深入，但离得到一个通用而可

靠的效率估算模型尚有较大距离，特别是多元系统的效率。所幸的是，经广泛实验研究发现，

利用实验室的奥德肖小筛板塔可以比较可靠地测的工业塔中的点效率，可以弥合一些上述的

差距。进一步深入进行塔中汽液两相流动状况的研究，对于预测压降、传质效率和塔板的可

操作区域，对于认识至今了解甚少的降液管中状况都十分有意义。 

提高精馏过程的热力学效率、节省能耗是一贯受到重视的研究领域，分离序列的合成，

应用热集成概念和夹点分析方法开发节能的分离流程和优化换热网络，在具体分离过程中合

理地应用日泵、多效精馏、中间再沸器和中间冷凝器等实现节能，一直是得到广泛重视的活

跃的研究领域。 

精馏的研究工作一直十分活跃，而且不断取得成果。在各种新分离方法得到不断开发和

取得工业应用之际，在石油、天然气、石油化工、医药和农产品化学等工业中所起的重要作

用不会改变，作为主要分离方法的地位不会动摇。随着科学技术和工业生产水平的提高，精

馏的应用天地十分广阔，重要的是通过不断努力，使其技术水平得到进一步提高，使其日益

完善。 

 

 

 

 

海纳百川，有容乃大；壁立千仞，无欲则刚。——林则徐
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2. 设计部分 

2.1 设计任务 

在一常压操作的连续精馏塔内分离苯—甲苯混合物。已知原料液的处理量为 

3900kg/h ，组成为 0.42（苯的质量分率，下同），要求塔顶馏出液的组成为 0.95，塔底釜

液的组成为 0.02。 

  设计条件如下： 

  操作压力        4kPa（塔顶压力）； 

  进料热状况      自选； 

  回流比          自选； 

  单板压降        ≤0.7kPa； 

  全塔效率        ET = 50% ； 

    试根据上述工艺条件作出筛板塔的设计计算。  

2.2 设计方案的确定 

2.2.1 装置流程的确定 

冷却器设备。蒸馏过程按操作方式的不同，分为连续蒸馏和间歇蒸馏两种流程。连续蒸

馏具有生产能力大，产品质量稳定等优点，适合小规模，多品种或多组分物系的初步分离。

蒸馏装置包括精馏塔, 原料预热塔, 蒸馏釜,冷凝器,釜液器,釜液冷却器和产品 

蒸馏是通过物料在塔内的多次部分汽化和多次部分冷凝实现分离的，热量自塔釜输入，

由冷凝器冷却器中的冷却介质将余人热带走。在此过程中，热能利用很低，为此，在确定装

置流程时应考虑余热的利用。譬如，用原料做为塔顶产品冷却器的冷却介质，即可将原料预

热，有可节余冷却介质。 

另外，为保持塔的稳定性，流程中初用泵送入塔原料外也可采用高位槽入料，以免受泵

操作波动的影响。 

塔顶冷凝装置可采用全凝器，分冷器—全冷器两种不同的设置。工业上以采用全凝器为

好学近乎知，力行近乎仁，知耻近乎勇。——《中庸》
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主，以便于准却的控制回流比。塔顶分凝器对上升蒸气有一定的增浓作用，若后继装置使用

气态物料，则应用分凝器。 

总之，确定流程时要教全面合理的兼顾设备、操作费用、操作控制及安全等因素。  

2.2.2 操作压力的选择  

塔内操作压力的选择不仅牵涉到分离问题，而且与塔顶和塔底温度的选取有关。根据所

处理的物料性质，兼顾技术上的可行性和经济上的合理性来综合考虑，一般有下列原则： 

（1） 压力增加可提高塔的处理能力，但会增加塔身的壁厚，导致设备费用增加；压力

增加，组分间的相对挥发度降低，回流比或塔高增加，导致操作费用或设备费用增加。因此

如果在常压下操作时，塔顶蒸气可以用普通冷却水进行冷却，一般不采用加压操作。操作压

力大于 1.6MPa 才能使普通冷却水冷却塔顶蒸气时，应对低压、冷冻剂冷却和高压、冷却水

冷却的方案进行比较后，确定适宜的操作方式。 

（2）考虑利用较高温度的蒸气冷凝热，或可利用较低品位的冷源使蒸气冷凝，且压力提

高后不致引起操作上的其他问题和设备费用的增加，可以使用加压操作。  

三、 真空操作不仅需要增加真空设备的投资和操作费用，而且由于真空下气体体积增大，

需要的塔径增加，因此塔设备费用增加。 

2.2.3进料热况的选择 

进料状态有 5种，可用进料状态参数 q值来表示。进料为过冷液体：q＞1；饱和液体（泡

点）：q＝1；气、液混合物：0＜q＜1；饱和蒸气（露点）：q＝0；过热蒸气：q＜0。q 值增

加，冷凝器负荷降低而再沸器负荷增加，由此而导致的操作费用的变化与塔顶出料量D 和进

料量 F 的比值 D/F 有关；对于低温精馏，不论 D/F 值如何，采用较高的 q值为经济；对于高

温精馏，当 D/F 值大时宜采用较小的 q值，当 D/F 值小时宜采用 q值较大的气液混合物。如

果实际操作条件与上述要求不符，是否应对进料进行加热或冷却可依据下列原则定性判断： 

（1）进料预热的热源温度低于再沸器的热源温度，可节省高温热源时，对进料预热有

利，但会增加提馏段的塔板数； 

学而不知道，与不学同；知而不能行，与不知同。——黄睎
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（2） 当塔顶冷凝器采用冷冻剂进行冷却，又有比较低的冷量可利用时，对进料预冷有

利。 

泡点进料时的操作比较容易控制，且不受季节气温的影响；此外，泡点进料时精馏段和

提馏段的塔径相同，设计和制造时比较方便。进料热况的选择。 

2.2.4 加热方式的选择 

蒸馏大多采用间接蒸汽加热，设置再沸器。有时也可采用直接蒸汽加热，例如蒸馏釜残

液中的主要组分是水，且在低浓度下轻组分的相对挥发度较大时，宜用直接蒸汽加热，其优

点是可以利用压力较低的加热蒸汽以节省操作费用，并省掉见解加热设备。但由于直接蒸汽

的加入，对釜内液体起一定稀释作用，在进料条件和产品纯度，轻组分收率一定的前提下，

釜液浓度相应降低，故需要在提留段增加塔板以达到生产要求。 

2.2.5 回流比的选择 

影响精馏操作费用的主要因素是塔内蒸气量 V。对于一定的生产能力，即馏出量 D一定

时，V的大小取决于回流比。实际回流比总是介于最小回流比和全回流两种极限之间。由于

回流比的大小不仅影响到所需理论板数，还影响到加热蒸汽和冷却水的消耗量，以及塔板、

塔径、蒸馏釜和冷凝器的结构尺寸的选择，因此，适宜回流比的选择是一个很重要的问题。 

适宜回流比应通过经济核算决定，即操作费用和设备折旧费之和为最低时的回流比为适

宜回流比。但作为课程设计，要进行这种核算是困难的，通常根据下面 3种方法之一来确定

回流比。 

（1）根据本设计的具体情况，参考生产上较可靠的回流比的经验数据选定；   

（2）先求出最小回流比 R
m in

，根据经验取操作回流比为最小回流比的 1.1∽2倍，即 R

＝（1.1∽2）R
m in

； 

（3）在一定的范围内，选 5 种以上不同的回流比，计算出对应的理论塔板数，作出回

流比与理论塔板数的曲线，如图所示。当 R= R
m in

时，塔板数为∞；R＞R
m in

后，塔板数从无

古之立大事者，不惟有超世之才，亦必有坚忍不拔之志。——苏轼
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限多减至有限数；R继续增大，塔板数虽然可以减少，但减少速率变得缓慢。因此可在斜线

部分区域选择一适宜回流比。上述考虑的是一般原则，实际回流比还应视具体情况选定。 

2.3 精馏塔的工艺计算 

2.3.1 精馏塔的物料衡算  

（1） 原料液及塔顶、塔底产品的摩尔分率 

乙醇的摩尔质量     M
A
 = 78.11kg/mol 

水的摩尔质量       M
B
 = 92.13kg/mol 

 460.0
13.92/58.011.78/42.0

11.78/42.0





F
x  

      957.0
13.92/05.011.78/95.0

11.78/95.0





D
x  

  024.0
13.92/98.011.78/02.0

11.78/02.0





W
x  

（2）  原料液及塔顶、塔底产品的平均摩尔质量 

  68.9513.92*)46.01(11.78*46.0 
F

M  

  71.7813.92*)957.01(11.78*957.0 
D

M  

   79.9113.92*)024.01(11.78*024.0 
W

M  

（3）          物料衡算  

 原料处理量    76.40
68.95

3900


F

m

m

q
F  

 总物料衡算    F=D+W  40.76=D+W 

 苯物料衡算    
WDF
xxx

WDF     40.76*0.46=0.957D+0.024W 

 联立解得      D=19.05kmol/h        W=21.71kmol/h 

2.3.2 理论板层数 N
T
的求取 

甲醇—水属理想物系，可采用图解法求理论板层数。 

（1） 由手册查甲醇—水物系的气液平衡数据，绘出 X—Y图。 

（2） 求最小回流比及操作回流比。 

人人好公，则天下太平；人人营私，则天下大乱。——刘鹗
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         苯-甲苯的相对挥发度为 2.74 

     因 q=1   所以 460.0
Fq
xx  

  混合物的相平衡方程为

q

q

q x

x
y

)1(1 





   678.0

q
y  

  故最小回流比为  28.1
460.0678.0

678.0957.0
min












qq

qD

xy

yx
R  

  取操作回流比为  56.228.1*22
min

 RR  

取操作回流比为 

R = 2 R
min
 =2×1.18 = 2.56 

（3）求精馏塔的气、液相负荷 

L= R
 
D =2.86×19.05= 54.483 kmol/h 

V=（R+1）D=（2.86+1）×19.05 = 73.533 kmol/h 

L=L+F= 54.483+40.76 = 95.243 kmol/h 

V =V= 73.533 kmol/h 

（4） 求操作线方程 

精馏塔操作线方程为 

269.0719.0
156.2

957.0

156.2

56.2

11














 nn
D

nin
xx

R

x
x

R

R
y  

提馏段操作线方程 

     14.2
024.0460.0

024.0957.0












WF

WD

xx

xx

D

F
 

代入得  008.032.1
1

1/

1

/
1










 nwnn

xx
R

DF
x

R

DFR
y  

             

（5） 图解法求理论板层数 

采用图解法求理论板层数，如图所示。求解结果为 

总理论板层数  N
T
=14 

进料板位置    N
F
=7 

学而不知道，与不学同；知而不能行，与不知同。——黄睎
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2.3.3 实际板层数的求取 

精馏段实际板层数     N
精
=7/0.5=14 

提馏段实际板层数     N
提
=7/0.5=14 

2.3.4 精馏塔的工艺条件及有关物性数据的计算 

以精馏段为例进行计算 

（1） 操作压力计算 

塔顶操作压力         P
D
=101.3+4=105.3KPa 

每层塔板压降         △P=0.7Kpa 

进料板压力           P
F
=105.3+0.7×14=115.1KPa 

精馏段平均压力       P
m
=（105.3+115.1）/2=110.2KPa 

（2） 操作温度计算 

依据操作压力，由泡点方程通过试差法计算出泡点温度，其中乙醇、水的饱和蒸气压由安托

尼方程计算，计算过程略。计算 

进料板温度          t
F
=100℃结果如下： 

塔顶温度            t
D
=82.3℃ 

精馏段平均温度      t
m
=（t

D
+t

F
）/2=（82.3+100）/2=91.15℃ 

（3） 平均摩尔质量计算 

塔顶平均摩尔质量计算 

由 x
D
=y

1
=0.957 ,查平衡曲线，得 

x
1
=0.9001 

M
VDm
=0.957×78.11+（1-0.957）×92.13=78.71Kg/mol℃ 

M
LDm
=0.9001×78.11+（1-0.9001）×92.13=79.51 Kg/mol 

进料板平均摩尔质量计算 

由图解理论板，得 

志不强者智不达，言不信者行不果。——墨翟
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Y
f
=0.607 

查平衡曲线，得 

X
f
=0.385  

M
VFm
=0.607×78.11+（1-0.607）×92.13=83.62 Kg/mol 

M
LFm
=0.385×78.11+（1-0.385）×92.13=86.73 Kg/mol 

精馏段平均摩尔质量 

M
Vm
=（78.71+84.63）/2=81.67 Kg/mol 

M
Lm
=（79.51+86.73）/2=83.12 Kg/mol 

（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 

ρ
Vm  
=  ( p

m  
M
vm 
) / (

m
RT  )  

=（110.2×81.67 / 8.314×（91.15+273.15） ）  

= 2.97Kg/m3 

 2) 液相平均密度计算 

液相平均密度依下式计算，即 

1/ρ
Lm
=∑α

i
/ρ

i
 

塔顶液相平均密度的计算 

由 t
D
= 82.3℃ ，查手册得 

ρ
A
 =812.7 Kg/m3 

ρ
B
=807.9 Kg/m3 

ρ
LDm
=1 / (0.95/812.7+0.05/807.9) 

= 812.5 Kg/m3 

进料板液相平均密度的计算 

操千曲尔后晓声，观千剑尔后识器。——刘勰
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