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第十章 蒸馏

第一节 概述

一、什么是蒸馏？

二、蒸馏在工业生产中的应用          A

               B

         溶液（A+B）

                   加热

部分汽化

易挥发组分

难挥发组分获得高纯度产品；
获得粗馏分。
例如：

在酿酒业中饮料酒；
在石油炼制工业中，原油经蒸馏

后制取汽油、煤油、柴油等产品；

利用各组分挥发度的差异将液体混合物
加以分离的单元操作称为蒸馏。
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第一节 概述

三、蒸馏的分类

根据被蒸馏的混合物的组分数，可分为：



多元蒸馏

二元蒸馏
 

根据操作过程是否连续，可分为：



间歇蒸馏

连续蒸馏
 

根据操作压力，可分为









减压蒸馏

加压蒸馏

常压蒸馏

 

根据操作方式，可分为：









精馏

平衡蒸馏

简单蒸馏

 

说明：画圈的就是本
章要着重介绍的。

返回目录
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第二节二元物系的汽液相平衡

自由度数   2CF
2222 

在一定的压力下

在一定的温度下

            t, P, y

        A      B

            t,  x

         溶液（A+B）

                   加热

 Pxft ,

 Pygt ,

 xft 

 ygt 

   txgyPpB ,1 

 txfPypA ,  xfpA 
 xgpB 

二元物系汽液相平衡时，所涉及的变量有：
温度t、压力P、汽相组成y、液相组成x等4个。

----独立变量只有2个，
例如：x(y)、P；x、t
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第二节二元物系的汽液相平衡

 xft 

 ygt 

 xfpA 
 xgpB  具体函数关系还需实验测

定。
其中，理想物系的函数关

系式较为成熟。
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第二节二元物系的汽液相平衡

一、理想物系的汽液相平衡

 汽相为理想气体、液相为理想溶液的体系，称为  。

满足理想气体状态方程、道尔顿分压定律

P

p
y

P

p
yppP B

B
A

ABA 











BBB

AAA

xpp

xpp
0

0

 xfp A 
 xgpB 

1、理想溶液
在全部浓度范围内都服从拉乌尔定律的溶液称为理想溶液。
在组分A、B组成的理想溶液中，则有： BABBAA fff  

只有物性和结构相似，且分子大小也相近的物系才符合拉
乌尔定律，如苯－甲苯、甲醇－乙醇、烃类同系物组成的
溶液等等。

------拉乌尔（Raoult）定律 
 xft 

 ygt 
？

           

          pA    pB  

 

             xA 

             xB   t 

 

               加热 
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一、理想物系的汽液相平衡

0
Ap 、

0
Bp 仅与温度 t 有关，可采用实测数据或用安托因（Antoine）方

程进行推算：       
CT

B
Ap


0ln   

)1(00 xpxp BA 

00

0

BA

B

pp

pP
x






P

xp

P

p
y AA

0


00

0

BA

B

pp

pP




P

p A
0



2、理想物系的汽液相平衡关系：

BA ppP 对理想物系，汽相满足：











BBB

AAA

xpp

xpp
0

0  xft 

 ygt 

？
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一、理想物系的汽液相平衡

理想物系的t-x（y）相图：

  

  B 

                  t-y 

  t 

 

       t-x 

                          A 

 
   
   0        x 或 y        1 

P 一定  

泡点线

露点线

两相区

液相区

汽相区 杠杆原则：
力力臂 = 常数

1L 2L
即：液相量L1=汽相量L2

量 浓度差

露点线一定在泡点线上方。

00

0

BA

B

pp

pP
x






P

xp

P

p
y AA

0



             t, P, y 

        A      B 

 

            t,  x 

         溶液（A+B） 

 

            加热 

杠杆
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一、理想物系的汽液相平衡

P

xp

P

p
y AA

0



)1(00

0

xpxp

xp
y

BA

A




)1(
0

0

0

0

xx
p

p

x
p

p

B

A

B

A




令
0

0

B

A

p

p


x

x
y

)1(1 





)1(00 xpxp BA 
BA ppP 

----相对挥发度

对理想物系，相对挥发度与温度关
系不大，可近似认为与温度无关。

 xft 

 ygt 
-----理想物系的x-y相平衡关系 xfy 

转下页
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理想物系相平衡关系举例

             苯－甲苯物系的相对挥发度随温度的变化关系 

t, 0C 80.1 84 88 92 96 100 104 108 110.6 

0
Ap mmHg 760 856 963 1081 1210 1350 1502 1668 1783 

0
Bp mmHg 292 334 381 434 492 556 627 705 760 

 2.60 2.56 2.53 2.49 2.46 2.43 2.40 2.37 2.35 

 

对理想物系，相对挥发度与温度关
系不大，可近似认为与温度无关。

返回上页
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理想物系的 x-y 相图：

  

  

 

 

 

  

 y 

 

 

 

 

                  x 

         理想物系的 y-x 相图 

x

x
y

)1(1 





xy 
y

x

y

            t, P, y

        A      B

            t,  x

         溶液（A+B）

                   加热

因为yx

说明：

（2） 越远离1，也就愈
有利于蒸馏操作。

（1）相平衡曲线必落在对角
线的上方；Why？

0 1

1

----越大，相平衡曲线偏离
对角线愈远，表示达到汽液
相平衡时汽、液两相组成的
差异愈大。

大
小

x
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3、挥发度、相对挥发度

0

0

B

A

p

p


A

A
A x

p


B

B
B x

p


B

A




 
BB

AA

xp

xp


BB

AA

xy

xy
相对挥发度

显然对理想溶液，有：

x

x
y

)1(1 





什么是挥发度？

什么是相对挥发度？

对于纯液体，可以用蒸汽压 p0 表示其挥发度

对于混合液中的某一组分i，挥发度i 定义为:

0
AA p 0

BB p显然对理想溶液，根据拉乌尔定律有：
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3、挥发度、相对挥发度

一般地， 随总压升高而降低

正丁烷与正己烷混合物在不同压力下的汽液平衡图

理想物系，与温度可近
似认为与温度无关。

回忆：

影响的因素？

体系

温度

非理想物系，与温度有关。

压力

不同体系差别很大。
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x

x
y

)1(1 



 y 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                                 x 

思考：若＝1，相图如何画？
能否用普通蒸馏方法提纯？

＝1

A、B的挥发能力相同，即y＝x，
故不能用普通蒸馏方法分离提纯。
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二．非理想溶液的汽液相平衡

此时， BABBAA fff  











BBB

AAA

xpp

xpp
0

0

                            pA
0

           P

  pB
0

    0        xA （xB）      1

AAA xpp 0 ， BBB xpp 0

如甲醇－水、乙醇－水、苯－乙醇等。

分子间力的改变会
引起溶液对拉乌尔定
律的偏差，其中氢健
的影响较大。水分子
中的氢键尤其强。




负偏差溶液

正偏差溶液
非理想溶液：

与拉乌尔定律有偏差的溶液称为～。

1、正偏差溶液
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二．非理想溶液的汽液相平衡

t-x

t-y

极大正偏差溶液：有最低恒沸物 x＝0.895（摩尔分率）

乙醇 水 乙醇-水恒沸物

78.3℃ 100℃ 78.15℃
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二．非理想溶液的汽液相平衡

AAA xpp 0 ， BBB xpp 0

如硝酸－水、氯仿－丙酮等物系

                            pA
0

           P

  pB
0

    0        xA （xB）       1

2．负偏差溶液
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二．非理想溶液的汽液相平衡

t-y

t-x

极大负偏差溶液：有最高恒沸物

t-y
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二．非理想溶液的汽液相平衡

          101.3kPa 下乙醇－水物系的相对挥发度随组成的变化关系 

x 0.02 0.10 0.20 0.35 0.50 0.65 0.75 0.894 

y 0.175 0.43 0.525 0.595 0.657 0.725 0.785 0.894 

α 10.4 6.79 4.42 2.73 1.92 1.42 1.20 1.00 

 

非理想物系的相平衡关系方程仍可用式
x

x
y

)1(1 





但 不再是常数。例如：

非理想物系的相平衡关系通常要由实验测定。
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第三节 蒸馏方式








精馏

平衡蒸馏

简单蒸馏

 

 

              

                  

 

                      

 

                        

             

   

           加热 

 

t 

 

B 

 

 

 

 

       A 

 

          x2       x1         

              x 或 y 

一、简单蒸馏

Dx

1、流程及特点

间隙、不稳定

分离程度不高

特点：

DD xW
x

y

11 xW 22 xW
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一、简单蒸馏

 

t 

 

B  

 

 

 

 

       A  

 

          x 2       x 1          x D  

              x 或 y  

 

 

              

                  

 

                       

 

                       W D, xD 

W 1,x1        

   

           加热  

x2









DD

D

xWxWxW

WWW

2211

21

   1212 xxWxxW DD 

2．简单蒸馏的计算

(1)宏观物料衡算：

个方程2

个未知数3

杠杆

---杠杆原则

W 2

杠杆原则本质
上就是物料衡
算关系。

还需一个方程！
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一、简单蒸馏
 

 

              

                  

 

                       

 

                       W D, xD 

W 1,x1        

   

           加热  

x2

W 2

个未知数3xdWWdxWxdydW  )(

WdxdWxy  )(

xy

dx

W

dW


  


1

22

1
ln

x

x xy

dx

W

W

经微分时间段d 后，蒸出的釜液量
为dW。

对易挥发组分在d 时间内作物料衡
算，有：

（2）微分物料衡算式：

对理想物系
x

x
y

)1(1 





xW

ydW

设某一时刻釜液量为W，kmol，组成
为x，与之平衡的汽相组成为y。
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一、简单蒸馏

个方程2

)1(

)1(
lnln

22

11

22

11

xW

xW

xW

xW




 

残液中易挥发组分的摩尔数

原料液中易挥发组分的摩尔数 原料液中难挥发组分的摩尔数

残液中难挥发组分的摩尔数

2

1

2

1 lnln
B

B

A

A
即  

 

              

                  

 

                      y 

 

            x          W D, xD 

W 1,x1        

   

           加热  









DD

D

xWxWxW

WWW

2211

21

个方程1

个未知数3作业：
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二、平衡蒸馏

                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

 

t 

 

B 

 

 

 

 

       A 

 

          xW     xF          yD 

              x 或 y 









精馏

平衡蒸馏

简单蒸馏

又称闪蒸

1、流程及特点

连续、稳定

分离程度不高

特点：
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二、平衡蒸馏








DWF VyLxFx

VLF

相平衡关系：
W

W
D x

x
y

)1(1 





                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

3个未知数：V（或L）、yD、xW

   FDWF xyVxxL 
杠杆原理：

2．平衡蒸馏的计算

 

t 

 

B 

 

 

 

 

       A 

 

          xW     xF          yD 

              x 或 y 

总物料衡算：

个方程2

个方程1

F

L
q 液相分率

F

V
f 汽相分率
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二、平衡蒸馏

 

 

              

                  

 

                P     

 

                       WD, xD 

W1,x1        W2,x2,t2    

      

           加热 

                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

思考：在操作压力、原料相同的条件下（F=W1，x1=xF )，若平衡蒸
馏的操作温度与简单蒸馏的最终温度相同（t＝t2）。则简单蒸馏与
平衡蒸馏相比：
分离效果孰好（比较xD、 yD）？
产品量孰大（比较WD、 V）？
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t 

 

B 

 

 

 

                             

       A 

 

          x2       x1         xD 

              x 或 y 

 
2

211

xx

xxW
W

D
D 




 
2

211

xy

xxW
V

D 











DD

D

xWxWxW

WWW

2211

21简：









DW VyLxxW

VLW

11

1
平： VWD 

x1=xF

答：由图上的得：简单蒸馏分离效果好；

简

平

DD xy 显然

Dy

由杠杆原理作图得简单蒸馏产量小，

DD xy 

Wxx 2

或如下计算也可得此结论。

思考：在操作压力、原料相同的条件下（F=W1，x1=xF )，若平衡蒸馏的操作温
度与简单蒸馏的最终温度相同（t＝t2）。则简单蒸馏与平衡蒸馏相比：
分离效果孰好（比较xD、 yD）？ 产品量孰大（比较WD、 V）？
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                      y

            x          WD, xD

W1,x1 

   加热

        简单蒸馏

                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

             平衡蒸馏

为什么利用多次简单蒸馏或多次平衡蒸馏
操作实现物系的高纯度分离是不经济的?

              

                  

                      y

            x          WD, xD

W1,x1 

   加热

        简单蒸馏

                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

             平衡蒸馏

              

                  

                      y

            x          WD, xD

W1,x1 

   加热

        简单蒸馏

                    V yD

                  P

F xF                        t

高温

高压

                         L xW

             平衡蒸馏

能耗大！
设备投资大！
产品量小！

冷
凝

冷
凝

冷
凝

冷
凝

经过多
次简单
蒸馏，
可得到
高纯度
的A

经过多
次平衡
蒸馏，
可得到
高纯度
的A
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那么，如何经济地将混合物进行高纯度的分离呢？
请看下面这种分离方式。
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三、平衡级和精馏原理

离开时，汽液两相达到了平衡，

1．平衡级定义 又称接触级

接触级

x0   t0  L
饱和液相

饱和汽相y0   T0  V

要求T0 >t0

y  V t

x  L t

B

A

0yy 

0xx 

t

x y

t-y

t-x

B
T0

t0 A

y0 x0

分离场所

因为T0 >t0，饱和汽相
传热给饱和液相，使A、
B汽化，同时自身冷凝。

使不平衡的汽液两相（汽相温度
高、液相温度低）接触

经过足够长时间充分接触，

这个过程称为平衡级。
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三、平衡级和精馏原理

可见，经过一个平衡级后，易挥发组分A从液相转移到
了汽相，同时难挥发组分B从汽相转移到了液相。即汽相
浓度得到提浓，而液相浓度得到减浓。而整个过程并不需
要外部提供能量。

x0   t0  L
饱和液相

y0   T0  V

要求T0 >t0

y  V t

x  L t

B

A

0yy 

0xx 

t

x y

t-y

t-x

B
T0

t0 A

y0 x0

分离场所
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三、平衡级和精馏原理

  

   x0   t0       y  t

    L           

         

               

   t, x          y0  T0

                  V

进料

釜液

馏出液
精
馏
段

提
馏
段

冷凝器

再沸器

理论板(平衡级)

回流

加料板

精馏是利用
回流手段、经
过多次平衡级，
使物系实现高
纯度分离的操
作。

2．精馏原理及流程

平衡级

  

         

  

平衡级

  

         

  

平衡级

汽相

汽相液相

液相

高纯度A

高纯度B返回目录
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第四节 二元连续精馏的分析与计算

D, xD

W, xW

F, xF

计算项目：
塔顶（或塔底）产量和浓度
塔内物流量L、V、L、V 
回流量L0塔板数或填料层高度
进料位置
塔径

L V

L V 

0L
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第四节 二元连续精馏的分析与计算

一、全塔物料衡算

D, xD

W, xW

F, xF








WDF WxDxFx

WDF

易挥发组分回收率： %1001 
F

D

Fx

Dx


难挥发组分回收率： %100
)1(

)1(
2 





F

W

xF

xW


可解出两个变量。
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第四节 二元连续精馏的分析与计算

D, xD

W, xW

F, xF

L V

L V 

  饱和液相

   x0   t0       y  t

    L           V 

         

               饱和汽相

   t, x          y0  T0

    L            V

B

A

A
B

AN

BN

------若组分A、B的摩
尔（或质量）汽化潜
热接近，则NA=NB。于
是，精馏段（或提馏
段）汽（或液）流率
沿塔不变。
这样精馏段（或提馏
段）就可列出一个通
用的物料衡算式。

V

L

二、精、提馏段物料衡算

计算前提：恒摩尔（或质量）流假定
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二、精、提馏段物料衡算

D, xD

F, xF V,yn+1 L,xn








 Dnn DxLxVy

DLV

1

Dnn x
V

D
x

V

L
y 1

令
D

L
R 








DRV

RDL

)1(

111 



 R

x
x

R

R
y D

nn

n

1

L

1、精馏段操作线方程

---回流比

---精馏段操作线方程

---精馏段操作线方程

泡点回流

（泡点回流）
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1、精馏段操作线方程

D, xD

F, xF
V,yn+1 L,xn

n

1
 

t 

 

B 

 

 

 

 

       A 

 

                x 或 y 

L xDV

V y1

泡点回流

y1

思考：如图，塔顶冷凝器为全凝器，那么
回流液浓度与xD有何关系？
进全凝器的汽相浓度与离开第一块板浓度
有何关系？与xD有何关系？
对全凝器作物料衡算，会得到什么结果？

全凝器冷凝

＝xD

DLV 
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1、精馏段操作线方程

111 



 R

x
x

R

R
y D

nn

y 

 xD                            a 

      

 

 

 

 

 

 

 

 

   0            X           xD xn

yn+1
n

xn
yn+1

---精馏段操作线方程
过点a（xD、xD）、斜率小于1的直线

操作点
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1、精馏段操作线方程

操作线斜率大，意味着
经过一块理论板后，汽相
的增浓程度变大，液相的
减浓程度变大。故操作线
斜率大对精馏段的分离是
有利的。

 

 y                             

  xD                           a 

 

 

 

                     

                      xn-1 yn 

                  

                   n 

                     xn    yn+1 

   0                         xD 
xn

yn+1

yn

xn-1

汽相
增浓
程度

液相减浓
浓程度

111 



 R

x
x

R

R
y D

nn

思考：操作线斜率大，对精馏
是否有利？
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二、精、提馏段物料衡算 

 

xm+1 

L, xM 

V,yW 

ym 

V L 

xm-1 

W, xW 

xm 

m+1 

m 
ym+1 

 








 Wmm WxyVxL

WVL

1

V

Wx
x

V

L
y W

mm 





1

2．提馏段操作线方程

物料衡算得：

----提馏段的操作线方程
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2．提馏段操作线方程

 

t 

 

B 

 

 

 

 

       A 

 

       xW        xM     yW   

思考：如图，塔底为再沸器，那么
塔釜排出液浓度xM与xW有何关系？
离开再沸器的汽相浓度yW与进入塔底第一块板
的汽相浓度有何关系？
离开塔底第一块板的液相浓度与xM有何关系？
对再沸器作物料衡算，会得到什么结果？

再沸器

 

 

xm+1 

L, xM 

V,yW 

ym 

V L 

xm-1 

W, xW 

xm 

m+1 

m 
ym+1 

 

yW
xM
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2．提馏段操作线方程

y 

 xD                            a 

      

 

 

 

 

 

 

xW        b 

 

  0  xW                     xD 

V

Wx
x

V

L
y W

mm 





1

与精馏段类似，斜率
小，远离平衡线，塔
板的分离能力高，对
精馏有利。

----提馏段的操作线方程

过点b（xW、xW）、斜率>1的直线








 Wmm WxyVxL

WVL

1
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V

Wx
x

V

L
y W

mm 





1 ----提馏段的操作线方程

问题1：L、V如何计算？
问题2：与精馏段L、V有何关系？

为了回答上述问题，需对进料进行讨论。
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       P一定

  B

                  t-y

 t

       t-x

                          A

  

   0                     1

(a)过冷液体       (b)饱和液体      (c)汽液混合物     (d)饱和蒸汽      (e)过热蒸汽

V L

LV

F

}

V L

LV

F
{V L

LV

F

{

V L

LV

F

{

}

V L

LV

F

}

 V >V， L >L   V =V， L >L    V <V， L >L   V <V， L =L   V <V， L <L

























露

露

露泡

泡

泡

过热蒸汽：

饱和蒸汽：

饱和液、汽混合物：

饱和液体：

过冷液体：

五种进料热状况

tt

tt

ttt

tt

tt

F

F

F

F

F

3、进料热状况的影响及加料线方程
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3、进料热状况的影响及加料线方程

 

V, iV L, iL 

 

L, iL V, iV 

F, iF 

VVLL iiii  ，近似认为

( ) ( )F L VFi L L i V V i    

)())(( FVLV iiFiiLL 

LLFVV 

  ViLLF 

对加料板作总物料衡算和热量衡算：








VLVLF ViiLiVLiFi

VLVLF

LV

FV

ii

ii

F

LL






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3、进料热状况的影响及加料线方程

进料的千摩尔汽化潜热

量态变为饱和蒸汽所需热每千摩尔进料从进料状


q








FqVV

qFLL

)1(

LLFVV 

 

V, iV L, iL 

 

L, iL V, iV 

F, iF 

LV

FV

ii

ii

F

LL







----进料热状况参数

问题1：L、V如何计算？
问题2：与精馏段L、V有何关系？
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(a)过冷液体       (b)饱和液体      (c)汽液混合物     (d)饱和蒸汽      (e)过热蒸汽

V L

LV

F

}

V L

LV

F
{V L

LV

F

{

V L

LV

F

{

}

V L

LV

F

}

























0

0

10

1

1

qtt

qtt

qttt

qtt

qtt

F

F

F

F

F

，过热蒸汽：

，饱和蒸汽：

，饱和液、汽混合物：

，饱和液体：

，过冷液体：

五种进料热状况

露

露

露泡

泡

泡

q＝液相分率 








FqVV

qFLL

)1('

'

 V >V， L >L   V =V， L >L    V <V， L >L   V <V， L =L   V <V， L <L

LV

FV

ii

ii

F

LL
q








'

五种进料情况：
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3、进料热状况的影响及加料线方程

)()(

)(

WD WxDxxLL

yVV




11 





q

x
x

q

q
y F

 

xD 

a 

c 

xW x 

b 

xF 

f 

加料线方程----q线方程

DDxLxVy 

WWxxLyV 

前面推导已得：








FqVV

qFLL

)1(

----q线方程

过点f（xF、xF）的直线

d5

d4

d3

d2

d1

q<0

q=0

0<q<1
q=1

q>1
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3、进料热状况的影响及加料线方程

d5

q<0

xD

a

c

xW x

b

xF

f
q=0

0<q<1

q=1
q>1

d4

d3

d2

d1








FqVV

qFLL

)1('

'

影响到再沸器的热负荷

进料热状况的影响：

影响到提馏段传质推动力

q越小，提馏段操作线

越靠近平衡线。

q越小，V越小。
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三、理论塔板数N的计算

理论板数的求取方法：









捷算法

图解法

逐板法
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三、理论塔板数N的计算

 

 

yN-1 

D, xD 
y1 

y2 

L, xD 

x1 

xn yn+1 

V L 

1 

2 

n 

x2 

yn 

V, y1 

xN-1 

xm+1 

L, xN-1 

V,yW 

ym 

V L 

xm-1 

W, xW

 

m+1 

m 
ym+1 

N-1 

N 

xm 

F, xF 
N1+1 

N1 
xN1 

相平衡方程：     
x

x
y

)1(1 





精馏段操作线方程： 
111 




 R

x
x

R

R
y D

nn

提馏段操作线方程： 
WL

Wx
x

WL

L
y W

mm 



 ''

'
1

1yxD 

精
馏
段
板
数
N1

块

21 11    NN yx 提操作线相

全
塔
理
论
板
数
N-1
块

提馏段板数(N－1－N1)块 

1、 逐板法
xD

yN

21 yx  精操相从第一块板开始，

32 yx  精操相
dNN xxy   11 11

相精操
①

② 精馏段计算结束

32 11    NN yx 提操作线相

WNNNN xxyxy  
相提操相

11

N1

N1+1 N1+2

再沸器N-2 N-1
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三、理论塔板数N的计算

 

1 

y 

a 

b 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

理论板数的图解  

（1） 作出精、提操作
线、q线；

2．图解法 --麦卡勃-蒂列（Mccabe-Thiele）法，简称M-T法

（2）从点a开始在平
衡线和精馏段操作线
之间画阶梯；

当梯级跨过点d时，
就改在平衡线和提馏段
操作线之间画阶梯，直
至梯级跨过点b为止。
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三、理论塔板数N的计算

注：
理论板数可以是非整数。
要扣除再沸器。

 

1 

y 

a 

b 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

理论板数的图解  

（3）所画的总梯
级数－1(再沸器)＝
理论塔板数；

跨过点d的那块
板就是加料板，其
上的梯级数为精馏
段的理论塔板数。

理论板11.8块
其中精馏段5.7块，
提馏段板数=11.8-5.7=6.1块，
加料板在第6块。

梯级数共计12.8个
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1 

0 

0.2 

0.4 

0.6 

0.8 

1 

0 0.2 0.4 0.6 0.8 
x 

 

a 

b 

c 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

 

y1

x1

y2

为什么一个梯级代表一块理论板？

 

yN-1 

D, xD 
y1 

y2 

L, xD 

x1 

xn yn+1 

V L 

1 

2 

n 

x2 

yn 

V, y1 

xN-1 

xm+1 

L, xN-1 

V,yW 

ym 

V L 

xm-1 

W, xW 

 

m+1 

m 
ym+1 

N-1 

N 

xm 

F, xF 
N1+1 

N1 
xN1 

xD

M-T法与逐板法本质上是相同的。
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1 

0 

0.2 

0.4 

0.6 

0.8 

1 

0 0.2 0.4 0.6 0.8 

 

a 

b 

c 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

D,
xD

W, xW

F, xF

最佳位置进料

M-T法：当梯级跨过点d时，就改在平衡线和提馏段操作线之间画阶梯

dNN xxy   11 11

相精操
精馏段计算结束逐板法：回忆：

Why?
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0 

0.2 

0.4 

0.6 

0.8 

1 

0 0.2 0.4 0.6 0.8 

 

1 
a 

b 

c 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

14 

D, xD

W, xW

F, xF

非最佳位置进料与最佳进料的比较：如进料口下移3块板

非最佳位置进料比最佳位置进料所需的理论板数多!

注意：比较最佳位
置进料与非最佳位
置进料时的这段区
域的梯级画法。



56/143

 

1 

0 

0.2 

0.4 

0.6 

0.8 

1 

0 0.2 0.4 0.6 0.8 

 

a 

b 

c 

d 

f 

xF xW xD 

8 

10 

2 

4 

6 

3 

7 

9 

11 

5 

12 
13 

14 

D, xD

W, xW

F, xF

非最佳位置进料与最佳进料的比较：如进料口上移1块板

非最佳位置进料比最佳位置进料所需的理论板数多!

注意：比较最佳位
置进料与非最佳位
置进料时的这段区
域的梯级画法。
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最佳位置进料

由于最佳位置进料可以节省理论板数，故工业设计
中都采用该进料方式进行设计。
但在实际生产中，不一定是在最佳位置进料下操作

的。

为简单起见，如果没有特殊说明，本教材中
讨论的对象均属于最佳位置进料。

作业：
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四、塔板效率与实际塔板数

n

xn-1

yn+1

yn

xn

1 
a 

d 

2 

4 

6 

3 

7 

5 




全塔效率

单板效率
塔板效率

实际塔板上，由于汽液接触时间不可能无限长，因此，离
开的汽液两相浓度不可能达到相平衡。一般用板效率表示实
际板与理论板的接近程度。
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四、塔板效率与实际塔板数

n

xn-1

yn+1

yn

xn




全塔效率

单板效率
塔板效率

汽相理论增浓程度

汽相实际增浓程度
mVE

1

1










nn

nn

yy

yy

yn*

*1

1

nn

nn

xx

xx








液相理论减浓程度

液相实际减浓程度
mLE

xn*
说明： 
（1）EmV(n)和 EmL(n)不
一定相等， 
（2）一般情况单板效率

小于 1，特殊情况它们会

大于 1，通常出现在塔径

较大的精馏塔中。 

1．单板效率EmV、EmL

也称默弗里（Murphree）板效。其定义为：

---汽相默弗里板效

----液相默弗里板效
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四、塔板效率与实际塔板数



全塔效率

单板效率
塔板效率

2．全塔效率E0

又称总板效率，其定义为：

eN

N
E 

实际板数

理论板数
0

其值一定小于1，多数在0.5～0.7之间。

D, xD

W, xW

F, xF
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四、塔板效率与实际塔板数
D, xD

W, xW

F, xF

E0与Em数值上相等吗？___________

E0大，则Em一定大吗？————————

但反过来，Em大，则E0一定大吗？—————

不一定相等；

一定

这是因为，板和板之间传质会相互影响，
可能存在着各种不利的操作现象，如漏液、雾
沫夹带、液泛等（详见第十一章）。

这是因为，全塔效率不仅和单板效率有关，
还和板间相互影响有关。

n

xn-1

yn+1

yn

xn

不一定

思考：从下面几方面思考单板效率Em与全塔效
率E0有何关系？
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四、塔板效率与实际塔板数

思考：影响塔板效率的因素？

流动状况：汽、液相的流速
物性参数：主要为汽液两相的物
性如密度、黏度、表面张力、相对
挥发度、扩散系数等；
塔板结构参数：主要为塔板的结
构，如塔板型式、板间距、板上开
孔和排列情况等；
操作参数：温度、压力等。

n

xn-1

yn+1

yn

xn

与影响HOG的因素相同

作业：
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五、回流比的影响及选用








DRV

RDL

)1(








FqVV

qFLL

)1('

'

111 



 R

x
x

R

R
y D

nn

''

'
1 V

Wx
x

V

L
y W

mm 

为什么要讨论这个问题呢？

• 在前面介绍的计算中，是以已知回流比R为前提的。因
此，需要知道如何获取R。

 R=L/D，若R值取大些，意味着塔顶产量D小，从
经济上是不合算的。因此，希望R要小。但是，R
最小是否有限制呢？
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五、回流比的影响及选用

y

 xD                            a

      

xW        b

  0  xW                     xD

                             

 

费用 

                             

 

                           设备费 

 

 

     Rmin                  

理想物系

D一定时，若R，

L，V ，V 

N

能源费

总费用

Ropt

冷却剂、加热剂用量

，设备费

，能源费

总费用不
一定小








DRV

RDL

)1(








FqVV

qFLL

)1('

'

反之，若R，N，设备费，但是，V， V，冷却剂、加热剂用
量，能源费，总费用也不一定小。

因此，应有一个最适宜的Ropt，使
总费用最小。
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五、回流比的影响及选用

                             

 

费用 

                             

 

                           设备费 

 

 

     Rmin                  

  min2~1.1 RRopt 

能源费

总费用

Ropt

1、如何确定Ropt？

一般根据生产经验，取

2、什么是Rmin？
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五、回流比的影响及选用
 

 

最小回流比操作情况的分析 

xe 

a 

ye 

xD xW 
xF 

e 

d 

f 

b 

 xe ye 

xe     ye

为完成某一分离任
务，所需的理论塔板
数为无穷多时的回流
比称为最小回流比。

理想物系

2、什么是Rmin？

理想物系：
如图，四线交于

一点e（称为恒浓点
或夹紧点）。即恒浓
点在进料板处。

恒浓区

恒浓点
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五、回流比的影响及选用
 

 

最小回流比操作情况的分析 

xe 

a 

ye 

xD xW xF 

 
 

e 

 

d 

f 

b 

恒浓点 

恒浓区

 xe ye 

xe     ye

理想物系

最小回流比只对设计型有意义。

思考：当操作中选用的回流比
比设计时的最小回流比还要小
时，塔能否操作？将出现什么
现象？

塔能操作，只不过此时达不到
指定的分离要求。
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五、回流比的影响及选用

eD

eD

xx

yx






ee

eD

xy

yx
R




min

 

 

最小回流比操作情况的分析 

xe 

a 

ye 

xD xW xF 

 
 

e 

 

d 

f 

b 

恒浓点 

恒浓区

 xe ye 

xe     ye

理想物系

如何求取Rmin？

理想物系：如图

1min

min

R

R
精线斜率＝
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五、回流比的影响及选用

如何求取Rmin？

非理想物系：如图

y

x

e

dD

dD

xx

yx

R

R





 1min

min

y

x

e
恒浓区在
精馏段 恒浓区在

提馏段

非理想物系 非理想物系

d
d

恒浓点

恒浓点
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五、回流比的影响及选用


D

L
R

y 

 xD                         a 

      

 

 

 

 

 

 

xW        b 

 

  0  xW                     xD 

操作线 

y1

y2

L, xD

x1

x2

xN-1

L, xM

yN-1

V

V

D=0

L=V

3、 全回流和最少理论板数Nmin

Dnn x
V

D
x

V

L
y 1

''

'
1 V

Wx
x

V

L
y W

mm 

F

W

Rmin是R的下限，那么R的上限呢？

特点：

①操作线与对角线重合，
精、提操作线均为：

xy 
，Nmin

----全回流

②理论板数最少

L=V =L
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五、回流比的影响及选用

WD 

FD 1

1

min
lg

lg

1 





























 FA

B

DB

A

x

x

x

x

N

Nmin的求取方法： 同N的求解方法----逐板法、图解法

lg

lg

min





























 WA

B

DB

A

x

x

x

x

N （包括塔釜）

特别地，对理想物系，逐板计算可得：

------芬斯克（Fenske）方程

精馏段所需的最少理论板数
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习题课

 

 

x

x
y

)1(1 












WDF WxDxFx

WDF

111 



 R

x
x

R

R
y D

nn

''

'
1 V

Wx
x

V

L
y W

mm 





图解法

逐板法

11 





q

x
x

q

q
y F

公式：








DRV

RDL

)1( 






FqVV

qFLL

)1('

'

全塔物料衡算

操作线方程

相平衡关系

理论塔板数N的计算
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习题课

D
xD=0.95

W, xW

F
xF=0.45

95.0

R=1.5Rmin

=2.5




操作型

设计型

设计型问题举例

【例1】组成为xF=0.45的原料以汽液
混合状态进入精馏塔，其中汽液摩尔
比为1:2，塔顶xD=0.95（以上均为摩
尔分率），塔顶易挥发组分回收率为
95%，回流比R=1.5Rmin，塔釜间接
蒸汽加热，相对挥发度=2.5 。试求：
（1）原料中汽相和液相组成；
（2）列出提馏段操作线方程。

汽液摩尔比为1:2
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设计型问题举例















e

e
e

ee

x

x
y

xy

5.11

5.2

45.0
3

2

3

1

xe=0.375
ye=0.6

汽液摩尔比为1:2

D
xD=0.95

W, xW

F
xF=0.45

95.0

R=1.5Rmin

=2.5

【解】（1）原料中汽相和液相组成

 

t 

 

B  

 

 

 

 

       A  

 

         xe    xF          y e 

设原料中汽相组成为ye ，液相组成为xe ，则

 













e

e
e

Fee

x

x
y

xxy

11

3

2

3

1




11 





q

x
x

q

q
y F

----物料衡算

----相平衡
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设计型问题举例

汽液摩尔比为1:2

D
xD=0.95

W, xW

F
xF=0.45

95.0

R=1.5Rmin

=2.5

   FqDR

qFRD

V

L

11 






3

2
q

95.0
F

D

Fx

Dx

ee

eD

xy

yx
R




min

334.2

   
47.1

1
3

2
45.0334.3

3

2
45.0334.2

11








 









q
F

D
R

q
F

D
R

V

Wx
x

V

L
y w









（2）列出提馏段操作线方程

 






FqDRV

qFRDL

)1(1'

'

556.1
375.06.0

6.095.0







 

 

最小回流比操作情况的分析 

xe 

a 

ye 

xD xW xF 

 
 

e 

 

d 

f 

b 45.0
95.0

45.0
95.0 

F

D

min5.1 RR 



76/143

设计型问题举例

V

Wx
x

V

L
y w







 0193.047.1  x

1
F

w

F

D

Fx

Wx

Fx

Dx
05.0

F

w

Fx

Wx

     

0193.0
1

3
2

45.0334.3

45.005.0

11

05.0

11

05.0














q

F

D
R

x

FqDR

Fx

V

Wx FFw

作业：
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操作型定性分析举例

操作条件包括：
进料状况（F、xF、q）
 R
操作压力P
操作温度T
冷凝器热负荷V
再沸器热负荷V
D、W

D, xD

W, xW

F, xF

习题课



操作型

设计型
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操作型定性分析举例

【例2】一操作中的常压连续精馏塔分离某混合液。现保持
回流液量和进料状况（F、xF、q）不变，而减小塔釜加热
蒸汽量，试分析xD、xW如何变化？

快速分析法
作图+排除法

建议：
类似吸收章，首先推荐使用“快速分析法”；如果此

法不行，再使用“作图＋排除法”。
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x 

y 

操作型定性分析举例

V

L

V

L



FqVV )1(  ，F、q 不变 

qFLL  ，F、q、L不变， L不变，而V

回流液量和进料状况（F、xF、q）不变，而减小塔釜加热蒸汽量

解法一：快速分析

xD变大

xW变大

此法的依据是：
精馏段操作线斜率L/V越小，越靠近平衡线，

对精馏分离越不利，会导致xD变小；
提馏段操作线斜率L/V 越大，越靠近平衡

线，对精馏分离越不利，会导致xW变大。

而L不变

V

快速分析法
作图+排除法
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操作型定性分析举例

 

x 

y 
作图，得N，与N不变这个

前提相矛盾。故假设不成立。

回流液量和进料状况（F、xF、q）不变，而减小塔釜加热蒸汽量

解法二：作图+排除法

假设xD不变 、假设xD变小

快速分析法
作图+排除法

故xD只能变大

V

L

V

L


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操作型定性分析举例

回流液量和进料状况（F、xF、q）不变，而减小塔釜加热蒸汽量

解法二：作图+排除法

快速分析法
作图+排除法

V

L

V

L

  

x 

y 
至于xW，也用作图＋排除法

推知，只能变大。
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操作型定性分析举例
快速分析法
作图+排除法

R 不变，
1


R

R

V

L
不变，

D、R、q 和 F 不变， 

FqDR

qFRD

V

L

)1()1( 






不变， 

【练习】一操作中的常压连续精馏塔分离某混合液。现保持
塔顶馏出液量D、回流比R、进料状况（F、xF、q）不变，
而减小操作压力，试分析xD、xW如何变化？

【解】

快速分析法：不能用
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操作型定性分析举例
快速分析法
作图+排除法

V

L
不变， 

V

L


不变 

P 

【练习】一操作中的常压连续精馏塔分离某混合液。现保持
塔顶馏出液量D、回流比R、进料状况（F、xF、q）不变，
而减小操作压力，试分析xD、xW如何变化？

【解】作图+排除法：

 

x 

y 

假设xD不变、假设xD变小

作图，得N，与N不变这个前
提相矛盾。故假设不成立。

故xD只能变大，xW变小。








WDF WxDxFx

WDF
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作业：
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操作型计算举例

                                

    F,xF           

                         D,xD 

           1           

       

  

 

                 W, xW 

【例3】如图所示的精馏塔由一只蒸馏
釜及一层实际板组成。料液由塔顶加
入，进料热状况参数 q=1， xF=0.20
（摩尔分率，下同）。今测得塔顶易
挥发组分的回收率为80%，且xD=0.30，
系统相对挥发度为3.0。试求：
（1）残液组成xw；
（2）该层塔板的液相默弗里板效EmL。
设蒸馏釜可视为一个理论板。

q=1，xF=0.20

xD=0.30

＝80％

=3.0

实际板

理论板



86/143

操作型计算举例

                                

    F,xF           

                         D,xD 

           1           

       

  

 

                 W, xW 

q=1，xF=0.20

xD=0.30

＝80％

=3.0

实际板

















%80
F

D

DF
W

Fx

Dx
DF

DxFx
x

533.0
F

D

0859.0
533.01

3.0533.020.0

1











F

D

x
F

D
x

x
DF

W

【解】（1）残液组成xw
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操作型计算举例 *1

1

nn

nn
mL xx

xx
E









  1

1*
1 1 y

y
x






533.0
F

D

                                

               

                         D 

                       

       

  

 

                 W, xW 

y1

x1
yw

  22.0
0859.00.21

0859.00.3

11









w

w
w x

x
y




FqFLL    DVFqVV  1

（2）该层塔板的液相默弗里板效EmL

q=1，xF=0.20

xD=0.30

0752.0876.1 1  x
V

Wx
x

V

L
y w

w 





 1 D

DxFx
x

D

F DF  1

157.0
876.1

0752.022.0

876.1

0752.0
1 





 wy

x
xW=0.0859

=3.0

*
1

1

xx

xx

F

F






xF
＝xD

125.0
3.00.20.3

3.0





%3.57
125.02.0

157.02.0
*
1

1 








xx

xx
E

F

F
mL
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操作型计算举例

【例4】某连续操作精馏塔如
图所示，已知料液摩尔组成
xF=0.2，料液以饱和液体状
态直接加入塔釜，塔顶设全
凝器，全塔共两块理论板
（包括塔釜），塔顶摩尔采
出率D/F=1/3，回流比R=1，
泡点回流，此条件下物系的
相平衡关系可表示为y=4x，
试计算xW=?

                                

             

                   D,xD 

        1                 

 F    

  

 

              W, xW 

xF=0.2

D/F=1/3

R=1

y=4x

饱和液体

理论板
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 

3

1
3

1
12.01 WWF

WFWF
D

x

F

D

x
F

D
x

D

xDFFx

D

WxFx
x







 








 









Wx26.0 

Wxy 42 

Dn
D

nn xx
R

x
x

R

R
y 5.05.0

111 







DD

D

D

xxxy

x
y

x

xy

625.05.05.0

25.0
4

12

1
1

1







WD xx 4625.0 

y=4x








WDF WxDxFx

WDF【解】

------（1）

逐板法：

-----（2）

解式1、2得： 0714.0Wx

                                

             

             R=1  D/F=1/3 

         1   y1             

q=1     x1    y2 

xF=0.2   2 

 

           W, xW 

理论板
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作业：

返回目录
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六、理论板数的捷算法







捷算法

图解法

逐板法

（N、Nmin均包括再沸器在内）

当R=Rmin时，N=
当R=时， N=Nmin
似乎，R与N之间存在一一对应关系。

吉利来关联图

)1(75.0 5668.0XY 

1
min





R

RR
X

1
min





N

NN
Y

其中

利用吉利兰图（或公
式）求N的捷算法有
一定误差，主要用于
N的粗估。

该式的适用范围为X=0.08～0.6
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七、关于二元连续精馏的其它流程

进料

釜液

馏出液

全凝器

再沸器
（间接蒸汽加热）

泡点回流 

1．塔顶设有分凝器
2．冷液回流
3．直接蒸汽加热流程
4．多股加料和侧线出料流程
5． 回收塔流程

以上所讲内容对如图所示流
程的计算适用。

1股

此外还有：
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1．塔顶设有分凝器

1y

 

  分凝器流程 

D, xD L, xL 

V, y1 

D，yD 

其余的计算同前面。

，梯级数因此： 2N

汽相

液

相

 P 一定

  B

                  t-y

 t

       t-x

                          A

  

   0        x 或 y        1

分
凝
器

全
凝
器

yDxL

y1

分
凝
器

分凝器相当于
一块理论板。

Lx

                                                
1 

0 

yD 

1 

a 

b 

d 

f 

xF 

xD 

2 

4 

6 

3 

7 

5 
xL 

y1 
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1．塔顶设有分凝器

优点：
多一块理论板；
缺点：
调节回流比不方便、准确。

思考：与全凝器流程相比，分凝器流程有何优缺点？
 

  分凝器流程 

D, xD L, xL 

V, y1 

D，yD 

工业上较少使用。
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2．冷液回流
 

D, xD 

L0, xD, t0 V 
L 

V0 

t1 

冷液回流 
)()( 0100 ttcLrLL p 

0
01 )(

1 L
r

ttc
L p








 









 


r

ttc p )(
1 01

0LL 外回流量内回流量 

内回流比 L/D 

R

外回流比 L0/D 

0R

111 



 R

x
x

R

R

V

Dx
x

V

L
y D

n
D

nn

据物料、热量衡算知：

计算时采用内回流比R，计算过程不变。

内回流量

外回流量

 10 tt 

两边除以D
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2．冷液回流  10 tt 

冷回流使塔内的回流比增大，操
作线斜率变大，对精馏是有利的；
内回流量>外回流量，导致塔内汽
流量也变大，即相应地需要再沸器
提供的热量也变多。这是不利的。

思考：
冷液回流与泡点回流相比，有何优缺点？

 

D, xD 

L0, xD, t0 V 
L 

V0 

t1 

冷液回流 
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3．直接蒸汽加热流程  

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 














WDF xWDxFx

WDSF
直：








WDF WxDxFx

WDF
间：

SWW *

WW WxxW 

WW *

WW xx 

（1）全塔物料衡算式形式不同

与间接蒸汽加热流程的计算相比：

----直接蒸汽加热流程
排出的釜液量大

----直接蒸汽加热流程
排出的釜液浓度小

水蒸汽

适用范围：
水溶液，
且水是难
挥发组分

FqDRVS )1()1(' 
WL'

假设恒摩尔流假定成立，则

若F、xF、q、D、xD、R相同，则
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3．直接蒸汽加热流程

 

a 

b 

d 

f 

xF xW xD 

y 

xW* 

b 

精馏段： 
11 





R

x
x

R

R
y D

提馏段： 
''

'

V

xW
x

V

L
y W





 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

形式相同（2）精线、q线、提线方程

但提馏段操作线需延长至b（xw*， 0）

与间接蒸汽加热流程的计算相比：

----过点b（xw*，0）

WL'
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3．直接蒸汽加热流程

与间接蒸汽加热流程的计算相比：
 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

多一些（3）理论板数
 

  乙醇-水精馏体系直接蒸汽加热流程的 M－T 图解示意  

a 

b 

d 

f 

xF xW xD 
x 

y 

x*W 

b 
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3．直接蒸汽加热流程

优点：
用结构简单的塔釜鼓泡器代替造价昂贵的再沸器；
加热蒸汽压力较低；
缺点：
需要的理论板数略有增多；
塔釜排出更多的废液。

 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

思考：与间接蒸汽加热相比，直接蒸汽加热有何优缺点？



101/143

4．多股加料和侧线出料流程








11

11

)1('

'

FqVV

FqLL








22

22

)1( FqVV

FqLL

V

xFDx
x

V

L
y FD








 11

D, xD

W, xW

F2, xF2, q2

F1, xF1, q1

L

L

LV

V

V

特点：
1. 精、提操作线方程不变

2. 两股进料之间的操作线方程可通
过虚线范围内的物料衡算得到：
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4．多股加料和侧线出料流程

 

x 

y 

xF2 xF1 xD xW 

a 

b 

f1 

f2 

d1 

d2 

e2 

e1 

D, xD

W, xW

F2, xF2, q2

F1, xF1, q1

L

L

LV

V

V

取e1、e2对应
下的最小回流
比中较大者

思考：当多股进料时，如何确定最小回流比？
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4．多股加料和侧线出料流程

 

W, xW 

F, xF 

D2, xD2 

L 

L 

L V 

V 

V 

III 

II

I 

D1, xD1 侧线出料流程：
与多股进料相似。
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           V                     

          分凝器    全凝器 

          y1               

             L,xL      D， xD=0.8

                               

 xF=0.7 

  

 

                 W  xW 

F=100kmol/h 

习题课

DL

分凝器流程举例

【例1】苯、甲苯两组分混合物
用如图所示的釜进行常压连续
蒸馏加以分离（无塔板），料
液直接加入釜中，进料量为
100kmol/h，其组成x苯=0.7，要
求得到组成为 0.8的塔顶产品
（以上均为摩尔分率）。塔顶
用一分凝器，其中50%的蒸汽冷
凝并返回塔内。出分凝器的蒸
汽与冷凝液体保持相平衡。问
塔顶、塔釜产量为多少？已知
＝2.46。

＝2.46
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           V                     

          分凝器    全凝器 

          y1               

             L,xL       D,xD=0.8 

                               

 xF=0.7 

  

 

                 W  xW 

F=100kmol/h 

分凝器流程举例

DL

＝2.46
8.05.05.01  Lxy

 
















DFW

xx

xxF
D

WD

WF

  L

L

L

L
D x

x

x

x
x

46.11

46.2

11 








xL=0.619 

1R

  1

1

1 y

y
xW 




71.0

499.0

hkmol

hkmol

/22.33

/78.66




【解
】

111 





R

x
x

R

R
y D

L
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直接蒸汽加热的回收塔流程举例

【例2】如图所示，用有两块理论板

（包括塔釜）的精馏塔提取水溶液

中 易 挥 发 组 分 ， 饱 和 水 蒸 汽

S=50kmol/h由塔底进入，加料组成

xF=0.2（摩尔分率，下同），温度为

20℃，F=100kmol/h，料液由塔顶加

入，无回流，试求塔顶产品浓度xD

及易挥发组分的回收率。

在本题范围内平衡关系可表示为
y=3x，液相组成为x=0.2时，泡点为
80℃，比热为100kJ/kmol℃，汽化

潜热40000kJ/kmol。

1

2 y=3x

20℃

 

            D, xD 

        

       1 

       2 

 

               W, xW 
S=50kmol/h

xF=0.2
F=100kmol/h
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         D, xD 

                 

        

        

 

            

     W, xW 

直接蒸汽加热的回收塔流程举例








WDF WxDxFx

WDSF








WD WxDx

WD

2.0100

50100

qqFRDLW 1000 
hkmol /11510015.1 

   

 
15.1

40000

2080100
1

1
















r

ttc

r

ttcr

hh

hh
q FbpFbp

LV

FV
【解】

求塔顶产品浓度xD及易挥发组分的回收率

S=50kmol/h

xF=0.2
F=100kmol/h

1

2
y=3x

20℃

泡点为80℃，
比热为100kJ/kmol℃，
汽化潜热40000kJ/kmol。

hkmolD /3511550100 

WD xx 286.3571.0 

L V

恒摩尔流假定：

全塔物料衡算：

-------------（1）
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   F, xF            D, xD 

               y1 

       1    x1 y2 

       2         

 

         S      W, xW 

直接蒸汽加热的回收塔流程举例

50VS

WD xx 286.3571.0  -------------（1）

 Wn
W

n
W

nn xx
x

x
V

Wx
x

V

L
y 










 3.2
50

115

50

115
1

33
1

11
D

D

xy
xxy 

 

WD
WD

W

WD

W
D

W

xx
xxy

x

xx

x
x

xxy

767.0256.0
3

3.2767.0

3

3.2767.0

3
3.23.2

2

12















 

DW xx 145.0

y=3x

S=50kmol/h

逐板计算： 恒摩尔流假定

---（2）

联立求解式1、2得：
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直接蒸汽加热的回收塔流程举例

作业：

%7.67
2.0100

387.035






F

D

Fx

Dx


056.0

387.0





W

D

x

x

易挥发组分的回收率

返回目录
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八、精馏塔的热量衡算

回忆：

每一个平衡级不需要外部提供能量。

精馏是利用回流手段、经过多次平
衡级，使物系实现高纯度分离的操作。

进料

釜液

馏出液

全凝器

再沸器

实际上，若塔身无热损失，
塔板上的确不需要外加热量。

但是，精馏所必需的汽相流
的产生却需要大量热量（由塔
底加入）；而精馏所必需的液
相流的产生必须在塔顶移走大
量热量。

因此，精馏是一个高能耗的
单元操作。
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八、精馏塔的热量衡算
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八、精馏塔的热量衡算
 

W, iW 
L, iL 

V,iV 

近似假定， LW ii  ，于是 

  WLVB rViiVQ 

1．再沸器的热负荷

对再沸器作热量衡算得：

LWVB iLWiiVQ 
QB

 

D, iD 

V, iV 

L, iD 

2、冷凝器的热负荷

对冷凝器作热量衡算得：

 
D

DV

DDVC

rV

iiV

LiDiViQ







QC
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八、精馏塔的热量衡算

D, xD

F, xF

W, xW

LV

lWDCBF QQQQQQ 

lCB QQQ 

若 Q l忽略，则 CB QQ 

通常QF、QD、QW数值较小，

可忽略不计，于是

3．全塔热量衡算
QC

QB
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九、填料精馏塔的填料层高度

NHETPh 0 D, xD

F, xF

W, xW

等板高度 
Height Equivalent of a Theoretical Plate 

流动状况，物性参数、填料特性和操作参数

等板高度愈小，说明填料层的传质分离效果愈好

N

h
HETP 0

-----分离效果相当于一层理论板的一段
填料层高度，单位m。
需由实验测定（经验式）。

填料层高度

h0

影响HETP的因素：与影响HOG的因素相同。

思考：等板高度大好还是小好？



115/143

第五节 其他精馏方式

溶液不溶于水且沸点较高或具有热敏性；

其他精馏方式：

前面介绍的精馏方式称为普通精馏。

原料每批浓度、量不定；

溶液的＝1或非常接近1；

生产过程有化学反应，同时又需
要对产物进行精制。

水蒸汽精馏-----

间歇精馏-----

特殊精馏-----

反应精馏-----
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第五节 其他精馏方式










反应精馏

特殊精馏

间歇精馏

水蒸汽蒸馏

一．水蒸汽蒸馏

定义：将水蒸汽直接通入不溶于水的物系进行蒸馏。 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

例1：常压下，
水的沸点：100℃
苯的沸点：80.1℃
水—苯混合物的沸点：

69.5℃
不溶
于水
的溶
液

水蒸汽

水和正丁醇非均相混合物相图

P一定时，为什么不互溶
物系的沸点比其中任一纯
组分的沸点均低？
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一．水蒸汽蒸馏

t

tttt

pPpP BA





21

00

00
WA ppP 

P一定时，为什么不互溶物系的沸点比其中任一纯组分的沸点均低？

总压P下，
纯A的沸点为t1水的沸点为t2

液体上方A、水
的蒸汽压就是在
沸点t下的饱和
蒸汽压。

                

              P一定 

       

       

       

       
水 

A 

0
Ap  

0
Wp  

加热

t

 tfpPp WA  00

如何确定水蒸汽蒸馏时的沸点呢？

tpA ~0 tpP W ~)( 0找曲线 和曲线 的交点

  p 

                     tpW ~0  

 

                         tpA ~0  

 

                        tpP W ~0  

                   
t 
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一．水蒸汽蒸馏

 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

降低了溶液的沸点（比其中任一纯组分的沸
点均低）；
经冷凝、分层，除去水分从而得到产品；
水蒸汽既作加热剂，又作夹带剂。

特点：

沸点较高或高温下易分解，且不溶于水的物系

适用场合：
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一．水蒸汽蒸馏

 

D, xD 

W*, xW* 

F, xF 

S，yS=0 

V       L 

二者本质区别：
适用场合不同：
直接蒸汽加热的精馏过程用于互溶的水溶液，
水蒸汽蒸馏过程用于与水不互溶的溶液。

通入的蒸汽作用不同：
前者中的水蒸汽主要为加热剂，而后者既是加热

剂、又是夹带剂。

水蒸汽

思考：直接蒸汽加热的精馏过程与水蒸汽蒸馏过程有何
本质区别？通入的蒸汽作用相同否？
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二．间歇精馏  

  间歇精馏流程简图  

D, xD 

加热蒸汽  

F, xF 

间歇精馏通常有恒回流比、恒馏出液
组成这两种操作方式。

第五节 其他精馏方式










反应精馏

特殊精馏

间歇精馏

水蒸汽蒸馏

特点：

不稳定；
只有精馏段，没有提馏段

思考：间歇精馏与简单蒸馏有何相同和不同之处？

适用场合：

原料每批浓度、量不定；
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二．间歇精馏

x

y

c2

c3

c1

1．恒回流比操作
 

  间歇精馏流程简图 

D, xD 

加热蒸汽 

F, xF 

回流比不变，塔
板数不变。但随
着塔底浓度的降
低，塔顶浓度不
断降低。
这种方式操作较

为方便，但得不
到较高浓度的产
品。
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二．间歇精馏

 

  间歇精馏流程简图 

D, xD 

加热蒸汽 

F, xF 

回流比不断变大，
塔板数不变。虽
然塔底浓度不断
降低，但塔顶浓
度不变。
这种方式不好操

作控制，但能得
到较高浓度的产
品。

x

y

a

c2

c3

c1

2．恒馏出液组成操作
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二．间歇精馏

 

  间歇精馏流程简图 

D, xD 

加热蒸汽 

F, xF 

3．恒回流比操作＋恒馏出液组成操作

在恒回流比下精馏一段时间，当塔顶浓度有较明显下
降后，调大回流比，使塔顶浓度基本恢复原来的水平。

这种方式既好操作控制，又能得到较高浓度的产品。

 

x 

y 
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第五节 其他精馏方式

用于 1 的混合液 

或 1 的混合液 

在被分离的混合液中加入
第三组分，以改变原混合物组
分间的相对挥发度，从而用精
馏将它们分离。

三．特殊精馏




萃取精馏

恒沸精馏
特殊精馏

 

 y 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                x 











反应精馏

特殊精馏

间歇精馏

水蒸汽蒸馏

适用场合：
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三．特殊精馏

加入的第三组分与原溶液中的一个或者两个组分形成

最低恒沸物，从而形成了“恒沸物－纯组分”的精馏体系，

恒沸物从塔顶蒸出，纯组分从塔底蒸出，这种形式的精馏称

为恒沸精馏，其中所添加的第三组分称为恒沸剂或者夹带

剂。 

1．恒沸精馏

例1：乙醇-水体系

乙醇 水 苯 乙醇-水恒沸物 苯-乙醇-水恒沸物

78.3℃ 100℃ 80.1℃ 78.15℃ 64.6℃

乙醇-水恒沸物组成 乙醇0.895  水0.105

苯-乙醇-水恒沸物组成 乙醇0.230  水0.226  苯0.554

常压下沸点

加入恒沸剂苯后，水被苯
从塔顶带出，塔底基本上
是无水乙醇。
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1．恒沸精馏

例2：环己烷-苯体系，恒沸剂为丙酮。

环己烷 苯 丙酮 环己烷-苯恒沸物 环己烷-丙酮恒沸物

80.8℃ 80.1℃ 56.2℃ 77℃ 53℃

常压下沸点



127/143

1．恒沸精馏

（1）新的最低恒沸物沸点要与另一从塔底排出的组分要
有足够大的差别，一般要求大于10℃。

（2）希望能与料液中含量较少的那个组分形成恒沸物，
而且夹带组分的量要尽可能高，这样夹带剂用量较
少，能耗较低。

（3）最好能形成非均相恒沸物，以便于回收其中的夹带
剂。如乙醇－水恒沸精馏中静置分层的办法。

（4）还应满足其它的工业要求，如具备热稳定性、无毒、
不腐蚀、来源容易、价格低廉等。

恒沸剂的选择原则：
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在被分离的二元混合液中加入第三组分，沸点很高，且该组分不

与其它组分形成恒沸物，但与原溶液中 A、B 两组分的分子作用力不

同，从而增大它们的相对挥发度，或打破原恒沸体系，使精馏得以进

行，这种形式的精馏称为萃取精馏。其中所添加的第三组分称为萃取

剂，精馏时从塔底排出。

            例 1   常压下沸点 

  环己烷   苯  糠醛  苯酚 

  80.8℃  80.1℃  161.7℃  180℃ 

 

2．萃取精馏

三．特殊精馏

糠醛能显著降低苯的饱和蒸汽压，而对环己烷影响不明显，
使苯从易挥发组分变为难挥发组分，而且使环己烷-苯的增
大至2以上。

环己烷-苯恒沸物

77℃
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2．萃取精馏

萃取剂的选择原则：
（1）选择性高
加入少量萃取剂就能使原组分间的相对挥发度显著

增大。
（2）溶解度大
能和任何浓度的原溶液互溶，以避免分层，否则难

以充分发挥萃取精馏的作用。
（3）挥发性小
其沸点比混合液的其它组分高得多，以保证塔顶产品

的质量，也易与另一组分分离，但沸点也不能太高，否
则会造成回收困难。
（4）具有稳定性、无毒、不腐蚀、来源容易、价格低

廉等其它工业要求。
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恒沸精馏与萃取精馏比较

环己烷 苯 丙酮 环己烷-苯恒沸物 环己烷-丙酮恒沸物

80.8℃ 80.1℃ 56.2℃ 77℃ 53℃

恒沸精馏

              萃取精馏 

  环己烷   苯  糠醛 

  80.8℃  80.1℃  161.7℃ 

 

同一个体系即可用恒沸精馏，又可用萃取精馏。两者有何区别呢？

 恒沸精馏操作温度低，萃取精馏操作温度高；

 萃取剂更易找到；

 萃取剂必须由塔顶加入，而恒沸剂无此要求。



131/143

 

MTBE 催化精馏工艺流程 

成品 MTBE 

异丁烯 

1 

甲醇 

反
应
段 

提
馏
段 

精
馏
段 甲

醇
－
异
丁
烯
恒
沸
物 

四． 反应精馏

例：
甲醇和异丁烯在强酸性离子交换
树脂上催化反应生成甲基叔丁基
醚（简写为MTBE，一种无铅汽
油的添加剂）。
在反应段，反应的同时还有精

馏，将重组分MTBE向塔底移走，
从而促使反应向产物方向移动。

第五节 其他精馏方式










反应精馏

特殊精馏

间歇精馏

水蒸汽蒸馏

反应＋精馏在一个塔内完成。
过程很复杂，应用较少。

返回目录
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第六节 多元精馏

重关键组分

轻关键组分

1

A、B、C、D
2

一．特点

A B
C D

A
B
C
D

常采用清晰分割计算：
比轻关键组分沸点低的
都从塔顶馏出；比重关
键组分沸点高的都从塔
底排出。

1、多元精馏原理与二元精馏相同，但计算更复杂

根据生产
任务来定

沸点从低到高：A、B、C、D
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第六节 多元精馏

一．特点

三元精馏的两种流程方案

C
(a)

1A 、 B 、
C

B C

A

2

B

C B
(b)

1A、B、
C

A B 2

A

2．多元精馏一般采用多塔流程，而且流程方案有多种。
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第六节 多元精馏

几个原则：
（1）各组分在流程中的汽化、冷凝次数应尽可能少，以
降低设备的负荷和能耗。
（2）若存在一对较难分离的相邻组分，宜置于最后分离。
因为精馏该混合物需要很多塔板，放在最后需要的塔径最
小。
（3）对纯度要求较高的组分，最好从塔顶蒸出，因为塔
底常含有少量难挥发性的杂质。
（4）对热敏性组分，为减少被加热的次数，应优先分离；
对有强腐蚀性的组分，为避免多个设备的腐蚀，也应优先
分离。
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第七节 吸收过程的塔板数
               ya=y1 
 
xa=x0      
      y1 
   1                          
               y2 
   2             
          x2     y3                                  
          xi-1     yi                
   i       xi           
              yi+1 
                  
                yN-1 
   N-1             
          xN-1  yN    
    N              
                               
                  xb=xN 
                  

yb=yN+1 
         板式吸收塔 

  

















S
yy

yy
S

A
N

aa

ab1ln
ln

1

OGN
S

S
N

ln

1


一．解析法-----逐板法

逐板计算得：

bmxy 

  aaii yxx
G

L
y 1

对低浓气体，操作线方程：

相平衡关系式：

逐板法
图解法
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第七节 吸收过程的塔板数
   y                                     B 

  yN+1         E 

                                              

  yN                                                                 

                        

  y3 

 

              

  y2                                     E2 

      A 

  y1            E1 

 

   O  x0      x1        x2                         xN        x 

          图解法求吸收理论板数 

1 

2 

3 

4 

二．图解法

与精馏的M-T法
一样，从A点开
始，在平衡线与
操作线之间画梯
级，梯级数即为
塔板数。

作业： 返回目录
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小结
一． 概念

理想溶液

理想物系

挥发度
i

i
i x

p
v 

相对挥发度
B

A

v

v


BB

AA

xp

xp


BB

AA

xy

xy


平衡级

理论板

恒摩尔流假定

精馏原理

梯级的物理含义

最佳位置进料

易挥发组分回收率 %1001 
F

D

Fx

Dx


难挥发组分回收率 %100
)1(

)1(
2 





F

W

xF

xW


五种进料状态

回流比
D

L
R 

单板效率

 
1

1

*
)(









nn

nn
mV yy

yy
nE

*
)(

1

1

nn

nn
mL xx

xx
nE







 、

全塔效率
eN

N
E 0

等板高度

有分凝器的流程

直接蒸汽加热流程

多股进料流程

水蒸汽蒸馏

间歇精馏

特殊精馏
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小结

二． 公式 
 
1． 理想物系的相平衡关系  

拉乌尔定律










BBB

AAA

xpp

xpp
0

0

   
x

x
y

)1(1 



  

 
t~x~y 相图、y~x 相图 
 

2．  

      流程、特点、计算
平衡蒸馏

简单蒸馏




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小结

3． 精馏计算

全塔 ：   







WDF WxDxFx

WDF

精 ：    
111 




 R

x
x

R

R
y D

nn ，     







DRV

RDL

)1(

min)2~1.1( RR 

ee

eD

xy

yx
R




min

q ：     
11 





q

x
x

q

q
y F

        
LV

FV

hh

hh
q



















0

1

q

q

q

饱和蒸汽时：

液相分率饱和液、汽混合物时：

饱和液体时：
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小结

提 ：     
''

'
1 V

Wx
x

V

L
y W

mm  ，







FqVV

qFLL

)1('

'

理论板数 N：




图解法

逐板法

 


