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精馏装置的设计

精馏装置设计的内容与步骤大致如下：

v 1、收集基础数据

v 设计所需的基础数据包括：

v ①进料流量及组成。

v ②分离要求。

v ③原料的热力学状态。

v ④冷却介质及其温度、加热介质及温度。

v ⑤物性数据（如密度、表面张力等）。

v 上述基础数据中①、②两项由设计任务给出。③、④两项若

任务中未曾给出，则应根据具体情况确定。物性数据可从有

关资料中查取。
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v 2、工艺流程的选择

v 精馏装置一般包括塔顶冷凝器，塔釜再沸器，原

料预热器及流体输送泵等。流程选择应结合实际

进行，考虑经济性、稳定性。如进料是否需要预

热、冷凝器的型式及布置、及再沸器的型号等。

v 当塔顶需汽相出料时，采用分凝器，除此之外，

一般均采用全凝器。对于小塔，通常将冷凝器放

于塔顶，采用重力回流。对于大塔，冷凝器可放

至适当位置，用泵进行强制回流。
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          再沸器的型式有立式与卧式、热虹吸式与强

制循环式之外。当传热量较小时，选用立式热式

再沸器较为有利。传热量较大时，采用卧式热虹

吸式再沸器。当塔釜物料粘度很大，或易受热分

解时，宜采用泵强制循环型再沸器。几种再沸器

型式如图1所示。
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（1）立式热虹吸型 （2）泵强制循环型 

 （a）                                                  (b) 
（3）卧式再沸器

图1  几种再沸器型式
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3、做全塔的物料衡算

        对于双组分的连续精馏塔，由总物料平衡及

分物料平衡有：

                                                       （1）

         

根据进料流量qn,F及组成xF，分离要求，解方程组

（1）即可求得馏出液流率qn,D及残液流率qn,W。
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4、确定操作条件（压力、温度）

       精馏操作最好在常压下进行，不能在常压下进行时，

可根据下述因素考虑加压或减压操作。

（1）对热敏性物质，为降低操作温度，可考虑减压操作。

（2）若常压下塔釜残液的泡点超过或接近200℃时，可考

虑减压操作。因为加热蒸汽温度一般低于200℃。

（3）最方便最经济的冷却介质为水。若常压下塔顶蒸汽全

凝时的温度低于冷却介质的温度时可考虑加压操作。

        还应该指出压力增大时，操作温度随之升高，轻、重

组分相对挥发度减少，分离所需的理论板数增加。
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       在确定操作压力时，除了上面所述诸因素之外，尚需考

虑设备的结构、材料等。

通常按下述步骤确定操作压力。

（1）选择冷却介质，确定冷却介质温度。

最为方便、来源最广的冷却介质为水。设计时应了解本地区

水的资源情况及水温。

（2）确定冷却器及回流罐系统压力       。
         塔顶蒸汽全部冷凝时的温度一般比冷却介质温度高

10～20℃。冷却器和回流罐系统压力即为该温度下的蒸汽压

（平衡压力），可由泡点方程式得。
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式中       —平衡指数。烃类      可由资料查得。iK iK
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（3）确定塔顶和塔釜压力。              
      塔顶压力     等于冷凝器压力     加上蒸汽从塔顶至冷凝

器的流动阻力                ，即

                                                                             （3）
    塔釜压力      等于塔顶压力加上全塔板阻力      塔。全塔

阻力      塔等于塔板阻力乘实际板数，即

                                                                               （4）
       式中：       —塔板阻力，通常为3～5（mm汞柱）

       在确定了操作压力之后，塔顶温度可由式（5）确定，

塔釜温度由式（6）确定。

                                                           （5）
                                                           （6）
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5、确定回流比

       对于平衡线向下弯曲的物系，最小回流比的计算式为：

                                                      
       式中：                 线与平衡线交点坐标。

minR D q

q q

x y
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
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qqq y,x

      适宜回流比通常为最小回流比的1.2～2倍，设计时应根

据理论板和回流比的关系图确定。 

N
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6、理论板数与实际板数

      对于双组份精馏塔，求解理论板数可用图解法或简捷法。

若理论板数较多，且溶液接近理论溶液时，可作简捷法计算。

      简捷法求理论板数时，有吉利兰（Gilliland）。图解法和

简捷法的具体操作法可参考参阅教材，此处不再讨论。

实际板数等于理论板数除以总板效率，即

                                                （12）
式中：      ——实际板数

                ——不包括分凝器、再沸器在内的理论板数。

                ——总板效率（全塔效率）

       影响总板效率的因素较多，目前尚无准确的关联式可用于

计算，只能根据经验估计。对于双组份精馏塔，多在0.5～0.7
左右。
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7、确定冷凝器和再沸器的热负荷       、

对于全凝器，由冷凝器热平衡可得：

                                                     （13）

式中： R—回流比

           qn,D—馏出液流率。

                 —塔顶蒸汽、馏出液焓。

    对全塔做热平衡有

                                                          （14）

      式中：        —塔釜残液焓。
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8、初估冷凝器和再沸器的传热面积

    传热面积A可由传热方程计算，即

                                                 （15）

      式中：Q—热负荷。

                 K—传热系数。

                   —冷热流体平均温度差。

       对于低沸点烃类，冷凝介质为水时，传热系数

为390～980（千卡/     ·时·℃）。加热介质为水蒸

汽时，再沸器的传热系数为390～880（千卡

/       ·时·℃）。
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9、塔的有效高度和板间距的初选 

9.1   塔的有效高度

       板式塔的有效高度是指安装塔板部分的高度，可按下

式计算：

                                                        （9-1）
     
    式中  Z——塔的有效高度，m；

             ET——全塔总板效率；

            NT ——塔内所需的理论板层数；

            HT——塔板间距，m。
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9.2  板间距的初选

       板间距NT的选定很重要。选取时应考虑塔高、塔径、物

系性质、分离效率、操作弹性及塔的安装检修等因素。

       对完成一定生产任务，若采用较大的板间距，能允许较

高的空塔气速，对塔板效率、操作弹性及安装检修有利；但

板间距增大后，会增加塔身总高度，金属消耗量，塔基、支

座等的负荷，从而导致全塔造价增加。反之，采用较小的板

间距，只能允许较小的空塔气速，塔径就要增大，但塔高可

降低；但是板间距过小，容易产生液泛现象，降低板效率。

所以在选取板间距时，要根据各种不同情况予以考虑。如对

易发泡的物系，板间距应取大一些，以保证塔的分离效果。

板间距与塔径之间的关系，应根据实际情况，结合经济权衡，

反复调整，已做出最佳选择。
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      设计时通常根据塔径的大小，由表9-1列出的
塔板间距的经验数值选取。

表9-1  塔板间距与塔径的关系

塔 径/D，m 0.3～0.5 0.5～0.8 0.8～1.6 1.6～2.4 2.4～4.0

板间距/HT，
mm 200～300 250～350 300～450 350～600 400～600

化工生产中常用板间距为：200，250，300，350，400，450，
500，600，700，800mm。在决定板间距时还应考虑安装、

检修的需要。例如在塔体人孔处，应留有足够的工作空间，

其值不应小于600mm。 
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10  塔径

      塔的横截面应满足汽液接触部分的面积、溢流

部分的面积和塔板支承、固定等结构处理所需面积

的要求。在塔板设计中起主导作用，往往是气液接

触部分的面积，应保证有适宜的气体速度。

       计算塔径的方法有两类：一类是根据适宜的空

塔气速，求出塔截面积，即可求出塔径。另一类计

算方法则是先确定适宜的孔流气速，算出一个孔

（阀孔或筛孔）允许通过的气量，定出每块塔板所

需孔数，再根据孔的排列及塔板各区域的相互比例，

最后算出塔的横截面积和塔径。
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10.1 初步计算塔径

     板式塔的塔径依据流量公式计算，即

                                                            （10-1）

        

       式中  D —— 塔径m；

                Vs —— 塔内气体流量m3/s；

                 u  —— 空塔气速m/s。

        由式（10-1）可见，计算塔径的关键是计算空塔气速u。
设计中，空塔气速u的计算方法是，先求得最大空塔气速umax，

然后根据设计经验，乘以一定的安全系数，即

                                                                        (10-2)

4 sVD
u



max(0.6 ~ 0.8)u u
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      最大空塔气速umax可根据悬浮液滴沉降原理导出，其结果

为

                                                                      （10-3）
    式中  umax——允许空塔气速，m/s；

           ρV，ρL——分别为气相和液相的密度，kg/m3 ；

          C——气体负荷系数，m/s，对于浮阀塔和泡罩塔可用

图3确定；

      图3中的气体负荷参数C20仅适用于液体的表面张力为

0.02N/m，若液体的表面张力为6N/m，则其气体负荷系数C
可用下式求得：

                                                                            （10-4）
所以，初步估算塔径为：                                     （10-5）
其中，u——适宜的空塔速度，m/s。

max
L V

V

u C  





2.0
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02.0
( CC 

u
VD
785.0

/ 
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                   图3 经验系数C图
图中：V、L—分别为汽相、液相流率（               ）。
                   —分别为汽相、液相密度（                ）。
                   —表面张力为20（达因/厘米）时的系数C。
           、    —分别为板间距、板上清液层高度（m）。

hm /3

LV  、
3/mKg

20C
TH Lh
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10.2塔径的圆整

      目前，塔的直径已标准化。所求得的塔径必须

圆整到标准值。塔径在1米以下者，标准化先按

100mm增值变化；塔径在1米以上者，按200mm增

值变化，即1000mm、1200mm、1400mm、

1600mm……

'D

TA
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11 塔体总高度       
       板式塔的塔高如图11-1所示，塔体总高度（不包括裙

座）由下式决定：                 
                                                                               ( 11-1)
     式中   HD——塔顶空间，m；

              HB——塔底空间，m；

              HT——塔板间距，m；

              HT’——开有人孔的塔板间距，m；              
              HF——进料段高度，m；  
             Np——实际塔板数；

            S——人孔数目（不包括塔顶空间和塔底空间的人

孔）。

'( 2 )D p T T F BH H N S H S H H H        
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11.1塔顶空间HD                              
       塔顶空间指塔内最上层塔板与塔顶空间的距离。为利于

出塔气体夹带的液滴沉降，其高度应大于板间距，通常取HD

为（ 1.5～2.0）HT。若图塔高示意图需要安装除沫器时，要

根据除沫器的安装要求确定塔顶空间。

11.2人孔数目

       人孔数目根据塔板安装方便和物料的清洗程度而定。对

于处理不需要经常清洗的物料，可隔8～10块塔板设置一个

人孔；对于易结垢、结焦的物系需经常清洗，则每隔4～6块
塔板开一个人孔。人孔直径通常为450mm。
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11.3  塔底空间HB

       塔底空间指塔内最下层塔板到塔底间距。其值

视具体情况而定：当进料有15分钟缓冲时间的容量

时，塔底产品的停留时间可取3～5分钟，否则需有

10～15分钟的储量，以保证塔底料液不致流空。塔

底产品量大时，塔底容量可取小些，停留时间可取

3～5分钟；对易结焦的物料，停留时间应短些，一

般取1～1.5分钟。
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12、堰及降液管的设计

       液体在塔板上的流动型式单溢流、双溢流和多

溢流。当塔径小于2米时，通常采用单溢流，塔径在

2米～4米时采用双溢流，塔径大于4米时，一般应考

虑采用多溢流。

       几种溢流型式如图4所示。由图可知，边上降液

管呈弓形，中间降液管为矩形（或梯形）。

        对于单溢流，溢流堰长度通常为（0.6～0.8）D，

对双溢流（或溢流）两侧的降管，堰长取塔径D的

0.5～0.7倍。中间降液管 的堰长通常为0.9D左右，

塔板上的总堰长为该板上各堰的长度之和。
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化工原理课程设计（精馏装置）的内容：

v 1）、选择流程，画流程图。

v 2）、做物料衡算，列出物料衡算表。

v 3）、确定操作条件（压力、温度）。

v 4）、选择合适回流比，计算理论板数。

v 5）、做热量衡算，列出热量衡算表。

v 6）、选择换热器，计算冷却介质及加热介质用量。

v 7）、完成塔板设计。

v 8）、编写设计计算说明书。

v 设计结束时，学生应交的作业有：塔板结构图一张，设

计说明书一份。


