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9. 液体精馏 

上一章我们讨论了气体吸收，即利用组分在液体溶剂中的溶解度不同来分离气体混合物

的方法。这一章我们讨论互溶液体混合物的常用分离方法或说典型单元操作，液体蒸馏即精

馏。 

9.1 蒸馏概述 

蒸馏分离的依据 对混合物的分离方法总是利用其中各组分某种性质的差异，而用蒸馏分离

混合物的依据或说其原理是：虽然各液体组分都能挥发，但各组分挥发程度不同，有难有易，

于是在部分汽化时，气相中所含易挥发组分将比液相中的多，使原来的混合液达到某种程度

的分离。同理，当混合气部分冷凝时，冷凝液中所含的难挥发组分将比气相中的多，也能达

到一定程度的分离。当然，利用一次部分汽化和部分冷凝的分离是不充分的，但是可以利用

这一原理进行反复分离，达到要求的纯度。显然，在部分汽化和部分冷凝时，气液两相的组

成差别愈大，将愈有利于蒸馏分离。而气液两相共存时最终组成的关系属于相平衡问题。 

总的说来，蒸馏是分离互溶液体混合物的操作，其依据是液相中组分的挥发度不同，所

进行的过程是部分汽化部分冷凝，两相共存的组成分配关系受相平衡制约。 

习惯上，把混合物中易挥发的组分称为轻组分，难挥发的组分称为重组分。 

 

工业蒸馏过程 

  

①按照操作方式分为间歇式和连续蒸馏； 

②按蒸馏方法分为简单蒸馏，平衡蒸馏（闪馏），精馏和特殊精馏等； 

③按操作压降分为常压、加压和减压精馏。比如在常压下为气态混合物，则可采用加压精馏；

沸点较高且为热敏性的物系可采用减压精馏。 

按待分离物系中组分的数目可分为双（二元）组分和多组分精馏。工业中的精馏以多组

分精馏为主，但基本原理和计算与二元精馏无本质区别，所以本章着重讨论双组分常压精馏。 
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蒸馏操作的费用和操作压强 加热和冷却(能耗大)是蒸馏过程的主要费用。此外，对同样的

加热量和冷却量，所需费用还与加热温度和冷却温度有关。 

 

9.2 双组分溶液的汽液相平衡 

蒸馏是汽液两相中的传质过程，因此常用组分在两相中浓度（组分）偏离平衡的程度来

衡量传质推动力的大小。传质过程是以两相达到相平衡为极限的。因此，汽液相平衡为极限

的。因此，汽液相平衡关系是分析蒸馏原理和设备计算的理论基础，所以在讨论精馏计算之

前，先讨论相平衡。 

 

9.2.1 理想物系的气液相平衡 

气液两相平衡共存时的自由度 根据相率，平衡物系的自由度为： 

                F=N-Φ+2                                    （9-2） 

对双组分物系气液：N=2、Φ=2，则代入得： 

                   F=2 

即双组分物系汽液平衡的自由度为 2。 

平衡物系的参数为温度 T，压强 P，以及汽相组成 y 和液相组成 x。对二元系，给定一

个汽相组成和一个液相组成，则可由 1=+ BA yy ， 1=+ BA xx 定出另一个汽相组成和液相

组成。因而在上述四个参数 T、P、y、x 中任意确定两个，即可确定系统状态。 

精馏系统经常在恒压下操作，即 P 一定，则在 T、y、x 中任意确定一个，系统的状态

就确定了。如果定 x 则 y～T 之间存在对应关系；如果定 y，则 x～T 之间存在对应关系；如

果定 T，则 x～y 之间存在对应关系。精馏过程中相平衡关系的定量描述，就是要找出 P 一

定时，y 或 x～T，以及 y～x 的定量关系。 

完全理想物系是指：液相为理想溶液，服从拉乌尔定律， ；汽相为理想气体

服从道尔顿分压定律：  

i
o
ii xpp =

ii pyp =

在拉乌尔定律 中， 是纯组分 i 在溶液温度 t 下的饱和蒸汽压，因而 是

温度 t 的函数，可写成： 

i
o
ii xpp = o

ip
o
ip

( )tfp i
o
i =  

纯组分的饱和蒸汽压 P 与温度 t 的关系通常用 Antoine （安托因）经验方法计算，即： 
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Ct
BApo
+

−=log                                         （9-7） 

式中 A、B、C 为经验常数，可用手册查出。 

 

双组分理想物系的液相组成－温度（泡点）关系式  对双组分，由拉乌尔定律： 

                                               （9-3） A
o
AA xpp =

                                               （9-4） B
o
BB xpp =

溶液沸腾时的蒸汽压之和等于外压 P，则可得： 

ppp BA =+                          

即分压之和等于总压。由（9-3，4）式可得： 

                         pxpxp B
o
BA

o
A =+

( ) pxpxp A
o
BA

o
A =−+ 1                        

o
B

o
A

o
b

A pp
ppx

−
−

=                                                （9-5）    

( )
( ) ( )tftf

tfpx
BA

B
A −

−
=或：                                         （9-6） 

此式即液相组成与泡点温度的关系。已知泡点温度 t 可直接由 Acoine 方程计算 、 则

求出 。若已知 ，求 t，则经试差。因为 与 t 的关系通常为非线性的。例见 9-1。 

o
Ap

o
Bp

o
ipAx Ax

 

气液两相平衡组成间的关系式 联解拉乌尔式与道尔顿式即可得： 

i

o
i

i x
p
py =                                                            

或对轻组分 A 写成： 

A

o
A

A x
p
py =                                              （9-8） 

κ 为： 若令两相平衡常数

ppoA=κ                          （9-10）                       
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AA xy κ=则：                                                （9-9） 

在 t 变化时。 变化,o
Ap pκ κ 是 t 和也变化，则 的函数。由（9-8）式即可计算对应温度

t 和液相组成 的平衡气相组成，或反之。 

 

汽相组成与温度（露点）的定量表达式 

由（9-8）式和（9-5）联解： 

( ) ( )
( ) ( )tftf

tfp
p
tf

pp
pp

p
py

BA

BA
o
B

o
A

o
B

o
A

A −
−

⋅=
−
−

⋅=          （9-11）             

此即汽相组成与露点温度的关联式。已知 t 可求 ；已知 可求出 t 用试差。 Ay Ay

 

( )yxt − xy − yx ,图和 图 对双组分物系，以轻组分的 表示组成，应用上述方程，在给定

一系列 t 下计算 ( )yxT −yx  ，即可得 曲线，如图 P61，9-3。 和

x下面的线为泡点线，即组成为 的液体

在恒压下升温到 B 点，达到泡点，产生第一

个气泡的组成为 ；上面的线为露点线，当

一定的汽相冷到 D 点达到该混合汽的露点，

凝结出第一个液滴的组成为 。当混合物的

状态点位于 G 时，则此物系的平衡汽液相组

成为 E、F 点。 

1y

1x

x若在 P 一定时，给定一系列 t 计算 、 ，

（即用 9-8 式），则可得 -

y

xy 曲线，如图 9-4。

因为轻组分 > x xy ，所以曲线上弯。在线上的每一点对应于某个 T 下的 -y 平衡关系，所

以各点对应的温度不同。           

 

x相对挥发度α 与 -y 的近似表达式 纯组分的饱和蒸汽压可以反映纯液体的挥发度大小，

饱和蒸汽压大的挥发性强。但在溶液中，各组分挥发性的大小受其它组分存在的影响，所以

不能用各组分的饱和蒸汽压反映它的挥发性。在溶液状态下，组分的挥发性用它的平衡分压
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与其液相分率的比值表示，并称为挥发度，即： 

A

A
A x

pv =
B

B
B x

pv =                                 

若对纯组分， ，平衡分压即为挥发度，也即是饱和蒸汽压。 1=Ax

相对挥发度定义为两组分挥发度之比，即： 

BB

AA

B

A

xp
xp

v
v

==α                        （9-12）                        

ii pyp = ，则： 若气相服从道尔顿分压定律

BA

BA

xx
yy

=α                            （9-13）                     

α α倍。 的定义式即（9-13） 即气相中两组分的浓度比为液相中两组分浓度比的

y对双组分物系，由 ，1=+ BA yy 1=+ BA xx （以轻组分表示）则得： ，代入并解出

( )x
xy

11 −+
=

α
α

                        （9-14）                                       

x此式也称为相平衡方程。如果能知道α ，则可计算互成平衡时易挥发组分的 -y 对应关系。

此式在精馏计算中用的最多。 

对液相为理想溶液的完全理想体系，拉乌尔定律适用。    则： i
o
ii xpp =

                   o
B

o
A

BB

AA

p
p

xp
xp

==α                        （9-15） 

即对完全理想体系，α 的大小依赖于各组分的性质。由于 与 均是温度的函数，则
o
Ap

o
Bp α 也

是温度的函数，但α 随温度的变化比 ， 随温度的变化小的多。因而在工程设计中取
o
Ap

o
Bp α

xy − 关系颇为方便。 的某一平均值计算

    平均相对挥发度的取法常用如下两种方式：         

① 算术平均 mα  

当在操作温度的上下限范围内α 1α变化不大时。可取上限温度 和下限温度 2α 的算术平

均值作为整个温度范围内的 mα 平均值，即： 
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                   ( 212
1 ααα +=m )                      （9-16） 

②内插平均 

α 变化较高，但<30%时，可取：     当温度变化范围内

                   ( )x121 αααα −+=                    （9-17） 

x1α 2α ， 仍为两个温度下的相对挥发度，则给定一系列 ，

可求出一系列α 。代入（9-14）相平衡方程，可求出一系列 ，

则可得 -

y

xy 图。 

相对挥发度α 愈大，同一液相组成对应的平衡汽相浓度

愈大。所以α 的大小可作为蒸馏分离某个物系难易程度的标

准。α 愈大，蒸馏分离越容易。 

 

9.2.2 非理想物系的汽液平衡 

上面讨论了理想物系的汽液平衡，它对物性比较相近的物系近似准确。比如苯-甲苯，

甲醇-乙醇等物系。但在实际蒸馏物系中，绝大部分是非理想物系。溶液的非理想主要来源

于异种分子之间的不同作用力，其宏观表现在与拉乌尔定律的偏差。 

汽液相平衡的非理想物系问题是非常复杂的。它可能是：汽相非理想溶液-液相非理想

溶液；液相非理想溶液-汽相理想溶液；汽相理想溶液-液相非理想溶液等。这些物系的相平

衡问题将在化工热力学中逐一讨论，此处仅定性讨论非理想物系的相图以及汽相为理想气

体，液相为非理想溶液的汽液平衡计算。 

 

非理想溶液  实际溶液与理想溶液的偏差采用溶液系数来描述，活度系数定义为： 

i
L
i

L
i

i

i
i xf

f
x
a

))
==γ                         

L
if
)

ia
)
为实际溶液的活度； 为 i 组分在液相中的逸度， 为 i 组分在纯态时的逸度。对汽相

为理想气体，在达到平衡时： 

L
if

i
V
i

L
i pff ==

))
                           

                            oi
L
i pf =
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i
o
iii xpp=γ则：                      

则：                                              （9-18） ii
o
ii xpp γ=

若汽相服从道尔顿定律： 则： ii pyp =

i
i

o
i

i p
xpy γ=                                                 （9-20） 

iγ 为 i 组分的活度系数，它与 T、P 以及液相组成有关，可由实验测定或热力学关系计算。

在以知 iγ 的情况下，可求出 或( )xyt − xy − 关系曲线。 

iγ溶液的非理想性用活度系数来描述，在实际中有两大类非理想溶液，即：（a） >1 对

理想溶液呈正偏差的非理想溶液；和（b） iγ <1 对理想溶液呈负偏差的非理想溶液。 

在这两种非理想溶液中，又有四种情况： 

1、 具有正偏差而无共沸 

Aγ Bγ和 均大于 1，但数值不是很大，即对于理想溶液的正偏差较小或具有中等程度。

此类体系可用简单精馏同时获得两个纯 αy 组分，且α 均大于 1。 

2、具有负偏差而无共沸 

Aγ 和 Bγ 均小于 1，但不是很小，即负偏差不是很大。在整个组范围内α 大于 1。可用

简单精馏同时获得两个纯组分。 

3、具有正偏差且具有最低共沸点 

Aγ Bγ、 均大于 1，而且数值较大，即对于理想溶液具有较大正偏差。这类物系在恒压

t- x图上出现极小值。这一极小值处温度下达到平衡的汽液两相组成相等。故随着溶液汽化

组成不会改变，这一温度称为最低共沸点。比相应两种纯组分的沸点都要低。这种物系的相

对挥发度随组成的改变在数量上和方向上都要发生改变，①当易挥发组分的含量小于共沸组

成时，α >1，而当易挥发组分含量超过共沸点组成后，则α <1，在共沸点α =1。故对于这

类物系不能用简单精馏的方法同时获得两种纯组分，在精馏塔顶只能获得共沸混合物。 

4、 具有负偏差且具有最高共沸点 

xBγ Aγ 均小于 1，而且数值较小，即对于理想溶液具有负偏差。在恒压的 t-和 图上出

现极大值，它们具有最高共沸点，比相应的两种纯组分的沸点都高。当易挥发组分的含量小
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α于共沸组成时 >1，而当易挥发组分的含量大于共沸组成时α <1，在共沸点时α =1。对

此类溶液也不能用简单精馏的方法获得两种纯组分，在塔底只能得到最高恒沸物。 

 

x x总压对相平衡的影响 以上关于相平衡的讨论的 -y ，t- 图均以 P 恒定为前提。对同一物

系，混合物的泡点愈高，各组分间挥发度的差异愈小。因此，蒸馏操作的压强愈高，泡点也

随之升高，相对挥发度降低，分离困难。 

在蒸馏操作中，当总压低于两纯组分的临界压强，蒸馏可在全浓度范围内操作。当压强

高于轻组分的临界压强时，汽液两相共存区缩小，蒸馏分离只能在一定浓度范围内进行，不

可能得到轻组分的高纯度产物。 

实际所用汽液平衡数据一般由实验测定，可查手册或专著。 

 

9.3 平衡蒸馏与简单蒸馏 

9.3.1 平衡蒸馏 

使混合物汽液两相共存，达到平衡，再将两相分开，以使混合物得到一定程度分离的

蒸馏方式称为平衡蒸馏。 

生产中应用的连续平衡蒸馏装置，料液送到加热器中升温，使液体温度高于分离器压

力下的沸点，通过减压阀，过热液体发生自蒸发，使部分液体汽化，这种过程称为闪蒸。然

后平衡的汽液两相在分离器中分开，汽相为顶部产物其中易挥发组分较为富集。液相为底部

产物，其中难挥发组分获得增浓。 

 

过程的数学描述  蒸馏过程的数学描述主要是物料衡算，能量衡算和相平衡关系。 

1、 物料衡算 

对连续定态过程列出总物料衡算式为： 

WDF +=                                （9-21） 

对易挥发组分：  

WxDyFx f +=                                                （9-22） 

将 D=F-W 代入（9-22）式的： 

x
F
Wy

F
Wx f +⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −= 1                      
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F
Wq =  令

即液相产物占进料的分率，则：                 

q
xx

q
qy F

−
+

−
−=

11
( ) qxyqx f +−= 1                           

Fxq
x

q
qy

−
−

−
=

1
1

1
或：                                   （9-23） 

( )
F
Dq =−1式中：      

为汽化率。（9-23）即为物料平衡方程。 

2、 热量衡算 

加热炉的热量 Q 为： 

Q=FCp(T-t0） 

节流减压后，物料放出的热量供自身部分汽化， 

( ) ( ) γFqtTFc ep −=− 1                  

则物料加热温度 T 为： 

( )
p

e c
qtT γ

−+= 1                                           （9-25） 

3、 过程特征方程： 

平衡蒸馏中两相平衡，y 与 x 应满足相平衡方程：y=f(x)     （9-26） 

( )x
xy

11 −+
=

α
α

                        （9-26’） 对理想溶液      

平衡温度与组成 x 应满足泡点方程，即 

( )xte φ=                                              （9-27） 

此特征方程均属相平衡方程。 

 

平衡蒸馏过程计算  在闪蒸计算中，通常给定 F、 即 D 或 L，求 y 或 x ,即气相和液相组

成。计算的原则是联立物料衡算和相平衡方程，即（9-23）和（9-24）联立解出 y 和 x。如

果是理想溶液，且 a 为常数，则计算非常简单。如果是非理想溶液，在一定 P 下作出相平衡

曲线 y-x 图，代表两相平衡的塔顶及塔底组成 y 和 x 在 y-x 曲线上，又在代表物料衡算的直

fx
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1−q
q

线方程（9-23）上。将（9-23）方程与 y-x 图上作直线，斜率为- ，并过点 、 ,

即 f 点。操作线与平衡线的交点为 e 点，e 点对应的平衡浓度即 y 和 x，所以 e 点即满足平

衡线又满足操作线。 

fxx = fyy =

对非理想溶液，还可以画出泡点组成图，由此求出相应 x下的 ，将 代入（9-25）式

求出 T，再代入（9-24）式求出 Q，即可求出所需热流量。 

et et

 

9.3.2 简单蒸馏 

简单蒸馏，是混合液在加热（蒸馏）釜中逐渐汽化，产生的蒸汽随即进入冷凝器，而不

断得到馏出液，放入容器的不同贮槽内。由于 y>x，馏出液含易挥发组分较富，因而釜内溶

液易挥发组分的浓度（组成）x将随时间延续而逐渐降低。这样又使得与 x 平衡的蒸汽组成

y（即馏出液的组成）亦随时间变化（降低），而釜内溶液的沸点则逐渐升高。由此可见这种

蒸馏方式是不稳定的，需分批进行。由于馏出液中易挥发组分浓度逐渐降低，所以要用几个

贮槽分别得到不同时间下馏出液。 

简单精馏可用于初步分离，特别对相对挥发度大的混合物进行分离颇为有效。比如从含

乙醇不到 10%的发酵液中，经一次蒸馏可得到 50°的烧酒。要得到 60～65°的烧酒，可再蒸

馏一次。 

 

简单蒸馏的数学描述  在简单蒸馏的计算中，①生产能力根据热负荷和传热能力计算；②而

馏出液量，馏出液浓度，残液的浓度与量之间的关系由物料衡算确定。。 

由于简单精馏是非定态的，则需考虑微分物料衡算。设：Ｗ为某瞬时釜内的液体量，x

为某瞬时釜内的液体的浓度；y 为某瞬时由釜中蒸出的汽相浓度。则在ｄτ 时间内，釜内蒸

出的物料量为 dw，则釜内料液量为 

dww −            

dxx −  液相组成降为： 

dww − dxx −)( ) 则釜液中含易挥发组分的量为：(

τd 时间内易挥发组分的物料衡算为： 则在

( )( ) ydwdxxdwwwx +−−=                 

略去高阶无穷小量 dwdx，并分离变量得： 
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 11

xy
dx

w
dw

−
=  

在 ， ， ， 范围内积分得： 1ww = 1xx = 2ww = 2xx =

∫ −
= 2

11

2ln
x

x xy
dx

w
w

                   

∫ −
= 1

22

1ln
x

x xy
dx

w
w

或                                           （9-28） 

( )xfy =  在简单精馏中，任一瞬时的汽液相互成平衡，即：

 

简单精馏的过程计算 将相平衡关系代入（9-28）积分得： 

( )∫ −
= 1

22

1ln
x

x xxf
dx

w
w

 

在不同的相平衡关系下可得不同结果。 

1、 理想溶液： 

( )x
xy

11 −+
=

α
α

 

代入（9-28）积分得： const=α  ： 

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−
−

+
−

=
1

2

2

1

2

1

1
1lnln

1
1ln

x
x

x
x

w
w

α
α

               （9-29）                  

2、稀溶液： 

mxy = ，即直线关系，则代入（9-28）式得：若稀溶液的相平衡关系符合   

2

1

2

1 ln
1

1ln
x
x

mw
w

−
=  

3、若平衡关系不能用简单的数学式表示，可以应用图解积分或数值积分。 

( )∫ −
= 1

22

1ln
x

x xxf
dx

w
w

 

简单精馏中原料量 ，及组成 为已知，当给定 和 中的任意一个，即可根据上

述方程和方法计算，求出 或 的任何一个。馏出液量及组成可用物料衡算求出。 

1w 1x 2w 2x

2w 2x
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馏出液量= -  1w 2w

y ，则： 设总过程馏出液平均组成为

( ) 221121 xwxwwwy −=−=                  

( 21
21

2
1 xx

ww
wxy −
−

+= )或                                     （9-30） 

 

9.4 精馏 

采用简单精馏和平衡精馏方法只能使混合液得到部分分离，若要求得到高纯度的产品。

则必须采用多次部分汽化和多次部分冷凝的精馏方法。 

9.4.1 精馏过程 

连续精馏装置图如图所示。它主要包括精馏

塔，供溶液加热汽化的蒸馏釜（或再沸器），使塔

顶蒸汽冷凝的冷凝器；以及供馏出液回流的馏出液

贮槽和供原料预热的原料预热器等。 

在操作时，一定热状态的原料由塔中某一块板

（进料板）加入，在进料板上，上升蒸汽与回流液

逆流接触并进行物质传递。进料板以下（包括进料

板），再沸器加热液体产生蒸汽沿塔上升，与下流

液体逆流接触并传质，塔底连续排出部分液体作为塔底产品。 

进料板把整个塔分为两段，进料板以上称为精馏段，进料板以下（包括进料板）称为提

馏段。 

在图示板式精馏塔中，塔板是进行两相热质传递的场所。塔板上开孔供汽相上升并与液

相接触。精馏塔也可以用填料塔，此时，填料表面是汽液两相进行传热和传质的场所。本章

主要讨论板式精馏塔。 

 

精馏原理  混合物经上述的精馏装置处理后。可以分离为纯的或接近纯的两组分。下面具体

分析精馏塔中如何同时并多次进行部分汽化和部分冷凝操作的。 

A、B、C为蒸馏釜，釜中各装有组成为 、 、 的混合液，而且Cx CBA xxx <<Ax Bx 各，

 12
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釜中溶液的沸点为 ，由各釜中产生的蒸汽组成为CBA ttt << CBA yyy << ，并假设各釜中

的蒸汽与溶液互成平衡。 

由于 ，所以可以将 A 釜中部分汽化的蒸汽引入 B 釜，此蒸汽部分被冷凝放出潜

热使 B 釜中的液体部分汽化，产生组成为 的蒸汽，而 。这种过程在其它釜中也

同时进行，这样，经过若干釜的操作，由最上一釜可以得到近似的易挥发组分。 

AB tt <

By AB yy >

x xy y但是，各釜中产生的蒸汽组成 大于釜中组成 ，即 > ，（因互成平衡时， >

则

Bx Ax

Bγ Aγ> ）故各釜中（A釜除外），液体所含易挥发组分越来越少，使溶液的沸点越来越高，

（由于A釜中有原料补充，所以A釜的沸点一定，而在其它釜沸点越来越高的情况下），操作

不能继续进行下去。若将各釜中的液体部分引回下一釜，则由于引回的液体中易挥发组分含

量高于该釜的溶液组成，即 > ， > ，这样就补充了因溶液部分汽化而减少的易挥

发组分，保持了釜中溶液组成基本不变，使操作能够稳定地进行，这种引回流的液体称为回

流。对最上一釜因无液体，则把产品ｙ

Bx Ax BxCx

C冷凝后的一部分引回流。由此可见，回流是保证精

馏过程连续稳定操作的必不可少的条件之一。 

上面是对易挥发组分进行分析，对难挥发组分的增浓来说，道理是一样的。此时，加热

器应该移到底部，即如图，使难挥发组分浓度最高的蒸汽进入最低一级，显然这部分汽体只

能由最低一级下降的液体部分汽化而得。此时汽化的热量由再沸器提供，所以在再沸器中，

溶液的部分汽化产生上升蒸汽，如同塔顶回流一样是精馏得到稳定操作的另一比不可少条

件。 

在实际生产中，是将各釜重量叠成塔状的设备，即精馏塔，每一层塔板即相当于一个蒸

馏釜。若假设塔板上的汽液互成平衡，处于这种平衡状态的塔板称为理论塔板或一个平衡级。 

从过程的实质来说，原来未达到平衡的两相在相互接触状态中，其偏离平衡的程度就是

传质推动力，此推动力将促使两相进行传质，知道达到平衡为止。塔板上的传质情况可用筛

板为例说明。塔板上有一液层，上升的蒸汽流分散于其中成为汽泡。即如图，现在气相（汽

泡内）组成低于与板上液体成平衡的气相组成，使易挥发组分 A 由液相向气相传递，同时

难挥发组成 B 逆向地由汽相向液相传递。也可以将上述传质过程看成是一种 A 组分汽化 B

组分冷凝的过程，只是与通过传热面传递热量而进行的部分汽化和部分冷凝相比，具有不同

特点： 

①汽化的只是易挥发组分，冷凝的只是难挥发组分，两者同时通过相界面进行，汽化和

 13
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冷凝的潜热相互补偿。 

① 汽化和冷凝的速率为传质过程所控制，为加快速率，应在塔板上形成大的相界面，

增加湍动程度，以减小传质阻力。 

以上即位精馏原理。由此可见回流是蒸馏与精馏的区别所在。 

 

全塔物料衡算  无论塔板上的汽液传质情况如何，精馏塔的进出速率和组成关系均受物料 

衡算的约束。 

如图所示的参数规定流率 kmol/s，组成以轻

组分摩尔分率表示，则 

F = D + W   （9-31） 

轻组分：         （9-32） wDf wxDxFx +=

由两式解得：  
wD

wf

xx
xx

F
D

−

−
=          （9-33） 

        
F
D

F
w

−= 1              （9-34）  

D/F 和 W/F 分别称为馏分液和釜液的采出率。 

由于受上述物料衡算式的约束，在给定进出组成 和进料流率 F 时，若： fx

1> 规定产品组成 、 则 D/F 和 W/F 随之确定，不能自由选择； wxDx

2> 规定 D、 ,(或 ， )则 ， 随之确定，不能自由选择。 wx wxDx w w

在规定分离要求时，应使 D ≤F ，如果 D/F 取得过大，则因塔顶不能获得高纯度

产品。 

Dx fx

 

回流比和能耗 回流量的大小通常以塔顶回流量 L 和塔顶产品量 D 之比表示，并称为回流

比：                     
D
LR =                              （9-35） 

由物料衡算，在 F 和 一定时，当 和 规定之后则 D 和 W 一定，因而 L 增加或

说 R 增加，并不意味着 D 减小，而仅意味着上升蒸汽量增加。增大回流比的措施是要增大

塔底得加热速率和塔顶的冷凝量。其代价是能耗增加。增大回流比对提高两组分的分离程度

起积极作用。 

Dx wxfx
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9.4.2 精馏过程数学描述的基本方法 

精馏塔可以采用填料塔也可以采用板式塔，前者是微分接触式，而后者是积分接触式。

无论采用哪一种塔，描述精馏过程的基本方程仍然是物料衡算、热量衡算及过程特征方程，

或相平衡方程。 

对微分接触式，描述的方法是对微元塔高作物料衡算、热量衡算，并写出传质速率方程，

然后沿塔高积分，或逐段计算求解。对分级接触式，则以单块塔板作为考察单元，对每一块

板列出的物料衡算和热量衡算，写出特征方程然后联立求解由多块塔板构成的代数方程组。

此即描述级式接触过程的基本方法。 

 

9.4.3 塔板上的物料衡算 

单块塔板的物料衡算  对以塔顶算起的第几块板（非加料

板），进出流率及组成的关系如图所示。 

则此块板上的物料衡算为： 

Vn+1+Ln-1= Vn+Ln          (9-36) 

对以挥发组分： 

Vn+1yn+1+Ln-1xn+1= Vny  +Ln nxn

 

单块塔板的热量衡算及其简化 设饱和蒸汽和泡点液体的热焓分别为 I 和 i[Kj/kmol]，在无

热损时，对 n 板的热量衡算视为： 

    Vn+1In+1+Ln-1in+1= VnI  +Ln nin                    （9-38） 

即输入和输出的热量相等。因为饱和蒸汽的焓值 I 为饱和液体的焓值 i 和气化潜热 r 之和， 

即：    I=i+r   

则代入（9-38）得： 

       Vn+1(rn+1+in+1)+Ln-1in-1 = Vn(r  +in n)+Lnin          (9-39) 

如果忽略组成和温度引起饱和液体的焓 i 和气化潜热 r 的差别，即假定个块板的饱和液体焓

值相等，气化潜热值也相等，即： 

in+1= in= in-1=i 

rn+1= r = rn n-1=r 

则热量衡算式（9-39）化简为：(Vn+1−V )r=(Ln n+V −Ln n-1−Vn-1)I        （9-40） 

根据总物料衡算算式（9-36）得物衡式： 
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Vn+1−V  =0 n

               Vn+1 = Vn        （9-41） 

 及：          Ln-1= Ln         （9-42） 

即没有加料和出料的任一塔板中，各板上升的蒸汽量 V 均相等，各板下降的液体量 L 也均

相等。则对精馏段的流量可一般的写成 V、L，对提馏段写成 L LV和 ，由于加料的缘故 和

V 一般不等于 L 和 V。由于不同液体的摩尔气体潜热相近，V 和 L 取摩尔流率，所以上述

简化可称为衡摩尔流假定。恒摩尔流假定对汽化潜热相近的系统适用。恒摩尔流假设对精馏

计算的简化非常重要。 

 

塔板传质过程的简化－理论板和板效率 由于塔板上的传质和传热情况非常复杂，不仅与物

系，才做条件而且与设备结果有关，因而很难写出简单的传质速率和传热速率方程式。为了

避免这一困难，引入理论板的概念。 

所谓理论板，就是不论进入塔板的汽液两相组成如何，在塔板上都是充分混合，并且

进行传热与传质的结果使得离开板上的汽液两相在传质方面都达到平衡。即两相温度相同，

汽液组成互成平衡。 

根据理论板的概念，塔板上的特征方程化简为： 

( )nn xt ϕ=                                 （9-43） 泡点方程：   

( )nn xfy =相平衡方程：                                （9-44） 

由于实际的塔板不可能达到汽液平衡，能以理论板于实际板的差别用板效率表示，即: 

1

1

+
∗

+

−
−

=
nn

nn
mv yy

yy
E                            (9-45)          

分子为实际板增浓程度，而分母为理论板的增浓程度。 

根据理论板的概念，在作精馏计算时，可先确定理论板数，然后选择不同的板型和板

效率来确定精馏所需的实际板数。这一过程即是把塔板上实际传质的复杂性和操作因素，设

备因素等包括在板效率之中。 

通过引入理论板和恒摩尔流假定，塔板过程的物料、热量衡算及特征方程简化为： 

物料衡算：        Vyn+1+Lxn-1= Vy +Lxn n                      (9-46) 

相平衡：               yn=f(x )                            (9-47) n
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除有物料加入和引出的板外，塔内任一快板均可用此方程式描述。 

 

加料板过程分析 加料板因有物料的引入，其物料衡算及热量衡算与普通板不同，下面对其

进行分析。 

1、加料的热状态 

原料入塔时的温度或状态称为加料的热状态。热状态的不同，将影响提馏段的液体量 。

生产中精馏塔的进料热状态有五种。①冷液进料；即原料液入塔温度低于进料板温度；②饱

和液体进料，即将原料液预热到进料板温度；③饱和蒸汽进料；④汽液混合物进料；⑤过热

蒸汽进料。五种进料的定性表示如图。 

2、理论加料板 

对理论加料板也可根据理论板的概念加以简化，即假设离开板的汽液两相温度相等，

组分互为平衡。 

对图所示加料板列出物料平衡方程为： 

mmm xLVyLx +=−1mf yVFx ++ +1

)

       （9-48） 

相平衡式：                  （9-49） ( mm xfy =

    3、精馏段与提馏段两相流量的关系 

对 m 板列出物料衡算方程： 

LVVLF +=++                   （9-50）               

应用恒摩尔流假设，即各板上升蒸汽的焓相等，加料板上下液体的焓相等，则列出热衡式： 

VIiLIVLiFi f +=++                                （9-51） 

将（9-50）与（9-51）联解得出： 

iI
iI

F
LL f

−

−
=

−
                                       （9-52） 

原料的摩尔气化热

的热原料变成饱和蒸汽所需1kmol
=

−
=

−

−
=

F
LL

iI
iI

q f
定义：  （9-53） 

q 为加料热状态参数，其数值的大小等于每加 1Kmol 原料使提馏段液体能增加的 kmol 数。

由（9-53）式可得提馏段液量计算式为： 

qFLL +=                     （9-54）                       
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代入（9-50）式可得精馏段汽相流量： 

( )Fq1VV −+=                  （9-55）                      

根据（9-53），（9-54），（9-55）可分析进料热状态对进料板上下流率的影响。 

① 饱和液体进料（泡点或沸点进料）：    

ii f = iIiI f −=−      ,               q=1 

L =L+F ;                 V= V  

    ② 饱和蒸汽进料： 

fi =I        I- =0 ;                q=0 fi

L =L                    V= V +F 

    ③ 冷凝进料： 

fi <I       I- > I-i                 q>1 fi

qFLL +=                  ( L =L+F+板上部分蒸汽冷凝量) 

V  V<

④ 汽液两相进料： 

fi >I      I- < I-i                 0<q<1 fi

L =qF+L                  (=L+F 中的液量) 

V VV= +（1-q）F       （= +F 中的汽量） 

⑤ 过热蒸汽进料： 

fi >I                       q=0 

VV= +（1-q）F         (= V +F+部分 L 汽化量) 

L 的数值随进料状态而变。 由此可见，

 

精馏塔内的摩尔流率  根据上述塔板的分析和假定，可以确定精馏段和提馏段的摩尔流率。 

如果设塔顶的全凝器，并在泡点温度下回流，即如图，则对精馏段，根据恒摩尔流假定，

回流液量 L 即为精馏段逐板下降的液量，而上升的蒸汽量即为 L 和 D 之和，则： 
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精馏段：  L=RD 

V=L+D=(1+R)D                 (9-56) 

R 为回流比。 

对提馏段：由进料板分析可得： 

qFLL +=  

( )Fq1VV −−=                                  (9-57) 

L 与 V 受 q 的影响。 

塔顶蒸汽全部冷凝成泡点液体时，冷凝器的热负荷为： 

CC VQ γ=                                        (9-58) 

塔底再沸器的热负荷为：  

BB VQ γ=                                   (9-59)           

cr 和 分别为组成为 和 混合液的平均汽化潜热。 Dxbr wx

 

9.4.4 精馏过程的解法 

上面对单块塔板上过程的数学描述进行了讨论，对普通板得出了(9-46)和(9-47)的关系，

即：             nn1n1n LxVyLxVy +=+ −+                    (9-46) 

( )nn xfy =                                                (9-47) 

对加料板得出(9-48)和(9-49)，并讨论了进料热状态对进料板上下流率的影响，这些关系即是

精馏过程计算的基础。 

     若精馏塔采用板式塔，则上述关系对塔中的每一块板是适用的。下面我们就讨论这些

关系如何用于精馏计算。 

 

方程组的联立求解法 

   设精馏塔有 N 块塔板，第 M 块板为进料板。塔顶为先分凝器再全凝器，塔釜为再沸器。

对于分凝器，因为它部分冷凝，可以以为离开的两组互成平衡，即分凝器可以作为一块理论

板，对再沸器，因其部分汽化，也可认为达此平衡，作为一块理论板。因而，分凝器和再沸

器都可作为一块理论板。而全凝器因气体全部冷凝，则不能作为理论板。 
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     则对塔内每一块理论板都有可写出物料衡算式和相平衡式。对分凝器。并且分凝器的

液体回流，则把分凝器作为第一板，物料衡算为 

−(Lx +Vy第一板 （分凝器）   Lx0 1 1)+Vy =0 2

−(Lx +Vy第二板         Lx1 2 2)+Vy =0 3

L V加料板m    Lx −( xm-1 m+Vym)+ y =-Fxm+1 f 

L L V V提馏段任意板：   xn-1−( xn+ y )+ yn n+1=0 

L V第N板（再沸器）：  x −(WxN-1 w+ yN)=0 

即 N 块板可写出 N 个物料衡算式，对 N 块板可写出 N 个相平衡方程式： 

=f(x             yn n)           n=1~N                    (9-62) 

   由于 V、L、 LV、 都可以由塔内的物料衡算式以及恒摩尔流假定求出，即（9-56，57），

则由 N 个物料衡算和 N 个相平衡方程共 2N 个方程，求出 xi（i=1~N）、yi（i=1~N）共 2N

个组成变量。但在相平衡为非线性的情况下必须采用跌迭代或试差求解。此种解法适用于 N

已定的计算型计算。 

 

逐板计算法  上述方程组可采用由上至下的逐板计算法进行求解。 

和规定的塔顶组成x若已知F，xf D及塔底组成xw，并设塔顶为全凝器，则回流液组成为

x =x0 D =y ,则对全凝器物料衡算为：    V=L+D 1

 =Lx                   Vy1 0 +DxD                     (9-63) 

第一块板的物料衡算： 

+Vy                   LxD 2 =Vy +Lx     1 1

−Lx +Vy或：              −DxD 1 2=0                    （9-46） 

由相平衡方程求出y1=f(x1) 中的x1，代入上式求出y ；对第二块板： 2

−(Lx +Vy                 Lx1 2 2)+Vy =0 3

代入相平衡式求出x ，再带入上式求出y 。如此交替进行，直到求出x由（9-64）的y2 2 3 N≤ xW时，

此时的N，即求的次数，就是所需的理论板数。此即逐板计算的基本思路，具体解法见例 9-4。 
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9.4.5 精馏塔的操作方程 

上述逐板计算可直接在 y-x 图上用梯级数来作出。具体思路如下： 

精馏段操作线方程  若对精馏段的任一块塔板到塔顶作物料衡算，则得： 

Vyn+1−Lx =Dxn D                         (9-56) 

等式两端同除以 V 得 

Dn1n x
V
Dx

V
Ly +=+                   （9-67） 

若为泡点回流，并利用回流比定义为：L=(RD)      V=(R+1)D 

1R
xx

1R
Ry D

n1n +
+

+
=+                  （9-68） 则得：          

此即精馏段操作线方程。此式表明精馏段任一截面（取在两塔之间）处，上升蒸汽与下降液

体的组成受此物料衡算式的约束。 

式（9-65）也可以通过 n 板以前的 n 个物料衡算式相加求出。因而对精馏段可以用（9-65）

式与相平衡式联立交替使用求出理论板数。 

 

提馏段操作方程  从提馏段的某一块板致塔顶作物料衡算，可得： 

fDn1n FxDxxLyV −=−+              （9-66） 

也可以从某一段对塔釜作物衡得： 

Wn1n WxxLyV −=+  

V
FxDxx

V
Ly fD

n1n
−

+=+或者：                       （9-69） 

qFRDL +=   由于           

( ) ( )Fq1D1RV −−+=则上式可写成：  

( ) ( ) ( ) ( )Fq1D1R
FxDxx

Fq1D1R
qFRDy fD

n1n −−+
−

+
−−+

+
=+                     （9-70） 

由全塔物料衡算： 

               F=D+W 

               Fxf=DxD+Wxw   

( ) WWfD xDFWxFxDx −−=−=−则：            
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则（9-70）可以写成：     

( ) ( ) ( ) ( ) Wn1n x
Fq1D1R

DFx
Fq1D1R

qFRDy
−−+

−
−

−−+
+

=+    （9-71） 

（9-70）和（9-71）式称为提馏段操作线方程，提馏段任一截面之间的汽液组成受此式约束。 

 

操作方程的图示－操作线 精馏段和提馏段的操作线方程可在 x-y 图上表示。对于精馏段

时，当 时，由式（9-69）Dn xx = D1n xy =+ 0x n =，当 ，

1R
x

y D
1n +
=+ 所以操作线通过图上对角线的点 a

（ ），及轴上的点 b(
1R

x,0 D

+DD x,x )，即截距，在 及

R 给定时，两点都是定值，连接 a、b，及为（9-86）的提

馏段操作线，此操作线的斜率为 L/V，或

Dx

1+R
R

。如图所示。  

Wxx = Wxy =对提馏段操作线，由式（9-71），当 时，解出 ，则其位于对角线上的 c

点，确定此显得另一点可以用斜率 VL ，也可以用（9-71）式计算的其他一点。但是最好

是找出它与提馏段操作线的交点，使解法具有普遍意义，并便于分析。 

由于两条操作线的交点既满足提馏段操作线方程，有满足提馏段操作线方程，因而可联

立求解两操作线方程（9-68） 与（9-70），可求出两线的交点 d。但此比较方便的方法是应

用（9-65）及（9-66）式，即： 

WfDn1n WxFxDxxLyV −=−=−+                                         

(9-66) 

Dn1n DxLxVy =−+                                                      (9-65)    

两式相减得出： 

( ) ( ) ( ) ( ) fqDWqq FxxLLDxWxxLLyVV −−=+−−=−                

qFLL =−  根据（9-57）式：        

( )F1qVV −=−                       
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( ) ( )F1q
Fxx

F1q
qFy f

qq −
−

−
=则得：              

1q
xx

1q
qy f

qq −
−

−
=或：                

此直线方程代表两操作线交点 d 的轨迹，即此线与操作线共点与 d，此式称为 q 线方程，

或称为进料线方程。  

由此式可见，在 时，fq xx = fq xy = ，即直线过对角线上的进料组成点 f，并且其斜

率为 1qq − ，此 q 线完全由进料组成和进料线热状态确定。 

根据 q 线方程（9-75）式，在 y-x 图上找出（ ）的点，并以ff x,x 1qq − 为斜率作直

线，交精馏段操作线与一点然后由此点与（ ）的点连线，即得提馏段操作线方程。

如图 9-28 所示。 

WW x,x

由于 q 线与进热状态有关，在五种不同情况的进料热状态下，q 线的大致情况和对操作

线的影响，如图所示。 

 

理论板的增浓度 根据理论板的概念，离开塔板的汽液两相组成互成平衡，并且满足相平衡

方程。因而在 y-x 图上平衡组成必然在相平衡线上。由物料衡算可知，进入塔板的汽液相组

成关系满足操作线方程，则组成点必然落在操作线上。 

   对第 n 块板分析其关

系，如下图。 与 成平

衡，在相平衡线上即点 B，

过点 B 作水平线交操作线

于点 A，在此点 x 与 y 的关

系满足操作线方程，则由精

馏段操作线方程（9-68）与

ny 应的液相组成为 nx 由点 B 作垂线交操作线于点 C，点 C 也应满足操作线方程，并

且与 nx 对应的汽相组成为 ny 因而三角形 ABC 充分表达了理论板工作状态，点 A 表

示了 n 板上方进出 n 板的汽液组成关系；点 C 表示了 n 板下方进出 n 板的汽液组成关系；

nx ny

对 − ；

， + ，

1

1
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而点 B 表示了 n 板上的汽液组成关系或汽液相平衡关系。线段 BA 表示液体流过此理论板

的提浓程度；CB 表示汽相经理论板的提浓程度。 

上面讨论了精馏段与提馏段的操作线方程，并阐明了塔板上的增浓程度可用相平衡曲线

与操作线之间的三角形表示，此处讨论梯级法求理论板的方法。 

根据理论板数逐板计算法的原理，从塔顶开始，交替使用物料衡算方程与相平衡方程，

直至计算出的液相组成达到或小于塔底要求的液相组成为止。这一过程也可以方便的在 y-x

图上表示，并用图解法进行。具体步骤如下： 

① 在 y-x 图上作出平衡曲线及对角线； 

② 在 x 轴上定出 x= ， ， ，的点，并通过三点依次按垂线定出对角线上的点 a、

f、b。 

'
fx WxDx

1R
x D

+
的点 c，连接 ac 作出精馏段操作线； ③ 在 y 轴上定出 y=

1qq −④ 由进料状态求出 q 线的斜率 ，并通过点 f 作 q 线； 

⑤ 将 q 线与精馏段操作线 ac 的交点 d 与点 b 联成提留段的操作线 bd。 

⑥ 从点 a 开始，在平衡线与 ac 线之间作梯级，梯线跨过 d 时，这个梯级就相当于加料板。

然后改在平衡线与 bd 之间作梯级，直到再跨过点 b 为止。数梯级的数目，可以分别

得出精馏段和提馏段的理论板数，同时也决定了加料板的位置。见图 9-36。 

D1 xy =① 由于塔顶 由 a 点作水平线相当于应用相平衡方程求出 （水平线与相平衡

交点的 x 轴坐标为 ），②从交点作垂线与操作线的交点相当于应用物料衡算求  。

因而梯级作图的本质或原理仍是逐板计算法。 

1x

1x

由于再沸器进行的是部分气化，可以相当于一块理论板。则提馏段和全塔理论板数，应

用数出的梯级数目减去 1。若塔顶是分凝器，也相当于一块理论板，则应从所得理论板数再

减去 1。但全凝器不是理论板。 

有梯级作图法可以看出，跨过两操作线交点的梯级为加料板。或者在逐板计算法中，改

换操作线方程计算组成的改换点为加料板。但是加料板是可变的，问题是在于使所需理论板

数最少的加料板应在什么位置。由图所示，若在第五板不加料，在第六板加料，则汽相提浓

程度不如第五板加料，若第 4 板加料，则提馏程度也不如第五板加料，并且所需理论板数增

多，因而，加料板的液相组成等于或略小于进料线 的组成所需板数最少，提浓程度最高。qx
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加料板位置的变化范围在两操作线与相平衡线交点的范围内，若超出此范围，则达不到规定

的分离要求。即如图 p 和 m 之间。 

 
 

9.5 双组分精馏的设计型计算 

设计型任务主要是根据规定的分离要求，选择精馏的操作条件并计算理论板数。 

9.5.1 理论板数计算 

精馏设计型计算的命题 ① 规定分离要求 ② 选择操作条件 ③ 计算理论板数。分离要求

以某个产物（如轻组分或重作分）的回收率表示，η定义为： 

                  
f

D

Fx
Dx

=η                           （9-47） 

当规定了 D、  后，W， 则受物料衡算约束，不能在规定，反之亦然。 WxDx

上面已讨论了理论板数的三种计算方法，但都是假设 R、q 为已知，在设计中必然选定

压强，回流比 R 和进料状态。方能进行塔板数计算，下面即讨论这些参数的选择问题。 

 

9.5.2 回流比的选择 

为了维持精馏塔的正常操作，回流是不可缺少的，而且回流比的大小直接影响着理论板

数，板径及冷凝器和再沸器的负荷。因而，选择回流比是精馏中的一个重要问题。选择回流

比既是技术上的问题，又是经济上的问题。 

 回流比对精馏操作的影响 

  由精馏段操作线方程（9-68），即： 

1R
xx

1R
Ry D

n1n +
+

+
=+                       
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1R
x D

+
当 R 增大，操作线在 y 轴的截距 减小，则操作线向对角线靠近；同时，由于操作线

与 q 线的交点下移，提馏段的操作线也向对角线靠近，结果使所需的理论板数减小，这是有

利的一面。另一方面，对于同样的产量D和W，当R增大时，回流量L=RD及汽化量V=(R+1)D,

以及提馏段的 ( )Fq1VV −−=qFLL += ， 都要增大，则冷凝器量和再沸器的负荷增大，

显然这是不利的。如果减小回流比，变化的情况刚好与上述情况相反。 

其次，再从 R 的变化范围来看，当 R 减小， 增大，操作线上移，为完成指定分离任务

的塔板数 N 增多。特别在交点 d 接近于平衡线时，N 将急剧增加。当 R 减小致使 d 与平衡

线相遇，即点 d 达到平衡线与 q 线交点 e 时，如再从 a 起在平衡线与操作线之间画梯级，将

不能越过 e 点；或者说，这时板数变成无穷大，此时的回流比称为最小回流比 。因此，

设计及操作的 R 必须大于 ，才能达到规定的分离要求。当 R 增大时，所需板数 N 减小；

当 R 无限大时（全回流），两操作线与对角线重合，此时板数 N 达到最小  ，将 R=∞

的操作称为全回流， 称为最小理论板数。要实现全回流，精馏塔就不能出产品，同时

也不需要进料，可见它不能作为正常的生产操作，只有在特定情况下，如塔启动开工，调试

和实验研究是才用。 

minR

minR

minN

minN

由上可知，正常的精馏操作，R 在大于 小于 R=∞之间选择。 minR

 适宜回流比的选择 

适宜回流比 的选择应用经济核算的角度考虑。精馏操作的费用可以从设备投资和

操作费用两方面来看。当 R=   N=∞，设备费无限大；当 R 稍稍增大,N 即从无限大急

剧减小，R 增大到一定程度，R 对 N 的影响已不显著，见图 9-33，P84。另一方面，随着 R

的增大，为得到同样数量的产品 D，精馏段上升蒸汽 V=（R+1）D 随着 R 线形增大，使再

沸器，冷凝器的负荷随之增大，塔的直径也要增大，当这些增加的费用超过塔板减少的费用

时，设备费将随着 R 的增大而增加。因此，随着 R 的增加，设备费用是先降低而后又重新

增加。操作费主要是加热蒸气和冷却水的费用，它随着 R 的增大成线形增长。 

optR

minR

总费用的最低点为最适宜回流比 。但很难完整准确地知道这一个点，通常取经验

数据，并表示成 的倍数，即：R=（1.2~2） 对于一般物系取此范围即可，对于难

optR

minR minR
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分离物系，此值还要高。 

上述讨论主要是针对设计型问题。对操作型问题，设备已安装好，塔板数和上升蒸汽的

最大流量等已固定，这时就应从调节操作状况的角度来考虑回流比的影响。比如，当蒸气流

量 V 和进料下， 及热状态 q 不变，增大回流比的影响：①由 D=V/（R+1），塔顶产品量 D

相应减少；②R 增大，板数减少，现在板数不变，就可能超过原来的分离要求，即产品纯度

x 将提高。若减小回流比，情况刚好相反。 

 

全回流与最少理论板数  全回流无进料与出料，操作线与对角线重合，理论板数最少，为

。最少 可由逐板计算法或梯级作图法求出，即

从 a( )至 b( )之间画梯级。 

minN minN

DD x,x WW x,x

对理想溶液，可以导出计算 的公式而不必作图。  

对虚线范围作物料衡算得出： 

minN

                        V=L 

                        n1n LxVy =+

即任一截面上升蒸汽组成与液体组成相等，此即物料衡算式。 

相平衡关系以相对挥发度式（9-13）表示，即： 

nB

A
n

nB

A

x
x

y
y

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
α                  （9-13）                     

由于此式可用于多组分精馏计算，对物料衡算采用下标 A、B 即写成： 

( ) ( nA1nA xy =+ ) ( ) ( )nB1nB xy =+                           

则应用逐板计算法。回流液组成与第一板上升蒸汽组成相等，即（物料衡算）： 

( ) ( )DA1A xy =             ( ) ( )DB1B xy =                  

DB

A

1B

A

x
x

y
y

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜  
⎝

⎛
相比得出：           

由（9-13）式：取 n=1，可得出第一板下降的液体组成之比： 

DB

A

11B

A

11B

A

x
x1

y
y1

x
x

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜  
⎝

⎛
αα

                      

再由物料衡算： 
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1B

A

2B

A

x
x

y
y

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
                             

2B

A
2

2B

A

x
x

y
y

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
α又有相平衡式：              

求出第二板下降液体组成为： 

DB

A

211B

A

22B

A

22B

A

x
x1

x
x1

y
y1

x
x

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
αααα

                   

如此类推，直到 N-1 层塔板再至塔釜 N，得出： 

DB

A

n21NB

A

x
x1

x
x

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
⋅⋅⋅⋅

=⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
ααα

                             （9-76） 

式中的 N 为包括塔釜在内的总理论板数。而 （N）即表示釜 阿（W）。若以几何平均

值取相对挥发度，即： 

Na Wa

                        N
Nααααα ⋅⋅⋅⋅= 321  

则上式可写成： 

DB

A
n

NB

A

x
x1

x
x

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
α

                         

去对数并解出 N，即为全回流理论板数，也即最少理论板数（包括釜）。 

( )

αlg

x
xxxlg

N NA

B
DBA

min
⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛

=                               （9-77） 

此式即为芬斯克（Fenske）方程。当塔底和塔顶的挥发度相差不大时，可取 顶α 和 底α 的平

均值。 

即：                    底顶ααα =                     （9-78） 

  Fenske 方程可用于多组分精馏最少理论板数的计算，对二元精馏，它可以写成： 

αlg
x

x1
x1

xlg
N W

W

D

D

min

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛ −
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−

=             （9-79）                   
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最小回流比  在最小回流比时，两操作线的交

点 e 落在平衡线上，即如图所示。 

minR

设交点 e 的坐标为（ ）则最小回流比的数

值可按 ae 线的斜率来计算，即： 

ee x,y

e

e

x
y

−
−

D

D

x
x

eH
aHtan ==θ  

由精馏段操作线方程，
1R

xx
1R

Ry D
n1n +
+

+
=+ 最小

回流比的斜率为
1R

R

min

min

+
，则得： 

eD

eD

min

min

xx
yx

1R
R

−
−

=
+

                                        （9-80） 

注意：最小回流比的值与平衡线的形状有关当回流比减小到某一数值，精馏段操作线首先与

平衡线相切于 e 点，此时回流比即为 ，其计算依然用（9-80），此时 、 为切点坐

标，图 a。对图 b 的情况，回

流比减小至某一数值时，提

馏段操作线与平衡线相切于

e 点，此时，首先解出两操作

线的交点 d 的坐标（ ）

并用它代替（9-80）式中的

（ ），求出 。上图中操作线与平衡线的交点称为狭点，在此点汽液组保持不变，

塔板无分离作用。 

minR ey ex

qq x,y

minRee y,x

对于理想溶液，最小回流比的计算不必用上述作图法求解。若相平衡关系符合（9-14）

式，即：       

                 ( )11
xy
−+

=
α
α

                 （9-14） 

则：①饱和液体进料：q=1，q 线为 x= 的垂线， fx
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则： ，由（9-14）式表示 ，得出： fe xx = ey

( ) ( ) f

f

e

e
e x11

x
x11

x
y

−+
=

−+
=

α
α

α
α

                          

代入（9-80）式，并化简得出： 

( ) ( )
⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−
−

−
−

==
f

D

f

D
1qmin x1

x1
x
x

1
1R

α
α

                        

fe xy =② 饱和蒸汽进料：q=0，q 线为水平线， 则： 

( ) ( )ff

f

ee

e
e x1x

x
y1y

y
x

−+
=

−+
=

αα
                    

代入（9-80）式化简得出： 

( ) 1
x1
x1

x
x

1
1R

f

D

f

D
0qmin −⎥

⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−
−

−
−

==

α
α

                     

③ 汽液混合物进料：0<q<1 

( ) ( )( ) 0qmin1qminmin Rq1RqR == −+=               

 

理论板数捷算法   

精馏塔在全混流及最小回流比两种极限情

况之间操作。回流比最小时，所需理论板数最大；

全回流时，所需理论板数最少；而实际操作是采

用一定的回流比，对应一定的理论板数。综合各

物系再不同分离要求时，对 、R、 及

N 四个变量间的关系进行了广泛的研究，得到所

示的关系图，即 Gilliland 图。此图为双对数坐标，横坐标为

minR minN

1R
RR min

+
−

1N
NN min

+
−

，纵坐标为 ，

N 与 均指全塔理论板数，包括塔釜。利用此图，可以先求 、 时，由给定 R，

估计塔板数 N。图中曲线在

minN minR minN

1R
RR min

+
−

<0.17 时，用下式代替： 
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17.0
1R

RR9.0
1N

NNlg minmin −⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛

+
−

−=
+

−
              （9-81） 

Gilliland 图是利用八种物系在一定精馏条件下，由逐板计算结果绘制而成。精馏操作条

件为：组分数 2-11；进料热状态自冷料到过热蒸汽五种情况； 为 0.53~7.0；组分间相

对挥发度为 1.24~4.05；理论塔板数为 2.4~43.1。应用此图时，其条件应与上述条件相近。 

minR

 

9.5.3 进料热状态的选择 

精馏塔进料有五种热状态并且在讲 q 线方程和提馏段操作线方程的实际作法时，做过介

绍。当回流比 R 不变时，q 值的变化不影响精馏段的操作线，但明显的改变了提馏段操作线

的位置。并且 q 越小，即进料越经过预热，代入的热量愈多，所需理论板数愈多。但是必须

明确，这一比较是在固定回流比 R 情况下作出的，固定 R 也就是固定塔顶的冷却量。为保

持冷却量不变，进料带热愈多，塔釜供热愈少，塔釜上升蒸汽量愈少，则提馏段操作线斜率

VL 增大，其位置想平衡线移动，理论板数必然增多。 

如果塔釜热量不变，进料带热增多，塔顶冷却量必然增大，回流比相应增大，，精馏段

操作线向对角线移动，所需板数就会减小。 

一般而言，热量应尽量从塔底输入，使所产生的汽相回流能在全塔发挥作用；而冷却量尽可

能施与塔顶，始能产生的液体回流流经全塔而发挥最大的效能。工业上采用热态进料或汽相

进料不是为了减小塔板数，而是为了减少塔釜的加热量。 

 

9.5.4 双组分精馏过程的其它类型 

直接蒸汽加热 当待分离的物系为某种轻组分与水的混合时，可将加热蒸汽直接通入塔釜以

汽化釜液，精馏后的废水从塔底排出，省去再沸器。直接蒸汽加热时，理论塔板数的求法和

前述方法基本相同。根据物料衡算得到的精馏段操作方程与一般精馏塔相同。 

对图所示精馏塔，列出精馏段无聊衡算式： 

1R
xx

1R
Rx

V
Dx

V
Ly D

nDn1n +
+

+
=+=+  

对提馏段： 

WVSL +=+                           

nW1n xLWxyV =++                           
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Wn1n x
V
Wx

V
Ly −=+                           

LV =S， =W，则得： 假设恒摩尔流，

Wn1n x
S
Wx

S
Wy −=+                  （9-82）                          

Wn xx =此式即为直接蒸汽加热的提馏段操作线方程。由此式可见，当 时， ，

所以提馏段的操作线与横轴上（ 、0）的点相交，而非与对角线（ 、 ）的点相交。

精馏段与提馏段操作线相交的交点轨迹仍为 q 线，其作法与梯级绘法均与前面相同。 

0y 1n =+

Wx Wx Wx

 

多股加料 工业生产上处理组分相同，组成不同的料液时，亦可在同一精馏塔中进行分离。

这时需在塔中适当位置设置不

同的加料口，当有两股组成不

同的进料时，精馏塔也分成三

段，每段根据物料衡算导出其

操作线方程，图解法的原则和

例子与上述相同。 

 

侧线出料 

当从同一精馏塔中要求得到两种以上不同组成的产品时，可根据所需产品的组成，在塔

的相应组成塔板数采出产品。侧线采出的产品可以是饱和液体也可以是蒸汽。在侧线采出时，

精馏塔分成三段，根据每段的物料衡算可以得三条操作线方程。下面对侧线采出液体的情况

进行分析。侧线采出的精馏塔见下图。 

第一段塔的操作线方程由 n 板与 n+1 板之间与冷凝器的范围（虚线 a）作物料衡算，得
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Dn1n x
V
Dx

V
Ly +=+出：                    

 

 

 

与一般的精馏段方程相同。第二段由 s 段与 s+1 板之间与冷凝器的范围作物料衡算： 

                      DTLV '' ++=

                      DTS
'

1S
' DxTxxLyV ++=+

        TLL' −=Q VDLV' =+=

'
DT

S'1S V
DxTxx

V
TLy +

+⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −

=+则得：            

此即第二段塔的操作线方程。式中 D、T、L、 、 均为定值，所以在 y-x 图上仍为直

线，其斜率为

Tx Dx

'
DT

V
DxTx +

'V
TL −

，截距为 。此线与第一段塔操作线的交点为： ，TS xx =

'
DT

1S V
DxLx

y
+

=+  

第三段塔对虚线 c 作物料衡算，设泡点进料： 

                       WLV '''' −=

                     Wm
''

1m
'' WxxLyV −== +

FTLFLL ''' +−=+=                   Q

                     WFTLV '' −+−=

W''m''

''

1m x
V
Wx

V
Ly −=+  则：           
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WFTL
Wx

x
WFTL

FTLy W
m1m −+−
−

−+−
+−

=+                

此即第三段操作线方程，与一般提馏段方程相同，在 y-x 图上与对角线交于点（ ， ），

与第二段操作线交于 q 线上的 d 点。 

Wx Wx

Wm xx ≤理论板数仍自图中 a 点开始绘梯级直到 为止。越过第一、二段操作线交点以

及第二、三段操作线交点的梯级为侧线采出及进料板位置。 

 

回收塔 回收塔亦称提馏塔。当被处理的物料中含易挥发组分量少，但该组分必须回收，则

可采用提馏塔。采用提馏塔蒸馏的目的是为了回收稀溶液中的易挥发组分，而对馏出液的浓

度要求不高。料液预热到泡点自塔顶加入，塔顶蒸汽冷凝后全部作为产品，塔底与完全的精

馏塔一样可以得到很难挥发

理论板

组分。 

数的确定，与

一般

对虚线范围列物料很算得到操作线方程： 

                    

的精馏塔相同。即根

据物料衡算得到操作线方

程，再结合平衡关系，即

可确定理论塔板数。 

假设为衡摩尔流，

 Wn1n x
D
WL x

V
y −=+  

若为泡点进料：   LF = DV =， ， 

则得： Wn1n x
D
Wx

D
Fy −   =+                           （9-83）            

Ww1n xx
D

WFy =
−

=+当 xx = 时， ，即操作线过点（ x ， x ）W W W  

由总 衡算：

     F=D+W 

Wx

物料  

             

                 f DxFx = WD +  

WDf x
F
Wx

F
Dx +=  当 xx = ，    fn

代入（9-83）式得： =+ 。即操作线上端点通过点 y= 和y D1n x Dx fn xx = 的点。由此列线
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 35

q 线

，

 

.5 平衡线为直线时理论板数的解析计算 

此计算法在实质上是吸收或解析的计算法，即在讲气体吸收的节能用的方法。 

如果汽液相平衡为直线，即： 

                  (9-84) 

    Lx  

即得操作线方程。操作线的斜率为 F/D。当为冷凝液进料时，可以先作出 ，q 线与 y= Dx

的交点即为操作线的上端。如图 c所示。在操作线与平衡线之间，从 a点起绘梯级直到 x≤ x

为止。 

W

9.5

          y=kx             

并对图示系统列出物料衡算： 

         1n VyLxVy +=++ N

⎟
⎠
⎞             ⎜

⎝
⎛ −+= + N1n x

V
Lyx

V
Ly  

+b   (9-85) 

 

第一

        

则操作线：y=ax

交替使用相平衡与物料衡算式可得：

板：   baxy 01 +=  

K
bx

K
a

K
y

x 0
1

1 +==     

baxy 02 +=  第二板：   

K
b

K
b

K
ax

K
a

K
bx

K
a

K
yx 0

2

1
2

2 ++⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛=+==            

类推得出： 

          

( )
⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡ −
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛+⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛=+++⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛+⎟

⎞
⎜
⎛=

axN
⎠⎝

−

1-Ka
1Ka

K
bx

K
a

K
b

K
b

K
a

K
b

K
ax

K

N

0

N1N

0

N

......  

                                 ⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ ≠ 1

K
a

 

给此式同乘以 a/K-1，并整理得： 
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( )
( ) Kyx

Kyx
xKy

xKy
Kbx1Ka
Kbx1Ka

a
K

1NN

10

N1N

01

N

D
N

++ −
−

=
−
−

=
+−
+−

=⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛             

取对数得：   N=

a
Kln

Kyx
Kyx

ln
1NN

10
⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−
−

+  

A
1

L
KV

a
K

== ，并由物料衡算： 令：

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+= + N1n01 x

V
Lyx

V
Ly              

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+−=− + N1N00

1
0 x

V
Lyx

V
L

K
1x

K
yx  得出：

( )
R

y
A

K
y

AAx
K

y
xA1 1N1N

N
1N

0
+++ −++−−=              

( ) ⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+⎥⎦

⎤
⎢⎣
⎡ −−= ++

K
y

xA
K

y
xA1 1N

N
1N

0             

带入上式得出： 

( )
⎥
⎥
⎥
⎥

⎦

⎤

⎢
⎢
⎢
⎢

⎣

⎡

+
−

−
−=

+

+

A

K
y

x

K
y

1ln
1ln

1
1N

N

1N
0x

A

A

N                       （9-86） 

V
LK此即用板式塔吸收或解吸的理论板数计算式。在解析时 >1, ，即图 9-41P90，

所示。在吸收时，

N0 xx >

V
LK N0 xx <<1， 。 

在结束本节之前，我们补充两个问题。 

 等板高度 HETP（Height Equivafent of a Thve Plate） 

上面对精馏塔的计算主要是针对板式塔，但是填料塔也可以用于精馏。在填料塔用于精

馏时，从进料算起，上部位精馏段，下部为提馏段。精馏塔填料层高度的计算工程上多用等

板高度与理论板数的乘积来求出，即： 

Z=N×HEPT 

N 为理论板数，可用上面讨论的方法由作图或逐板计算求出。HETP 是等板高度 m。等板高

度或称理论板数的当量高度的概念是：若从一段填料层顶部上升的气流与底部下流的液体刚
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好符合相平衡关系，则这段填料的高度称为理论板当量高度或等板高度。  等板高度的大小

反映了填料层效能的大小，若等板高度小，则说明进行传质作用需要的填料层高度小，反之

则需要的填料层高度大。等板高度与许多因素有关，包括物性，操作条件，以及填料类型，

尺寸及塔的尺寸等，至今尚无较完善的计算公式，在设计中尽可能利用生产实例数据。在缺

乏实例数据时，也可采用经验公式进行估算。 

 精馏装置热量衡算 

精馏装置除主体精馏塔外，冷凝器和再沸器是两个极为重要的附属设备。对系统作热量

衡算可以求得这两个热量设备的热负荷，进而进行工艺设计及确定冷凝介质的耗用量。 

  在作热衡算时，流率均以质量/小时，热量都以 0（的液体）为基准温度。 

  1、再沸器热量衡算 

  对图示虚线范围作热量衡算； 

  进入系统得热量： 

① 加热蒸汽共给热量 

( ) GriIGQ GGB =−=                 

② 进料带入：   fF FIQ =

③ 回流带入：                          LLR tRDcQ =

离开系统的热量： 

① 塔顶蒸汽带出：  ( ) VV DI1RQ +=

② 残液带出：     WWW tWcQ =

③ 热损失：       LQ

则列出热平衡式为： 

LWVRFB QQQQQQ ++=++                  

RFLWVB QQQQQQ −−++=  则再沸器的热负荷为：

r
QQQQQ

iI
QQQQQ

G RFLWV

GG

RFLWV −−++
=

−
−−++

=   则加热蒸汽消耗量 G 为：

( )
r

DI1R
G V+
≅由于 为主要带出热量，其它都较小，所以作为近似计算得:  rQ  
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  2、冷凝器热衡算： 

  冷凝器若为全凝器，并忽略热损失，则： 

( ) ( ) ( ) ( )12CCLVLV ttcWIID1RIIV −=−+=−          

冷却剂用量为： 

( ) (
( )

)
12C

LV
C ttC

IID1R
W

−
−+

=               

  由此即可计算再沸器和冷凝器的热负荷戟加热或冷却介质耗量。 

 

9.6 双组分精馏的操作型计算 

9.6.1 精馏过程的操作型计算 

操作型计算的命题 已知理论塔板数 N，由指定的操作条件预计操作效果。已知条件：N 及

加料板位置 m；相平衡曲线或相对挥发度；原料组成与进料热状态 q，回流比；规定塔顶采

出率 D/F。求的量：产品组成 及 ，以及逐板的组成分布。 WxDx

计算特点： 

① 试差求解；（众多变量之间的非线性关系的决定） 

② 加料板位置一般不满足最优化条件。 

 

回流比增加对精馏结果的影响 若增大回流比，操作线下移，所需板数减少，在给定 N 时，

塔顶产品 提高，塔釜 减小。 WxDx

定量计算采用物料衡算式和相平衡式交替计算，具体方法如下： 

                  F=D+W WDf WxDxFx +=

WfWfWfD x1
D
Fx

D
Fx

D
DFx

D
Fx

D
Wx

D
Fx ⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −−=

−
−=−=           

( )
FD

FD1xx
x Wf

D
−−

=                           （9-87） 

设 ，求出 ，然后由此 开始交替使用精馏段操作线方程： Wx Dx Dx

1R
xx

1R
Ry D

n1n +
+

+
=+                
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及相平衡式： 

( ) n

n
n y1

yx
−−

=
αα

                

直到跨过进料板，求出 ，然后用提馏段方程， mx

( ) ( )( ) ( ) ( ) Wn1n x
DFq11R

1DFx
DFq11R

DFqRy
−−+
−

−
−−+

+
=+             

及相平衡式，算得 ，比较 与原设 是否一致，若否，重新计算。 Wx Wx Wx

  在规定 D/F 后，提高回流比以增加 受两方面确定： Dx

① 受精馏段板数限制。 

D
Fxx f

D =  ② 受全塔物料衡算限制，即  

 

进料组成变化的影响 进料组成下降，在回流比不变时，

Dx 及 W 都 将。若要维持 Dx 不变可加大回流比或减

少采出。见下图。 

x 下

 

9.6.2 精馏塔的温度分布与灵敏度 

精馏塔的温度分布  精馏塔各板的组成不同，并且由于通过塔板有压力将，所以各板上的组

成不同，总压也不同。所以沿塔底到塔顶形成某种温度分布。但总的来说从塔顶到塔底温度

递增。分述常压精馏与减压精馏。 

 

灵敏板  当精馏塔受到外界干扰时，如 R 或 变化，

各板的温度及组成都会变化。但在某些板上温度和组成

的变化非常显著，这些板称为灵敏板。如果能知道灵敏

板变化，可以预先采用调节手段稳定馏出液组成。在精

馏塔中，一般主要控制塔顶温度来控制馏出液组成，温

度控制多采用回流比调节。 

fx
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9.7 间歇精馏 

9.7.1 间歇精馏的特点 

间歇精馏又称分批精馏，全部物料一次加入精馏釜中，精馏时自塔顶蒸出的蒸汽经冷凝

后，一部分作为塔顶产品，另一部分作为回流送回塔内，操作终了时，残液一次从釜内排出，

然后再进行下一批精馏操作。间歇精馏的特点： 

① 釜中液体的组成随精馏的进行而不断降低，塔内操作参数（如温度，组成）也随时间

变化，过程属非定态。 

② 间歇精馏塔只有精馏段。 

③ 塔顶产品组成随操作方式而异。 

间歇精馏的操作方式主要有两种：一是馏出液组成恒定，回流比不断增大；二是回流比

恒定，相应馏出液组成逐渐变化（降低）。 

 

9.7.2 馏出液组成恒定的间歇精馏 

设计计算命题：已知投料量 F 及组成 ，保持规定的馏出液组成 不变，并规定釜液的

组成 ，选择回流比的范围并确定理论板数。 

确定理论板数  要达到 不变，必须逐渐加大回流比，而加大回流比，而加大回流比也就

是逐渐改变操作线的斜率。在操作中釜液组成不断降低，由于操作终了时的釜液组成 为

最低、因而应该按最终操作状态计算理论塔板数。具体方法如下： 

Dx

Wx

1、在 x-y 图上作出相平衡曲线及对角线； 

  2 、过馏出液组成 及与釜液最终组成 成平衡的 在相平衡线上的交点作最小回

流比下的操作线，求最小回流比， 

Dx Wx Wy

WD

WD

min

min

xx
yx

1R
R

−
−

=
+

 即：    

WW

WD
min xy

yx
R

−
−

=得出：                         （9-88） 

Wy 与 成平衡。图 9-47（b） Wx

  3、按 R=（1.2~2） 确定最后阶段的操作回流比 R 终。 minR

  4、计算操作线截距 1Rx +终D ，并从点 a( 、 )及点（0、Dx Dx 1Rx +终D ）绘出操作
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线，然后按梯级作图法求出理论板数。 

τd每批料液的操作时间：假设任一瞬间，釜液量为 W，釜液组成为 x，经 时间后，釜

液量减少dw ，组成降低 ，上升蒸汽 dv，馏出液两 dD，组成 小，回流液量 dL，则在dx Dx

τd 时间内作物料衡算，并不计塔内持液量，则： 

总衡算：    -dwdD =

dD
dLR =  回流比：   

产生蒸汽：  ( )dD1RdDdLdV +=+=

根据总物料衡算: F=W+D 

( ) DDf DxxDFDxWxFx +−=+=                  

( )
( )x-x

xxFD
D

f −=或：        

( )
dx

xx
xxFdD 2

D

Df

−
−

=求导：      

( )( )
dx

x)(x
xx1RFdv 2

D

Df

−
−+

=  代入 dv 式得：

( ) ( )
( )

dx
xx
1RxxF 2

D
Df

−
+

−=                

在τ =0，x= ，v=0;fx ττ = , ，x= ，v=v 积分得： Wxx = Wx

( ) ( )
( )∫ −

+
−= f

W

x

x 2
D

fD dx
xx
1RxxFV                  （9-90）              

每一 x 对应一个 R，可用图解法积分计算。 

则每批料液的精馏时间为：                    
υ

τ V
=  

υ为蒸馏釜的汽化能力（速率），kmol/h,可根据蒸馏釜的传热速率及混合液的汽化潜热计算。 

 

9.7.3 回流比恒定的间歇精馏 

对于恒回流比的间歇精馏，釜中溶液的组成随过程的进行而降低，馏出液的组成也随之

降低。一般当釜液组成或馏出液平均组成达到规定要求时就可以停止精馏操作。 
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对此过程的计算命题为：已知料液量 F 及 ，最终的釜液组成 ，馏出液平均组成Wxfx

Dx ，选择适宜的回流比求理论板数。 

恒定回流比间歇精馏的主要计算内容如下： 

理论板数计算： 

在规定的馏出液平均组成及塔釜残留液组成条件下，图解法求理论板数的步骤如下： 

  1、在 x-y 图上绘出平衡线和对角线。 

2、根据规定的馏出液平均组成，将精馏开始时馏出液的组成提高到 ，由 和 分

别定出对角线上的点（ , ）以及平衡线上与 成平衡的 点，过两点作直线可求出

馏出液组成为 时，最小回流比下的操作线，由此可确定精馏最初瞬间的最小回流比，

即： 

fx
始Dx 始Dx

Dx Dx fx fy

始Dx

fD

fD

min

min

ff

fD
min xx

yx
1R

R
xy
yx

R
−
−

=
+

⇐
−
−

= 始                （9-91）              

而操作回流比取得最小回流比的某一倍数，即：R=（1.2-2）  minR

3、由操作线截距
1R

x D

+
值在 y 轴上定出（0，

1R
x D

+
）点，联接（ ， ）与（0，

1R
x D

+Dx Dx ）

绘直线即得操作线。 

4、从 点开始，在平衡线与操作线之间绘梯级，直至某梯级的垂线达到或小于 为止。

所得梯级数即为理论板数 N。 

Dx fx

1R
R
+

由于操作中 R 不变，因此各瞬间操作线的斜率 都相同，各操作线为彼此平行的直

线，若在馏出液的初始和终了状态，任意选定 值，通过各点（ ， ）作一系列斜

率为

Dix DixDix

1R
R
+

的平行线，这些线分别对应于某 的瞬间操作线。然后，在每条操作线和平行

线间绘梯级，使其等于理论板数，最后一个梯级可达到液相组成就是与 值对应的 。 

Dix

Dix Wix

由于 在过程中是变化的，因而 与 W 及 D 的关系应由微分物料衡算求出。假设瞬

间的釜液量为 W，组成为 x，在

Dx Dx

τd 时间后，釜液量变化（w-dw），组成变化（x-dx），相应

的馏出液量为 dD，则： 

总物料衡算：dD=-dw 
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易挥发组分：wx=(w-dw)(x-dx)+ dw 

xx
dx

w
dw

D −
=忽略 dxdw 得到：             x)dw-x(wdx D=  

Wxx =在 0=τ 时， ， ；Fw = fxx = w=ωττ = ， 时， ，

∫ ∫ −
=

W

F

x

x
D

W

f xx
dx

w
dw

则：     

∫ −
= f

w

x

x
D xx
dx

w
Fln或：                                （9-92） 

在 N 及 R 一定时，任一瞬间的釜液组成 x 与馏出液组成 对应，因而可用上述第（二）

项的方法作图求出对应关系，进而用图解积分求出上式的积分值，从而可求出任一 （或

）相对应的残留液量 W。 

Dx

Dx

Wx

Dx釜液量 w，馏出液量 D 与馏出液平均组成 的关系，可由一批操作的物料衡算求得： 

总物衡：  F=D+W 

wDf wxxDFx +=  易挥发组分：

wF
wxFx

D
wxFx

x wfwf
D −

−
=

−
=求出：                    （9-93） 

在 R 恒定时，汽化总量由下式求出： 

             V=（R+1）R                    （9-94） 

若将汽化量除以汽化速率就可求出精馏过程所需时间：
υ

τ V
=  

   

9.8 恒沸精馏与萃取精馏 

上面讨论精馏都是以混合物中各组分的挥发度不同为依据的。若组分的挥发度非常接

近，或组分之间形成恒沸物，则溶液的非理想性非常大，就不能采用上述普通精馏的方法进

行，而必须采用特殊精馏。最常用的特殊精馏为恒沸精馏和萃取精馏。这两种特殊精馏的方

法都是在被分离的溶液中加入第三组分，以改变原溶液中的相对挥发度而实现分离的。如果

加入的第三组分能和原溶液中的一种组分形成最低衡沸物，以新的衡沸物形式从塔顶蒸出，

称为衡沸精馏。如果加入的第三组分和原溶液中的组分不行成衡沸物，而仅改变各组分间的
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相对挥发度，第三组分随高沸点液体从塔底排出，则称为萃取精馏。 

9.8.1 衡沸精馏 

双组分非均相恒沸精馏  某些双组分溶液的衡沸物是非均相的，在衡沸组成下溶液可分为两

个具有一定互溶度的液层，此类混合液的分离无需加入第三组分而只要用两塔联合操作，便

可获得两个纯组分。 

   

二、三组分恒沸精馏 如果双组分溶液 A 和 B 的相对挥发度很小，或具有均相衡沸物，此

时可加入某种添加剂 C（又称挟带剂）进行精馏。此挟带剂 C 与原溶液中的一个或两个组

分形成新的衡沸物（AC 或 ABC），此新的衡沸物与纯组分 B（或 A）之间的沸点差较大，

从而可容易的通过精馏获得纯 B。例见乙醇-水-苯的衡沸精馏。 

 

恒沸精馏挟带剂的选择 

  <1> 挟带剂与待分离组分之一形成衡沸物；并希望从塔顶蒸出。 

  <2> 新形成的衡沸物便于分离，以回收挟带剂； 

  <3> 衡沸物中挟带剂的相对含量少。 

 

9.8.2 萃取精馏 

在原溶液中加入某种添加剂，以增加组分间的相对挥发度而使原溶液易分离。加入的添

加剂称为萃取剂，萃取剂要求沸点高（挥发度小）。并且不与组分形成衡沸物。因而萃取精

馏主要用于分离挥发度相近的物系。 

萃取精馏的流程及操作特点略。 

萃取精馏中萃取剂的选择原则是： 

  <1> 选择性高。即使原溶液组分间相对挥发度发生显著变化， 

  <2> 挥发性小 

  <3> 萃取剂与原溶液有足够的互溶度。 

  <4> 无毒性，无腐蚀，热稳定性好，来源方便。 

  萃取精馏与恒沸精馏的比较 

  <1> 萃取剂比携带剂易于选择； 

  <2> 萃取剂在操作中基本不汽化，故萃取精馏能耗比恒分精馏小。 

  <3> 萃取精馏中萃取剂加入量可变化范围较大，而恒沸精馏中，适宜的挟带剂量多为一
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定，故萃取精馏操作较灵活，易控制。 

  <4> 萃取精馏不宜采用间歇操作，而恒沸精馏可用； 

  <5> 恒沸精馏塔操作温度较萃取精馏为低，故恒沸精馏适用于分离热敏性溶液。 
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