
第六章 蒸馏 
本章重点：二组分连续精馏塔的计算 

第一节  概述 
    蒸馏是分离液体混合物重要单元操作之一。其原理是利用混合液中各组分在

热能驱动下，具有不同的挥发能力，使得各组分在气液两相中的组成之比发生改

变，即易挥发组分（轻组分）在气相中增浓，难挥发组分（重组分）在液相中得

到浓缩。 

蒸馏操作的依据：混合液中各组分挥发度的不同。 

蒸馏过程的分类 

  蒸馏过程分类有多种方式，可按蒸馏方式、连续性、以及组分数多少等进行

分类。  

按操作方式划分  蒸馏











特殊精馏

精馏

平衡蒸馏

简单蒸馏

     按操作压力划分    蒸馏








减压蒸馏

加压蒸馏

常压蒸馏

 

按原料液中的组分数划分        蒸馏



多组分蒸馏

双组分蒸馏
 

第二节    双组分溶液的气液相平衡 

6--1 溶液的蒸汽压及拉乌尔定律 

气液相平衡 

在一封闭容器中，在一定条件下，液相中各组分均有部分分子从介面逸出进

入液面上方气相空间，而气相也有部分分子返回液面进入液相内。经长时间接触，

当每个组分的分子从液相逸出与气相返回的速度相同，或达到动平衡时，即该过

程达到了相平衡。 

平衡时气液两相的组成之间的关系称为相平衡关系。它取决于体系的热力学

性质，是蒸馏过程的热力学基础和基本依据。 
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由于混合物各组分的分子，或同一组分的分子之间的吸引或排斥作用的差

异，以及混合前后分子的缔合及解离，使分子数发生变化，从而引起气相或液相

性质的变化，使得混合后各组分产生分压偏离拉乌尔定律和道尔顿定理，即显示

出溶液理想与非理想的性质。具体分类如图 6-1 所示。 

 
 

 

 

理想溶液的气液相平衡关系服从拉乌尔定律 

                

  由于理想体系符合拉乌尔和道尔顿定律，于是有： 

         

                     

             

6--2 温度-组成图(t-x-y图) 

  由 t-x-y数据，在温度-组成坐标中绘制 t-x-y图，或气、液平衡相图。如

图 6-2所示 。 

图 6-1   理想与非理想体系 
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在图（a）中，泡点曲线下与露点曲线上将体系整个区域划分为三个区域，

只有在两线之间区域才存在气、液相平衡的两相区。即两相区内水平线与泡点及

露点曲线的交点即为互呈平衡的液相与气相组成点。如图（b）所示，t-x-y 图还

与压力有关。随压力提高，使泡点及露点温度升高，两相区缩小。 

6—3 汽、液相平衡图(x-y图) 

在蒸馏设计计算中，尤其是在采用图解方法或近似

方法求解蒸馏过程所需平衡级时。常常只涉及体系的平

衡组成之间的关系，故可在一定操作条件，将 t-x-y 图平

衡组成关系直接影射到直角坐标 x-y 中，获得 x-y 平衡

曲线。如图 6-3 所示。或由 x-y 平衡数据直接标绘在 x-y

直接坐标系中。 

6—4  双组分非理想溶液 

   由于体系内的组分在混合前后，分子作用不同，因

缔合和解离等原因引起混合前后分子数目的改变导致溶

液中各组分产生分压偏离拉乌尔定律。部分体系可能产生正偏离，另一部分溶液

有可能负偏差，称此类溶液为非理想体系如图 6-4所示。 

图 6-2  t - x (y)  图 

图 6-3  x- y 图 
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6—5  挥发度及相对挥发度  

一、挥发度 

衡量组分挥发能力的物理量常用挥发度表示。在一定条件下纯组分的挥发度

由该组分在给定条件的蒸汽压表示。混合溶液中一组分的蒸汽压受另一组分的影

响，所以比纯组分低，故其挥发度用它在气相中的的分压与其液相中摩尔分数的

比表示。 

A

A
A x

pv =     对于理想溶液 


A
A

AA

A

A
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x
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 二、 相对挥发度 

溶液中两组分挥发度之比称为相对挥发度。 
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==α     如果汽相服从道尔顿分压定律  
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     体系为负偏差                       体系为正偏差 
 

图 6-4   非理想溶液的 t-x(y)图 
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α=     对于理想溶液   



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A

p
p
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三、 汽液相平衡方程式 

对于二元溶液， AB xx −= 1     AB yy −= 1   带入相对挥发度公式得到汽液相平

衡方程式     

或    

    在一定温度范围内， 可近似为常数。α值的

大小可反映分离的难易程度，可分析某混合液可分

离的难易程度。若α=1，则由式（6-5）可看出 Y=X，

因而不能用普通方法分离；若α>1，则 Y>X。α愈大,Y 比 X 大得愈多，分离

愈易。 

第三节  蒸馏与精馏原理 

6--6 简单蒸馏和平衡蒸馏 

一 、简单蒸馏 

  简单蒸馏又称为微分蒸馏，瑞利 1902年提出了该过程数学描述方法，故该

蒸馏又称之为瑞利蒸馏。其流程如图 6-6所示。 

图 6-5  x-y平衡曲线 
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简单蒸馏是分批加入原料，进行间歇操作。蒸馏过程中不断从塔顶采出产品。

产品与釜液组成随时间而改变，且互成相平衡关系。为此，该过程是一动态过程。

在蒸馏过程中釜内液体中的轻组分浓度不断下降，相应的蒸汽中轻组分浓度也随

之降低。因此，馏出液通常试按不同组成范围收集的。最终将釜液一次排出。所

以简单蒸馏是一个不稳定过程。 

简单蒸馏只能适用于沸点相差较大而分离要求不高的场合，或者作为初步加

工，粗略地分离混合物，例如原油或煤油的初馏。 

 

二 平衡蒸馏（闪蒸） 

平衡蒸馏原理 

  液相（或气相）混合物连续通过节流闪蒸或膨胀或将混合气进行部分冷凝，

使物流达到一次平衡的蒸馏过程，称之平衡蒸馏。 

 

图 6-6  简单蒸馏示意图 

图 6-7 平衡蒸馏 
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  在图 6-7 中，换热器 E1可将热量加入系统，使混合液体升温，升压，

然后通过 V1进行节流闪蒸。或由 E1将混合气热量取出，使之进行部分冷凝。当

混合气压力较高，可由 E1将其预冷至露点上下。然后由 V1节流膨胀，使重组分

部分冷凝下来。这些过程含一个理论级，属于平衡蒸馏过程。  

与简单蒸馏比较，平衡蒸馏为稳定连续过程，生产能力大，但也不能得到高

纯度产物，常用于粗略分离物料。   

6--7   精馏原理 

一、多次部分汽化、部分冷凝 

  利用混合物中各组分挥发能力的差异，通过液相

和气相的回流，使气、液两相逆向多级接触，在热能

驱动和相平衡关系的约束下，使得易挥发组分（轻组

分）不断从液相往气相中转移，而难挥发组分却由气

相向液相中迁移，使混合物得到不断分离，称该过程

为精馏。该过程中，传热、传质过程同时进行，属传

质过程控制。其精馏塔如图 6-8 所示。原料从塔中部

适当位置进塔，将塔分为两段，上段为精馏段，不含

进料，下段含进料板为提留段，冷凝器从塔顶提供液

相回流，再沸器从塔底提供气相回流。气、液相回流

是精馏重要特点。 

在精馏段,气相在上升的过程中，气相轻组分不断得到

精制，在气相中不断地增浓，在塔顶获轻组分产品。 

在提馏段，其液相在下降的过程中，其轻组分不断地提馏出来，使重组分在液相

中不断地被浓缩，在塔底获得重组分的产品。 

  精馏过程与其他蒸馏过程最大的区别，是在塔两端同时提供纯度较高的液相

和气相回流，为精馏过程提供了传质的必要条件。提供高纯度的回流，使在相同

图 6-9  连续精馏示意图 湖
北
工
业
大
学
工
程
技
术
学
院

http://www.chem.dlut.edu.cn/chemeng/no6/ch6x3x1a.htm###
http://www.chem.dlut.edu.cn/chemeng/no6/ch6x3x1a.htm###
http://www.chem.dlut.edu.cn/chemeng/no6/ch6x3x1a.htm###
http://www.chem.dlut.edu.cn/chemeng/no6/ch6x3x1a.htm###
http://www.chem.dlut.edu.cn/chemeng/no6/ch6x3x1a.htm###


理论板的条件下，为精馏实现高纯度的分离时，始终能保证一定的传质推动力。

所以，只要理论板足够多，回流足够大时，在塔顶可能得到高纯度的轻组分产品，

而在塔底获得高纯度的重组分产品。 

                                           
二、 塔板的作用 

   因为影响塔板分离能力的因素十分复杂，塔板上的实际

工况的随机性很强，难以建立一个描述塔板实际工况的数学

模型。为此，提出理论塔板这一概念。所所谓理论塔板，指

气液两相在塔板上充分接触，混合进行传质、传热后，理论

塔板 两相组成均匀且离开塔板的气、液两相呈相平衡关系。 

显然，在相同条件下，理论板具有最大的分离能力，是塔分

离的极限能力。 

三、精馏塔设备 

  精馏塔是提供混合物气、液两相接触条件、实现传质过程的设备。该设备可

分为两类，一类是板式精馏塔，第二类是填料精馏塔。 

 
(a)                         (b) 

 

（1）.板式精馏塔  

  板式精馏塔如图 6-11 (a)所示。塔为一圆形筒体，塔内设多层塔板，塔板上

设有气、液两相通道。塔板具有多种不同型式，分别称之为不同的板式塔，在生

产中得到广泛的应用。 

图 6-10  塔板上两相

浓度变化 

图 6-11  精馏塔设备 
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混合物的气、液两相在塔内逆向流动，气相从下至上流动，液相依靠重力自上向

下流动，在塔板上接触进行传质。两相在塔内各板逐级接触中，使两相的组成发

生阶跃式的变化，故称板式塔为逐级接触设备。本章在后续内容中将进一步介绍。 

（2）填料塔  

    填料精馏塔如图 6-11（b）所示。塔内装有大比表面和高空隙率的填料，不

同填料具有不同的比表面积和空隙率，为此，在传质过程中具有不同的性能。填

料具有各种不同类型，装填方式分散装和整装两种。视分离混合物的特性及操作

条件，选择不同的填料。 

   当回流液或料液进入时，将填料表面润湿，液体在填料表面展为液膜，流下

时又汇成液滴，当流到另一填料时，又重展成新的液膜。当气相从塔底进入时，

在填料孔隙内沿塔高上升，与展在填料上的液沫连续接触，进行传质，使气、液

两相发生连续的变化，故称填料塔为微分接触设备。 

第四节   双组分连续精馏塔的计算 

6—8  全塔物料衡算  

       F=D+W          WDF WxDxFx +=  

F----原料流量，kmol/h； 

D---塔顶产品（馏出液）流量，kmol/h； 

W---塔底产品（釜液）流量，kmol/h； 

Fx ---原料中易挥发组分的摩尔分数； 

Dx ---馏出液中易挥发组分的摩尔分数； 

Wx ---釜液中易挥发组分的摩尔分数； 

塔顶易挥发组分的回收率    %100×=
F

D

Fx
Dx

η  

塔底难挥发组分的回收率    %100
)1(
)1(
×

−
−

=
F

w

xF
xW

η  
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例 6-1 每小时将 15000kg含苯 40%（质量%，下同）和甲苯 60%的溶液，在连续

精馏塔中进行分离，要求釜残液中含苯不高于 2%，塔顶馏出液中苯的回收率为

97.1%。试求馏出液和釜残液的流量及组成，以摩尔流量和摩尔分率表示。 

解：苯的分子量为 78；甲苯的分子量为 92。 

进料 组成：  

釜残 液组成：  

原料 液的平均分子量：  

原料 液流量：  

依题 意知：  

所 以：  （a） 

全塔 物料衡算  （b） 

 

或  （c） 

联立式 a、b、c，解得： 

 

6--9理论板的概念及恒摩尔流假定 

理论板：指离开该板的气相组成与离开该板的液相组成之间互成平衡的板。 
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实际，塔板上气液两相间的接触时间和接触表面积是有限的；板面上液层浓度不

均匀,特别是有溢流的塔板，气液成错流时；甚至气相也不均匀；气体上升时夹

带液滴—雾沫夹带；液体向下流动时夹带气泡；漏液等等都会影响热、质的传递

效果。理论板的提出，便于衡量实际板分离的效果。通常在设计过程中先求出理

论板数，经修正得实际板数。 

二、 恒摩尔流假定 

1．恒摩尔汽化 

   精馏段：V1=V2=…=Vn=V 

   提馏段：V1'=V2'=…=Vn'=V' 

   除饱和液体进料 q=1以外,其余 V≠V'.  

2．恒摩尔溢流 

   精馏段：L1=L2=…=Ln=L 

   提馏段：L1'=L2'=…=Ln'=L’ 

   除饱和气体进料 q=0以外,其余 L≠L' 

   各流股单位:摩尔流量—[kmol/h] 

恒摩尔流假定成立的条件 

(1)各组分的摩尔气化潜热相等。 

(2)气液接触时因温度不同而交换的显热可以忽略。 

(3)塔设备保温良好，热损失可以忽略不计。 

6---10 操作线方程式 

一、精馏段操作方程 

   在二元精馏计算中可去掉组分下标，以 , 分别表示 n 板上的液、气相轻

组分组成（摩尔分数），塔内按衡摩尔流假设处理。精馏段气、液两相物质摩尔

流量分别为 V、L。 

   塔顶蒸气全部被冷凝，采出液相产品为 D，回流量为 L。并定义回流量与采

出量之比 L/D 为回流比 R。如图 6-12 所示。 

   

图 6-12  精馏段物料衡算 
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例 6-2  氯仿和四氯化碳的混合液在一连续精馏塔中进行分离。要求馏出液中氯

仿的组成为 0.95（摩尔分率），馏出液流量 50Kg/h。塔顶为全凝器。平均相对挥

发度 6.1=α 。回流比 R=2，求：（1）第一块塔板下降的液体组成 1x ；（2）精馏

段各板上升蒸汽 V 及下降液体 L。 

   解  氯仿和四氯化碳混合液可认为是理想溶液。 

（1） 塔顶为全凝器， 95.01 =y  

根据理论板的概念，
x

xy
)1(1 −+

=
α
α    

1

1

)16.1(1
6.195.0

x
x
−+

=      92.01 =x  

（2） hKgDRV /15050)12()1( =×+=+=  

根据恒摩尔流的假定，各板上升的蒸汽摩尔流量相等，并非质量流量相等，因此，

需将此值转化为摩尔值。 

氯仿的摩尔质量 M=119.35kg/kmol    四氯化碳的摩尔质量  M=153.8kg/kmol 

塔顶蒸汽的平均摩尔质量  kmolkgM /1.1218.15305.035.11995.0 =×+×=  

hkmolV /24.1
1.121

150
==       hkgRDL /100502 =×==  

hkmolL /826.0
1.121

100
==  

二 、提馏段操作线方程 

   如图 6-13 所示范围进行物料衡算，可得，

提馏段物料衡算关系： 

   

或      

                                            图 6-13  提馏段物料衡算 
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  上式 称之为提馏段操作方程，该方程为一线性方程，其斜率亦为提馏段的

液、气两相物质流量(kmol/h)的比。一旦两相流量改变，势必影响提馏段操作线

方程。 

提馏段与精馏段的关系可由进料板上的物料与热量衡算关联起来。 

              

 

 

若将精馏段及提馏段两操作线与平衡曲线（y～x）同时绘于同一直角坐标中，

如图 6-14 所示。精馏段操作线如 DC 所示，提馏段操作线如 QW 所示。 

6—11  进料热状态的影响和 q 线方程 

一、进料热状况参数 

  设进料板为 m板，对进料板进行热量衡算可得： 

               

       

  根据恒摩尔流的假定则 

        

图 6-14   操作线方程 
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        ，  

        经简化和整理得： 

        

 

  q为进料的热状态参数，反映进料热状态对塔内两段气、液流量的影响。  

精馏段与提馏段物流之间的关系为： 

         

  式中 L,V-精馏段液、气相流量 kmol/s;或 kmol/h; 

  L',V'-提馏段液、气相流量 kmol/s;或 kmol/h; 

进料热状态对塔内气、液流量的影响 

  进料存在 5 种热状态，分别是过冷液体、饱和液体、气液混合物、饱和蒸气

以及过热蒸气进料。因进料板上物料及热量变化使进料板上的气、液两相流量发

生变化，对塔的气、液流量产生影响，如图 6-15 所示。 

 
(a)q>1  

 
(b)q=1  

 
(c)q=0～1 

 
(d)q=0 

 
(e)q<0 

 

  图 6-15  进料热状态的影响 
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二、 q 线方程 

  在进料板上，同时满足精馏段和提馏段的物料衡算，故两操作线的交点落在

进料板上。当 q为定值，改变塔操作的回流比时，两操作线交点轨迹即 q线。联

立两操作线方程式的进料线方程。 

   




−′=′
+=

 wW x x  Ly V
DxLxVy D  

   
1 q

x 
1-q

 qy  F X

−
−=  

    因 q为一常数，故一定状态进料 q线为直线。 

当一定操作回流比条件下，不同热状态对提馏段存在显著的影响，如图 6-16、

6-17 所示。 

 随 q 值减小，则提馏段操作线斜率增大，说明提馏段液、气比在增大，气、

液两相组成更接近平衡线，意味着提馏段单位流量液体所用蒸气在不断减少，提

馏段操作线更靠近平衡曲线，将导致提馏段分离能力不断下降。即每块理论板的

传质推动力减小。完成相同分离任务，所需理论板数会增加，也会导致塔两段负

荷不均匀，影响塔径设计。 

           

 

图 6-16  q 线意义 
 

图 6-17  热状态对提馏段的影响 
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例 6-3  分离例 6-1中的溶液时，若进料为饱和液体，选用的回流比 ，试

求提馏段操作线方程式，并说明操作线的斜率和截距的数值。 

解：由例 6-4知： 

，  

而  

因泡点进料，故： 

 

将以上数值代入下式，即可求得提馏段操作线方程式： 

 

 

或  

该操作线的斜率为 1.4，在 y 轴上的截距为-0.0093。由计算结果可看出，本题提

馏段操作线的截距值是很小的，而一般情况下也是如此的。 

6—12 理论板数确定 

  对于双组分精馏系统比较简单，采用逐板计算法即可方便求解。这里结合双

组分精馏进一步说明逐板计算方法。 

一、 逐板计算法 
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  当给出精馏的原料 F，XF，进料的温度 ，压力 ，分离要求 、 ，回

流比 R，以及操作压力条件下，即可进行精馏塔设计，由物料衡算方法确定采出

量 D、W以及 q。已知体系操作范围内地平均相对挥发度 ，于是则有 

  体系相平衡关系  

  精馏操作方程   

  提馏段操作线方程  

  当塔顶蒸气全部被冷凝时，则有：  

由于冷凝器全凝，无分离能力，不计为理论板，则以塔顶计第一块理论板。因

由工艺所规定，故 为已知。 

由平衡关系计算与 呈相平衡的液相组成 。通过 采用精馏段操作线方程计

算来自第二块板蒸气的组成 。以此类推，交替使相平衡与物料平衡关系，计

算精馏段两相的组成。 

  当精馏段逐板计算到液相组成即 x≤xF时，物料衡算关系应换为提馏段操作

方程。将此更换物料衡算关系式的理论板，作为进料板为宜，即最佳进料位置 。 

  同上，交替使用相平衡及物料平衡关系，逐级计算提馏段的组成分布，当计

算的液相组成 x 略低于或等于 时，即可结束计算。计算中采用平衡关系的次

数即塔满足分离要求所需的理论板数 N。由于再沸器存在部分气化，具有分离能

力，相当一块理论板。计算框图如图 6-18 所示。 
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例 6-4  在连续精馏塔中分离两组分理想溶液。已知操作回流比 R为 3，馏出液

的组成为 0.95（易挥发组分的摩尔分率），塔顶采用全凝器。该物系在本题所

涉及的浓度范围内气液平衡方程为 58.042.0 += xy 。试求精馏段内离开第二层理

论板（从塔顶往下计）的气液相组成。 

解： 238.075.0
13

95.0
13

3
111 +=

+
+

+
=

+
+

+
=+ nn

D
nn xx

R
xx

R
Ry  

95.01 == Dxy     95.058.042.0 11 =+= xy     

881.01 =x         899.0238.075.0 12 =+= xy  

58.042.0899.0 22 +== xy        76.02 =x  

图 6-18 逐板计算法框图 
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二、图解法  

（1） 在直角坐标中绘出体系相平衡曲线 x～y，同时连对角线。 

（2）绘出精馏段操作线，精馏段操作线通过 D、C两点。 ， 。 

（3）给出 q线，q线通过 F、G点，由 q线方程 

  
11 −

−
−

=
q
xx

q
qy F 可得：通过点 ),( FF xxF ，作斜率为

1−q
q

的 q线 

  图中 q线精馏操作线相交于 Q点。 

（4）连接 b点与 q线与精馏段操作线的交点 Q，得到提馏段操作线。 

因 ，故从塔顶  D点开始作水平线交平衡曲线于 1，求得呈平衡的液相

组成 ，由 1点作垂线交精馏段操作线于 点，求得第二板蒸气组成 ，同上，

在平衡线与精馏段操作线之间作梯级。 
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逐步计算框图 当求得 时，应由精馏更换提馏的操作线，即在平衡线与

提馏段操作线之间作梯级，当求得液相组成 时结束。此时梯级数 N（含再

沸器）为所求的理论塔板数 N，跨过两操作线交点的板为最佳进料板 。  

  在适宜位置进料，完成规定分离要求所需塔板数会减少。对给定理论板时，

则分离程度会提高。在图解法中跨过两操作交点的塔板就是这一适宜进料板或最

佳进料板。 

   精馏塔在正常运行时，沿塔高建立起各组分的组成分布，显然，塔顶轻组分

最浓，塔釜重组分组成最高。各组分组成沿高度变化。 

 

适宜进料位置应是进料组成及热状态与塔板上组成和热状态差别最小的板，才是

最佳进料板。如图 6-20 所示。 

6—13  回流比的影响与选择 

回流比 R 是精馏过程的设计和操作的重要参数。R 直接影响精馏塔的分离能

力和系统的能耗，同时也影响设备的结构尺寸。 

当回流比增大时精馏段操作线斜率 R/(R+1)增大，则精馏段操作线远离平衡线。

使得精馏塔内各板传质推动力 及 增大，使各板分离能力提高。为此，完成

图 6-19  图解法求理论板数 
 

图 6-20 最佳进料位置  
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相同分离要求，所需理论板数将会减少，然而由于 R 的增加导致塔内气、液两

相 流 量 增 加 ， 从 而 引 起 再 沸 器 热 流 提 高 。 从 而 使 精 馏 (V=(R+1)D        

V'=V-(1-q)F=(R+1)D-(1-q))F 过程能耗增加，气相流量 V 及 V'将影响塔径的设计。

需要的理论板数 N 的减少，可降低塔的高度。 

 

   

一、最小回流比 Rmin 

 

图 6-21  回流比对理论塔板数

的影响 
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 随着回流比 R 的减小，则精馏过程的能耗下降，塔径 D 也回随之减小。但

因 R 减小，使操作线交点向平衡移动，导致过程传质推动力减小，使得完成相

同的分离要求所需理论板数 N 随之增加，使塔增高。如图 6-22 所示。 

当回流比继续减小，使两操作线交点落在平衡曲线上，如图中 E 点所示。此

时完成规定分离要求所需理论板数为∞。此工况下的回流比为该设计条件下的最

小回流比 Rmin。由图 6-23 可得 

       
qD

q

xx
yy

R
R

−

−
=

+
1

min

min

1
 

  整理可得 
qq

qD

xy
yx

R
−

−
=min  

式中 qx －平衡曲线上 E 点液相摩尔分数； 

qy －平衡曲线上 E 点气相摩尔分数。 

对于非理想溶液和多组分进料的其他体系操作的最小回流比如图 6-24所示 

图 6-22  最小回流比 Rmin 
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   有的体系的相平衡曲线比较特殊，如图 6-24所示。有些精馏有多个采出，如

侧线采出，当回流比减小，使得操作线与平衡线相切或相碰时，称此工况的回流

比为最小回流比 Rmin，亦由其精馏操作线的斜率或截距确定 Rmin。但是，此类

情况均会使最小回流比 Rmin增大，减小了回流比的调节范围。 

二、全回流与最少理论板数  

如果精馏塔在操作过程中，将塔顶蒸气全部冷凝，其凝液全部返回塔顶作为

回流，称此操作为全回流，回流比 R 为无穷大（R=∞）。此时通常不进料，塔顶、

塔底不采出。故精馏塔内气、液两相流量相等，L=V，两操作线斜率均为 1，并

与对角线重合，如下图所示。塔内无精馏段和提馏段之分，其操作线方程可表示

为： 

  

图 6-23  最小液汽比      图 6-24 非理想溶液最小液汽比 
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由于全回流操作时，使每块理论板分离能力达到最大，完成相同的分离要求，

所需理论板数最少，并称其为最少理论板数 。 

最少理论板数 由以下芬斯克方程求得： 

对双组分精馏，A，B 两组分相对挥发度 表示为 

  j=1，2… N  
由塔内操作线方程式（6.4.8）可得 

  或  
将各级相平衡关系相乘： 

  

在各板上的相对挥发度 近似取为常数 ，则通过简化和整理获得 Fenske

方程： 

  
该方程也可用于多组分精馏，其区别是以轻、重关键组分的分离代替双组分

的精馏。由于全回流操作时，使每块理论板分离能力达到最大，完成相同的分离

图 6-25  全回流操作的最小理论塔板数  

湖
北
工
业
大
学
工
程
技
术
学
院



要求，所需理论板数最少，并称其为最少理论板数 。 

三、 适宜回流比 

  以获得精馏总成本最低的回流比为最优回流比。总成本为投资费用和操作费

用之和。而回流比变化对精馏同时存在正、负两方面的影响，如回流比为 Rmin，

其塔为无穷高，投资费用直线上升为无穷大。。  

当 R 适当提高时，投资费用很快下降为有限大小，总成本下降。当回流比继

续增大时，则能耗随之增大，则操作费用迅速增大，R 增到一定程度，设备费用

开始升高，如塔径增大等，将使总成本开始上升。为此，回流比存在一优化的问

题。操作费用和投资费用之和最小的回流比为最适宜的回流比 

 

  这一回流比 R通常选最小回流比倍数经验范围：大多数文献建议 R=1.1～

1.2Rmin 

例 6-5   在常压连续精馏塔中分离苯-甲苯混合液，原料液流量为 1000kmol/h，

组成为含苯 0.4（摩尔分率，下同）馏出液组成为含苯 0.9，苯在塔顶的回收率

为 90%，泡点进料(q=1)，回流比为最小回流比的 1.5 倍，物系的平均相对挥发

度为 2.5。试求：（1）精馏段操作线方程；（2）提馏段操作线方程。 

解： 9.0==
F

D

Fx
Dx

η    hkmol
x
FxD
D

F /400
9.0

4.010009.09.0
=

××
==  

图 6-26  回流比对精馏费用的影响 
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W=F-D=1000-400=600kmol/h 

wDF WxDxFx +=    Wx×+×=× 6009.04004.01000    00667.0=Wx  

     
111 +

+
+

=+ R
xx

R
Ry D

nn  

     1=q   Fq xx =    625.0
4.05.11

4.05.2
)1(1

=
×+

×
=
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=

q

q
q x

x
y

α
α

 

     22.1
4.0625.0

625.09.0
min =

−
−

=
−

−
=

qq

qD

xy
yx

R     83.15.1 min == RR  

精馏段操作线方程  318.0647.0
183.1

9.0
183.1

83.1
1 +=

+
+

+
=+ nnn xxy  

hkmolDRVV /113240083.2)1( =×=+==′  

hkmolFRDFLqFLL /1732100040083.1 =+×=+=+=+=′  

提馏段操作线方程 0354.053.1
1132

0667.0600
1132
1732

1 −=
×

−=
′

−
′
′

=+ mm
W

mm xx
V

Wx
x

V
Ly  

6—14  理论板数的简捷计算 

  将许多不同精馏塔的回流比、最小回流比、理论板数及最小理论板数即 R、

Rmin、N、Nmin 四个参数进行定量的关联。常见的这种关联如图所示，称为吉

利兰图（Gillilad）图，如图 6-27 所示。 
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    图中曲线可近似表示为 下式的形式。 

   

  简捷法具体步骤是： 

  （1）根据精馏给定条件计算 Rmin 

  （2）由 Fenske 方程及给定条件计算 Nmin 

     

  （3）计算  

  （4）由图或公式求解 Y 值，代入下式。 

      

  （5）解得理论板数  

N 及 Nmin 均含再沸器理论板数。 
 
  采用简捷法也可估算精馏塔精馏段及提馏段理论塔板数或进料位置。如果计

算精馏段理论塔板数，则求精馏段最少理论板数 ， 由进料组成 Fx 代替，

为精馏段平均相对挥发度 ，按以上步骤求得精馏段理论板数 。同

理，求得提馏段理论板数 。 

 

第五节  间歇蒸馏 
  间歇蒸馏如图所示。间歇蒸馏又称分批精馏。将原料

分批加入釜内，每蒸馏完一批原料后，再加入第二批料。

所以，对批量少，品种多，且经常改变产品要求的分离，

常采用间歇蒸馏。 

图 6-27  吉利兰图 

图 6-28  间歇蒸馏 
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间歇蒸馏有两种操作方式： 

（1）恒定回流比 R 

（2）恒定塔顶组成 Dx  

在实际操作中常将两者结合起来进行操作 

间歇蒸馏有以下特点： 

  a. 间歇蒸馏属于非稳态过程                                       

  b. 只有精馏段没有提留段                                               

 

6—17 恒定回流比的间歇精馏 

  在间歇精馏过程中，如果恒定回流比操作，采出量不变条件下，塔内气、液

流量将恒定，操作线斜率为常数，由于塔釜中轻组分不断的下降，导致馏出液组

成 不断下降，使得操作线沿对角线平行下移，如图 6-29 所示。  

 
（a）  （b） 

 

 6--18恒定产品组成的间歇精馏 

  在一定理论板数的间歇精馏中，维持馏出液组成 恒定，势必连续加大回

流比。理论板数确定 

  为了保证釜液组成达到最终组成 时，塔顶产品仍保持 不变。必须由

和 确定最小回流比 Rmin，如下图（a）所示。  

图 6-29    恒定回流比操作 
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（a）  （b） 

恒定产品组成 的间歇精馏 

 根据 Rmin 选定适宜回流比 R，确定操作线 ，从 D 点出发作梯级，图解

理论板数 N。图 6-29 中所得理论板数 N=6。 

第六节   恒沸精馏和萃取精馏 

一些具有恒沸点的非理想溶液，因该点的相对挥发度等于 1，为此，不能采

用常规蒸馏方法将其完全分离；有些相对挥发度接近 1 的体系，采用常规精馏，

则需要理论板数多，回流比大，很不经济。对上述两种情况，可分别采用恒沸精

馏和萃取精馏方法进行分离。 

6--19 恒沸精馏 

  对于具有恒沸点的非理想溶液，通过加入质量分离剂即挟带剂与原溶液其中

一个或几个组分形成更低沸点的恒沸物，从而使原溶液易于采用蒸馏进行分离的

方法，称之为恒沸精馏。乙醇－水恒沸精馏流程如下图所示。 

  乙醇－水常压下恒沸点为 78.3℃，其恒沸点组成是乙醇：0.894，水：0.006

（摩尔分数，下同）。当加入挟带剂苯时，即可形成更低沸点的三元恒沸物。其

组成是：苯：0.544；乙醇：0.23；水：0.226，沸点为 64.6℃。在较低温度下，

苯与乙醇、水不互溶而分层，可将苯分离出来。 

  图中，塔１为恒沸精馏塔，乙醇、水原料从塔中部适当位置进入，恒沸剂从

顶部加入。在蒸馏中，苯与进料中乙醇、水形成三元恒沸物从塔顶排出，从塔底

获得无水乙醇，塔顶三元恒沸物及其他组分蒸气混合，蒸气经冷凝后分层，苯相

湖
北
工
业
大
学
工
程
技
术
学
院



返回塔１顶，水相进入塔２回收残余苯，而苯形成三元恒沸物返回塔１。 

   塔２釜液送入塔３回收废水中的乙醇。乙醇以二元恒沸物形式返回塔１进料，

重新分离。 

  

 

6—20  萃取精馏 

  组分的相对挥发度非常接近１，但不形成共沸物的混合物，不宜采用常规蒸

馏方法进行分离。而通过加入质量分离剂（或称之萃取剂），其本身挥发性很小，

不与混合物形成共沸物，却能显著地增大原混合物组分间的相对挥发度，以便采

用精馏方法加以分离，称此精馏为萃取精馏。 

  环乙烷－苯的萃取精馏流程如图所示。常压下环乙烷与苯相对挥发度接近

１，若加入糠醛萃取剂后，则使苯由易挥发组分变为难挥发组分，且相对挥发度

发生显著改变，其值远离１。如表 6-1 所示。 

 

表 6-1 不同糠醛浓度下环乙烷对苯的相对挥发度 

糠醛组成 x（摩尔分数） 0 0.2 0.4 0.6 0.7 

环乙烷对苯相对挥发度α  0.98 1.38 1.385 2.35 2.7 

 

  由表可见，只要进入适量的糠醛，即可使环乙烷与苯混合物易于采用精

馏方法加以分离。 

图 6-30  乙醇－水恒沸精馏 
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萃取剂糠醛在塔上部适当位置加入，进料在塔中部适当位置进入，在糠醛作

用下，环乙烷成为易挥发组分，从塔顶获得环乙烷产品。糠醛和苯从塔底排出，

进入第二塔，从塔顶分离出苯产品，塔底回收萃取剂糠醛，返回前塔循环使用。

为避免糠醛进入环乙烷中，在糠醛入塔上方，也必须保证适宜塔板数，以脱出蒸

气中的糠醛。  

 
 

 

选择萃取剂时，应考虑保证用量少、不污染产品、经济且效果显著，为此，

选择萃取剂必须考虑一些基本要求。  

第七节 板式塔 

6--21  塔板结构  

 气、液传质设备可分为两类：其一是板式塔，其二是填料塔。其功能是为

混合物的气、液两相提供多级的充分、有效的接触与及时、完全分离的条件。在

每级接触过程中进行传质，然后进行分离。分离后再进行下一级的接触、传质与

分离，逐步实现混合物的分离。板式塔是逐级接触，混合物浓度发生阶跃式变化，

而填料塔则不同，气、液两相是微分接触，气、液的组成则发生连续变化。  

本节主要介绍板式塔，板式塔结构如图 6-32(a)所示。塔体为一圆式筒体，塔

体内装有多层塔板。塔板设有气、液相通道，如筛孔及降液管、溢流堰等。  

一、 气、液相流程  

再沸器加热釜液产生气相在塔内逐级上升，上升到塔顶由塔顶冷凝器冷

凝，部分凝液返回塔顶作回流液。液体在逐级下降中与上升气相进行接触传质。

图 6-31  环乙烷－苯萃取精馏 
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具体接触过程如图 6-32（b）所示。液体横向流过塔板，经溢流堰溢流进入降液

管，液体在降液管内释放夹带的气体，从降液管底隙流至下一层塔板。塔板下方

的气体穿过塔板上气相通道，如筛孔、浮阀等，进入塔板上的液层鼓泡，气、液

接触进行传质。气相离开液层而奔向上一层塔板，进行多级的接触传质。 

 
 

二、塔内气、液两相的流动 

1、 塔内气、液两相异常流动  

（1）. 液泛  

气、液两相在塔内总体上呈逆行流动，并在塔板上维持适宜的液层高度，

气、液两相适宜接触状态，进行接触传质。如果由于某种原因，使得气、液两相

流动不畅，使板上液层迅速积累，以致充满整个空间，破坏塔的正常操作，称此

现象为液泛，如图 6-33、6-34 所示。根据液泛发生原因不同，可分为两种不同

性质的液泛。 

液泛



降液管液泛

雾沫夹带液泛
 

雾沫夹带造成返混，降低塔板效率。少量夹带不可避免，只有过量的夹带才

（a）            （b） 
图 6-32   板式塔结构及塔内的流动 
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能引起严重后果。液沫夹带有两种原因引起，其一是气相在液层中鼓泡，气泡破

裂，将雾沫弹溅至上一层塔板。可见，增加板间距可减少夹带量。另一种原因是

气相运动是喷射状，将液体分散并可携带一部分液沫流动，此时增加板间距不会

奏效。随气速增大，使塔板阻力增大，上层塔板上液层增厚，塔板液流不畅，液

层迅速积累，以致充满整个空间，即液泛。由此原因诱发的液泛为液沫夹带液泛。

开始发生液泛时的气速称之为液泛气速  

  

·降液管液泛 

当塔内气、液两相流量较大，导致降液管内阻力及塔板阻力增大时，均会引

起降液管液层升高，。当降液管内液层高度难以维持塔板上液相畅通时，降液管

内液层迅速上升，以致达到上一层塔板，逐渐充满塔板空间，即发生液泛。并称

之为降液管内液泛。两种液泛互相影响和关相。其最终现象相同。 

 

（2）严重漏液  

板式塔少量漏液不可避免，当气速进一步降低时，漏液量增大，导致塔板上

难以维持正常操作所需的液面，无法操作。此漏液为严重漏液，如图 6-34 所示，

称相应的孔流气速为漏液点气速 。 

2、 塔板上气、液流动状态 

图 6-33 塔板液泛 图图图图 6-34 塔板漏液 
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从筛板和浮阀塔板的生产实践发现，从严重漏液到液泛整个范围内存在有五

种接触状态，即：鼓泡状态、蜂窝状态、泡沫状态、喷射状态及乳化状态。  

   由于低气速下产生的不连续鼓泡群传质面积小，比较平静，而靠小径塔

壁稳定的蜂窝状，其泡沫层湍动较差，不利于传质。而高速液流剪切作用下使气

相形成小气泡均匀分布在液体中，形成均匀两相流体，即乳化态流体，不利于两

相的分离，此状态在高压高液流量时易出现。故这三种不是传质的适宜状态，工

业生产中一般希望呈现泡沫态和喷射态两种状态。  

（1）泡沫状态 

随气速的增大，接触状态由鼓泡、蜂窝状两状态逐渐转变为泡沫状，由

于孔口处鼓泡剧烈，各种尺寸的气泡连串迅速上升，将液相拉成液膜展开在气相

内，因泡沫剧烈运动，使泡沫不断破裂和生成，以及产生液滴群，泡沫为传质创

造了良好条件。是工业上重要的接触状态之一。 

（2）喷射状态 

当液相流量较小而进一步提高气速时，则泡沫状将逐渐转变为喷射状。从筛

孔或阀孔中吹出的高速气流将液相分散高度湍动的液滴群，液相由连续相转变为

分散相，两相间传质面为液滴群表面。由于液体横向流经塔板时将多次分散和凝

聚，表面不断更新，为传质创造了良好的条件，是工业塔板上另一重要的气、液

接触状态。 为此，在设计和操作中，尽可能保证一良好接触状态，是非常重要

的。 

6—22 塔板型式 

按照气相通过塔盘传质元件的不同型式，可分为不同型式的塔板，现就常用

板式塔介绍如下：  

（1）泡罩塔 

泡罩塔如图所示，其传质元件为泡罩，泡罩分圆形和条形两种，多数选用圆

形泡罩，如图 6-35（b）所示。其尺寸一般为φ80，100，150（mm）三种直径，

泡罩边缘开有纵向齿缝，中心装升气管。升气管直接与塔板连接固定。塔板下

（a）               （b） 

           图 6-35  泡罩塔 
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方的气相进 入升管，然后从齿缝吹出与塔板上液相接触进行传质。由于升气管

作用，避免了低气速下的漏液现象。为此，该塔板操作弹性，塔效率也比较高，

运用较为广泛。最大的缺点是结构复杂，塔压降低，生产强度低，造价高。  

 

（2）浮阀塔板 

浮阀是 20 世纪二战后开始研究，50 年代开始启用的一种新型塔板，后来又

逐渐出现各种型式的浮阀，其型式有圆形、方形、条形及伞形等。较多使用圆形

浮阀，而圆形浮阀又分为多种型式，如图 6-36 所示。  

浮阀取消了泡罩塔的泡罩与升气管，改在塔上开孔，阀片上装有限位的三条

腿，浮阀可随气速的变化上、下自由浮动，提高了塔板的操作弹性、降低塔板的

压降，同时具有较高塔板效率，在生产中得到广泛的应用。 

 

F-1 型V-4 型  

 

 

 

A 型  十字架型 
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方形浮阀 

 

 

（3）筛板塔板 

筛板塔盘去掉泡罩和浮阀，直接在塔板上，按一定尺寸和一定排列方式开圆

形筛孔，作为气相通道。气相穿过筛孔进入塔板上液相，进行接触传质。如图

6-37 所示。其结构简单，造价低廉，塔板阻力小。  

开始由于对筛板塔性能缺乏了解，操作经验不足，则认为筛板塔盘易漏液、

操作弹性小、易堵塞，使应用受到限制。后经研究和操作使用发现，只有设计合

理操作适当，筛板塔仍可满足生产所需要弹性，而且效率较高。若将筛孔增大，

堵塞问题也可解决。目前，以发展为广泛应用的一种塔型。 

 

 

（4）其他型式的塔板 

将塔上冲压成斜向舌形孔，张角 20°左右，如图 6-38 所示。气相从斜孔中

喷射出来，一方面将液相分散成液滴和雾沫，增大了两相传质面，同时驱动液相

减小液面落差。液相在流动方向上，多次被分散和凝聚，使表面不断更新，传质

图 6-36  浮阀塔板 

图 6-37 筛板塔 
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面湍动加剧，提高了传质效率。 

若将舌形板做成可浮动舌片与塔板铰链，如图 6-38（b）所示，称其为浮舌

塔板，可进一步提高其操作弹性。 

除以上介绍塔型，还有其他多种型式的塔板，如斜孔塔板，网孔塔板，垂直

筛孔塔板，多降液管塔板，林德筛板，无溢流栅板和筛板等。 

 

（a） （b） 

 

6---23  塔板流型 

液相在塔板上横向流过时分程的型式称之为流型。将液相从受液盘直接流向

降液管的型式为单流型，如图 6-39(a)所示。当液体流量增大至一定程度时，液

体流动阻力增大。当流道较长时，则在液体流动方向形成较大液面落差，使得塔

板上阻力分布不均，从而影响气相通过塔板的分布不均。亦将引起液相倾向性漏

液，不利于传质。  

当液体流量大，塔径也随之增大时，则可采用双流型，如图 6-39(b)所示。

设两个降液管，使液相从两侧流向中心降液管，或从中心流向两侧的降液管，这

样减少了单程液相流量，缩短了流道长度，增大流通截面，从而使阻力减少，塔

板液面落差减小，使塔板压降分布比较均匀。 

图 6-38  喷射塔板 
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（a）单流型 （b）双流型 （c）四程流型 

 

同理，当流体流量继续增 大，塔径扩大时，可选

择四程流型，阶梯流型，一般情况下尽可能使用单流程，单 D>2.2m 时，考虑多

流型。 

6—24   实际塔板数和塔板效率 

由于影响塔板效率的因素十分复杂，如塔盘结构、操作条件及物系的性质。

这些条件导致气、液两相在塔板上流动和接触状态的不同，影响传热、传质过程，

不同程度的偏离理论板，即分离能力小于给定条件的理论板。将实际板分离能力

接近理论板程度常以塔板效率来描述。 

  设全塔实际塔板数为 Np，理论板数 N，该塔的总板效率 ET定义为： 

      ET = N/Np 

  如果根据实验研究、生产实践或经验估算，确定了总板效率 ，则根

据分离要求及操作条件，求得精馏所需的理论板数 N，从而确定精馏塔的实际塔

板数 。 

       

  总板效率是反映全塔综合情况，不能反映某一段、某一塔板上的效

率。为此，可分段测试确定各塔段的 。若研究某一板的效率则由默弗里

（Murphree）效率来表示，如图 6-40所示 

图 6-39  溢流的液流型式 
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  

（a）（b）  

  或  

  式中 、 －分别为气相或液相表示的第 n板默弗里效率 

 、 －分别为第 n、n+1板上实际气相组成，摩尔分数； 

 、 －分别为第 n－１、n板上实际液相组成，摩尔分数； 

 、 －分别为第 n板上气、液相平衡组成，摩尔分数。 

  在设计中使用方便，其值可由经验关联确定。  

   该经验关联主要关联了混合物的物性，即相对挥发度α及液相粘度μL对塔板

效率 ET的影响，并以曲线形式表示。 

6--25 塔板水力学校核 

当塔板各尺寸初步确定之后，还需安照物流性质及塔板的结构，应用流体流

动的基本原理进行核算，检验塔板设计的合理性，能否避免异常流动，对不合理

的尺寸进行及时调整。  

（1） 液沫夹带量校核 

少量液沫夹带不可避免，应避免过量的液沫夹带。要求单位质量（或

摩尔）的气体夹带液体质量（或摩尔） 或 。

其 可由 Hunt 提出经验公式求得： 

图 6-40  单板效率 
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  

式中 m 

－塔板上泡沫层高度； 

σσ¹－液体表面张力 （即 ） 

u－实际操作气速（对应 A 的气体流速） 

（2）塔板阻力的计算及核算 

塔内气体在穿过塔板时要克服塔的阻力，例如：第 n 块塔板，其阻力 为

，其值如图 6-41U 形压差计指示 所示。该阻力含三部分，即：  

＊ 气体穿过塔板的干板阻力 ，均以塔板清液柱表示 

＊ 气体克服塔板上液层静压及穿过液层的阻力   

＊ 克服筛孔处液体表面的张力的阻力  

 

 

所以  

式中三项阻力分别计算如下： 

a. 干板压降  

  m 液柱 

图 6-41  塔板阻力 
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式中 －为筛孔中气速，m/s； 

b. 液层阻力 ： 

  

 

（3）降液管液泛校核 

 

为避免发生降液管内的液泛，必须保证足够大的推动力以驱动液体流动，

或者液体流动过程阻力小可保证液流畅通。否则，液流不畅，液体积累逐步

发展为降液管内的液泛。  

保证液体在塔板上畅通的推动力，是提高降液管内液层高 ，即位

能，使液体克服降液管内、底隙、塔板等沿程阻力以及塔板的阻力。由降液

管液面与塔板上液流方向上的截面，列机械能衡算分程分析可得 

  

式中 －液体通过降液管的阻力，m 清液柱 

 －塔板上液面落差，m 清液柱 

因筛板塔板上液体流动时阻力，其液面落差 一般不大，可以不计。 

为避免降液管液泛，则要求满足 条件。说明降液管内

泡沫层最高不可达到上层塔板，否则，将发生降液管液泛 

（4）液体在降液管停留时间的校核 

为了保证液体中夹带的气体较完全的释放出来，必须保证液体在降液管中停

留足够时间    在降液管内平均停留时间可表示为  

图 6-42  塔板水力学性能 
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   

根据实际过程经验，一般应使该停留时间  

  

 

 

 

（5）严重漏液校核  

一般少量漏液不可避免，只要气速不是过低，分布均匀，漏液情况可大

大地改善，少量漏液与液沫夹带有本质区别。少量漏液是在塔板上与气相接

触不充分，漏液过程中还与气相逆向接触进行传质，不同于液沫夹带严重返

混。 

当气速进一步减少，使塔板发生严重漏液，使塔板效率明显降低。称开

始严重漏液的气速 为漏液点气速 ，将正常操作孔流气速 与漏液点气

速 之比，定义为稳定系数 k，一般要求稳定系数 k： 

  

严重漏液时干板阻力 可由下式计算 

  

由干板阻力公式 解得漏液点气速 

  

  图 6-43  降液管内液体停留时间 
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与操作孔流气速 相比， 

  

当稳定系数 k 过小时，应适当减少开孔率或堰高  

 

6--26塔负荷性能图 

从前面介绍的内容可知，为避免塔板发生异常流动，要求设计必须满足一定

的约束条件。将表示满足各约束条件的适宜操作范围的图形称之为塔的负荷性能

图。该图可以 气相流量为纵坐标，液相流量 Lh 为横坐标绘制。当塔板结构尺

寸初步确定之后，在对几个主要水力学参数进行校核，论证其结构是否合理，然

后通过绘制负荷性能图，对塔板结构进一步确认。  

 过量液沫夹带线，或气相上限线（如图 6-44 中①所示） 

过量液沫夹带量 ，故取  

   

将式中操作气速 u 表示为：  

  

  

由以上分程整理可得： 

  
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  

 

液相下限线 （如图 6-44 中②所示） 

当堰上液头高 ＝6mm，塔板效率急剧下降，则不宜再减了，是平

直堰最小溢流长度，即液相流量的下限。 

   

由上式解得  

所以，液相下限线为一垂直线，如图所示。 

（气相下限线（如图 6-44 中③所示） 

当气相流量降到一定程度时，塔将产生严重漏液，由漏液点气速

， 中含有 ，故关联不同工况下漏液的气、液

两相流量关系 

  

如曲线所示。 

④液相的上限线（如图 6-44 中④所示）  

当液体在降液管中停留时间低于 5s 时，液相中所含气体释放不净，导致

返混，影响塔板效率。此时，液相流量不宜再增大，故称该流量为液相流量

6-44 负荷性能图 
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上限线。 

  

  

降液管内液泛线（如图 6-44 中⑤所示） 

当降液管内泡沫层高度达到上层塔板，使液流不畅时即开始发生液泛，

根据液体流动的能量衡算所得关系，则： 

  

  

  

式中 较小，一般可略去，将 ， ， 表达关系代入，则关联降液管

液泛时，其气、液两相流量的关系： 

    

操作线 （如图 6-44 中⑥所示） 

根据设计条件给定流量 、 ，即可在负荷性能图中确定设计点 ，过 o，

p 作操作线交于 a，⑤于 b 点。 

a 点所示的气相流量为该塔板的最小气体流量  

b 点所示的气相流量为该塔板的最大气体流量  

、 为该塔板操作负荷的上、下限。两者之比为塔的操作弹性： 

  

塔板操作弹性并非恒定不变，而与操作条件有关。 

  由 5 个约束条件作出的曲线所组成的图即负荷性能图所围的区域，即塔板的

适宜操作范围。 
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第六章  蒸馏小结 

1、了解简单蒸馏和平衡蒸馏的概念及原理 

2、掌握精馏的依据、原理、必要条件以及精馏的实质 

3、掌握全塔物料衡算及轻组分的物料衡算 

4、掌握精馏段、提馏段及进料线方程 

5、掌握不同进料状况下，q 值得大小及 q 线的位置 

6、熟练地运用逐板计算法和图解法求取理论板数 

7、掌握最小回流比及适宜回流比的计算 

8、  间歇蒸馏、恒沸蒸馏及萃取蒸馏的原理及特点 

9、了解板式塔的结构、流型、常见塔板形式以及塔板的负荷性能图 
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