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1 1 2 设计任务及操作条件

上 进精 i 留塔原料液含苯 40％（质量％，下同美其余为氯苯，艺 产

品含苯不低于 95％，釜液苯含量不高于 2‰

生产能力为万吨／年，原料液，每年工作日为 30D 大。

4· 操作条件；

（1〕塔顶压强 4kPa（表压）；

o〕进料热状态自选；

℃ 3〕回流比自选；

（4〕加热蒸汽低压蒸汽，

巧〕单板压降《0.7kPa



设计工艺计算

2 设计方案确实定

2．1 操作压力

此次设计为通常物料所以，采取常压操作

2．2 进料情况

进料状态有五和·过冷液，饱和液，气液混合物，饱和气，过热气：但在实际操作中通常将物料

顸热到泡点或近泡点，才送入塔内。这么塔操作比较轻易控制。不受季节气斛影响，另外泡点

进料精馏段与提 i 留段塔径相同，在设计和制造上也叫方便。此次设计采取泡点进料。

2．3 加热方式

蒸馏釜加热方式通常采取间接加熟方式。

2．4 冷却方式

塔 顶 冷 却 方 式 通 常 水 冷 却 ， 应 尽 可 能 使 用 循 环 水 。



2 热能利用

蒸馏过程特征是重复进行气化和冷凝。所以，热效率很低，可采取一些改进方法来提升热效

率。所以，依照上叙设计方案讨论及设计任务书要求，本设计采取常压操作，泡点进料，司接

蒸汽加热以及水冷冷却方式，适当考虑热能利用。

本设计任务为分离苯一氯苯合物。对于二元混合物分离，应采取连续精馏方法，设计中采取泡

点进料，将混合料液经预热器加热至泡点后送人精馏塔内。塔顶上升器采取全凝器冷凝后，部

分回流。其余部分作为塔顶产品经冷却后送人储过。该物系属于易分离物系，最小回流比较

小，散操作回流比取最小回流比 1 4 倍。塔釜部分采取间接蒸汽加热，塔底产品经冷却后送入

储过。工艺流程图见附图。查阅关于资料得知苯和氯苯一些性质以下；苯和氯苯物理性质见下

表 1

表 1 苯和氮苯物型性质

组分 分了式 相对分子质量 沸点 临界斛度℃ 临压力

7& 11 80 彐 28 & 5 6833．4

氯苯 CkH5Cl 112．56 131．8 359．2 452D



3 精馏塔物料衡算

3．1 原料液及塔顶、塔底产品摩尔分率

苯摩尔质量 MA=78.1 Ikg/k mol 氯苯

摩尔质量 MB：112 丐 6kg /km

 0．490

o．4 / 78．11 + 0．6 菖 1 去 56

0 ·95778J1

= 0．965 o．9 5 / 7 8．11 十 0 05 / 112 巧 6

o ．02 丿 7 & 11

0 围 29

o ． 02 / 78 ． 11 + 住 98 圓 1 之 56

0 / 
1

1



3．2 原料及塔顶、塔底产品平均摩尔质量

Mf：0．490× 7& 11 + 0 一 0．490 × 11256：95．6：g / no

M ：0．965 × 78．11 +（1 一 0．96 匀× 1 苋 256：

79.32kg/kmol M 一 0．029 × 7811+（1 一 0029）× 

11256：11L5 g / lanol

3．3 物料衡算

4 飞 66、67

原料处理量 = 43 巧 5h1 [ /h

95．68

哐= ℃ +孽总

物料衡算 4355：+呱

啹 Xf = q、+ 苯

物料衡算

43，5 × 0．490 一 0．96，q 心+ 0．02 巛 v



一 2L45kn0 耵 h

联立可得

：22」0101101/h

4 塔板数确实定

4．1 理论板层数 NT 求取

由手册查得苯一氯苯物系气液平衡数据，绘制 x—y 图，见表 2 表

2 苯一氯苯物系气液平衡数据

T/OC
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图 1 苯一氯相平衡曲线图



图 2 苯一氯双组分溶液温度-组成图

该物系平均和对挥发度为;

= 5.137 乂 5x4.559x4399 X4113 乂 3.950 乂 3 , 

816 = 4 , 4 )

求最小回流比及操作回流比

因为泡点进料( )得 = 0 · 809

可得

= 0489

取操作回流比为 R = 14 = 1.4 × 0489= 0.6 8 5

140

120

100

x(y)

ye 9 6 一 8 0 9



求精馏塔气、液相负荷;

q = = 0.685 × 2L45 = 14.69k 01/11 (Inv = 

( R 十 1) q ( 685 十 1 )乂 2L45 = 36.14koml/ 

h qæ = qnL +qrF = 14.69 十 43.55 = 

58.24kn01/ h qnv =(Inv = 36· 14koml/ h

求操作线方程

rd 编辑

精馏段操作线方程为

(IAL

x+—xa = 0．40 乁+ 

0．573 qnv qnv

提馏段操作线方程为

Clawx,v 一 61 '一 0．018

(Inv qnv 求相

平衡方程

X Y Y



4．400 一

土 400y 仅一(a-I)y

逐板法求理论板层数，结果见表雪

表 3 理论板计算结果

o．9b5 m780 0· 139

o．8b2 0.446 0· 035

o．924 m700 Yao 0· 039

o．734 0347 0· 009

o．872 0 40 Yll

o．607 o 卫

11

o．820 0322 Y

o．5D9 m097 X

解得所要总理论板层数 NT：10 块（含塔釜〕进料板位置 Nf = 5

4．2 实际板层数求取

山图 1 温度一组成图查出（可依据操作压力，山泡点方程，安托因方程过试差计算。

本设计直接查温度一组成图，其结果误差不人。）

= 81.230C



 =飞 00」8。

C 

。

C

t 一 13090

81.23 + 1 3 0 9 0

山上可知塔顶、塔底平均斛度 tm = 10 6．0 TC

2

且对应 x = 0．3 3 0

查《化学化工物性数据手册》得

0.24&nPa s：0.348nPa• s

w“d

所以：0330x0243 十 0 一 0．330 × 0348= 0、31 nPa．s

由：0 河 9 埯尸 245 求得

Eo：0．49 ×

（4．400x031 匀
再山 N = i 刂得

4

精镏段实际板层敖 N 

=住 45 = 459b



o」5

提镏段实际板层数 N

： 1L1 12 块

（不含塔釜〕
o．45

5 精馏塔工艺条件及关于物性数据计算

5．1 操作压力计算

塔顶操作压力 P = 10 上 3 + 4 = 105 卫 a

每层塔板压降：0．7 胛 a

进料板压力 PE：1053 十 0．7 9 =111.6kPa

塔底压力 PW 一 11 上 6 + 0· 7 × 12：1ma

105．3 十 11L6 精馏段

平均压力 P =飞 08．45 a

2



111.6 + 120．0

提馏段平均压力 P= 1 5．8k 尹 a

2 

5．2 操作温度计算

山图 1 斛度一纟且成图查出

 = 8L23。

C f = 100

彐 8。C

= 130．90。C

8L23 十 100 彐 8

精馏段平均温度 一 90、71 OC

2



100．18 十 130．90

提馏段平均温度 = 115 巧 4。C

2 

5．3 平均摩尔质量计

算

塔顶平均摩尔质量计算 一 0 96 六代入平衡曲

线方程，得

、：0．862

羞“：0．965 × 7 & 11 + 0．035 × 11256：79．3 g / 

lanol

M 翮血：862× 78 彐苋+（1 一 0．86 × 11256：82．8 g

／Ian

进料板平均摩尔质量计算山逐板法

计算结果〔见表扪可知

xr：0．446

= 0 ． 78D



M 一 0 荨 80 × 7 & 11 +（1 一 0．780 × 11256 一

85．69kg/km M ：0．446 × 7 & Il + 0 一 0．44 

× H256：96．20kg / nol

塔底平均摩尔质量计算山逐板法计

算经果〔见表可知

x= 

0．009 

y：

0．039

M 一 0 围 39 × 7 & 1 1 + 0 一 0．039 × 112 巧一

111．22kg / no[ M ：0 ℃ 09 × 78J1 十 0 一 0 ·00 × 

1 1 之 56：1 1 之 2，kg / kmol

精馏段平均厚尔质量

7932 十 85．69

M ：82 巧肷 g / lanol

2



82．86 十 96．20

MI-ntCFi5) ：895 酞 g／lanol 2

提馏段平均厚尔质量

8 5．6 9 十 111、22

M ：9 &46kg/Ia]] 01

2

9 6 卫 0 + 1 1 之 2，

M ：104．2：呶 g／kmol

2

5．4 平均密度计算

5 4 1 气相平均密度计算山

理想气体状态方程计算，

即

一

2．96kg

／m 三

〔提



3

：3．5 g / m

5 4．2 液相平均密度计算

液 相 平 均 密 度 依 下 式 计

算，即

塔顶液和平均密度计算

14*td：8L23。C ，查《化学化工物生数据手腸》得

PA= 81 彐 g／m PB：10 0 g／m ，所以

1

P 腩性一 8226kg／m3

（0．95 / 81 6 + 0．05 / 10406）

进料板液相平均密度计算

—100180C，查《化学化工物性数据手埘〗得

3

PA 一 7924kg / m PB 一 10187kg / m

进 料 板 液 相 质 量 分 率



o．446 风 7 & 11

= 03 5

吕 0 ·446 × 78．11 + 0 一住 44．× 

11 之 56

1 3

Prnu 一 92 还 2kg／m

（0 358/ 792．4 + 0．巧 42 / 10187）

塔底液和平均密度计算

= 13 0 9 OOC ，查《化学化工物性数据手埘》得

3

px=755.4kg/m ,"B =983.6kg/m

1 3

：977《7kg

／m

@．02／755．4 十 0．98／98J6）

精 馏 段 液 相 平 均 密 度 为



颦

82

丿．6 十 924 ．2 2 提

馏段液相平均密度为

9

24．2 十 977、7

3

：873 41 1m

：95L0 地/ ms

2 5．5 液体平

均表面张力计算

液相平均表面张力依下式，即

塔顶液和平均表面张力计算

Ititd：8L23 ℃，查《化学化工物数据手册》得

o ： 21.12mN/m,ÜB ： 23 ． 6 力 / m



0 = 096 × 21 彐 2 + 0£ 35 × 2 62 = 21．21m》《/ 

m

进料板液相平均表面张力计算

—100180C，查《化学化工物性数据手埘》得

一 18．84mN 丿 n 一 21.56mNfm

o，一 0．446× 1 & 84 + 0 一 0．440 × 2L56 一

2035mN/ m

塔底液和平均表面张力计算

= 1309 俨 C，查《化学化工物性数据手册》得

o：15．2 虫 nN/1 塒 00：18．2 nN/ m

0 = 0 ℃ 09 × 1523 + 0．991 × 1 & 28 = 18．25mN 

/ m

精 馏 段 液 相 平 均 表 面 张 力 为



2L21 + 20．3，

= 20．78n 於寸/m

2 提 馏 段

液相平均表面张力为

20．35 + 18．25

= 19．30n

寸 1m 2 5．6 液体平均粘度计算

液相平均粘度依下式计算，即

塔顶液和平均粘度计算

Ititd：8L23 ℃，查《化学化工物数据手》得

丿：030 nPa 飞，：0 ·42，nPa．s

丿 m = 0．965 风 0．305 十 0 ℃ 35 × 0．425 = 0 

310]IPa

进料板液相平均粘度计算

=IOOICC ， 查 《 化 学 化 工 物 性 数 据 手 册 》 得



丿：0．25 nPa．s，：036 s

声、：m446 × 0、254+ 0．554 × 0 362：031 nPa．s

塔底液和平均粘度计算由 t “。：13090℃，查《化学化

工物性数据手眉》得

精馏段液相平均表面张力为

0 310 + 0．314

= 0．3 2n 

a ．S

2 提 馏 段

液相平均表面张力为

0314 十 0．291

= 0303n 

a · s

2

292 0．29 №IP小
s



6 精馏塔塔体工艺尺寸计算

6．1 塔径计算

6 1.1 精馏段塔径精馏段气、液

相体积流率为

q M 《湖 36 过 4x8 51 一伍 28

诅 3 7 s

：0 ℃ 004 山/ s

3600pu！！！ C 精〕

山 u 式中 c 山 c 一 计算，其

中 c 川山图 3 筛板塔泛点关联图查

0 ·00042 

873．4

图横坐标 FLV

住 280 2、96

颦

P
（

精

）

3600× 87玉4





= 0．0257

囍瞓-0 000 过

o 酢 l"丽 i-0 0 过生 i 欷 i i 0 蘢訛 Ill 就 i 到 0《祉

即河到狲槲鼎 000i 踝

》Ill《黼《口 0

谑糰

伍禳 0．和卜 0《

图 3 筛板塔泛点关联冬



初选板间距 HT：0 ·40m 取板上液层高度 hL：0．0 &n

HT 一：0．40 一 0．06 =住 34m

查 关 联 图 得 ， Cm = 0．073

C：CT = 0．073×= 0℃ 736

20

= 0．0 73 = 1.2 

61m／s

取安全系数为 0．7，则空塔气速为

u = 00u = 00 × 1.261 = 0．88 &n，

所以，D = 0．63 一 1

塔径圆整为 0．7m 

塔截面积为

2 2

= 0．385m

4 4



实际空塔气

速为

0．727m / s

6 1.2 提馏段塔径提馏段气液

相

体

积

流

率为

= 0．2 8 ] / s

o．0 017 in / s

山 u ，式中 c 山 c 计算，

其中 GO 甴图 3 筛板塔泛点关联图查

o ． 0 017 7 9 51 图横坐标

F“= 0.103 9

o ． 280 3 ． 53

m

（提

）



初选板间距 HT = 0 ·40m 取板上液层高度 = 0．0 &n

嶙一：0．40 一 0．06 =住 34m

查 关联图，得 c = 0．066

1930

C：= 0 ℃ 73 × = 0、0655

20

= 0．065 = 1.074m/s

取安全系数为住 7，则空塔气速为

u = 0《7u= 0 7 × I. 074= 0· 75 in／s

所以，D = 0.6011

塔径圆整为 0 ．7m 塔截面积 为

2 2 2

一× 0．7 = 0．38，m

4 4

实际空塔气

速 为

PL¯Pv

× 

0 ． 2

80 风

0．75

2



= 

0．7271n/ s

6．2 精馏塔有效高度计算

精馏段有效高度为

z 精=(N (1) HT 一（9．1）× 0．4 一 3．2m

提馏段有效高度为

Z：(N (1) HT：（12 一 1）× 0．4：4．4m

在进料板上方、塔下部各开一人孔，其高度为 7 開“n 

则，有效塔高

一 Z + Z + 0．7 × 2 一 9m

6．3 精馏塔实际高度计算

塔底空间

取储存液量停留停留 5m

3

：2210kmol/h,pg：10187kg / m

280



q 骶， × 100 似 M 甘22、10 × 1 1 25 6

× t 一 × 5 = 0 巧 3m

PB × 60 × 10187 × 60 ×住 3 8 5

1--1B 一 1 一 2m,故 411--1B 一

塔顶空间

塔顶空间指塔内最上层塔板与塔顶间距。为利于出塔气体夹带液滴沉降，其高度应大于板间

距，设计中通常取塔顶间距为（上 1“2．0〕Hr 故取 HD 一 1m

取进料板板间距为 0．6m，人孔处板间距为 0．7m，塔底空间高度为 1.0m,塔顶空间高度为

1.0m, 封头高度为住 6m，裙座高度为 2．0m，则全塔高为

Z (N 一 NF 一 NP 一 I)HT 十 NF H F 十 NpH p + HD 十 HB + HI 十 H

：（21 一 1 一 2 一 1）x 住 4 十 0．6 十 2x00 十 1 十 1 十 0．6 十 2：1 力 n

7 塔板主要工艺尺寸计算

7．1 溢流装置计算

依照塔径 D=0 7m 和液体流量，可选取单溢流弓形降液管、平行受液盘及平顶溢流堰。各项计

算 以 下
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