
第八章 蒸馏 Distillation 

§1 传质过程概述 Generalization 

8-1 传质过程的定义 Definition of Mass Transfer 

传质过程的定义——物质以扩散的方式，从一相转移到另一相的相界面的转移过程，

称为物质的传递过程，简称传质过程。 
日常生活中的冰糖溶解于水，樟脑丸挥发到空气中，都有相界面上物质的转移过程。 

例如某焦化厂里，用水吸收焦炉气中的氨。NH 。如图 8-1所示。 OHNHOH 423 →+

 

图 8-1 吸收传质示意图 
再如某酒精厂里，酒精的增浓与提纯。即利用乙醇与水的沸点不同，或挥发度不同，

使乙醇与水分离的过程。如图 8-2所示。 

 
图 8-2  精馏传质示意图 

这两个例子说明，有物质 在相界面的转移过程，都称为传

质过程。 

( OHOHHCNH 2523   ,    ,  )

 



8-2 传质过程举例 Examples of Mass Transfer Process 

焦化厂的例子，是吸收操作。——利用组成混合气体的各组分在溶剂中溶解度不同来

分离气体混合物的操作，称为吸收操作。 

焦炉气中不仅含有 ，还有 等气体，利用 易溶于水，

以水为吸收剂，使 从焦炉气中分离出来。吸收主要用来分离气体混合物，所以有的教

材称吸收为气体吸收。如图 8-3所示。 

3NH
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图 8-3 吸收局部示意图 

水称为溶剂， 称为溶质，炉气中其他气体称为惰性组分。 3NH

用水吸收氯化氢气体 ( ，制备盐酸，也是一种吸收操作。 )HCl

酒精厂的例子，是精馏操作。——利用液体混合物各组分沸点（或挥发度）的不同，

将物质多次部分汽化与部分冷凝，从而使液体混合物分离与提纯的过程，称为精馏操作。 
精馏主要用来分离液体混合物，所以有的教材称精馏为液体精馏。 
传质过程还有， 
萃取——利用混合物各组分对某溶剂具有不同的溶解度，从而使混合物各组分得到分

离与提纯的操作过程。 
例如用醋酸乙酯萃取醋酸水溶液中的醋酸。如图 8-4所示。 

 

图 8-4 萃取示意图 

此例中醋酸乙酯称为萃取剂 ( ，醋酸称为溶质 ( ，水称为稀释剂 。萃取操作能

够进行的必要条件是：溶质在萃取剂中有较大的溶解度，萃取剂与稀释剂要有密度差。 

)S )A )(B



干燥操作——利用热能使湿物料的湿分汽化，水汽或蒸汽经气流带走，从而获得固体

产品的操作。如图 8-5所示。 

     
图 8-5 干燥传质示意图 

还有固—液萃取，结晶，吸附等操作。 
要研究传质过程，主要从三个方面进行研究。相平衡关系（气-液溶解度，液-液溶解度，

干燥中的水蒸气分压），物料衡算关系和传质速率关系。 
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§ 2 理想溶液的汽 -液平衡  Equilibrium of 

Gas-Liquid for Ideal Solutions 

8-3 由制酒作坊引出相平衡 Introduction to Phase Equilibrium by 

Wine Making 

大庆油田开采出来的是原油，如何将原油加工成汽油、煤油、柴油、重油呢？酿酒厂

酿制出了原酒，如何将粗酒加工成60 的白酒呢？ °
先介绍以下古老的烧酒作坊吧！目前江浙一带仍有这种家庭小作坊，主要分三步： 
（1） 粬的制作——发酵过程（获得菌种） 
（2） 粗酒的制作——将酒粬与蒸熟的米饭，按一定比例混合发酵，制成酒、水、酒

糟的糊状混和物（生物降解）。 



（3） 酒的提纯——蒸馏操作过程。 

 
  图 8-6 制酒作坊装置图 

  锅为汽化器，顶盖为冷凝器。如图 8-6所示。 
这就是一种简单蒸馏的操作过程。我还不知道“对酒当歌”源于哪个朝代的帝王将相，

但可以肯定，从“对酒当歌”那个时候起，劳动人民已经掌握了简单精馏这种操作过程。 
为什么能使乙醇增浓呢？主要因为乙醇比水的沸点低（或说乙醇比水的挥发度高）。这

样蒸汽中乙醇的含量 高于粗酒中乙醇的含量 ( ，即 。蒸汽冷凝之后，就得

到乙醇含量高的酒。 
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( Ay ——蒸汽中乙醇所占的摩尔分率 
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——液相中乙醇所占的摩尔分率 

本章中， 均代表蒸汽的组成（摩尔分率）， 均代表液体的组成（摩尔分率） y x

我们要问，( 与 服从什么规律呢？即 的函数关系如何呢？本节就要

回答这个问题。 

Ay ( Ax ( Axfy =

 

A
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AA xpp =
( )00 x1pxpp −== 8-4 理想溶液及拉乌尔定律 

          



图 8-7 拉乌尔定律示意图 
 
如图 8-7所示，在一定的温度下，溶液上方任意组分的蒸汽分压，等于该纯组分在同温

度下的蒸汽压与该组分在溶液中的摩尔分率之乘积。——拉乌尔定律。 

( )o
B

o
A pp 的意思是 时的蒸汽分压。 ( 11 == BA xx )
道尔顿分压定律的表达式为： 

PypPyp BBAA ⋅=⋅=      ,      

 

8-5 图 yxt −−

在一定外压条件下 ( ，沸点 与汽液相组成 ( 的关系，绘在图上即是 t 图。 )P t ), yx yx −−

 

图 8-8 温度-组成图 

如图 8-8所示，对于一定组成的溶液 加热到与 t 相交的点，即出现第一个气泡，

所以 t 线亦称泡点线。 

)( 1x x−

x−

对于组成为 的蒸汽，冷却至与 t 线相交，出现第一个露珠，所以称 t 线为露

点线。 

1y y− y−

若 线与 线重合，则表示该溶液不能分离。若两线相距愈远，则表示愈易分离。 xt − yt −
yxt −− 图可通过实验测定。 

若为二元理想溶液，t-x-y图可利用计算方法求得： 
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式 说明，只要知道某温度下的 （饱和蒸汽压数据），就可以计算得到 与 ，

就可以作出在指定外压 ( 下的 t 图。式 还说明，总压 对 图是有影响

的。 
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8-6 x-y图 

取 图中的 数据，以 为横坐标， 为纵坐标，绘成的图为 图。 yxt −− yx, x y yx −
如图 8-9所示，用一条曲线表达汽-液相平衡，图面清晰，数据易查。 

 
图 8-9 x-y图 

对于易挥发组分，因为 ，所以 线均在对角线上方。 AA xy > yx −

yx − 线与对角线偏离越远，表示越易分离。若 线与对角线重合，则不能用精馏

方法分离。 
yx −

对于二元理想溶液， 图可由式 ( 计算得到。 yx − )I

 

8-7 汽 -液平衡解析表达式  Analytical Expressions of Phase 

Equilibrium 

用图表达汽-液相平衡关系，利用计算机计算就十分不便，能不能用一解析式来表达呢？ 

挥发度——达到相平衡时，某组分在蒸汽中的分压 和它在平衡液相中的摩尔分率( Ap )



( Ax )之比，叫做该组分的“挥发度”。 
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相对挥发度——各组分的挥发度之比，称为组分间的“相对挥发度”。 
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在本课程中，通常定义易挥发组分挥发度与难挥发组分挥发度之比为相对挥发度。这

样定义的α ，则α 。 1>
对于二元理想溶液 
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式 为汽－液平衡的解析表达式。 )(II

由式 ( 得知，当α 时， ，则表示该二元溶液不能用精馏的方法分离。 )II 1= AA xy =

注意：以后所见的 均为易挥发组分浓度，就是表示 的意思。 yx, AA yx   ,  

 

8-8 相平衡计算举例 Calculation Examples of Phase Equilibrium 

【例 8-1】正庚烷和正辛烷的饱和蒸汽压和温度的关系数据如下表所示。试求出该体系
的平均相对挥发度。 
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§3 简单蒸馏及其计算 Simple Distillation and Its 

Calculations 

8-9 简单蒸馏的装置 Equipments for Simple Distillation 

在家庭制酒业中，即是一个简单蒸馏装置，只是冷凝装置较简单，是一个空气自然对

流冷却装置。 
在实验室或工业生产中，采用如图 8-10所示的装置，实质也是一个汽化器，一个冷凝

器。 

 
图 8-10 简单精馏装置图 

 

8-10 简单蒸馏的原理 Principles of Simple Distillation 

在简单精馏的过程中：液相组成由  nxxxx →→→→ L321



汽相组成（馏出液组成）由  nyyyy →→→→ L321

釜液量由  WdnFF →→−→ L

若全部汽化，又全部冷凝，即最终釜液量W ，则达不到分离的目的。只有部分汽

化，部分冷凝，才可得到易挥发组分较高的馏出液。 
0=

由图 8-11看出，当料液组成为 时，所得馏出液最高组成为 。所以用简单蒸馏的方

法，得不到纯度高的产品。 

1x 1y

 

图 8-11 蒸馏原理示意图 
 

8-11 简单蒸馏的计算公式  Calculation Formulae for Simple 

Distillation 

设W ——任一瞬间蒸馏釜中的釜液量， ； kmol
 ——任一瞬间釜液组成，摩尔分率； x
 ——任一瞬间蒸汽组成，摩尔分率； y
经 时间后，溶液汽化量为 ， τd dW
      釜液组成变化为 dx， 
如图 8-12所示，在τ 的时间间隔，对易挥发组份作衡算得： ττ d+→

            ⋯⋯⋯⋯⋯         ( ) ( )              ydWdxxdWWWx +−⋅−= )(a

易挥发组分量

时刻蒸馏釜中τ
     
挥发组分量

时刻易ττ d+

易挥发组分量

蒸出的ττ d+



 
           图 8-12 蒸馏计算原理推导图 

整理式（a）得： 

ydWdxdWxdWWdxWxWx +⋅+−−=  

忽略高阶无穷小，即  ，即得：0→⋅ dxdW
xy

dx
W
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−
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若最初釜液量为 ，此时釜液组成为 ，最终釜液量为W ，此时釜液组成为 ，积

分上式： 
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若对最初与最终易挥发组分作衡算，则得： 

              ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (  ( )     WFxWxFx DWF −+⋅= )d

其中， 为馏出液的平均组成，摩尔分率； Dx

式 、( 是简单蒸馏的计算公式。共有六个物理量 ( )两个方程

［式 ( 、 ］，必须直接或间接的已知四个量，才可计算其他两个量。 
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8-12 简单蒸馏计算举例  Calculation Examples of Simple 

Distillation  

【例 8-2】在常压下用简单蒸馏方法处理含苯为0 的苯与甲苯混合液。当釜液中苯的

浓度降至0 （以上均为摩尔分率）时，操作停止。试计算：（1）馏出液的平均组成；（2）
从每100 的原料中所获得的馏出液量。操作条件下，该物系的平均相对挥发度为 。 
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§4 精馏原理 Rectification Principles 

8-13 Multiple Step Simple Distillations多次简单精馏 

如何由简单蒸馏发展为大型精馏塔？为什么塔顶要引入回流？为什么必须在塔中部加

料？这是进行精馏计算之前必须解决的问题。 
为获得纯度高的产品，人们首先想到应用多次简单蒸馏的办法。例如从含乙醇10 左右

的发酵粗酒液，经一次蒸馏可得到 的烧酒。再将50 的烧酒经过一次蒸馏，就可得到
的烧酒。 

°
°50 °

°° 65~60
原则上讲经过几次的简单蒸馏，可以得到一种纯度高的产品。但是，需要几个加热器

和几个冷凝器，要消耗大量蒸汽和冷却水；最终产品的产量小；操作是间歇的。 



 
图 8-13 无回流多次简单蒸馏图 

利用前段工序蒸汽冷凝时放出的冷凝潜热，来加热汽化后段工序的液体，就可以省去

个加热器和 个全凝器，进而节省了大量的蒸汽与冷却水，如图 8-13所示。但

此时的操作是不稳定的，绝大多数化学工程教科书，虽指出了这一点，但没有充分加以展

开。 

)1( −n )1( −n

在图 8-13中，对第 i釜作物料衡算： 

由总物料流衡算得：                   ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (       1 ii VV =− )a

由易挥发组分衡算得：V            ⋯⋯⋯⋯⋯⋯        11 iiii yVy =−− )(b

众所周知，只有同时满足式 和式 ，才可称为稳定操作。我们分两种情况进行分

析： 

)(a )(b

Ａ．若式 成立，即 ，即式 不能

成立。 

)(a 1111   ,     −−−− >>= iiiiiiii VyVyyyVV 所以由于。 )(b

Ｂ．若式 ( 成立，即 ，即式 不

能成立。 

)b 1111  ,     −−−− <>= iiiiiiii VVyyVyVy 所以得亦由于。 )(a

据此分析，由于实际中 ，式 和式 ( 不能同时成立，所以，图 8-13的流程

是不稳定操作。 

1−> ii yy )(a )b

 



8-14 有回流的多次简单蒸馏 

倘若在图 8-13流程中增加回流，如图 8-14所示，则可使操作成为稳定操作。 

 
图 8-14 有回流多次简单蒸馏图 

在图 8-14中，对 I釜作物料衡算： 

总物料流衡算： .              ⋯⋯⋯⋯⋯            11 iiii LVLV +=+ +− )(c

易挥发组分衡算：     ⋯⋯⋯⋯⋯          1111 iiiiiiii xLyVxLyV +=+ ++−− )(d

只有同时满足式 ( 和式 ，才称为稳定操作。 )c )(d

Ａ．若V  ；则式 ( 成立。将 ，V 代入式 得： LLLVV iiii ==== +− 11 ; )c L )(d

( ) ( )iiii xxLyyV −=− +− 11      ⋯⋯⋯⋯⋯ (  )e

在式 ( 中，V 和 L 是常量，有四个变量： ，只有一个等式约束，则对

于方程 有无穷多组解。所以若式 成立，则式 亦成立。 
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Ｂ．若V ，则式 与式 同时成立更是明显的。因为在此方程组

中，共有八个变量：V ，却只有两个等式约束，所以

方程组［式 ( 、式 ( ］有无穷多组解。 
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8-15 精馏塔与提馏塔 Rectification Tower and Stripping Tower 

将图 8-14中的一系列蒸馏釜叠加成一个整体，则成为蒸馏塔，每块塔板相当于一个釜，
如图 8-15所示。 

 
图 8-15 没有提馏段的精馏塔 

此塔若为间歇加料，操作不稳定，但可以从塔顶和塔底得到两种纯组分，若为连续加

料，操作是稳定的，却只能从塔顶获得一种纯产品，称为没有提馏段的精馏塔。若在图 8-15
中，改为塔顶加料，则称为提馏塔。 
 

8-16 中间进料现代化精馏塔 Advanced Rectification Tower 

若将 8-15中的精馏塔与提馏塔叠加，即为中间进料的现代化的精馏塔。进料位置上部，
称为精馏段，下部称为提馏段。这样，既可连续稳定操作，又可以从塔顶与塔底获得两种

纯组分。如图 8-16所示。 



§5 双组分连续精馏塔的计算 

8-17 理论板与恒摩尔流假设 

为了实现精馏，需要多次部分汽化与部分冷凝，则“多次”是多少次呢？ 
为了使操作稳定，要引入塔顶回流，回流量对“次数”有什么影响呢？ 
为了得到两种纯度高的产品，需要中间加料，则“中间”是在什么位置呢？ 
本章的重点，就是要解答这些问题。 
１．理论板—— 

如图 8-17所示，假设离开该板（第 块板）的上升蒸汽组成 和板上（第 块板）

下流液体组成 互成平衡，该板称之为理论板。 

n ( ny )

)

n

( nx

即 与 服从汽-液平衡关系：  ny nx ( )nn xfy =

 

图 8-17 理论板示意图 
2．恒摩尔流假设 

（1）恒摩尔汽化：精馏段内每层塔板上升蒸汽的摩尔流率 kmol 相等。即

；同理，在提馏段内，V 。一般情况下，V 。 

1−⋅ s

nnVVV === L21
′==′=′ nVV L21

′≠ nV

（ 2）恒摩尔溢流：精馏段内每层塔板溢流液体的摩尔流率 即

；同理，在提馏段内， 。一般情况下， 。 

1−⋅ skmol

′≠ nn LLnLLL === L21
′==′=′ nLLL L21

恒摩尔汽化与恒摩尔溢流，总称恒摩尔流假设。 
（3）恒摩尔流假设成立的条件及其证明。 
有三个条件，恒摩尔流假设才成立，第一，各组分的摩尔汽化潜热近似相等，即

；第二，忽略汽相和液相传递的显热，即 t ；第三，忽略塔的热

损失，即 。 

BA γγ ≈ kmolkJ ⋅

0=′q

nn t≈−1



     
图 8-18 恒摩尔假设证明图 

如图 8-18所示，对第 n块板作总的物料衡算 

nnnn LVVL +=+ +− 11  

   即  V                        ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (  11 −+ −=− nnnn LLV )a

对第 n块板作总的热量衡算 

( ) ( ) ( )010 111111 −⋅⋅−⋅+−⋅⋅ −−−−−− npBnnnpAnn tCxLtCxL  

( ) ( ) ( )010 111111 −⋅⋅−⋅+−⋅⋅⋅+ ++++++ npBnnnpAnn tCyVtCyV  

( ) ( 01 1111 −⋅⋅⋅=⋅−⋅+⋅⋅+ ++++ npAnnBnnAnn tCxLyVyV γγ )

)

)

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )01001 −⋅⋅−+−⋅⋅⋅+−⋅⋅−⋅+ npBnnnpAnnnpBnn tCyVtCyVtCxL  

( ) qyVyV BnnAnn ′+⋅−⋅+⋅⋅+ γγ 1  

011 =′======= +− qttttCCC nnnBAppBpA ；；； γγγQ  

代入上式得： 

( ) ( 111111 11 +++−−− −+⋅⋅⋅+−+⋅⋅⋅ nnpnnnpAn yytCVxxtCL

( ) ( ) pnnnpnnnn tCVxxtCLyyV ⋅⋅+−+⋅⋅⋅=−+⋅⋅+ +++ 11 111 γ

( )nnn yyV −+⋅⋅+ 1γ

 

 

( nn yy −+⋅ 1

( ) ( ) 0111 =⋅−+−−+⋅⋅ ++− γnnnnnnp VVVLVLtC        ⋯⋯⋯  )(b

 将式 代入式 得：    )(a )(b ( ) 01 =⋅−+ γnn VV

，0≠γQ     nnnn VVVV =⇒=−∴ ++ 11 0  

  代入式 得：)(a 1−= nn LL ，即恒摩尔流成立。 

 



8-18 全塔物料衡算方程 

如图 8-19所示，对全塔总的物料流作衡算：  

   WDF +=                                    ⋯⋯⋯⋯⋯⋯  )(III

对全塔易挥发组分物料作衡算： 

   WDF WxDxFx +=                              ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (  )IV

式中， 、 、F Wx




 =
 D

LL ——分别为进料、塔顶产品、塔底产品的摩尔流率 ； RD或， ↑↑ VR ,

WDF xxx 、、 ——分别为进料、塔顶产品、塔底产品的组成，摩尔分率； 

上列二式，尽管简单，却十分有用。 

 
图 8-19 全塔物料衡算图 

 

8-19 精馏段操作线方程 

精馏段物料衡算方程，是解决 的关系问题。 'V



 
图 6-20 精馏段物料衡算图 

如图 8-20 所示，根据恒摩尔流假设，上升蒸汽流率为V ，回流液体流率为

，产品流率为 ，产品组成为 。按虚线范围作总物料衡算与易挥

发组分物料衡算得： 

)( III

L 1−⋅ skmol D 1−⋅ skmol Dx

DLV +=  

Dnn DxLxVy +=+1  

合并二式得： Dnn x
DL

Dx
DL

Ly
+

+
+

=+1             ⋯⋯⋯⋯ (  )V

若从塔底画衡算范围，可以得到与式 相同的结果，得： )(V





−+=
−+=

+ WFnn WxFxLxVy
WFLV

1

  将全塔物料衡算式代入得： 

⇒




+=
+=

+ Dnn DxLxVy
DLV

1

合并二式得 (  )V

令 RR
D
L

，= 称为回流比，则上式为： 

111 +
+

+
=+ R

xx
R

Ry D
nn                      ⋯⋯⋯⋯⋯ (  )Va

由式 ( 、( 看出，若给出)V )Va 





 =

D
LRDL 或， ，则 成简单直线关系，且是nn xy 与1+



斜率为
1+R

R
，截距为

1+R
xD 的直线。 

  

( )









++
==

=







+
+

+
==

+

+

1
,0

1
0

,
1

1
1

1

1

R
x

R
xyx

xxx
RR

Rxyxx

DD
nn

DDDDnDn

此线过点，，时当

此线过点，，时当

 

 

8-20 提馏段操作线方程 

提馏段物料衡算方程，是解决 的关系问题。 mm xy 与1+

 

图 8-21 提馏段物料衡算图 

如图 8-21所示，根据恒摩尔流假设，上升蒸汽流率为V ，回流液体流率为

，釜液产品流率为W ，釜液组成为 。按虚线范围作总物料衡算与

易挥发组分物料衡算，得： 

'

wx

1−⋅ skmol

'L 1−⋅ skmol 1−⋅ skmol

  WVL +′=′

Wmm WxyVxL +′=′ +1  

合并二式得： Wmm x
WL

Wx
WL

Ly
−′

−
−′
′

=+1          ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (  )VI



若从塔顶画衡算范围，可以得到与式 相同的结果，得： )(VI





−+′=′
−+′=′

+ FDmm FxDxxLyV
FDLV

1

将全塔物料衡算式代入得： 

⇒




−′=′
−′=′

+ Wmm WxxLyV
WLV

1

合并二式得 (  )VI

式 为提馏段操作线方程，说明当 ，W 一定时，)(VI 'L 1+ny  与 成直线关系。 mx

( )WWWWmWm xxx
WL

W
WL

Lxyxx ,1 此线过点，，时当 =







−′
−

−′
′

== +  

由于 L′与进料的状况有关，一般不易确定，下面我们讨论进料状况的影响。 
 

8-21 进料状况参数  q

进料状况可能有如下五种，如图 6-22所示。 

 
图 8-22 进料状况示意图 

Ａ状况——低于泡点的过冷液进料 
Ｂ状况——泡点液体进料 
Ｃ状况——汽-液混合物进料 
Ｄ状况——露点蒸汽进料 
Ｅ状况——高于露点的过热蒸汽进料 

如何表达这五种进料状况呢？L′与 L，Ｖ′与Ｖ的关系如何随进料状况而变呢？ 

我们人为定义：
F

LLq −′
=                          ⋯⋯⋯⋯⋯⋯ (  )VII



 

图 8-23 进料板物料衡算图 
如图 6-23所示，按虚线范围对加料板作总物料衡算： 

   VVFLLLVVLF −′+=−′⇒′+=′++

F
Vq

F
VV

F
VVF

F
LL −′

+=∴
−′

+=
−′+

=
−′ 11 V

 

    ∴  
F

VVq
′−

=−1                             ⋯⋯⋯⋯⋯⋯  )(VIIa

上列式 与 ( 给出了 与 ，V 与V 的关系，下面的关键是如何求五种进料

状况时的 值。 

)(VII )VIIa 'L L '

q
 

8-22 值的计算 q

 
图 8-24 进料板热量衡算图 

如图 8-24所示，对加料板作热量衡算： 

     LVLVF hLVHLhHVFH ′+=+′+

( ) ( LVF hLLHVVFH −′+′−= )  

VLF H
F

VVh
F

LLH
′−

+
−′

=∴  

将式 ( 、 代入上式得： )VII )(VIIa



           ( ) VLF HqqhH −+= 1

∴  
iiii xxyy 、、、 11 +−

               ⋯⋯⋯⋯⋯⋯  d

式中， ——原料的千摩尔焓，FH VLF H
F
VVh

F
LLH

′−
+

−′
=∴  ； 

     ——加料板上、下的饱和蒸汽千摩尔焓，VH 1−⋅ kmolkJ  ； 

     ——加料板上、下的饱和液体千摩尔焓，Lh V  ； 

VH∆ ——原料的千摩尔汽化潜热， 1−⋅ kmolkJ  ； 

)( FV HH − ——饱和蒸汽的焓与进料状态下进料的焓之差，即每千摩尔进料变

成饱和蒸汽所需的热量。 

)( LV HH − ——每千摩尔饱和液体变成饱和蒸汽所须热量，即千摩尔汽化潜热 。 cr

原料的千摩尔汽化潜热

蒸汽所须热量每千摩尔进料变成饱和
=q      ⋯⋯⋯⋯⋯  )(VIIIa

q 的定义式为：
F

LLq −′
= 。分析此式，可见 是无因次的。( 是原料中液相

的量，

q )LL −′

F
LL −′
可看成是原料中液相的量在总量 中所占的比例，但对于 、E两种进料状

况， 又失去了这种直观的概念。 

F A

q

尽管 没有确切的物理意义，但由于 的引入，使 与 ，V 与V 定量的联系在一

起：解决了计算问题，所以 是表征进料状况很重要的量值。 

q q 'L L '

q
 

8-23 进料线方程 

进料线方程——精馏段操作线与提馏段操作线的交点轨迹方程。 
由精馏段操作线方程： 

D
D DxLxDyLy
DL

Dxx
DL

Ly +=+⇒
+

+
+

=  

   ( ) ( )yxDxyL D −=−∴                      ⋯⋯⋯⋯⋯  )(a

将
F

LL −′
=q 代入提馏段操作线方程得： 



W
W WxqFxLxWyqFyLy

WqFL
Wxx

WqFL
qFLy −+=−+⇒

−+
−

−+
+

=

( ) ( ) ( )WxyWyxqFxyL −+−=−           ∴           ⋯⋯⋯⋯⋯  )(b

联立式 与 得： )(a )(b

( ) ( ) ( WD xyWyxqFyxD −+−=− )

)

 

将 代入上式得： WFD −=

( ) ( ) ( ) ( WD xyWyxqFyxWF −+−=−⋅−

DD WxWyqFyqFxWyWxyFFx −+−=+−−

 

 W

将Wx 代入上式得： Dfw DxFx −=

FDDD FxDxqFyqFxWxyFFx −+−=−−

( ) ( ) DF xFWDFxqFxFyq −++−=−1

 

 

∴
11 −

−
−

=
q
xx

q
qy F                   ⋯⋯⋯⋯⋯⋯  )(IX

上式即为进料线方程。精馏段操作线方程与进料线之交点，当然亦是提馏段操作线上的点。 
 

8-24 五种进料对 线的影响 q

进料状况 q值 斜率 q/(q-1) 进料线位置 
A，冷凝体 >1 ＋  

B，泡点液体 =1 ∞  

C，汽-液混合物 0～1 －  

D，露点蒸汽 =0 0  

E，过热蒸汽 <0 ＋  



 
图 8-25 进料线示意图 

精馏段操作线不变时，提馏段操作线与进料线位置有关。如图 8-25所示。 
 

8-25 精馏计算举例 

【例 8-3】某液体混合物含易挥发组分0 （摩尔分率，下同），以饱和蒸汽加入连续

精馏塔中，加料量为50 ，残液组成为 ，塔顶产品的回收率为99 ，回流比

为 ，试求：⑴塔顶、塔底的产品流率；⑵精馏段和提馏段内上升蒸汽及下降液体的流率； 

65.
1−⋅ hkmol 04.0 %

3
⑶写出精馏段和提馏段的操作线方程。 

解：⑴根据回收率的定义有：
F

D

Fx
Dx

=φ  

FWD FxWxDx =+Q又         φ−=∴ 1
F

W

Fx
Wx

 

( ) ( ) 1125.8
04.0

99.0165.0501 −⋅=
−××

=−= hkmolxFxW WF φ则

188.41125.850 −⋅=−=−=∴ hkmolWFD

 

 

⑵根据回流比的定义 DLR = 有： 

16.12588.413 −⋅=×== hkmolRDL

( ) ( ) 88.41131 ×+=+=+= DRDLVQ又

 

 15.167 −⋅= hkmol

因为进料为饱和蒸汽 ，所以提馏段上升蒸汽和下降的液流量如下： 0=q

( ) ( ) 15.11750015.1671 −⋅=×−−=−−=′ hkmolFqVV  

D
D

DxLxDyLyDxxLy  
+=+⇒+=



⑶由回收率定义得： 77.0
88.41

99.065.050
=

××
==

D
Fxx F

D
φ

 

精馏段操作线方程为：  193.075.0
13

77.0
13

3
11

+=
+

+
+

=
+

+
+

= xx
R
xx

R
Ry D   

193.075.0 += xy即  

提馏段操作线方程为：
125.86.125
04.0125.8

125.86.125
6.125

−
×

+
−

=
−′

+
−′
′

= x
WL

Wxx
WL

Ly W

)

 

 ( a

 

8-26 理论板数的求法 

所谓求理论塔板数，就是利用前面讨论的平衡关系， 和操作关系，

计算达到指定分离要求所须的汽化-冷凝次数。 

( nn xfy = )

1Ay

（1）逐板计算法 
每利用一次平衡关系和一次操作关系，即为一块理论板。提馏段也是一样。 

（2）图解法 
通常采用直角梯级图解法，其实质仍然是以平衡关系与操作关系为依据，将两者绘在

图上，便可图解得出达到指定分离任务所须的理论塔板数及加料板位置。  yx −
图解步骤如下： 
①作平衡线与对角线 

②作精馏段操作线
111 +

+
+

=+ R
xx

R
Ry D

nn ，即连 ( DD
D xxA

R
xC ,

1
,0 与








+
)的直线。 

③作进料线 ，过wx ( ) dAC
q

qxxe FF 于的直线交点，作斜率为
1

,
−

 

④作提馏段操作线
WL

Wxx
WL

Ly W
mm −′
−

−′
′

=+1 ，即连 所得直线即是。 ( ) dxxB WW 与,

⑤从 点开始，在平衡线与操作线之间作直角梯级，直到超过 点。有多少直角梯级，

就有多少块理论板数。跨越 点的阶梯为加料板。 
A B

d
如图 8-26所示，共有 5.2块理论板，第三块板为加料板。 



 
图 6-26 图解法示意图 

主持人曾于 1985年提出一种用折线拟合平衡曲线并结合差分方程来计算理论板数的新

模型，可参见下面的文献：祁存谦等，“计算精馏理论板数的又一方法” ，石油化工，15

（7），419～422（1986）。 
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