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精馏段理论板数计算中存在的若干问题

陈 明 浚

�化工系�

提 要

本文对精馏段理论板数计算中存在的几个问题进行了分析与讨论
，
分别阐述了��

��� �
方程

、

��������
��关

联图以及�����
����

方程应用于精溜段理论板数计算时所出现的问题
，
指出国内外书刊中存在的一些混乱概念

及计算错误
，

并将更正前后的计算结果与逐板法的电算结果作了比较
。

一
、

问题的提出

精馏塔理论板数的计算有逐板法和简捷法两种
。
简捷法计算的主要依据是�

�
����方 程

和�������
��关取图

。
��
���

�
方程用于全塔最小理论板数的计弃

，
其表达式为

�。 二

‘�〔 ‘
委之
�· ‘
会

，�〕

���
���

�������方程亦可用于多组份精馏的计算
，
此时

，
式中�

、
�组份分别代之以轻

、

重 关

键组份
。

������� ��图的关联参数为
�一 �

���

�� �

� 一 �。

� � � 可用以计算全塔理论板数
。

��
����方程和�������

��关联图亦可用于精馏段的计算
，
常用的精馏段理论板数 的 计

算方法有以下 三种
�

����先用�
�
����方程计算全塔和精馏段的最小理论梯级数

夕

然后用������� ��图计算一

定回流比下的全塔理论梯级数
，
最后按下 式计算精馏段的理论板数

�
， � �

。

旦
� 口

���

���
�

将��
���

�
方程和������� ��关联图直接用于精馏段

。

此时
，
只要将全塔的变量改为

相应的精馏段变量即
一

可
。

����先用�
����’�方程和������� ��图计算全塔理论梯级数

，
然后再结合��

�������方程

计算精馏段理论板数
。

对于上述三种计算方法
，

要有以下三方面问题
�

〔文献�一 �月不 同程度地存在一些混乱的提法和计算错误
，
主

���
�

当��� ���方程用于精馏段最小理论板数计算时

� ， 」

�
�

，

一般认为只要将式 ���中 的 ��� ��

用 �����
� ��代替即可

。

此时
，
文献 〔���

·

�〕认 为方程左端为 �� 十 ��
，
而文 献 〔���〕认为

方程左端为精馏段最小理论板数
� ，
但均未说明理由

。

���
�

������� ���图的纵坐标为
�一 �。

�� �

。

后面将提到
，
在一定条作�也可以 用
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表示
。

当用该图计算精馏段理论板数时
，
文献口

�

�」均取表面上看来似乎 是 对 应

� �� � ， 并认为式中�
�
为精馏段理论板数

。

这种提法在概念上是不正确的
。

���
·

���������方程用于二元组份或多组份精馏时
，
经与原文 〔 ‘ 盆〕核对，

发现目前绝大

多数化工书刊和 没计手册中
，
所引用的表达式和符号定义均与原文有出入

。

精馏段理论板数的计算结果将直接影响进料位置
。

考虑到国内高等院校的教材
，
影响面

很广
，
因此对于这些延续 已久的错误提法

，
更有必要予以澄清

。

二
、

分析与讨论

��用��” ���方程计算精馏段最小理论板数

��
�� �

�
方程系在下列条件下推导而得

�

���
�

理想溶液
。

���
·

全回流
。

���
·

塔顶为全凝器
。

���
·

再沸器可视为一层理论梯级数
。

关于�
�
����

�
方程的淮导方法可参见有关的情馏书刊

。

从推导过程可以看出以下几点
�

���
�

每应用一次气液平衡关系
，
最小理论梯级数增加一层

。

���
�

��，����方程左端的全塔最小理论梯级数�
�
是在再沸器可视为一层理论梯级数 的

前淤�得到的
�

当使用全凝器时
，
它等于全塔最小理论板数加�， 即�

二 � �� 十 �。

���
�

式中 ���
��

、 ��是与第�
。
层理论梯级数相对应的液相组成

，
或更确切地说

， ��

是从第�
、
层理论涕级流下的液相组成

。

明确以上几点将有助于直接将�
�����方程应用于精馏段计算

。

不过
，
为了清楚起见

，

下 面将通过情溜段的逐板分析
，
求得精馏段最小理论板数表达式

。

设精馏段最小理论板数为
� 夕

当塔顶为全凝器时
，
各板的气

、

液相组成及其相互关系如

表�所示
，

表 �

塔板数

自第�板流 下

的液相组成

自第 ��� ��板上升

的气相组成

自第 ��十 ��板流下

的液相组成

��白塔顶至第�板 �

��第�板至第�板 �

‘
交言

，

一
�

氮
，� 二

‘
认

’ “ 一 ‘ �

‘
会

，�

‘
瓷

，�

� �第�一�板至第
�
板 �

�人

��

� � ‘
会

�
�

� · ‘
饥

�
二

�
“ ‘

�
�������������口�口���
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将表�各式两端分别相乘并化简后得
�

�人 、 ，
��

幸 少 。 二 � 之仗 名
‘ ” � 。 气 幸 少

�

了、 匕 � 、 �
���

若精馏段内备板的相对挥发度变化不大
，
则可取塔顶和进料处相对挥发度 的几 何 平 均

值
，
即��� 材 ���� ���

�����
。 �

。

是从第�层理论板流下的液相组成
。

当泡点进料时
，
一般总是希望 在 某 板 流

下的液相组成与进料组成相近之处进料
，
以保证较高的传质推动力

，
因此

���
了气·

一一
、声�人���

�吸
、

将式 ���
·

���代入 ���，
经整理后可得精馏最小理论板数为

� � ‘�〔 ‘
魏

，� ‘
委艾

’ ·〕 ‘�，

��� �

由此可见
， ��

��
�
方程用于精馏段计算时

，
方程左端应 当是

�而不是 �� � ��
。

�、
用���������关联图直接计算精馏段理论板橄

�一 �
，，

���� ‘“ “ �图关 联 参 数 亏
�

至
’ “

中的�表示分离所需要的理论梯级数
， 它与塔釜产 品 组

成��相对应
。

对于精馏段来说
，
从末层板塔流下的液相组成为�

。 ，
它与精馏段理论梯 级 数

�
� � �

�
� ‘ � �

�
，

�
湘对应

。
囚此 应 按 �

一 ��，

�� �
计算精馏段理论梯级数

。

与当塔顶为全凝器 的
，
精 馏 段 的

�
� 、 � �

…
�

�
� � �

� 卜
� ��

� �
� 甲

�… �
�

理论梯级数就等于埋论极数
， 即 � ‘ � 例 ，·

囚此 田 �
一 ����

�� �
浪计算而得的精馏段理论梯级 数

也就等于精馏段理论板数
。

此外
，
当使用全凝器且再沸器可视为一层理论梯级数时

，
全塔理论梯级数和理论 板数的关

系为�二 � 十 �
。

将此关系代入
�一 �二

�� � 便可得到
� 一 �二

� � �

。

因此
，
有的书刊便以

口
�

、

�
一一��

一�
表示���������图的纵坐标

。

但是
，
必须注意

，
������� ��图的纵坐标用 表示

�
， � ， �

�
�

� ， ， 、 ， �

�
�

�
� �

�
� �

� 一 �
。

是有条件的
，
只有在� 二 例 十 �的丽提 卜 万

口�田 内干屯二 值求算理论板数
。
而 当使用 全 凝 器

��
时

，
精馏段 的理论梯级数和理论板数之间 的关系并不符合此条件

，
因此不能用 作

为�������
��图的纵坐标

，
而应 当由

��一 ��二

��� �
值求算精馏段 的理论板数

。

�
、

关于������县��方程

当泡点进料时
，
常用��

�������方程计算精馏段理论板数
。
国内外化工书 刊和 手 册 在

用此方程时
，
绝大多数降 ��� “ ‘ 一 “ �是以如下形式出现

“ 器�
� 。

·

���，‘ 〔�
苔

一

��
一

会
�·�

瓮几
�
�〕

���
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� �� �
� � � ���

双组份精馏时
，
式中轻

、

重关键组份�
、
�分别用�

、
�组份表示

。

各文献对� �、

��
的说明不完全一致

，
有的认为�

�为精馏段理论板数
， � �

为提 馏 段 理

论板数
，
有的认为�

，
是加料板以上的塔板数

， ��
为加料板以下的塔板 数

。

现 将 原文 〔 ’�〕中

�����
����方程及其符号说明列出以资比较

�

�
�

�
， 一

·

���，�〔 �
一

卷
一 ��

会
一

�· �、 �

光
�

忿
�

����

�
� � ��� �一 � ����

式中
� �一进料板以上塔板数

� 分凝器 �

�一进料板以下塔板数
十 再沸器 ，

��一全塔板数 十分凝器 � 再沸器
。

注
� ���

、

此处塔板数均指理论板数
。

���
、 ，
原文采用符号为�

，
其含义相当本文的理论梯级数

，
故改为�

。

由式 ��。 �
、

����两式可看出
， ��

� 十 ���要比全塔理论梯级数少一层
， 因此

，
进料

板既未包括在�
�内

，
也未包括在��之 内

。

原文最后的例题也证实了这一点
。

不过
，
当使用全凝器时

， ��就等于精馏段理沦板数
，
即�� � � � 。

当再沸器可视为一层理

论梯级时， ��
等于提馏段理论梯级数 ��� � ��减去加料板

，
即 ��二 ��� 十 �� 一 �二 ��，

可

见� “在数值上等于提馏段理论板数
， 因此在上述条件下

�
。

� �

�
� 一 ��

若将此关系代入式 ����，
则�����

�
�� �方程就以 式 ���的形式出现

。
不 过 此 时式

���是错误的
，
应改为 � 、 � � � � �一 � ����

三
、

计算实例及计算结果比较

下面以苯一甲苯精馏为例
，
说明精馏段理论板数的三种计算方法

，
并将更正前后的计算

结果与逐板法的电算结果作一 比较
。

�
、

原始教据

饱和液体进料
，
塔顶为全凝器

�

���
�

物料的摩尔流率 � 二 ��
�

�� � � ��
·

��

���
�

物料的摩尔分率

塔顶�
� 二 �

�

���， 进料�
�二 �

�

��， 塔釜�， 二 �
�

����

���
�

最小回流比 �� � �
�

吐�

实际回流比 � �� ���

���
�

饱和蒸气压数据见表�

�
、

计算

‘ ��
·

气液平衡数据和相对挥发度的计算结果见表�
。

全塔平均相对挥发度

� � 斌 ���� “ 澎�
·

�� �
·

�� � �
·

��

精馏段平均相对挥发度 由表�数据可估计
，
当� 二 。

·

��时， �， 二 �
�

盛��， 故
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� � “ 澎 ���， � 扩�
�

�� �
�

���

���
·

全塔最小理论梯级数

二 �
�

��

， �
。

�了�
‘��石万币污

’

�
�

����
�

�万石豆丽
“

由式 ���

���
�

全塔理论梯级数

�
二

���
�

��
� �

�

��

�翌二尽
， �� 旦

三
旦二丛生�

� � � �
。
�� �

“ �
。
落�

由������
���图查得

将�
二 � �

�

��代入
，
解得

���
、

精馏段理论板数

〔方法一 〕 由式 ���

�一 ��

�� �
� �

。

���

�� ��
�

�

计算精馏段最小理论板数

���

���

���
�

�
。

��
二

� 二 下
�

万 �
�

。
��

� �
。

��

��一��厂卫‘
�

由式 ���计算精馏段理论板数

尸�
七

拍一��� ��� �
� “ ·

“ 食一一
�
�’�

〔方法二」
� 一 ��

� � �
二 �

。
��

由���������图聋得

当使用全凝器时

��二 � � � �
�

��，

��一 ���

��� �
益 �

�

���

�一二 � �

代入后求得 � ， ‘ �
�

��

〔方法三 〕 可联解方程 ���和 ����

� ”����域羚黔黑一
�

�

����

�
�

���
�

“ 〕 二 �
�

�吕��
��

�

�
，

初
二 一 之 �

�

��
土、 �

� � � � � 二 ��
�

�一 �

联解得 � �� ���� � � � �
�

肠

〔逐板法 〕 ��一����电子计算器的计算结果

表 � 苯和甲苯的饱和蒸气压

� ，二 �
。

� �二 ��
�

通了

�，
。
�

�勺、 ，
毫米水柱

�乞
，
毫米承柱

�

�到竺
�

�

坐
‘ “ ‘ �

��

臀
’ � �

�

竺
一

�

竺
�

‘�‘吕
�
工，‘ 。
�

‘ �，�

一�‘ � 一，� ， �“ � 。��

��� ���
�

�

���� ����

��� ���

︸
︸

�︸心山
����
尹

��入
一
到
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表 � 苯一一甲苯的气液平衡组成及 。 值

一 一 一

� ’
� ���

�

� �� �� �� �� 切。 ‘ ��‘
、

���
�

���
�

�

� �
�

���

�
�

���

�
。

���

�
�

���

�
�

���

�
�

���

� ��� �

�
�

��� �
�

�
�

���

�
�

���

�
�

��� �

�
�

���

川了��一、一哎」�
��

“
� ，

� ’
·

� ��
·

�� ’
·

�� � �
· ‘� · ’

· ‘ � � �
·

‘� �
·

‘ ’
·

�， �
�

��

表�列出在三种不同回流比下
，
四种方法计算精馏段理论板数的结果

，
并将更正前的 计

算结果列在括号内
。
可以看出

，
本文提出的各算式

，
其计算结果与逐板法的 电算结果 比较接

近
，
而更正前的各式计算误差较大

。

表 � 精馏塔理论板数
����������曰�

�
�� ，���月����������� 四��目������������ 月����产���������������

�

一

一

�

一�一
�

�， ‘

�
一

�

一
�

一
�

一
一

一�

一
一

一 一— 一 一

—
�

一
」

�
�

�� �
。

��

��
�

��

��
�

���

��
�

��

���
�

���

��
�

�

���
�

��

�
。

��

�
�

��

��
，

���

�
。

��

��
�

��

�
�

�

��
�

���

�
。

��

��
�

���

�
�

��

��
�

���

�
。

��

��
�

���

四
、

结 束 语

精馏段理论板数计算中出现的错误
，
主要由于未能正确区分全塔和精馏段计算中的共性

和特殊性
。
此外

，
也有的是由于计算过程中的一些名词和符号的混乱所引起

，
例如理论板数

，

包括再沸器在内的理论板数以及包括分凝器和再沸器在内的理论板数等� 还有精馏段理论板

数和包括进料板在内的理论板数等等
。

这些将人为地造成概念上的混乱和计算差错
。

为了避

免和减少计算中的错误
，
我们建

一

议
�

���
�

应该明确区分理论板数和理论梯级数
。

前者只是指塔内的理 沦板
，
后 者则包括理

论板
、

再沸器和分凝器
。

理论板统一 用符号�表示
，
理论梯级数则用符号�表示

。

���
�

精馏计算先统一按理论梯级数考虑
，
然后再根据使用全凝器或分凝器等具体情况

计算理论板数
。

若分凝器和再沸器均 可视为一层理
一

沦梯级
，
则在相同的分离要求下， 可按以 下 两种情况

分别计算理论板数
。

①
�

使用全凝器时
，
全塔理论板数等于全塔理 沦梯级数减去一层

，
即� � �一 �� 精馏段理论

板数等于精馏段理论梯级数
，
即�

产 �二 ��。

②
�

使用分凝器时
，
全塔理论板数等于全塔理论梯级数减�

，
即�二 �一 � � 精馏段理论板

数等于精馏段理 论梯级数减 �，
即� �� ��一 �

。

���
�

统一 使用�一 �
。
��� �为������

� � ��图纵坐标
，
而不要使用� 一 �

。
�� � �

。

此外
，
还应明确精馏段和提馏段的概念

，
并进而明

�

确进料板应包括在提馏段之内
。

我 们 认

为
，
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凡 相邻塔板气
、

液相组成之间的关系符合精馏段操作线方程的塔段为 精馏段 ， 凡相邻塔板

气
、

液相组成之间的关系符合提馏段操作线方程的塔段为提馏段
。

两段的操作线方程分别由

各自的物料衡算式得到
。

从精馏段总物料衡算式� 二 � � �可看出并未包活进料板
，
而提馏段总

物料衡算式为�
产 二 �户 十 �

，

显然已经考虑了进料影响
，
因此

，

进料板应包括在提馏段之内
。

根据上述统一用理论梯级数计算的建议
，
可以得到以下几点结论

�

���
�

������方程用以计算全塔最小理论梯级数
，
其表达式为

， 尸 ，

�
‘ 、 ，

�
， 、

�‘ � 气 汤 二 夕� 灭 。 一 ���

�， �

— 二旦一一
�

些生
�

�
��仅

当用以计算精馏段最小理论梯级数时
，
其表达式为

��� �

�‘ 〔 �李�。 �黔�，�

“ 、
�

� “ 、 人

��� �

然后根据前述的理论板数与理论梯级数之间的关系
，
确定具体情况下的理论板数

。

������������图的纵坐标应取为
一 ，
式中�为全塔理论梯级数

。
当用于情馏段时则

为�，一 ���
��

� � �， 当使用全凝器时
， ��

也就是精馏段理论板数
。

���
、
��������方程的表达式为

，
�

‘

��一又而尸 �
�、 �

·

���‘�〔 �
答

， ‘
雯急

�· �

恕
�

� � ��二 �一 �
。

当使用全凝器
、

再沸器可视为一层理论梯级数时
，
上式可表示为

、

爵亡
� 。 ·

����‘ 〔 �
答
� �

会
�· �

散
��」

� �� � � �� �一 �

符 号 表

�一一全塔理论梯级数，

��一一全塔最小理论梯级数，

��一一精馏段理论梯级数，

��
。
一一精馏段最小理论梯级数，

�一一全塔理论板数 ，

�二

一一全塔最小理论板数，

� �一一精馏段理论板数，

� �

一一提馏段理论板数，

二
一一精馏段最小理论板数，

�
�

一一进料板以上塔板数 十 分凝器 ，

�。
一一进料板以下塔板数 � 再沸器 ，
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精溜段理论板数计算中存在的若干间题

�一一实际回流比 ，

��

一一最小回流比
�

�一一塔顶产品的摩尔流率
，

�一一塔釜产品的摩尔流率�

�一一液相中组份的摩尔分率，

�一一气相中组份的摩尔分率
�

�一一全塔平均相对挥发度，

� ，
一一精馏段平均相对挥发度，

下标
� �

、
�一一溶液中组份 ，

�
、
�一一轻重关键组份 ，

�
、

�
、

�一一塔顶
、

进料和塔釜 ，

�� �� 二 �一一塔板序号
。
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