
 

 

§1 设计任务书 

§1.1 设计条件 

工艺条件：饱和液体进料，进料量丙烯含量 x f =65%（摩尔百分数） 

塔顶丙烯含量 xD =98%，釜液丙烯含量 xw ≤2%，总板效 

率为 0.6。 

操作条件：建议塔顶  1.62MPa（表压）

安装地点：大连 

设计方案： 

§2 概述 

蒸馏是分离液体混合物（含可液化的气体混合物）常用的一种单元操

作，在化工、炼油、石油化工等工业中得到广泛的应用。其中，简单蒸馏

与平衡蒸馏只能将混合物进行初步的分离。为了获得较高纯度的产品，应

使得混合物的气、液两相经过多次混合接触和分离，使之得到更高程度的

分离，这一目标可采用精馏的方法予以实现。 

精馏过程在能量剂驱动下，使气、液两相多次直接接触和分离，利用

液相混合物中各组分由液相向气相转移，难挥发组分由`气相向液相转移，

实现原料中各组分的分离。该过程是同时进行的传质、传热的过程。为实

现精馏过程，必须为该过程提供物流的 、输送、传热、分离、控制等

的设备、仪表。由这些设备、仪表等构成精馏过程的生产系统，即所要设

计的精馏装置。 

§2.1 塔型选择 

一个精馏塔的分离能力或分离出的产品纯度如何，与原料体系的性质、

操作条件以及塔的性能有关。实现精馏过程的气、液传质设备，主要有两 

大类，板式塔和填料塔。 

本设计选取的是板式塔，相比较而言，在塔效率上，板式塔效率稳定；在

液气比方面，板式塔适应范围较大，而填料塔则对液体喷淋量有一定要

求；在安装维修方面，板式塔相对比较容易进行；由于所设计的塔径较大，所

以在造价上，板式塔比填料塔更经济一些；而且，板式塔的重量较轻，所

以，在本次设计中，设计者选择了板式塔。 

在众多类型的板式塔中，设计者选择了溢流型筛板塔，相比较其它类 
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型的板式塔，溢流型筛板塔价格低廉，装卸方便，而且金属消耗量少，非

常适合板间距小、效率较高而且塔单位体积生产能力大的分离要求，同时

其操作弹性 降小、液沫夹带量少以及板上滞液量少的优点也为之 

提供了广阔的应用市场，这些都是设计者选择其作为分离设备的 。 

§2.2 精馏塔操作条件的选择 

§2.2.1 操作  

精馏操作可以在常压、加压或减压下进行，操作 的大小应根据经

济上的合理性和物料的性质来决定。提压操作可以减少气相体积流量，增

加塔的生产能力，但也使物系的相对挥发度降低，不利分离，回流比增加

或塔高增加，同时还使再沸器所用的热源品位增加，导致操作费用与设备

费用的增加。对于我们所要处理的丙烯—丙烷物系来说，加压操作是有利

的。因为本次设计中，塔顶蒸汽要作为热源，所以当我们在 1.6MPa 的绝对

下进行操作时，精馏塔内塔顶温度为 42.99℃，塔底温度为 52.5℃，这使

得我们在冷凝器中可以使用品位较低的冷剂，再沸器可以使用品位较低廉

价的热源，这样反而降低了能耗，也就降低了操作费用。 

§2.2.2 进料状态 

进料可以是过冷液体、饱和液体、饱和蒸汽、气液混合物或过热蒸汽。不

同的进料状态对塔的热流量、塔径和所需的塔板数都有一定的影响，通常

进料的热状态由前一工序的原料的热状态决定。从设计的角度来看，如果

来的原料为过冷液体，则可以考虑加原料预热器，将原料预热至泡点，以

饱和液态进料。这样，进料为饱和液体，汽化每摩尔进料所需热量等于 

r。这时，精馏段和提馏段的气相流率接近，两段的塔径可以相同，便于设

计和制造，另外，操作上也易于控制。对冷进料的预热器，可采用比再沸

器热源温位低的其他热源或工艺物流作为热源，从而减少过冷液体进料时

再沸器热流量，节省高品位的热能，降低系统的有效能损失，使系统的用

能趋于合理。但是，预热进料导致提馏段气、液流量同时减少，从而引起

提馏段液气比的增加，为此削弱了提馏段各板的分离能力，使其所需的塔

板数增加。 

§2.2.3 加热剂及加热方法 

再沸器的热源一般采用饱和水蒸气，因为其相对容易生产、输送、控

制，并且具有较高的冷凝潜热和较大的表面传热系数。所以，设计者在本

次设计中采用的是 100℃下的饱和水蒸气（1 个标准大气压）。 

我们所要分离的物系为丙烯—丙烷，加热剂——热水不能与塔内物料 

混合，故采用间壁式换热器。 

§2.2.4 回流比 

回流比是精馏塔的重要参数，它不仅影响塔的设备费还影响到其操作 

 
 



 

 

费。对总成本的不利和有利影响同时存在，只是看哪种影响占主导。根据 

物系的相对挥发度与进料状态及组成我们可以算出达到分离要求所需的最 

小回流比为 Rmin=7.49。由经验操作，回流比为最小回流比的 1.1~2.0 倍， 

根据任务书要求，取回流比系数为1 . 4，所以计算时所用的回流比为R=10.49。 

§2.3 再沸器选择 

再沸器是精馏装置的重要附属设备，其作用是使塔釜液部分汽化，从

而实现精馏塔内的气液两相间的热量及动量传递。其形式主要有立式热虹

吸再沸器、卧式热虹吸再沸器、强制循环式、釜式再沸器和内置式再沸器。其

中，设计者采用的是立式热虹吸式再沸器，该再沸器是利用塔底单相釜液

与换热管内气液混合物的密度差形成循环推动力，构成工艺物流在精馏塔

底与再沸器间的流动循环。这种再沸器具有传热系数高，结构紧凑，安装

方便，釜液在加热段停留时间短，不易结垢，调节方便，占地面积小，设

备及运行费用 显著优点。但由于结构上的 ，壳程不易 ，因此

不适宜用于高粘度的液体或较脏的加热介质。同时由于是立式安装，因 

而，增加了塔的裙座高度。 

§2.4 工艺流程（见丙烯——丙烷工艺流程图） 

由 P-101A/B 泵将要分离的丙烯—丙烷混合物从原料罐 V-101 引出，

送入塔 T-101 中。T-101 塔所需的热量由再沸器 E-102 加入，驱动精馏过程

后，其热量由冷凝器 E-102 从塔顶移出，使塔顶蒸汽全部冷凝。凝液一部

分经回流泵 P-103A/B 一部分送至 T-101 塔顶作为回流，余下部分作为产品 

送入丙烯产品罐 V-104 中。T-101 塔排出的釜液，由泵 P-102A/B 送入丙烷

产品罐 V-103 中。 

§2.5 处理能力及产品质量 

此套装置的设计处理量：70kmol/h 

产品质量：塔顶丙烯含量大于 98%，釜液丙烯含量小于 2% 

§3 工艺设计 

§3.1 系统物料 热量

根据所给设计条件，编写 C 语言程序，计算得出下述各变量数值： 

塔底操作压

力 P 

 

泡点温度   

Tb 

相对挥发度  

 n 

 
回流比 R 

 

理论塔板数 
 

NT 

1.778MPa 52.5℃ 1.192 10.49 111（块） 

实际塔板数 精馏段塔   塔 顶 流 量 塔 底 流 量   液相摩尔流 

 
 



 

 

根据泡点温度Tb =52.5℃，塔底操作  P=1.778MPa，通过《化工物性 

算图手册》查取得到下列物性数据： 

§3.2 单元设备计算 

§3.2.1 精馏塔设计 

§3.2.1.1 塔高设计 

塔高包括塔的有效高度，顶部空间和底部空间高度以及塔裙座高度 

h = N + h = 126 0.6 + 2 + 0.4 + 0.4 = 78.4m 
P HT 

§3.2.1.2 初估塔径 

 L L 
= 

46.06 
 

440 qVLs 

= = 
VhL = 0.222 两相流动参数 F 

 V  853.8 
LV 

q 26 VVs V hV V 

初选塔板间距为 0.6m，由《化工原理》图 6.10.19 查得C20 = 0.078 

( 
 = 0.078  ( 

2.2
)0.2 = 0.05 

20 
)

0.2 
气体负荷因子 C= C 20 

20 

L − V 440 − 26 
= C = 0.05  = 0.2m / s 液位气速u f  26 V 

取泛点率 0.8，操作气速 u 和所需的气体流道截面积 A 为： 

气相密度 V 液相密度 L 

液面表面张力δ 
 

丙烷摩尔质量 
 

26kg/ m 3 440kg/ m 3 
2.2mN/m 

 

44kg/kmol 
 

NP 板数 NF QnD QnW 
量QnL 

126（块） 
 

57（块） 
 

 

46.01 kmol/h 
 

 

23.99 kmol/h 
 

482.53 

kmol/h 

气相摩尔流

量QnV 

液相质量  

流量QmL 

气相质量流 

量QmV 

液相体积流

量VhL 

气相体积流

量VhV 

528.55 

kmol/h 

 

5.9kg/s 
 

6.46kg/s 46.06 m 3 /h 853.8 m 3 /h 

 

      

 

  

 



 

 

u=0.8 u f = 0.8  0.2 = 0.16m / s 

A = 
qVVs VhV 853.8 

= = = 1.482 ㎡ 
u 3600u 3600  0.16 

Ad 

选取单流型、弓形降液管塔板，并取 = 0.07 
AT 

则 = 1 − 
Ad = 1 − 0.07 = 0.93 

A 

AT AT 

A 
= 

1.482 
= 1.594m2 故 A = T 

0.93 0.93 

4 1.594 

 

4AT 

 
塔径 D = = = 1.412m 

按塔设备系列标准圆整之，取实际塔径 D = 1.4m 

根据《化工原理》表 6.10.1 和表 6.10.2，所取塔径及液流型式合适。

相应地，塔板有关尺寸为： 

= 
 

= 
 

1.42 = 1.54m2 D 
2 塔板截面积 A T 

4 4 

降液管截面积 A = 0.07 A = 0.07 1.54 = 0.11m2 d T 

气体流道截面积 A = 0.93A  = 0.931.13 = 1.43m2 
T 

并可求得： 

实际操作气速u = 
qVVs = 

VhV 853.8 
= = 0.166m / s 

A 3600A 3600 1.43 

泛点率= = 
0.166 

= 0.83 
u 

u f 0.2 

§3.2.1.3 塔板布置和其他结构尺寸的选取 

取 安定区宽度bs = bs '= 0.07m ；边缘宽度bc = 0.05m 
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