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第一 文献综述

1.1 聚氯乙烯（ PVC）的概况和地位

聚氯乙烯是重要的合成树脂之一， 在世界五大通用型热塑性合成树脂中， 其

产量及消费仅次于聚乙烯，约占世界合成树脂总消费量的 30﹪，居第二位；但

其在世界商业上的重要性， 就其多用途性以及总吨位来说， 仍超过任何一种聚合

物。这是因为 PVC组成中多含有大量的改性剂， 如增塑剂、填充剂等，所以其成

品的总产量仍压倒聚乙烯；同时与其他大多数塑料材料完全依赖碳氢基原料相

比，PVC分子一半以上是氯因而价廉，所以受到世界各国的重视。 PVC的首次文

献记录是在 1872年德国的 E-Bauman发现盛有乙烯的玻璃封管暴露于阳光下会由

低粘度的液体转变为非结晶的白色粉末， 这些固体的化学物质稳定性好， 不会被

酸、碱等试剂所侵蚀； 1912年，F-Klatt 在德国格金海电化厂发现氯乙烯能够由

乙炔和氯化氢反应所得，这一发现是现代工业生产氯乙烯的开端； 1935 年，德

国法本公司采用乳液法实现 PVC工业化；自 20世纪 30年代工业化以来， PVC以

其优良的综合性能和较低的价格一直受到各工业国家的普遍重视， 保持着长久不

衰的发展势头。

从 1940年起，氯乙烯的生产原料，乙炔开始被乙烯部分取代，首先将乙烯

直接氯化成 1，2-二氯乙烷（ EDC），再加以热裂解制得氯乙烯，裂解产生的氯化

氢仍被用在乙炔 -氯化氢法中。

混合气体法制备氯乙烯采用石脑油作原料， 将石脑油用燃烧气体裂解后， 制

成含乙炔和乙烯的混合气体， 该混合气体先后与氯化氢和氯气反应， 制成易分离

的氯乙烯和 1，2-二氯乙烷经热裂解制成氯乙烯，日本吴羽化学公司将其工业化

生产。将该法中的原料从石脑油换成石油， 则成为原油裂解法， 可得到高浓度的

乙炔、乙烯的混合气体， 而且可从副产物的芳香族的焦油、 沥青的物质中制造热

煤油或碳纤维等物质，具有综合的经济效益。

    1955-1958 年，美国的化学公司研究的大规模乙烯氧氯化法制备 1，2-二氯

乙烷取得成功。 至此以后，乙烷全部取代乙炔成为制备氯乙烯的原料。 至目前为

止，大多数工厂都采用乙烯直接氯化（ DC）和乙烯氧氯化（ OXY）制备 1，2-二
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氯乙烷（ EDC），再将 EDC加以热裂解得到氯乙烯单体（ VCM）的联合切平衡的

DC-EDC-OXY-EDC-VCM法来制备氯乙烯。联合平衡法充分利用廉价的原料，基本

上不生成副产物，目前西方世界 90%以上的氯乙烯产量是用该法生产的。

PVC具有不易燃，抗化学腐蚀，耐磨，电绝缘性优良和机械强度较高等优点，

被广泛应用于工业、建筑、农业、日用品、包装、电力及公用事业等领域。 PVC

树脂价格低廉，其制品广泛应用于工农业建设和人民的日常生活。从整个世界

PVC市场的地区分布情况来看，当前，北美洲和亚洲是世界上最大的 PVC消费市

场；未来十几年间， 拉美和中国将成为 PVC消费增长最快的地区。 因此，伴随我

国经济的长期持续稳定的发展， PVC生产企业将存在着较大的利润增长空间，因

此，氯乙烯作为生产 PVC的主要的生产原料，它在工业生产中有很重要的意义。

1.2 我国聚氯乙烯发展简介

我国氯乙烯工业起步于 50年代末，它是中国最早生产的合成树脂。起初主

要以小规模的电石乙炔法生产为主，自上个世纪 70年代起，随着我国乙烯工业

的迅速发展，聚氯乙烯工业才得到了较快的发展； 90 年代以来，国内聚氯乙烯

加工工业获得了长足的发展。其中，乙烯法生产 PVC 的厂家主要有中国石化齐

鲁股份有限公司、 上海氯碱化工股份有限公司、 天津大沽化工股份有限公司和北

京化工股份有限公司等。

我国 PVC 工业第一套生产装置于 1958年在锦西化工厂（现锦化化工集团有

限责任公司） 建成投产，至 1993年已发展到 75家，形成 150万吨每年的生产能

力；之后，国内 PVC 生产规模迅速扩大， 1999年达到 270.2万吨每年， 2004年

生产厂家达到 76家，产能达到 660万吨每年，产量达到 503万吨。由此可见，

随着国内经济的快速发展，我国的 PVC产业也得到了高速发展。

PVC需求强劲。中国对 PVC的需求一直保持着强劲的增长势头， 尽管国内 PVC

生产也一直保持着较大增长， 但市场缺口仍很大。 目前，国内 PVC需求与国际发

展特点相同， PVC树脂消费增加的重要原因是化学建材的迅速发展而导致的硬制

PVC产品需求的大幅度上升。 PVC进口势头保持强劲从目前供应不足需的矛盾看，

国内产量一时还难以满足消费需求。 而且，假如 WTO后，随着进口关税减让政策

的逐渐推进， 必将增强进口 PVC树脂的价值优势， 据海关统计， 近年来 PVC进口
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情况可以看出： 1996年到 2001年的 6年间，我国纯聚氯乙烯年平均进口增长率

高达 29.00%，高出年均消费增长率近 10 个百分点。每年我国从 50个左右的国

家和地区进口聚氯乙烯，其中以日本、韩国、美国、俄罗斯和我国台湾省为主。

目前我国采用进口单体生产 PVC的能力约 66万吨 / 年。

长期以来，我国聚氯乙烯主要用于薄膜、塑料袋、电缆料、塑料鞋及革制品

等软制品，而异型材，管材、板片材等硬制品比例偏低。软，硬制品的比例平均

维持在 65：35左右。近几年，随着我国化学建材行业的飞速发展以及农业灌溉、

城市排水管道等 PVC管材的大力推广应用，硬制品使用比例逐年增加， 1996 年

为 30%，1997年大约为 35%，而到 2000年则上升到 40%。这一变化主要得益于我

国化学建材行业的迅速发展和广阔的市场前景。

我国聚氯乙烯需求 2004年中国经济的增长在 7%左右，将继续实施积极的财

政政策，同时加大对需求增长的次金力度。 另外，随着社会的发展、 科学技术的

不断进步，合成树脂已成为日常生产、 工农业、国防和尖端科技等领域不可缺少

的重要原材料。有关人士预测，五大通用树脂今后五年国内的需求将以每年

12.78%的平均速度增长，其中聚氯乙烯年增长速度为 13.95%。因此，我国对聚

氯乙烯的需求将继续保持强劲的增长势头。

我国 PVC建材有巨大的市场潜力。 我国化学建材行业的迅速发展为聚氯乙烯

提供了广阔的市场发展空间， 而建筑业的加速发展对 PVC建材将有很大需求， 特

别是在结构材料和装饰材料方面。 预计到 2010年各种 PVC建材重点产品消费 PVC

将再 2000年的基础上翻两番，达到 210～220万吨。

建材行业的发展前景：国家产业政策要求发展 PVC塑料管材。根据 2010年

远景规划预测，重点发展的塑料管品种以 PVC管 PE管为主，并大力发展新型复

合、改性塑料管。五部委联合发文规定：自 2000年 6月 1日起，在城镇新建住

宅中，室内给水管道禁止使用镀锌管。由此可见，国家产业政策要求发展 PVC

塑料管材。

我国目前 PVC 树脂生产装置平均规模只有 8.7 万吨每年左右。近几年来，

国内 PVC 生产装置规模水平虽在不断地提高， 但与国外的 PVC平均装置规模为

15—20万吨每年及最大装置规模在 100万吨每年以上相比仍明显的落后。 另外，

国家一系列的政策的出台， 针对高耗能和高污染行业进行清理整顿， 电石行业作
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为高耗能和高污染行业将被国家列为限制类行业， 行业的发展将受到限制。 从长

远发展来看， 我国高耗能项目将逐步减少并被加强控制； 而且，电力的短缺使得

成本较低的电石行业面临成本增加状况； 影响了电石的供应， 一些企业将不堪重

负。这些，加速了 PVC 工业企业向规模化清洁生产的转变，也进一步加速了企

业之间的兼并。

因此，各生产企业为了进一步把握市场， 抢占先机，竞相在生产技术上下工

夫，提高单釜生产能力。除了普遍采用 70 3
m 聚合釜及成套技术外，还开始采用

100 3
m 以上的大型聚合釜和成套技术以降低生产成本； 另外，近几年来 PVC行业

整体技术水平有了很大的提高， 在工艺技术方案上采用先进的配方技术、 密闭进

料技术、防粘釜技术、新型汽提技术、 新型干燥技术和 DCS 控制技术等， 提高了

生产装置的自控水平和生产效率， 提高了产品质量，大幅度降低了原材料和能

源消耗。这就决定了新建和扩建项目技术水平起点较高， 各生产企业之间规模和

技术水平越来越接近， 企业之间的竞争越来越激烈， 同时煤炭行业和盐业集团凭

借自身资源和资金的优势大举向 PVC行业进军，也加剧了 PVC行业的竞争。

1.3 国外聚氯乙烯发展简介

在国外， PVC树脂工业作为五大通用合成材料之一已属成熟工业。近年来，

尽管受到环保等多方面的冲击， PVC 树脂的供应量仍出现稳定的增长态势从而

成为第二大主要通用塑料，占到所有聚合物使用量的 20﹪。其主要用于建筑住

宅工业，并以其很强的耐用性和低廉的价格优势在该领域的需求量保持不断的增

长。2002 年年底在美国尚帝利举行的第二届世界乙烯讨论会上经济学家预测：

PVC成熟工业仍有增长空间， 2020年全球 PVC产需仍将以较高的速率增长， 产值

至少超过 592亿美元。

受世界经济影响，市场低迷的 PVC工业在 2002年开始复苏。 2002年全球对

PVC的需求平均增长了 4.8﹪（2001年增长率仅为 0.4﹪），并且在价格和利润上

有了显著的提升； 2002年世界 PVC产能接近 3400万吨每年，总产量在大吨位的

热塑性塑料中居第二位。 日本和西欧的 PVC市场已经成熟， 但基础设施投资缩减

和环境压力使得 PVC需求增长放慢，PVC主要生产厂商经过又一轮的重组和调整，
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PVC总产能减少到 234万吨每年以上。目前，世界 PVC市场供需总体平衡， PVC

生产工艺仍以乙烯氧氯化法为主， 约占总产能的 92﹪，电石法占 8﹪。亚洲 2003

年 PVC在建筑方面的需求增长将超过 5﹪，这将导致 PVC价格增高和 PVC生产规

模加大。

在经历了一段时间的市场低迷后， 随着住房建材、 卫生用品、 汽车配件、室

内装饰品、煤矿井下用品及农用管材等行业的快速发展， 对聚氯乙烯的需求量将

迅速增长。从长远来看， PVC树脂属于朝阳产业， 在经过最近阶段的产业调整后，

PVC产业将有一个新的发展局面呈现。

氯乙烯单体是生产聚氯乙烯的主要原料， 氯乙烯单体的质量好与坏直接影响

树脂的质量， 其单体生产成本也直接影响聚氯乙烯树脂的经济效益。 当前，进一

步提高氯乙烯单体质量， 减少单体杂质含量， 采用最先进的工艺降低单体成本是

国内外众多 PVC企业共同的愿望。

自从 20世纪 60年代以来，国外发达国家根据聚氯乙烯市场竞争加剧和能源

结构情况，开发了新的平衡氧氯化工艺。到目前为止，全球有 93%以上的单体采

用氧氯化法生产。 但是，在少数国家， 由于电石来源广泛， 乙炔法氯乙烯生产成

本比采用石油的氧氯化法低，所以，乙炔法和联合法仍然占有一些市场。

从国外大聚氯乙烯公司单体生产技术来看，通过几十年的科研和生产实践，

已经形成各公司独有特色的生产体系， 并且都拥有自己的专利权。 美国吉昂公司

（GEON Co.）的氯乙烯生产技术在世界享有盛誉，采用高温火低温法直接氯化乙

烯，以空气和氧气作为氧源， 用沸腾床氧氯产率、 设备开工率高， 具有高效和安

全的特点。二氯乙烷热裂解生产氯乙烯的工艺具有高效、 高产率、设备开工率高、

几乎不需维护的特点。

德国赫司特公司 （Hechst）采用直接氯化法生产二氯乙烷， 生产设备通过回

收反应热可节省大量能源。孟山都公司（ Monsanto）和 M.W凯洛格公司（ M.W 

Kellogg ）开发的“ PARTEC”工艺，采用“孟山都”的乙烯直接氯化工艺生产二

氯乙烷，将二氯乙烷裂解过程中副产的氯化氢经氧化生成氯， 再返回到直接氯化

段使用，无需氧氯化单元， 节约了大量的工艺操作费用和维护费用， 我们把这种

工艺称作乙烯直接氯化 /氯化氢氧化工艺。

此外，国外一些大公司还开发了一些新工艺。 例如采用乙烯作原料， 采用碳
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酸氢钠生产工艺副产的盐酸三甲胺作为氯化剂， 用乙烯氧化法生产二氯乙烷， 进

一步生产氯乙烯， 开发了生产苯乙烯共生纯碱的新工艺； 创造了干电解法氯化氢

转化为氯的新工艺，使乙烯直接氧氯化生产氯乙烯副产的氯化氢处理后可返回直

接氯化段使用， 不但简化了工艺， 而且降低了生产成本。总之， 氯乙烯单体生产

技术发展潜力很大，国外各大公司正在下大力气开展这项工作。
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第二章 氯乙烯性质、生产方法及流程简述

2.1 氯乙烯性质

2.1.1 物理性质

氯乙烯的分子式为 C2H3C1，结构式为 CH2＝CHCl，分子量为 62.5 

含量 : 纯度≥ 99.99％

外观与性状： 无色、有醚样气味的气体

熔点 (℃)：-159.8  

沸点 (℃)： -13.4  

相对密度 (水=1)： 0.91 

相对蒸气密度 (空气=1)： 2.15  

饱和蒸气压 (kPa)：  346.53(25 ℃ )  

临界温度 (℃)： 142 

临界压力 (MPa)： 5.60   

辛醇 /水分配系数的对数值：  1.38   

引燃温度 (℃)： 415。

爆炸上限 %(V/V)： 31.0 

爆炸下限 %(V/V)： 3.6   

溶解性：溶于乙醇、乙醚、四氯化碳、苯等多数有机溶剂，微溶于水。

水中溶解度（ %，体积）： 0℃  0.81 ；10℃ 0.57 ；20℃ 0.29 。

2.1.2 化学性质

腐蚀性： 干燥态氯乙烯不具腐蚀性，但含水状态下会腐蚀铁及不锈钢。

感光性： 会进行迅速的光化学氧化作用与聚合反应。

危害性聚合：  (1) 于空气中或遇热、日光会会产生危害性聚合反应。 (2) 通常

加酚为抑制剂以防止聚合。

反应性与不相容性：  (1) 与铜、铝和催化性不纯物等金属、空气、氧、阳光、

点火源、氧化剂接触起激烈聚合反应。 (2) 受热及未添加或耗尽抑制剂的情形下
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会发生放热性聚合反应，造成爆炸。 (3) 氯乙烯和大气中的氧以及強氧化剂反应

会产生过氧化物，並会起剧烈的聚合反应。

分解性： 燃烧会产生 HCl, CO, CO2及高毒性之光气烟雾。

氯乙烯的两个起反应部分， 氯原子和双键， 能进行的化学反应很多。 但一般来

讲，连接在双键上的氯原子不太活泼， 所以有关双键的反应则比有关氯原子的反

应多，现各举一两个例子如下：

a、有关氯原子的反应

(1) 、与丁二酸氢钾反应生成丁二酸乙烯酯：

CH2=CHCl + 
CH2 COOK
CH2 COOH

CH2 COO-CH=CH2

CH2 COOH + KCl

(2) 、与苛性钠共热时，脱掉氯化氢生成乙炔：

CH2CHCl + NaOH CH CH + HCl + H 2O

b、有关双键的反应

(1) 、与氯化氢加成生成二氯乙烷：

CH2 CHCl + HCl CH2Cl CH2Cl

(2) 、在紫外线照射下能与硫化氢加成生成 2—氯乙硫醇：

CH2 CHCl + H 2S HSCH2 CH2Cl

(3) 、氯乙烯通过聚合反应可生成聚氯乙烯：

nCH2 CHCl CH2 CH

Cl

n

2.2 氯乙烯的生产方法

氯乙烯的生产方法是多种多样的，按其所用原料可大致分为下列几种：

2.2.1 乙烯法

此法系以乙烯为原科，可通过三种不同途径进行，其中两种是先以乙烯氯

化制成二氯乙烷：

CH2 CH2  + Cl 2 CH2 Cl CH2 Cl
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然后从二氯乙烷出发，通过不同方法脱掉氯化氢来制取氯乙烯。另一种则

直接从乙烯高温氯化来制取氯乙烯。现分述如下：

(1) 、二氯乙烷在碱的醇溶液中脱氯化氢 (也称为皂化法 )：

CH2Cl CH2 Cl + NaOH CH2 CHCl + NaCl + H 2 O

此法是生产氯乙烯最古老的方法。 为了加快反应的进行， 必须使反应在碱的

醇溶液小进行。 这个方法有严重的缺点： 即生产过程间歇， 并且要消耗大量的醇

和碱，此外在生产二氯乙烷时所用的氯， 最后成为氯化钠形式耗费了。 所以只在

小型的工业生产中采用。

(2) 、二氯乙烷高温裂解：

CH2Cl CH2 Cl CH2 CHCl + HCl

这个过程是将二氯乙烷蒸气加热到 600℃以上时进行的。但与此同时，还发

生脱掉第二个氯化氢生成乙炔的反应，结果使氯乙烯产率降低。为了提高产率，

必须使用催化剂。所用的催化剂为活性炭、硅胶、铝胶等，反应在 480～520℃

下进行，氯乙烯产率可达 85％。

(3) 、乙烯直接高温氯化： 这一方法不走二氯乙烷的途径， 直接按下式进行：

CH2 CH2  + Cl 2 CH2 CHCl + HCl

由上式可以看出这一反应是取代反应。 但实际上乙烯与氯在 300℃以下主要

是加成反应， 生成二氯乙烷。 要想使生成氯乙烯的取代反应成为唯一的反应， 则

必须使温度在 450℃以上，而要避免在低温时的加成过程，可以采用将原科单独

加温的方法来解决。 但在高温下反应激烈， 反应热难以移出， 容易发生爆炸的问

题。目前一般用氯化钾和氯化锌的融熔盐类作裁热体，使反应热很快移出。

此法主要的缺点是副反应多， 产品组成复杂， 同时生成大量的炭黑， 反应热

的移出还有很多困难，所以大规模的工业生产还未实现。

2.2.2 乙炔法

这一方法是以下列反应为基础的：

CH CH + HCl CH2 CHCl

其生产方法又可分为液相法和气相法。
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(1) 、液相法：液相法系以氯化亚铜和氧化铵的酸性溶液为触媒，其反应过

程是向装有含 12～15％盐酸的触媒溶液的反应器中，同时通入乙炔和氯化氢，

反应在 60℃左右进行，反应后的合成气再经过净化工段将杂质除去。

液相法最主要的优点是不需要采用高温， 但它也有严重的缺点， 即乙炔的转

化率低，产品的分离比较困难。

(2)、气相法：气相法是以活性炭为裁体，吸附氯化汞为触媒，亦即我们在

下一节重点讨论的方法。 此法是以乙炔和氯化氢气相加成为基础。 反应是在装满

触媒的转化器中进行。 反应温度一般为 120～180℃左右。此法最主要的优点是乙

炔转化率很高， 所需设备亦不太复杂， 生产技术比较成熟， 所以已为大规模工业

生产所采用。 其缺点是氯化汞触媒有毒， 价格昂贵。另外，从长远的发展上看乙

炔法成本要比乙烯法高。

2.2.3 乙烯乙炔法

此法是以乙烯和乙快同时为原料进行联合生产， 它是以下列反应为基础的：

CH2 CH2  + Cl 2 CH2Cl CH2 Cl

CH2 Cl CH2 Cl CH2 CHCl + HCl

CH CH + HCl CH2 CHCl

按其生产方法，此法又可分为：

(1) 、联合法：联合法即二氯乙烷的脱氯化氢和乙炔的加成结合起来的方法。

二氯乙烷裂解的副产物氯化氢， 直接用作乙炔加成的原料， 这免去了前者处理副

产物的麻烦， 又可以省去单独建立一套氯化氢合成系统， 在经济上比较有利。 在

联合法中，氯乙烯的合成仍是在单独的设备中进行的， 所以需要较大的投资。 虽

然如此，这种方法仍较以上各种方法合理、经济。

(2) 、共轭法 (亦称裂解加成一步法 )：如上所述，联合法虽较其它单独生产

法合理、经济，但氯乙烯的制备仍在单独的设备中进行，仍需占用很多设备， 所

以还不够理想。共轭法就是在联合法的基础上进行改进的。

此法系同时往一个装有触媒的反应器中加入二氯乙烷和乙炔的混合物， 催化

热裂解是在 230℃、压力在 4公斤／厘米 ２
以下进行，二氯乙烷裂解时生成的氯
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化氢立即在 20～50秒钟内和乙快反应，反应的生成物再经进一步的精制处理，

以将杂质除去。

共轭法最主要的缺点是很难同时达到两个反应的最适宜条件， 因而使乙烯与

乙炔的消耗量提高。

(3) 、混合气化法：近几年来，在烯炔法的基础上发展了一种十分经济的氯

乙烯生产方法——混合气化法。 这一方法以石脑油和氯气为原料， 只得到氯乙烯

产品。故不存在废气的利用和同时生产多种产品的问题， 可以小规模并很经济地

生产出氯乙烯。这个方法由下列几个过程所组成：

a、以石脑油的火焰裂解法制造含有乙炔和乙烯的裂解气；

b、裂解气中的稀乙烯不经分离，直接同氯化氢反应制造氯乙烯；

c、裂解气中的稀乙炔不经分离，直接同氯气反应制造二氯乙烷；

d、将二氯乙烷热裂成氯乙烯和氯化氢，并将氯化氢分离，以便能够在反应

(2) 中使用。

e、将从上述过程所得的氯乙烯进行合理的分离。

这个方法特别适用于不能得到电石乙炔或乙烯的地区， 或者是乙炔和乙烯价

格较高的地区。由于乙炔和乙烯不需分离、浓缩和净化，没有副产物。因此，不

需添置分离没备。 原料可综合利用， 不需建立大型石油联合企业。 此法的缺点是

一次投资费用较大。

2.2.4 氧氯化法

从乙烯法的二氯乙烷 (EDC)裂解制造氯乙烯 (VC)的过程中，生成物除氯乙烯

外还有等分子的副产氯化氢生成。 因此氯化氢的合理利用是个重要的问题。 氯化

氢的利用，如前所述可以采用联合法加以回收， 也可以采用氧氯化法将其作为氯

源而重新使用。

氧氯化法是以氧氯化反应为基础的。 所谓氧氯化反应， 就是在触媒作用下以

氯化氢和氧的混合气作为氯源而使用的一种氯化反应。 氧氯化法就是在触媒存在

下将氯化氢的氧化和烃的氯化一步进行的方法。

以乙烯为原料用氧氯化法制取氯乙烯的方法大致有下列三种形式：

(1) 、三步氧氯化法：
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三步氧氯化法示意图如图 2-1 所示。

图1-1 三步氧氯化法示意图

其反应原理如下：

2C2H4 + 2Cl 2 2C2H4 Cl 2

2C2H4  + 4HCl + O 2 2C2H4 Cl 2 + 2H 2O

4C2H4 Cl 2 4C2H3 Cl + 4HCl

4C2 H4  + 2Cl 2 + O 2 4C2H3Cl + 2H 2 O

(2) 、二步氧氯化法：

其原理是以下述反应为基础：

2C2H4  + 4HCl + O 2 2C2H4 Cl 2 + 2H 2O

2C2H4 Cl 2 2C2H3 Cl + 2HCl

2C2 H4  + 2HCl + O 2 2C2H3Cl + 2H 2 O

(3) 、一步氧氯化法：

一步氧氯化法亦称乙烯直接氧氯化。它是直接以下式反应为基础的：

4C 2H4 + 2Cl 2 + O 2 4C2H3 Cl + 2H 2 O

由上述可以看出， 三步法实际上系由乙烯氯化制二氯乙烷、 乙烯氧氯化制二

氯乙烷和二氯乙烷裂解制氯乙烯三种方法所组合而成。 二步法则由乙烯氧氯化法

Cl2

C2H2

O2 

直接氧化

氧氯化

EDC 热分解 VC 

HCl 
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和二氯乙烷裂解法组合而成。 所以严密地讲， 这两种方法的氧氯化反应仅是用来

制造二氯乙烷，而不是直接制造出氯乙烯。 其过程是将氯化氢氧化和乙烯的氯化

同时在一个过程中进行。它们都是以下式反应为基础的：

2C2H4 + 4HCl + O 2 2C2H4Cl 2 + 2H 2 O

这个反应需要在触媒的存在下进行。 一般作为氧氯化反应的触媒， 以持有可

变原子价的金属氯化物最为有效。实际使用的触媒，以二价铜盐 (氯化铜、硫酸

铜 )为主体，见碱金属和碱土金属盐类 (氯化钠、氯化钾、氯化镁、硫酸氢钠、硫

酸钠 )等作为助触媒，此外还加入稀土金属盐类作为第三成份构成复合触媒。加

入助触媒的目的用以提高氯的吸收能力和二氯乙烷的选择率， 抑制乙烯的燃烧反

应和触媒的升华或中毒。 加入稀土元素则使之具有低温活性， 以改善触媒对温度

的依赖性，从而延长设备和载体的寿命。

在触媒作用下的氧氯化反应机理如下：

C2H4 + 2CuCl 2 Cu 2Cl 2  + C 2H4Cl 2

Cu 2Cl 2  + 3/2O 2 CuO CuCl 2

CuCl 2 + 2HClCuO 2CuCl 2 + H 2O

C2H4 + HCl + 1/2O 2 C2 H4 Cl 2  + H 2 O

触媒裁体一般使用多孔性氧化铝、氧化镁、二氧化硅和硅藻土等。

反应器的形式很多， 一般有固定床、 移动床和流化床。 另外也有流化床与固

定床的组合形式或者是以液相法来进行氧氯化反应的， 各种形式的反应条件和经

济效果也大不相同。

至于一步氧氯化法则是近年来最新的一种氯乙烯生产方法。 其特点是工艺过

程特别简单， 在资源利用、 动力消耗和经济上更为合理。 但技术和设备条件要求

很高，需要纯度较高的乙烯和特殊的催化剂。

2.2.5 乙烷法

为了获得更充足的原料和更廉价的氯乙烯，当前各国正在积极研究以乙烷

为原料制取氯乙烯的方法。其途径如下：

(1) 、乙烷直接氯化：
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将饱和碳氢化合物在不稳定的温度范围内，例如在 1000℃下与氯气反应，

可生成相当量的氯乙烯。反应式为：

C2 H6 + 2Cl 2 C2H3 Cl + +3HCl

(2) 、乙烷氧氯化：

反应式为：

2C2 H6 + Cl 2 + 3/2O 2 2C2H3 Cl + 3H 2O

目前这些方法仅处于实验阶段，工业化方法尚未完成。

综上所述，氯乙烯的制造方法是多种多样的。事实上还不仅所列举的那些，

以各种不同的原科、 不同的基本方法， 通过不同途径的组合， 仍可以得出各式各

样的合成路线。 当前，氯乙烯的生产路线不下十多种， 每种方法各有优缺点。 而

生产方法的选择， 首先要取决于地区的资源、 工艺过程的繁简、 设备情况和过程

的经济性，同时也取决于各种方法技术条件的成熟程度和现实的可能性。 从目前

进展看，乙炔法和乙烯法成本差不多， 但从长久来讲，乙炔法是敌不过乙烯法的，

尤其是在石油工业日益发展的形势下， 可见通过石油热裂获得大量乙烯， 这时采

用乙烯法就更为有利。

2.3 工艺流程简述

含有未反应的乙炔、 氯化氢、升华的汞蒸汽及副反应合成的高沸物等杂质的

合成气，由二段合成气总管自上而下进入装有活性碳的脱汞器（ D-301），用活

性碳吸附合成气中的汞蒸汽。来自脱汞器（ D-301）的合成气进入上层是筛板、

下层是填料的水洗塔 (T-301) ，中部用水洗塔进酸泵 (P-301) 输送来的稀盐酸进行

吸收氯化氢气体，上层筛板计量加入生产水吸收残余的氯化氢使合成气得道进一

步的净化，净化后夹带着少量盐酸雾的合成气由水洗塔上部出来。 水和稀酸吸收

氯化氢后生产出的盐酸进入稀酸储槽 (V-302) ，再由水洗塔进酸泵 (P-301) 返回水

洗塔 (T-301) 进行循环吸收合成气体中的氯化氢。

由水洗塔 (T-301) 顶部出来含有少量氯化氢雾的合成气由底部进入碱洗塔

(T-302) ，与塔顶经碱循环泵 (P-302) 加压计量的碱液进行中和， 从碱洗塔上部出

来的中性粗氯乙烯合成气一部分送 VCM气柜 (V-305) ，一部分去机前冷却器
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(E-301) 。循环碱液由底部流回碱循环槽 (V-303) ，在由碱循环泵 (P-302) 循环使

用。VCM气柜或由碱洗塔而来的粗氯乙烯气体进入机前冷却器 (E-301) 与5℃冷冻

水进行间接换热降温，冷凝脱一部分水后，以正压低温状态进入氯乙烯压缩机

(C-301) 经压缩后高温高压的氯乙烯气体， 经机后冷却器 (E-302) 与循环水进行换

热降温，进一步脱水 .由机后冷却器 (E-302) 而来的粗 VCM气体，进入全凝器

(E-303) ，使VCM几乎全部冷凝液化，不凝气体（主要为惰性气体）进入尾凝器

（E-304），然后再进入低沸塔冷凝器 （E-306）.全凝器的冷凝液体 VCM进入粗氯

乙烯缓冲罐 (V-306) 利用水和 VCM的密度差连续分层脱除水分， 然后进入粗氯乙烯

固碱干燥器（ D-302）利用固碱的吸水性进一步脱除氯乙烯中的水分，使粗氯乙

烯得到进一步干燥。

干燥后的粗氯乙烯连续进入低沸塔 (T-303) ，低沸塔底部的低沸塔再沸器

(E-305) 借循环热水间接换热，将VCM液体中的低沸物 (主要是C2H2)蒸出。塔釜（再

沸器）蒸出的气相沿逐层塔板而上， 在逐块塔板上与向下的液体接触， 进行热量

和质量交换，使液相中的低沸点组分得以气化蒸出，气相中的高沸点组分 VCM得

以冷凝，二相流体均得到逐级提纯， 最后进入低沸塔顶冷凝器（ E-306）以5℃冷

冻水降温液化，凝液进入低沸塔回流罐 (V-307), 低沸塔顶冷凝器出来的不凝气体

进入尾气回收系统， 回收VCM单体，凝液由底部流入低沸塔回流罐 (V-307) 。低沸

塔塔底的 VCM连续送至高沸塔 (T-304) 。含有高沸物的氯乙烯液体连续进入高沸塔

中部，高沸塔底部液体中的轻组分 VC被高沸塔再沸器 (E-308) 以热水加热气化而

上升与下降的液体在逐层塔板上充分接触进行传质和传热过程， 上升气相中的重

组分被液化，下降液相的轻组分被汽化上升， 进入精馏段再与回流液体在精馏段

塔板上进行冷凝蒸发， 使物料得以充分的分离提纯， 直至在塔顶出口获得极高的

VC气体 ,经成品冷凝器 (E-307) 以冷冻水液化为液体进入高沸塔回流罐 (V-308) ，

一小部分计量回流至高沸塔 (T-304) ，绝大部分进入氯乙烯成品球罐  (V-310) 供

聚合使用。高沸塔塔底以二氯乙烷为主的高沸点物质，进入蒸出塔（ T-305）,

塔顶蒸汽进入蒸出塔冷凝器（ E-310），冷凝后部分回流。塔釜出料一部分进入

再沸器（ E-309）加热成蒸汽进入蒸出塔（ T-305），一部分进入二氯乙烷贮槽

（V-309）作为二氯乙烷成品。
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第三章 物料衡算

3.1 已知条件

（1）、进料组成如表 3-1 

表 3-1：

序号 组成 摩尔分数

1 乙炔 0.0000076 

2 氯乙烯 0.9784 

3 乙醛 0.000575 

4 二氯乙烷 0.005382 

5 水 0.0136 

（2）、进料 P=5atm t=40℃ 塔顶  p=4atm   t=26 ℃

塔底 P=5.3atm    t=52 ℃

3.2 计算方法和计算机程序框图

3.2.1、计算方法

采用清晰分割方法建立数学模型：

11

1

1

1

111

L

L

i

i

H

L

i
i

L

i

i

L

i

i

L

i

i

XX

YY

XWYDZF

WDF

式中：

Wi

Di

Fi

xX

xY

xZ
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由数学模型可得：
LH

L

L

i

YY

XZF

D
1

)(
1

i

若 Li ,则 ;0,/ iiii XDFZY ；

若 Li ,则 DWXFZY LLi /)( ；

若 Hi ,则 WDYFZY HHH /)( ；

若 Hi ，则 WFZXY iHi /,0 ；

3.2.2 计算机程序框图

)/()( LLLL XZZYDW

WDF

0,/, iii XDZFYLi

DXWZFYLi iii /)(,

L

L

i

Lii XDXZFYH /)(1,i
1

WZFXYH iii /,0,i

输出 ii XYWDF ,,,,

结束

读入 iD , HLLL XXZYZ ,,,,i

开始
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计算程序见附件

计算结果如表 3-2 

表 3-2：

摩尔分数 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

塔顶 7.846E-06 0.99994 5.215E-05 0 0 

塔底 0 0.3144 0.01878 0.17129 0.4328 

轻关键组分：氯乙烯

重关键组分：乙醛

D= 

由
WDF WxDxFx

WDF
得：F= W= 
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第四章 热量衡算

为了计算塔顶冷凝器、 塔底再沸器的工艺尺寸及负荷， 需要进行热量衡算，

所以首先要确定塔顶、塔底及进料的温度。

规定：塔顶温度为露点温度，塔底温度为泡点温度，进料温度为泡点温度。

此混合物看成理想物系，所以在计算温度时相平衡常数可按理想物系的公

式进行计算，即相平衡常数表示为组分的饱和蒸汽压和总压之比。

4.1 泡点的计算

已知物系的液相组成确定物系温度的计算方法称为泡点计算， 此时温

度叫泡点。计算过程中物系是平衡物系， 求解过程一般用牛顿迭代法。 首

先选定一个温度作为迭代初值， 并给定一个操作压力 P，用安托因公式计

算该组分的饱和蒸汽压 0P ，安托因常数如表 4-1，则相 平衡常数

PIPIK /)()( 0 ,由此可求出该组分的气相摩尔分率 )()()( IXIKIY 。然

后 判 断 )( IY 的 值 是 否 趋 近 于 1 ， 若 不 满 足 要 求 则

1)()()( IXIKIF 以函数作为迭代函数。其中，一阶导数作为迭代

过程的分母， 即 '
/ FFTT 。式中左边的 T为迭代的 T，右边的 T为上

次为满足要求的 T。

对于某组分 i， PPK i /0
i 。

由安托因公式： 20
log/log TETDTCTBAP iiiiii 得

)]log/(10[ln
20

TETDTCTBAEXPP iiiiii

PTETDTCTBAEXPK iiiiii /)]log/(10[ln
2

1)]log/(10[ln1
2

TETDTCTBAEXP
P

x
xKF iiiii

i

ii
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安托因常数如表 4-1 

表 4-1：

组分 A B C D E 

乙炔 72.6005 -2309.8 -27.223 0.023721 -3.9E-10 

氯乙烯 52.9654 -2501.6 -17.614 0.010821 -4.5E-14 

乙醛 87.3702 -3682.2 -31.548 0.020114 5.53E-13 

二氯乙烷 48.4226 -3180.3 -15.37 0.007294 2.68E-14 

水 29.8605 -3152.2 -7.3037 2.42E-09 1.81E-06 

操作压力： 5.3atm 

计算框图如下：

计算机程序见附件

计算结果： 塔底温度： 354K 

读入 ,,,,,,, iiiiii EDCBAZP 温度初值 T 

1)]log/(10[ln1x)(
2

11

i TETDTCTBAEXP
P

x
KTF iiiii

N

i

i
N

i

i

]2
10ln

[10ln)]log/(10[ln)( 2

2

1

'

TED
T

C

T

B
TETDTCTBAEXP

P

x
TF

ii
i

i
iiiii

N

i

i

0001.0))(( TFAbs
)(

)(
'

TF

TF
TT

输出结果 T 

开始
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4.2 进料温度的计算

计算方法与塔底温度计算方法相同，程序见附件。

计算结果： 进料温度： 307.42K 

4.3 露点的计算

与多元泡点计算方法相似， 已知气相组成求物系温度的过程叫露点的计算，

物系此时的温度成为露点温度。计算露点时用函数：

1)(/)()( IKIYIF 。

计算结果： 塔顶温度： 298.83K 

4.4 回流比的计算

4.4.1 最小回流比的确定

当塔的理论板数无限多时的回流比叫最小回流比， 最小回流比的确定常用

的方法是 underwood法，此公式推导时有两点假设：

a、塔内液相的摩尔流率均是恒定的。

b、各组分的相对挥发度是常数。

q
ZN

i i

iFi
1

1

,
1m i n

1

,i
R

YN

i i

iD

式中： i,FZ －进料中 i组分的浓度、摩尔分率

N－组分个数

－underwood参数

i －塔顶馏出物中 i 组分的相对挥发度

本设计为泡点液体进料 q=1 

其中乙醛为重关键组分即其相对挥发度为 1 

理想混合物的各个组分的相对挥发度为各个组分与重关键组分的饱和蒸汽
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压之比。求出各组分的相对挥发度列在下表 4-2 

表 4-2：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

相对挥发度 30.82 2.541 1.000 0.045 63.045 

计算程序框图如下：

计算结果： minR =0.5592 

4.4.2 回流比的确定

回流比为冷凝液中返回塔顶部分和产品部分的比率，回流比对精流操作

有很大的影响，因而精馏过程中要有一个适宜的回流比。 从经济角度来选定最优

的回流比时，从精馏操作和设备投资费用两方面来考虑。当 minRR 时达到指定

分离要求所需要的理论板数 N 是无穷大，相应设备费用为无穷大， 当 R稍增大，

开始

输入初值 iiij YZ ,,,1q，

1)(
1

q
Z

F
N

i i

ii

2
1

'

)(
)(

i

ii
N

i i

ii ZZ
F

0001.0))((b FsA

1
1

min

N

i i

ii Y
R

输出 minR

)(

)(
'

F

F
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N 从无穷大急剧减小， R增大精馏段上升的蒸汽量随之增大， 使冷凝器和再沸器

的负荷增大。当这些费用超过塔板减少的费用时，设备费用开始随 R 的增加而

增加，因此，随着 R 的增大设备费用先是急剧减少后经一最小值又重新开始增

大。实 际回 流比 一般 取最 小回 流比 的 1.1 到 2 倍， 本设 计取 1.5 倍。即

8388.05.1 minRR

4.5 热量衡算

热量衡算的目的是为了确定冷凝器和再沸器的热负荷及热水和冷却水的用

量，衡算范围如图中虚线所示：

图 4-1 
以精馏塔为系统作热量衡算：

0)( WBRVF QQQQQQ

或 WVBRF QQQQQQ
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其中再沸器加入的热量 QQQ Br

（1）、进料带入的热量 FQ

)( FiFiF CTxFQ F=

KTF 42.307

进料组成及其热容如表 4-3 

表 4-3：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

Fix 7.6E-06 0.9784 5.75E-04 5.382E-03 0.0136 

FiC ( )/( KmolJ ) 45.032 55.857 56.862 130.108 75.361 

FQ

（2）、回流带入的热量 RQ

)x( DiDiRR CTDRQ D= KT R 83.298

8 3 8 8.0R

塔顶组成及其热容如表 4-4 

表 4-4：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛

Dix 7.8465E-06 0.99994 5.2146E-05 

))/((i KmolJC D
44.531 54.942 56.069 

RQ

（3）、塔顶气流带出的热量 VQ

])[()1()1( i iDvVV xTCHRDHRDQ

456.0354.
)1(95.10)1(08.7 r

o

r

c

V TT
RT

H

∴ ])1(95.10)1(08.7[314.8
456.0354.0

rrcV TTTH
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KT

TCHH

D

DDVV

83.298

塔顶组成物性数据如表 4-5 

表 4-5：

组分 )( KT c rT ix

)/( molJ

H V

))/(( KmolJ

C D

)/( molJ

H V

乙炔 308.3 0.9693 0.187 7.8465 

E-06 

6359.61 44.531 19666.8 

氯乙烯 432 0.6917 0.101 0.99994 19088.5 54.942 35506.8 

乙醛 461 0.6482 0.317 5.2146 

E-05 

27009.2 56.049 43758.3 

Qv= 

（4）、塔底产品带出的热量 WQ

)x( iWiWWWW CWTCTWQ

塔底组成及其热容如表 4-6 

表 4-6：

组分 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

Wix 0.3144 0.01878 0.1712895 0.4328386 

))/(( KmolJC Wi
60.657 61.346 137.588 75.184 

Qw= 

（5）、再沸器热负荷

RFWVBr QQQQQQQ

热水用量：取进口温度为 90℃ 出口温度为 75℃

)( 出进 ttC

Q
q

r

r
Wr

（6）、冷凝器热负荷（全凝器）

)()1( iVC xHRDQ
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冷却水的用量：取进口温度为 10℃ 出口温度为 20℃

)( 进出 ttC

Q
q

C

C
WC
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第五章 逐板计算

严格的多元精馏应采用逐板计算法，逐板计算法不仅可以求得总理论板

数 TN 和加料板位置 FN ，同时还可以清楚各层塔板间的组成变化情况， 以及塔内

的温度分布情况。 但在计算之前要先确定最小回流比、 回流比、回流量、塔内汽

液量。

a、 最小回流比前面已经算出为 0.5592 

b、 回流比为 0.8388 

c、 逐板计算理论板数

逐板计算的原则是在给定的条件下，对每一块板同时进行物料衡算、相

平衡及热量衡算，计算相当复杂故一般用计算机计算。

相对挥发度如表 5-1 

表 5-1：

塔顶 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

i
19.726 1.980 1.000 0.077 22.550 

塔底 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

i
34.111 2.722 1.000 0.032 72.370 

进料 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

i
38.623 2.920 1.000 0.0267 94.216 

计算机程序见附件。

计算结果：

理论板数： 4 精馏段： 1 提馏段： 3 进料板：第二块

塔效率的计算：

log616.017.0TE
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（1）、精馏段： T=303.12K 

粘度如表 5-2 

表 5-2：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

)( cp 0.013 0.78 1.24 0.8 0.95 

cp

x iFi

7811.0

95.00136.0

8.0005382.024.1000575.078.09784.0013.00000076.0

2361.0)7811.0log(616.017.0TE

实际精馏段塔板数： 1/0.2361=4.24 取 5块

（2）、提馏段： T=330.71K 

粘度如表 5-3 

表 5-3：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

)( cp 0.018 0.55 1.0 0.57 0.54 

cp

x iFi

5491.0

54.00136.0

57.0005382.00.1000575.055.09784.0018.00000076.0

3304.0)5491.0log(616.017.0TE

实际提馏段塔板数： 3/0.3304=9.08 取 10块

∴塔实际塔板数为： 15块 第 6块为进料板
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第六章 塔的工艺计算及水力校核

6.1 塔的选择

在较大塔径（ 1m以上）的塔设备中，板式塔是化工和炼油生产中广泛采用

的传质设备， 因为在板式塔中， 气泡与液体接触较为充分， 传质比较好， 板式塔

的单位容积的生产强度比填料塔大得多。

板式塔分为多种形式，如：泡罩塔、筛板塔、浮阀塔等，其中泡罩塔是化工

生产上应用最早的一种板式塔； 筛板塔是最早用于生产的一种塔设备； 而浮阀塔

是近年来新发展的一种新型塔设备， 它综合泡罩塔和筛板塔的特点， 将固定在塔

板上的泡罩变成可随气速变化而上下浮动的阀门。

浮阀塔的优点是：

（1）、生产能力大，比泡罩塔高 20—40％，与筛板塔相近。

（2）、操作弹性大，在较宽的气速范围内板效率变化小。

（3）、由于气液接触良好， 蒸汽以水平方向吹进， 雾沫夹带量小， 故板效率

比泡罩塔高 15％。

（4）、塔板上设有复杂结构的障碍物，因而液体流动阻力小，液面梯度小，

蒸汽分布均匀，此外塔板压降比泡罩塔小。

（5）、塔板的结构简单，安装容易，制造费用约为泡罩塔的 60—80％，为

筛板塔的 120—130％. 

（6）、国内外使用结果表明， 对于粘度稍大及有一般聚合现象的系统， 浮阀

塔也能正常操作。

6.2 浮阀塔的工艺计算及流体力学计算

6.2.1 塔径的计算与选择

6.2.1.1 精馏段

K
TT

T DF 12.303
2

83.29842.307

2
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物性数据如表 6-1 
表 6-1：
组

分
)/(

3
mg )/( molgM )( KT b )( KT c brT )(MPaPc )(10*

3
sPa

乙

炔

0.3475 26.038 189.2 308.3 0.614 6.14 0.013 

氯

乙

烯

0.8942 62.499 259.8 429.7 0.605 5.603 0.78 

乙

醛

0.7646 44.054 293.6 461 0.637 5.573 1.24 

二

氯

乙

烷

1.238 98.96 356.6 561 0.636 5.37 0.8 

水 0.9957 18.015 373.2 647.3 0.576 22.048 0.95 

brT —正常沸点的对比温度 cbbr TTT /

塔顶、进料组成如表 6-2 
表 6-2：
组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

Dx 6
10*8465.7

0.99994 5
10*2146.5

0 0 

Fx 6
10*6.7

0.9784 4
10*75.5

3
10*382.5

0.0136 

ix 6
10*723.7

0.9892 4
10*136.3

3
10*691.2

0.0068 

液相密度：
N

i

iiL x
1

0.3475 6
10723.7 +0.8942 0.9892+0.7646

4
10136.3 +1.238 3

10691.2 +0.9957 0.0068 

=894.89
3

/ mkg

平均分子量：

N

i

ii xMM
1

26.038 6
10723.7 +62.499 0.9892+44.054 4

10136.3

+98.96 3
10691.2 +18.015 0.0068 
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=62.23 kmolkg /

平均压力： KPaatm
PP

P FD 96.4555.4
2

平均温度： K
TT

T FD 12.303
2

气相密度： 3
/26.11

12.303314.8

23.6295.455
mkg

TR

MP
V

气相流率： sm
MDR

V
V

/48.0
26.113600

23.62170)18388.0(

3600

)1( 3
1

液相流率： sm
MDR

L
L

/10754..2
89.8943600

23.621708388.0

3600

33

1

全塔气速： max)( uu 安全系数

V

VLCu m a x
2.0

20 )
20

( mCC

式中 20C 可由史密斯关联图查得，横坐标数值为
5.0))((

V

L

V

L

取塔板间距 mH T 4.0 ，取板上液层高度 mh L 07.0 ，

则 mhH LL 33.007.04.0

0512.0)
26.11

89.894
(

48.0

10754.2
))((

5.0
3

5.0

V

L

V

L
查得 07.020C

校正：
2.0

20 )
20

( mCC

9/113/13/2
)1( rmcmcmm TQTP

2 8 1.0)
1

ln
1(1207.0

br

cbr

T

PT
Q 其中 cP 的单位为 atm

N

i

iiccm xPP
1

6.14x 6
10723.7 +5.603x0.9892+5.573x 4

10136.3

+5.37x 3
10691.2 +22.048x0.0068 



沈阳化工学院学士学位毕业论文 第七章塔及其附属设备的计算与选型

32 

=5.709 MPa

=56.34atm

N

i

iiccm xTT
1

308.3 6
10723.7 +429.7 0.9892+461 4

10136.3

+561 3
10691.2 +647.3 0.0068 

=431.12K 

2 8 1.0)
1

ln
1(1207.0

br

cbr

T

PT
Q

计算结果如表 6-3 
表 6-3：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

iQ
0.6277 0.5815 0.6885 0.6770 0.7223 

N

i
iim xQQ

1

0.6277 6
10723.7 +0.5815 0.9892+0.6885 4

10136.3

+0.6770 3
10691.2 +0.7223 0.0068 

=0.5822 

7031.0
12.431

12.303

cm

rm
T

T
T

9/113/13/2
)1( rmcmcmm TQTP

= 9/113/13/2
)7031.01(5822.0)12.431()34.56(

=14.652 

∴ 0658.0)
20

652.14
(07.0)

20
(

2.02.0

20
mCC

smCu
V

VL /583.0
26.11

26.1189.894
0658.0max

安全系数取 0.8 

smuu /4 6 6 3.05 8 3.08.08.0 m a x

∴ 塔径： m
u

V
D

s
145.1

4663.014.3

48.044

按标准圆整为： mD 2.1
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6.2.1.2 提馏段

K
TT

T DF 71.330
2

35442.307

2

物性数据如表 6-4 
表 6-4：
组

分
)/(

3
mg )/( molgM )( KT b )( KT c brT )( MPaPc )(10*

3
sPa

乙

炔

0.210 26.038 189.2 308.3 0.614 6.14 0.018 

氯

乙

烯

0.8412 62.499 259.8 429.7 0.605 5.603 0.55 

乙

醛

0.7256 44.054 293.6 461 0.637 5.573 1.0 

二

氯

乙

烷

1.1977 98.96 356.6 561 0.636 5.37 0.57 

水 0.9844 18.015 373.2 647.3 0.576 22.048 0.54 

brT —正常沸点的对比温度 cbbr TTT /

塔顶、进料组成如表 6-5 
表 6-5：
组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

Wx
0 0.3144 0.01878 0.171295 0．43284 

Fx 6
10*6.7

0.9784 4
10*75.5

3
10*382.5

0.0136 

ix 6
10*8.3

0.6464 3
10*678.9

0.08834 0.22322 

液相密度：
N

i
iiL x

1

0.21x 6
108.3 +0.8412 0.6464+0.7256 3

10678.9

+1.1977 0.08834+0.9844 0.22322 

=876.31 3
/ mkg

平均分子量：
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N

i

ii xMM
1

26.038x 6
108.3 +62.499 0.6464+44.054 3

10678.9

+98.96 0.08834+18.015 0.22322 

=53.59 kmolkg /

平均压力： KPaatm
PP

P FW 82.52115.5
2

平均温度： K
TT

T FW 71.330
2

气相密度： 3
/17.10

71.330314.8

59.5382.521
mkg

TR

MP
V

hkmolFRDFLqFLL /11.3185148.1751708388.0

hkolDRVFqVV /596.312170)18388.0()1()1(

气相流率： sm
MV

V
V

/458.0
17.103600

59.53596.312

3600

3

2

液相流率： sm
ML

L
L

/10404.5
31.8763600

59.5311.318

3600

33

2

全塔气速： max)( uu 安全系数

V

VLCu m a x

2.0

20 )
20

( mCC

式中 20C 可由史密斯关联图查得，横坐标数值为
5.0

))((
V

L

V

L

取塔板间距 mH T 4.0 ，取板上液层高度 mh L 07.0 ，

则 mhH LL 33.007.04.0

11.0)
17.10

31.876
(

458.0

10404.5
))(( 5.0

3
5.0

V

L

V

L
查得 063.020C

校正：
2.0

20 )
20

(
m

CC

9/113/13/2 )1( rmcmcmm TQTP
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2 8 1.0)
1

ln
1(1207.0

br

cbr

T

PT
Q 其中 cP 的单位为 atm

N

i
iiccm xPP

1

6.14x 6
108.3 +5.603 0.6464+5.573 3

10678.9

+5.37 0.08834+22.048 0.22322 
=9.072 MPa

=89.531atm

N

i

iiccm xTT
1

308.3 6
108.3 +429.7 0.6464+461 3

10678.9

+561 0.08834+647.3 0.22322 
=476.27K 

2 8 1.0)
1

ln
1(1207.0

br

cbr

T

PT
Q

计算结果如表 6-6 
表 6-6：

组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

iQ
0.6277 0.5815 0.6885 0.6770 0.7223 

N

i

iim xQQ
1

0.6277x 6
108.3 +0.5815 0.6464+0.6885 3

10678.9

+0.6770x0.08834+0.7223x0.22322 
=0.6036 

6 9 4 4.0
27.476

71.330

cm

rm
T

T
T

9/113/13/2
)1( rmcmcmm TQTP

= 9/113/13/2
)6944.01(6036.0)27.476()531.89(

=22.153 

∴ 0643.0)
20

153.22
(07.0)

20
(

2.02.0
20

mCC

smCu
V

VL /5934.0
17.10

17.1031.876
0643.0max

安全系数取 0.8 

smuu /4 7 4 7 2.05 9 3 4.08.08.0 m a x
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∴ 塔径： m
u

V
D s 11.1

47472.014.3

458.044

按标准圆整为： mD 2.1

6.2.2 其他工艺计算及流体力学计算

6.2.2.1 精馏段

6.2.2.1.1 堰及降液管的设计

塔截面积：
222

1304.12.1
44

mDAT

空塔气速： sm
A

V
u

T

/4246.0
1304.1

48.01

板式塔的溢流装置是指溢流堰和降液管，降液管有圆形和弓形之分。圆形

降液管的流通截面小，没有足够的空间分离液体中的气泡，气相夹带（气泡

被液体带到下层塔板的现象）较严重，降低塔板效率。同时溢流周边的利用

也不充分，影响塔的生产能力。所以，一般不采用圆形降液管。弓形降液管

具有较大的容积，又能充分利用塔板面积，应用较为普遍。降液管的布置规

定了板上液体流动的途径。一般有 U型流、单溢流、双溢流及阶梯流。目前，

凡直径在 2.2m以下的浮阀塔一般都采用单溢流。

本设计采用单溢流型结构、弓形降液管、不设进口堰。

各项计算如下：

a、出口堰尺寸

堰长 堰长 wl 是指弓形降液管的弦长，根据液体负荷及溢流形式而决

定。对于单溢流，一般 wl 为（0.6—0.8）D，其中 D为塔径。

取堰长 mDl w 84.02.17.07.0

堰高 为了保证塔板上有一定的液层， 降液管上端必须超出塔板板面一

定高度，这一高度即为堰高，以 wh 表示。板上液层高度 Lh 为 堰高 wh 与堰上

液层高度 owh 之和，即： owLw hhh

堰上液层高度可由弗朗西斯经验公式计算，即

3/2
)(

1000

84.2

w

h
ow

l

L
Eh
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塔内液体流量： hmLL h /9144.9360010754.23600 33
1

流体收缩系数 E一般情况下可取 1，所引起的误差不大。

∴ mh ow 015.0)
84.0

9144.9
(1

1000

84.2 3/2

mhhh owLw 055.0015.007.0

圆整到 0.06m 

∴实际上 mh L 075.0015.006.0

b、降液管底隙高度 oh

确定降液管底隙高度 oh 的原则是：保证液体流经此处的阻力不太大， 同

时要有良好的液封。一般按下式计算，即： '

0

1

ul

L
h

w

o

'
0u 为液体通过降液管底隙时的流速。根据经验一般可取

'
0u =0.07—0.25。

本设计取 '

0u =0.08 

mh o 0 4 1.0
08.084.0

10754.2
3

c、液体在降液管中的停留时间

1L

HA Tf

fA —降液管的面积

由 7.0
2.1

84.0

D

l w
在《化工工艺设计手册》上册 2—191，10—33表查

得： 0878.0
T

f

A

A
1430.0

D

W d
dW —弓形降液管的宽度

∴
2

0992.01304.10878.00878.0 mAA Tf

∴ mW d 1716.02.11430.0

∴ s
L

HA Tf
541.14

10754.2

4.00992.0
3

1

所以降液管尺寸适用。
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6.2.2.1.2 塔板布置

塔板有整块式和分块式两种。直径在 800mm以内的小塔采用整块式塔

板，直径在 900mm以上的大塔，通常采用分块式塔板，以便通过人孔装

拆塔板。

本设计采用分块式塔板，分为 3块。

6.2.2.1.3 浮阀的数目与排列

浮阀塔的操作性能以板上所有浮阀处于全开时的情况最好，这时塔板的

压强降及板上液体的泄露都比较小而操作弹性较大。浮阀的开度与阀孔处

气相的动压有关，而动压的大小取决于气体的速度和密度。

阀孔动能因子 0F 一般取 9—12，本设计取 100F

阀孔气速 sm
F

u
V

/98.2
26.11

100
0

由《化工工艺设计手册》查得：
阀孔数：

1 3 5
0 3 9.098.2

4

48.0

4

22

00

1

du

V
N 个

0d —阀孔直径 取 0d =0.039m 

鼓泡区面积 )sin
180

(2
12

0

22

R

x
RxRxA a

无效区宽度 cW 取 0.05m 破沫区宽度 sW 取 0.1m 

∴ mWW
D

x sd 3284.0)1.01716.0(
2

2.1
)(

2

mW
D

R c 55.005.0
2

2.1

2

∴
212

0

22
6767.0)

55.0

3284.0
sin55.0

180
3284.055.03284.0(2 mA a

∴ m
Nt

A
t a 067.0

075.0135

6767.0'

阀孔采用等腰三角叉排形式，同一排孔间距为 75mm,相邻两排孔间距为
50mm。
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开孔率 =
98.2

4246.0

阀孔气速

空塔气速
100﹪=14﹪

常压塔的开孔率在 10—14﹪之间，所以满足要求。

6.2.2.1.4 浮阀塔板的流体力学验算
   A 、气体通过浮阀塔板的压降

hhhh lcp

    a 、干板压降 ch

L

c

u
h

175.0

09.19 （阀全开前）（ cuu 00 ）

g

u
h

L

V
c

2
34.5

2
0

（阀全开后）（ cuu 00 ）

将二式联立解得： smsmu c /98.2/787.20

m
g

u
h

L

V
c 0304.0

81.989.8942

98.226.11
34.5

2
34.5

22
0

    b 、板上液层阻力 lh

Ll hh 0 0 为充气因数取 0.5 

∴ mhh Ll 0375.0075.05.05.0

     c 、液体表面张力所造成的阻力 h

m
g

h
L

00334.0
81.989.894

625.1422

∴ mhhhh lcp 07124.000334.00375.00304.0

水柱mmpghp apL 76.6341.62507124.081.989.894

   B 、液泛（淹塔）

为使液体能由上一层塔板稳定地流入下一层塔板， 降液管内必须维持有

一定高度的液柱。由伯努利方程可得：

dLpd hhhH
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ph —上升气体通过一层塔板的压降所相当的液柱的高度， m 

Lh — 板上液层高度， m  此处忽略了板上液面落差并认为降液管出口

液体中不含气泡。

dh —液体流过降液管的压降所相当的液柱的高度， m 

塔板不设进口堰：

mu
hl

L
h

w

d 00098.008.0153.0)(153.0)(153.0
22'

0

2

0

1

∴ mhhhH dLpd 1472.000098.0075.007124.0

为了防止液泛，应保证降液管中泡沫液体总高度不能超过上层塔板的

出口堰。为此，在设计中令：

)( wTd hHH

—系数，是考虑到降液管内液体充气及安全操作两种因数的校正系

数。对于一般的物系， 取 0.5；对于发泡严重的物系， 取 0.3—0.4；对

于不易发泡的物系，取 0.6—0.7. 

在这里取 0.5 

∴ 23.0)06.04.0(5.0)( wT hH

23.01472.0dH ，故满足要求。

    C 、雾沫夹带

雾沫夹带是指板上液体被上升气体带入上一层塔板的现象。 过多的雾沫

夹带将导致塔板效率严重下降。为了保证板式塔能维持正常的操作效果，

应使每千克上升气体夹带到上一层塔板的液体量不超过 0.1kg，即控制雾沫

夹带量 )(/)(1.0 气液 kgkgeV 。

影响雾沫夹带量的因数很多，最主要的是空塔气速和塔板间距。对于浮

阀塔板上雾沫夹带量的计算，迄今上无适用于一般工业的确切公式。通常

是间接地用操作时的空塔气速与发生液泛时的空塔气速的比值作为估算雾

沫夹带量大小的指标。此比值称为泛点百分率，或称泛点率。

在下列泛点率数值范围内，一般可保证雾沫夹带量达到规定的指标：

大塔 泛点率 <80﹪
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直径 0.9m以下大塔 泛点率 <70﹪

减压塔 泛点率 <75﹪

泛点率可按下面的经验公式计算，即：

泛点率
bF

L

VL

V

AKC

ZLV 11 36.1

100﹪

泛点率
TF

VL

V

AKC

V

78.0

1

100﹪

LZ —板上液体流经长度， m 

mWDZ dL 8568.01716.022.12

bA —板上液流面积

2
932.00992.021304.12 mAAA fTb

FC —泛点负荷系数，可由《化工工艺设计手册》 2—206查得

3
/26.11 mkgV mH T 4.0 查得 12.0FC

K —物性系数，正常系统，无泡沫， K =1.0 

∴泛点率
932.012.00.1

8568.010754.236.1
26.1189.894

26.11
48.0

3

100﹪

             =51.33 ﹪

泛点率 =
1304.112.00.178.0

26.1189.894

26.11
48.0

100﹪=51.23﹪

均小于 80﹪

∴雾沫夹带量能够满足要求。

    D 、漏液

当上升气体流速减少，致使气体通过阀孔的动压不足以阻止板上液体经

阀孔下流时，便会出现漏液现象。 液体经阀孔向下泄露会使塔板效率严重

下降。正常操作时，漏液量应不大于液体流量的 10﹪。经验表明，当阀

孔动能因数 6~50F 时，漏液量常接近 10﹪，故 6~50F 作为控制漏液
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量的操作下限。

前已取 100F ,故满足要求。

6.2.2.1.5 浮阀塔板的负荷性能图

按前述确定了塔板的工艺尺寸和流体力学验算之后，便可确认所设计的

塔板能在任务规定的气、液负荷下正常操作。此时，还有必要进一步揭示该

塔板的操作性能， 即求出维持该塔板正常操作所允许的气、 液负荷波动范围。

这个范围通常以塔板负荷性能图的形式表示。

影响板式塔操作状态和分离效果的主要因素包括物料性质、气液负荷及

塔板结构尺寸等。在系统物性、塔板结构尺寸已确定的条件下，要维持塔的

正常操作，必须把气液负荷限制在一定范围内。 在以 V、L 分别为纵、横轴的

直角坐标系中，标绘各种界限条件下的 ss LV 关系曲线，从而得到允许的负

荷波动范围图形。这个图形即称为塔板的负荷性能图。

负荷性能图对于检验塔板设计的是否合理及了解塔的操作稳定、增产的

潜力及减负荷运转的可能性，都有一定的指导意义。

a、 雾沫夹带上限线 'AA

雾沫夹带上限线表示雾沫夹带量 )(/)(1.0 气液 kgkgeV 时的 ss LV 关

系，塔板的适宜操作区应在此线以下，否则将因为过多的雾沫夹带而使板效

率严重下降。此线可根据泛点率公式求出，即：

取泛点率为 80﹪作为上限，则：

bF

L

VL

V

AKC

ZLV 11 36.1

=80﹪

932.012.00.1

8568.036.1
26.1189.894

26.11
ss LV

=80﹪

ss LV 498.21651.1

计算结果列表表 6-7 
表 6-7：
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sL
0.002 0.005 0.008 0.009 0.01 

sV
1.608 1.544 1.479 1.458 1.436 

b、液泛线 '
BB

液泛线表示降液管内泡沫层达到最大允许值时的 ss LV 关系，塔板的适

宜操作区也应在此线以下，否则将可能发生液泛现象，破坏塔的正常操作。

液泛线可由下式得到：

3
2

22
sss dLcLbaV

132.0
13589.894

26.11
1091.11091.1 2

5

2

5

N
a

L

V

14.006.0)5.015.0(4.05.0)1( 0 wT hHb

993.128
041.084.0

153.0153.0
222

0

2
hl

c
w

124.1
84.0

1
667.01)5.01(

1
)667.0()1(

3
2

3
20

wl
Ed

∴ 3
222

124.1993.12814.0132.0 sss LLV

3
2

22 5152.822.9770606.1 sss LLV

计算结果列表表 6-8 
表 6-8：

sL
0.002 0.005 0.008 0.009 0.01 

sV
0.96 0.887 0.811 0.783 0.753 

c、液相负荷上限线 CD

液相负荷上限线又称为降液管超负荷线。 此线反映对于液体在降液管内

停留时间的起码要求。对于尺寸已经确定的降液管，若液体流量超过某一限

度，使液体在降液管内的停留时间过短，则其中的气泡来不及放出就进入下

层塔板，造成气相的返混，降低塔板效率。

液体在降液管内的停留时间为：
s

Tf

L

HA

不应小于 2~3s，即按 s5 计算，则：
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0 0 7 9 6.0
5

4.00 9 9 2.0

5

Tf

s

HA
L

d、漏液线 DE （气相负荷下限线）

漏液线又叫气相负荷下限线， 此线表明不发生严重漏液现象的最低气体

负荷，是一条平行于横轴的直线。塔板的适宜操作区应在此线的上方。

前已述及，对于 1F 型重阀，当阀孔动能因数 6~50F 时，泄漏量接近

10﹪，这可作为确定气相负荷下限值的依据。即按 500 VuF 计算，则：

V

u
5

0

由公式： 0
2
0

4
NudV s

可得： smNdV
V

s /24.0
26.11

5
135039.0

4

5

4

322

0

e、液相负荷下限线 'EE

对于平堰，一般取堰上液层高度 mhow 006.0 作为液相负荷下限条件，

低于此限时，便不能保证板上液流的均匀分布，降低气液接触效果。根据公
式：

3/2)
3600

(
1000

84.2

w

s
ow

l

L
Eh

∴
3/2)

84.0

3600
(1

1000

84.2
006.0 sL

∴ smL s /00072.0 3

在负荷性能图上，由上述 '
AA 、

'
BB 、 CD 、 DE 、

'
EE 所包围的阴影区

域，应是所设计的塔板用于处理指定物系时的适宜操作区。 在此区域内，塔

板上的流体力学状况是正常的，但该区域内各点处的板效率并不完全相同。

代表塔的预定气、 液负荷的设计点 P如能落在该区域内的适中的位置， 则可

望稳定良好的操作效果。 如果操作点紧靠某一条边界线， 则当负荷稍有波动

时便会使效率急剧下降，甚至完全破坏塔的操作。

通常把气相负荷上、下限的比值称为塔板的操作弹性系数，简称弹性。
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浮阀塔的操作弹性一般为 4~3 。

在某些精馏操作中，当负荷波动时，液、气流量之比维持大体不变，故

可在负荷性能图上以过原点 O及设计点 P的直线表示塔内气、液负荷变化的

对应关系。在这种情况下，塔的气相负荷上、下限要根据此直线 OP与适宜

操作区边界线的上下交点来确定。

负荷性能图见附录。

由负荷性能图可得： 885.0)( maxsV 24.0)( minsV

操作弹性 = 69.3
24.0

885.0

)(

)(

min

max

s

s

V

V

6.2.2.2 提馏段

6.2.2.2.1 堰及降液管的设计

塔截面积：
222

1304.12.1
44

mDAT

空塔气速： sm
A

V
u

T

/4052.0
1304.1

458.02

板式塔的溢流装置是指溢流堰和降液管，降液管有圆形和弓形之分。圆形

降液管的流通截面小，没有足够的空间分离液体中的气泡，气相夹带（气泡

被液体带到下层塔板的现象）较严重，降低塔板效率。同时溢流周边的利用

也不充分，影响塔的生产能力。所以，一般不采用圆形降液管。弓形降液管

具有较大的容积，又能充分利用塔板面积，应用较为普遍。降液管的布置规

定了板上液体流动的途径。一般有 U型流、单溢流、双溢流及阶梯流。目前，

凡直径在 2.2m以下的浮阀塔一般都采用单溢流。

本设计采用单溢流型结构、弓形降液管、不设进口堰。

各项计算如下：

a、出口堰尺寸

堰长 堰长 wl 是指弓形降液管的弦长，根据液体负荷及溢流形式而决

定。对于单溢流，一般 wl 为（0.6—0.8）D，其中 D为塔径。

取堰长 mDl w 84.02.17.07.0

堰高 为了保证塔板上有一定的液层， 降液管上端必须超出塔板板面一
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定高度，这一高度即为堰高，以 wh 表示。板上液层高度 Lh 为 堰高 wh 与堰上

液层高度 owh 之和，即： owLw hhh

堰上液层高度可由弗朗西斯经验公式计算，即

3/2)(
1000

84.2

w

h
ow

l

L
Eh

塔内液体流量： hmLL h /454.19360010404.53600 33
2

流体收缩系数 E一般情况下可取 1，所引起的误差不大。

∴ mh ow 023.0)
84.0

454.19
(1

1000

84.2 3/2

mhhh owLw 047.0023.007.0

圆整到 0.05m 

∴实际上 mh L 073.0023.005.0

b、降液管底隙高度 oh

确定降液管底隙高度 oh 的原则是：保证液体流经此处的阻力不太大， 同

时要有良好的液封。一般按下式计算，即： '

0

2

ul

L
h

w

o

'
0u 为液体通过降液管底隙时的流速。根据经验一般可取

'
0u =0.07—0.25。

本设计取 '
0u =0.15 

mh o 0 4 3.0
15.084.0

10404.5
3

c、液体在降液管中的停留时间

2L

HA Tf

fA —降液管的面积

由 7.0
2.1

84.0

D

l w
在《化工工艺设计手册》上册 2—191，10—33表查

得： 0878.0
T

f

A

A
1430.0

D

W d
dW —弓形降液管的宽度

∴
2

0992.01304.10878.00878.0 mAA Tf
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∴ mW d 1716.02.11430.0

∴ s
L

HA Tf
5343.7

10404.5

4.00992.0
3

2

所以降液管尺寸适用。

6.2.2.2.2 塔板布置

塔板有整块式和分块式两种。直径在 800mm以内的小塔采用整块式塔

板，直径在 900mm以上的大塔，通常采用分块式塔板，以便通过人孔装

拆塔板。

本设计采用分块式塔板，分为 3块。

6.2.2.2.3 浮阀的数目与排列

浮阀塔的操作性能以板上所有浮阀处于全开时的情况最好，这时塔板的

压强降及板上液体的泄露都比较小而操作弹性较大。浮阀的开度与阀孔处

气相的动压有关，而动压的大小取决于气体的速度和密度。

阀孔动能因子 0F 一般取 9—12，本设计取 100F

阀孔气速 sm
F

u
V

/136.3
17.10

100
0

由《化工工艺设计手册》查得：
阀孔数：

1 2 3
0 3 9.01 3 6.3

4

4 5 8.0

4

22

00

2

du

V
N 个

0d —阀孔直径 取 0d =0.039m 

鼓泡区面积 )sin
180

(2
12

0

22

R

x
RxRxA a

无效区宽度 cW 取 0.05m 破沫区宽度 sW 取 0.1m 

∴ mWW
D

x sd 3284.0)1.01716.0(
2

2.1
)(

2

mW
D

R c 55.005.0
2

2.1

2

∴ 212

0

22
6767.0)

55.0

3284.0
sin55.0

180
3284.055.03284.0(2 mA a
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∴ m
Nt

A
t a 0734.0

075.0123

6767.0'

阀孔采用等腰三角叉排形式，同一排孔间距为 75mm,相邻两排孔间距为
60mm. 

开孔率 =
136.3

4052.0

阀孔气速

空塔气速
100﹪=12.9﹪

常压塔的开孔率在 10—14﹪之间，所以满足要求。

6.2.2.2.4 浮阀塔板的流体力学验算

   A 、气体通过浮阀塔板的压降

hhhh lcp

    a 、干板压降 ch

L

c

u
h

175.0
09.19 （阀全开前）（ cuu 00 ）

g

u
h

L

V
c

2
34.5

2
0

（阀全开后）（ cuu 00 ）

将二式联立解得： smsmu c /136.3/947.20

m
g

u
h

L

V
c 03106.0

81.931.8762

136.317.10
34.5

2
34.5

22
0

    b 、板上液层阻力 lh

Ll hh 0 0 为充气因数取 0.5 

∴ mhh Ll 0365.0073.05.05.0

     c 、液体表面张力所造成的阻力 h

m
g

h
L

00515.0
81.931.876

153.2222

∴ mhhhh lcp 07271.000515.00365.003106.0

水柱mmpghp apL 72.6306.62507271.081.931.876

   B 、液泛（淹塔）
为使液体能由上一层塔板稳定地流入下一层塔板， 降液管内必须维持有
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一定高度的液柱。由伯努利方程可得：

dLpd hhhH

ph —上升气体通过一层塔板的压降所相当的液柱的高度， m 

Lh — 板上液层高度， m  此处忽略了板上液面落差并认为降液管出口

液体中不含气泡。

dh —液体流过降液管的压降所相当的液柱的高度， m 

塔板不设进口堰：

mu
hl

L
h

w

d 00098.008.0153.0)(153.0)(153.0
22'

0

2

0

2

∴ mhhhH dLpd 1467.000098.0073.007271.0

为了防止液泛，应保证降液管中泡沫液体总高度不能超过上层塔板的

出口堰。为此，在设计中令：

)( wTd hHH

—系数，是考虑到降液管内液体充气及安全操作两种因数的校正系

数。对于一般的物系， 取 0.5；对于发泡严重的物系， 取 0.3—0.4；对

于不易发泡的物系，取 0.6—0.7. 

在这里取 0.5 

∴ 225.0)05.04.0(5.0)( wT hH

225.01467.0dH ，故满足要求。

    C 、雾沫夹带

雾沫夹带是指板上液体被上升气体带入上一层塔板的现象。 过多的雾沫

夹带将导致塔板效率严重下降。为了保证板式塔能维持正常的操作效果，

应使每千克上升气体夹带到上一层塔板的液体量不超过 0.1kg，即控制雾沫

夹带量 )(/)(1.0 气液 kgkgeV 。

影响雾沫夹带量的因数很多，最主要的是空塔气速和塔板间距。对于浮

阀塔板上雾沫夹带量的计算，迄今上无适用于一般工业的确切公式。通常

是间接地用操作时的空塔气速与发生液泛时的空塔气速的比值作为估算雾

沫夹带量大小的指标。此比值称为泛点百分率，或称泛点率。
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在下列泛点率数值范围内，一般可保证雾沫夹带量达到规定的指标：

大塔 泛点率 <80﹪

直径 0.9m以下大塔 泛点率 <70﹪

减压塔 泛点率 <75﹪

泛点率可按下面的经验公式计算，即：

泛点率
bF

L

VL

V

AKC

ZLV 22 36.1

100﹪

泛点率
TF

VL

V

AKC

V

78.0

2

100﹪

LZ —板上液体流经长度， m 

mWDZ dL 8568.01716.022.12

bA —板上液流面积

2
932.00992.021304.12 mAAA fTb

FC —泛点负荷系数，可由《化工工艺设计手册》 2—206查得

3
/17.10 mkgV mH T 4.0 查得 122.0FC

K —物性系数，正常系统，无泡沫， K =1.0 

∴泛点率
932.0122.00.1

8568.010404.536.1
17.10876031

17.10
458.0

3

100﹪

             =49.2 ﹪

泛点率 =
1304.1122.00.178.0

17.1031.876

17.10
458.0

100﹪=46.14﹪

均小于 80﹪

∴雾沫夹带量能够满足要求。

    D 、漏液

当上升气体流速减少，致使气体通过阀孔的动压不足以阻止板上液体经
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阀孔下流时，便会出现漏液现象。 液体经阀孔向下泄露会使塔板效率严重

下降。正常操作时，漏液量应不大于液体流量的 10﹪。经验表明，当阀

孔动能因数 6~50F 时，漏液量常接近 10﹪，故 6~50F 作为控制漏液

量的操作下限。

前已取 100F ,故满足要求。

6.2.2.2.5 浮阀塔板的负荷性能图
按前述确定了塔板的工艺尺寸和流体力学验算之后，便可确认所设计的

塔板能在任务规定的气、液负荷下正常操作。此时，还有必要进一步揭示该

塔板的操作性能， 即求出维持该塔板正常操作所允许的气、 液负荷波动范围。

这个范围通常以塔板负荷性能图的形式表示。

影响板式塔操作状态和分离效果的主要因素包括物料性质、气液负荷及

塔板结构尺寸等。在系统物性、塔板结构尺寸已确定的条件下，要维持塔的

正常操作，必须把气液负荷限制在一定范围内。 在以 V、L 分别为纵、横轴的

直角坐标系中，标绘各种界限条件下的 ss LV 关系曲线，从而得到允许的负

荷波动范围图形。这个图形即称为塔板的负荷性能图。

负荷性能图对于检验塔板设计的是否合理及了解塔的操作稳定、增产的

潜力及减负荷运转的可能性，都有一定的指导意义。

a、 雾沫夹带上限线 'AA

雾沫夹带上限线表示雾沫夹带量 )(/)(1.0 气液 kgkgeV 时的 ss LV 关

系，塔板的适宜操作区应在此线以下，否则将因为过多的雾沫夹带而使板效

率严重下降。此线可根据泛点率公式求出，即：

取泛点率为 80﹪作为上限，则：

bF

Ls

VL

V
s

AKC

ZLV 36.1

=80﹪

932.0122.00.1

8568.036.1
17.1031.876

17.10
ss LV

=80﹪



沈阳化工学院学士学位毕业论文 第七章塔及其附属设备的计算与选型

52 

ss LV 75.1084.0

计算结果列表表 6-9 
表 6-9：

sL
0.002 0.005 0.008 0.009 0.01 

sV
0.818 0.786 0.754 0.743 0.732 

b、液泛线 '
BB

液泛线表示降液管内泡沫层达到最大允许值时的 ss LV 关系，塔板的适

宜操作区也应在此线以下，否则将可能发生液泛现象，破坏塔的正常操作。

液泛线可由下式得到：

3
2

22
sss dLcLbaV

1465.0
12331.876

17.10
1091.11091.1 2

5

2

5

N
a

L

V

15.005.0)5.015.0(4.05.0)1( 0 wT hHb

54.33
0804.084.0

153.0153.0
222

0

2
hl

c
w

124.1
84.0

1
667.01)5.01(

1
)667.0()1(

3
2

3
20

wl
Ed

∴ 3
2

22
124.154.3315.01465.0 sss LLV

3
2

22 672.7942.228024.1 sss LLV

计算结果列表表 6-10 
表 6-10：

sL
0.002 0.005 0.008 0.009 0.01 

sV
0.9013 0.891 0.838 0.821 0.803 

c、液相负荷上限线 CD

液相负荷上限线又称为降液管超负荷线。 此线反映对于液体在降液管内

停留时间的起码要求。对于尺寸已经确定的降液管，若液体流量超过某一限

度，使液体在降液管内的停留时间过短，则其中的气泡来不及放出就进入下

层塔板，造成气相的返混，降低塔板效率。
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液体在降液管内的停留时间为：
s

Tf

L

HA

不应小于 2~3s，即按 s5 计算，则：

0 0 7 9 6.0
5

4.00 9 9 2.0

5

Tf

s

HA
L

d、漏液线 DE （气相负荷下限线）

漏液线又叫气相负荷下限线， 此线表明不发生严重漏液现象的最低气体

负荷，是一条平行于横轴的直线。塔板的适宜操作区应在此线的上方。

前已述及，对于 1F 型重阀，当阀孔动能因数 6~50F 时，泄漏量接近

10﹪，这可作为确定气相负荷下限值的依据。即按 500 VuF 计算，则：

V

u
5

0

由公式： 0

2

0
4

NudV s

可得： smNdV
V

s /2302.0
17.10

5
123039.0

4

5

4

322
0

e、液相负荷下限线 '
EE

对于平堰，一般取堰上液层高度 mhow 006.0 作为液相负荷下限条件，

低于此限时，便不能保证板上液流的均匀分布，降低气液接触效果。根据公
式：

3/2
)

3600
(

1000

84.2

w

s

ow
l

L
Eh

∴
3/2

)
84.0

3600
(1

1000

84.2
006.0 sL

∴ smL s /00072.0
3

在负荷性能图上，由上述 'AA 、
'BB 、 CD 、 DE 、

'EE 所包围的阴影区

域，应是所设计的塔板用于处理指定物系时的适宜操作区。 在此区域内，塔

板上的流体力学状况是正常的，但该区域内各点处的板效率并不完全相同。

代表塔的预定气、 液负荷的设计点 P如能落在该区域内的适中的位置， 则可
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望稳定良好的操作效果。 如果操作点紧靠某一条边界线， 则当负荷稍有波动

时便会使效率急剧下降，甚至完全破坏塔的操作。

通常把气相负荷上、下限的比值称为塔板的操作弹性系数，简称弹性。

浮阀塔的操作弹性一般为 4~3 。

在某些精馏操作中，当负荷波动时，液、气流量之比维持大体不变，故

可在负荷性能图上以过原点 O及设计点 P的直线表示塔内气、液负荷变化的

对应关系。在这种情况下，塔的气相负荷上、下限要根据此直线 OP与适宜

操作区边界线的上下交点来确定。

负荷性能图见附录。

由负荷性能图可得： 754.0)( maxsV 23.0)( minsV

操作弹性 = 24.3
23.0

754.0

)(

)(

min

max

s

s

V

V



沈阳化工学院学士学位毕业论文 第七章 塔及其附属设备的计算与选型

55 

第七章 塔及其附属设备的计算与选型

7.1 塔顶冷凝器的设计与选型

因为被冷凝的气相介质的饱和蒸汽压不是很高，且腐蚀性不严重，冷凝膜系

数也不高，所以选用管壳式换热器中的固定管板式卧式换热器。

具体的说明：

（1）、冷凝量相同，用相同型号冷凝器时， 卧式壳程冷凝膜传热系数比立式管

内或管外的膜传热系数高数倍。

（2）、在壳程冷凝时，饱和气体的压力降比管程小。

（3）、冷却水走管内便于清除水垢， 且水走管内容易保持较高流速， 这样对于

降低水垢的生成速度与提高水膜的传热系数都有好处。

虽然浮头式有壳体和管束的温度不受限制，管束便于更换，壳程可以用机械

法清除等优点，但其造价高且结构复杂， 同时固定管板式具有结构简单造价低的

优点，故选用固定管板式卧式冷凝器（全凝器） 。

冷却介质为 10℃水，升温 10℃，出口温度为 20℃，冷却水走管程，物料走

壳程。

物料蒸汽进口温度为 26℃，回流露点温度为 25.68℃。

冷凝器热负荷前已算出 hkJQ /109671.5
6

C ， hkgmc /1042754.1q
5

∴ 08.10

2026

1068.25
ln

)2026()1068.25(
mt

取总传热系数为： )/(2090)/(500 0202
ChmkJChmkcalK

∴传热面积为： 2
6

24.283
08.102090

109671.5
m

tK

Q
A

m

C

根据传热面积选择设备型号： G1000Ⅵ-6-350    

碳钢标准图号为 :JB1145-71-1-08             公称直径： 1000mm 

管程数：Ⅵ 管子数： 750个 管长 6000mm  公称压力： 6公斤 / 2
厘米
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7.2 塔底再沸器的设计与选型

塔底物体粘度值较大，且不易受热分解清洁介质，管程和壳程温差大于 30℃

所以可以用立式热虹吸式再沸器。其优点：

（1）、占地面积小

（2）、连接管线长

（3）、管程流体不易结垢

（4）、传热面积较小时，再沸器的金属耗量最低

（5）、在加热段的停留时间短

（6）、出塔产品的缓冲容积较大，流率稳定性较高

故采用固定管板式热虹吸式再沸器。

加热介质为： 90℃热水 出口温度为： 75 ℃

物料进口温度为 52℃ 出口温度为： 80.85℃

热水走管程，物料走壳程。

hkJQ /1086359.5
6

r

∴ 026.15

85.8090

5275
ln

)85.8090()5275(
mt

取总传热系数为： )/(2508)/(600
0202
ChmkJChmkcalK

∴传热面积 : 2
6

6.155
026.152508

1086359.5
m

tK

Q
A

m

r

根据传热面积选择设备型号： GCH1400-6-160   

碳钢标准图号为 :JB1146-71-1-04             公称直径： 1400mm 

管程数：Ⅰ 管子数： 711个 管长 2000mm  公称压力： 6公斤 / 2
厘米

7.3 泵的选型与计算

本设计采用 Y型卧式离心油泵。

（1）、回流泵
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kmolkgMM /5.62氯乙烯

3
/kg2.894 m氯乙烯

hkmolRDL /6.1421708388.0

∴ h
ML

qV /m967.9
2.894

5.626.142 3

为了保证安全通常取 Vq 的 1.1 倍，则 hmqV /963.10967.91.11.1 3

泵型号：  50Y-60A        流量： 11.2 hm /3 扬程： 53m 

转数：  2950r/min        效率： 35﹪ 轴功率： 4.68KW 

电机功率： 7.5KW    

（2）、进料泵

进料温度： 307.42K 

ixMM i 26.038 6
106.7 +62.499 0.9784+44.054 4

10757.5

+98.96 3
10382.5 +18.015 0.0136 

=61.952 kmolkg /

密度如表 7-1 
表 7-1：
组分 乙炔 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

）（ 3
/ mkg

302.5 886.3 758.75 1232.02 994.21 

iFL xi 302.5 6
106.7 +886.3 0.9784+758.75 4

10757.5

+1232.02 3
10382.5 +994.21 0.0136 

=887.75 3
/ mkg

∴ h
MF

q
L

V /m25.12
75.887

952.615148.175 3

为了保证安全通常取 Vq 的 1.1 倍，则 hmqV /48.1325.121.11.1
3

泵型号： 50Y-60A         流量： 14.4 hm /3 扬程： 49m 

转数： 2950r/min         效率：   37 ﹪ 轴功率： 5.2KW 

电机功率： 7.5KW   
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（3）、塔釜液泵

塔釜温度： 354K 

ixMM i 62.499 0.3144+44.054 0.01878+98.96 0.1712895 

+18.015 0.4328386 

=45.23 kmolkg /

密度如表 7-2 
表 7-2：
组分 氯乙烯 乙醛 二氯乙烷 水

）（
3

/ mkg
792.7 691 1163 971.8 

iWL xi 792.7 0.3144+691 0.01878+1163 0.1712895 

+971.8 0.4328386 

=882.04 3
/ mkg

∴ h
MW

q
L

V /m283.0
04.882

23.455148.5 3

为了保证安全通常取 Vq 的 1.1 倍，则 hmqV /311.0283.01.11.1
3

泵型号：  40Y-40x2B      流量： 2.16 hm /3 扬程： 65m 

转数： 2950r/min         效率：  17﹪ 轴功率： 2.25KW 

电机功率： 4.0KW          

7.4 主要接管

（1）、塔顶蒸汽出口管

D

kmolkgMM /5.62氯乙烯

3/196.10
83.298314.8

5.62325.1014
mkg

RT

MP

D

D
DV

出口气体体积流量：
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sm
MDR

q
DV

V /5323.0
196.103600

5.62170)18388.0(

3600

)1( 3

取流速 sm /10u

∴ mmm
u

q
D V 26026.0

10
4

5323.0

4

出

无缝钢管： 325 8mm      标准号： GB8163-87     

公称直径： 300mm             

（2）、 回流管径

sh
ML

qV /m107686.2/m967.9
2.894

5.626.142 333

取流速 sm /1u

∴ mmm

u

q
D

V
R 4.590594.0

1
4

107686.2

4

3

查得无缝钢管标准系列选取： 76 4mm       公称直径： 70mm 

（3）、加料管径

smh
MF

q
L

V /10403.3/m25.12
75.887

952.615148.175 333

取流速 sm /1u

∴ mmm

u

q
D

V
8.6506584.0

1
4

10403.3

4

3

查得无缝钢管标准系列选取： 76 4mm       公称直径： 70mm 

（4）、塔釜出料管径

smh
ML

q
L

V /105312.4/m.0
04.882

23.4511.318 333

取流速 sm /1u

∴ mmm

u

q
D

V
76076.0

1
4

105312.4

4

3



沈阳化工学院学士学位毕业论文 第七章 塔及其附属设备的计算与选型

60 

查得无缝钢管标准系列选取： 89 4mm       公称直径： 80mm 

（5）、塔釜进气管径

塔釜温度： 354K 

ixMM i 62.499 0.3144+44.054 0.01878+98.96 0.1712895 

+18.015 0.4328386 

=45.23 kmolkg /

3
/253.8

354314.8

23.45325.1013.5
mkg

RT

MP

W

W
WV

sm
MWL

q
DV

V /4759.0
253.83600

23.45)5148.511.318(

3600

)( 3

取流速 sm /10u

∴ mmm
u

q
D

V
246246.0

10
4

4759.0

4

无缝钢管： 273 8mm      标准号： GB8163-87     

公称直径： 250mm              

7.5 塔体结构

（1）、塔顶空间： 取 mmH 1000b

（2）、塔底空间： 取 mmH 1500B

（3）、人孔： 第七、八块板间设人孔一个，间距为 700mm,塔顶设人孔一个，裙

座设人孔一个，共三个人孔，人孔直径为 450mm。

（4）、塔高（不包括封头和裙座）

RBbT HHHHH )1115(

         =13x400+1000+1500+700 

         =8400mm 
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浮阀塔精馏段和提馏段设计结果

项目 精馏段 提馏段

塔径 D 1200mm 1200mm 

塔板间距 TH
400mm 400mm 

塔板形式 单流型 单流型

空塔气速 sm /4246.0 sm /4052.0

堰长 wl
0.84m 0.84m 

外堰高 wh
0.06m 0.05m 

板上清液层高 Lh
0.075m 0.073m 

降液管底与板距 0h
0.041m 0.043m 

浮阀数 N 135 123 

浮阀孔径 0d
0.039m 0.039m 

阀孔间距 75mm 75mm 

液体在降液管中停留时间 14.41s 7.343s 

塔板形式 分块式 3块 分块式3块

阀孔排列方式 等腰三角形叉排 等腰三角形叉排

降液管内清液层高度 dH
0.1472m 0.1467m 

泛点率 51.33﹪ 49.2﹪

塔板压降 0.07124m 0.07271m 

操作弹性 3.69 3.24 
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第八章 安全与环保

8.1 电石法 PVC 生产需要注意的问题

电石是生产 PVC的重要原料，电石的用途中有 65﹪用于 PVC生产。在20世纪60

年代初，世界电石总产量达到 1000万吨。这一时期是世界电石生产的极盛时期，

以后由于生产醋酸、 醋酸乙烯和聚氯乙烯等产品的原料路线由乙炔转为乙烯， 使

电石的生产迅速下降。 70年代初期出现了世界电石生产的低潮。 近年来，由于乙

烯与乙炔相比反应活性差， 且必须采用大型设备， 所以人们对于乙炔化学及电石

生产又开始重新认识。

从2002年开始，电石增长幅度已远远超过 PVC的增长速度。而电石行业又是

高耗能、高污染产业，每年生产 1吨电石平均综合电耗约为 3450kw/h，并排放大

量烟气，大部分电石炉粉尘严重超标。 据不完全统计， 2003年我国的电石年生产

能力已达 700万吨，产量达到 530万吨，规模和产量均居世界第一。 从长远的经济

效益来看，今后电石乙炔能否与石油乙烯并存， 关键在于电石乙炔的成本必须大

幅度地降低。 为此，许多国家都在寻找制取电石乙炔的新工艺流程， 并对电石生

产的炉气、排出物以及电石渣进行有效利用。 但在电石新的应用领域还没有开发

之前，电石将会严重过剩。

8.2 电石原料的管理

电石本身不燃烧，但电石遇水或受潮湿空气作用即放出乙炔气体，与空气

混合能形成爆炸性混合物。 倘若室内或容器内的水渗入电石中就可以放出大量的

乙炔气体，同时放出大量热量， 因电石中含有硫化物、 磷化物，因此遇水反应生

成的粗乙炔气中含有硫化氢和磷化氢均为有毒气体，且磷化氢在空气中极易自

燃，会同时使粗乙炔气燃烧和爆炸。 另外，乙炔是一种窒息剂。容器受损时，

由于降低有限区域内空气中氧含量， 可能引起窒息。 通过电石的化学性质可以看

出，因受地域、气候等方面的影响，给电石管理与使 用带来许多困难。通常使
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用的电石有散装电石、 袋装电石及箱装电石。 电石应存放在专用的仓库或防雨棚

内，仓库内应保持干燥，通风良好，不受水淹淋。在运输与装卸中应轻搬轻放，

且运输工具必须有防雨防水设备。

8.3 节能降耗，加强环保治理

降低制冷系统的动能消耗，另外冷冻盐水的设备管道的冷保温也很重要，

保温正常时其表面温度不得低于周围介质的露点温度， 其冷损失控制在 20%左右，

而不正常时，其表面温度太低，以至结霜，使冷损失可能达 100-260%。 冷冻水

在满足工艺控制要求的前提下， 尽量提高冷冻盐水的供应温度， 控制冷冻盐水的

供水与回收温度在 t±3℃范围内。 工业冷却水尽量多次循环使用，并加强循环

回收，如预热器、转化器、精馏塔循环及用水系统。

合成反应是强放热反应， 需要用冷剂， 这种冷剂吸热后， 可用预热器和各塔

釜给热，混合后的石墨冷却器两组， 也是减少制冷时的消耗， 另外为了节省费用，

可在总管上先设置一个脱钢冷却器，而后只需采取一个石墨冷却器

在PVC生产中，为了进一步加强环保治理，做到节能降耗，减少“三废”排

放，目前国内许多生产厂家不断通过改进工艺、 回收再利用生产中的部分能源来

达到目的。譬如，在乙炔工序， 乙炔发生器溢流液经过初次沉淀除去矽铁等杂质

后，送压滤装置压滤得到的电石渣作为建筑材料出售； 滤液则排至废水槽经泵送

入发生器，回收利用。这样一方面避免废水、 废渣排放造成的环境污染， 另一方

面也节约冷却水的用量。 又如，许多生产厂家采用全过程自动化控制系统， 对生

产工艺进行监控。 这不仅使各工序能更加平稳易控， 达到高效安全生产， 而且从

很大程度上减轻了操作人员的劳动强度。
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PVC是目前世界上五大通用塑料品种之一，其塑料制品广泛地应用于工业、

农业、交通运输、国防、公用民用建筑及人民生活等各个方面。 PVC分子量的 56.8%

是制碱工业必然伴生的副产物氯气， 不仅原料来源丰富， 而且也是发展氯碱工业

平衡氯气很重要的产品之一。 因此，正确面对 PVC行业的形势， 从生产工艺入手，

通过加强环保治理、 实施节能降耗的措施， 不断地提高产品质量是有利于国内采

用电石法 PVC生产工艺厂家生存发展的。
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附录

1.符号说明

aA —鼓泡区面积

TA —塔截面积

WR CC , —回流液和塔底产品的比热

D —塔顶产品流率；塔径

0d — 1F 型浮阀的孔径

e -- 雾沫夹带量

F —进料量

0F —阀孔动能因子

ch —干板压降， m液柱

dh —降液管中清液层的高度

Lh -- 板上液层高度

lh —板上液层阻力， m液柱

TH —板间距

ph —气体通过塔板时的压降， m液柱

0h —降液管底隙的高度

wh —溢流堰高度

owh —堰上液层高度

wl —溢流堰长

M —平均分子量

N —阀孔数
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K —安全系数

P —压力

minR —最小回流比

R —回流比

T —温度

brT —正常沸点的对比温度

u—空塔气速

'
0u —液体通过降液管底隙时的流速

CQ —冷凝器热负荷

FQ —进料带入的热量

RQ —回流带入的热量

VQ —塔顶蒸汽带出的热量

rQ —再沸器的热负荷

W —塔釜出料量

Dx —塔顶组成

Fx —进料组成

Wx —塔底组成

m —液体表面张力

L—液相密度

V —气相密度

SV —气相流率

SL —液相流率

—液体在降液管中的停留时间
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