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摘 要

精馏是利用液体混合物中各组分挥发性的差异通过多次部分汽化、部分冷

凝实现液体混合物的分离并混得高纯的产品的化工单元操作，是物质在两相间的

转移过程。本设计的主要内容是年处理 31096 吨丙酮产品的连续精馏塔，以筛板

塔为精馏设备分离丙酮和水，塔顶采用的是全凝器，进料方式是泡点进料，液相

分率为 99%，通过进行物料衡算与能量衡算，计算出塔中各部位的物料比重。进

行一些设备计算时及时对所计算出的数据进行校核，检验计算出的数据是否符合

要求，不符合及时修正。根据自己的计算数据，选择符合要求的附属设备。最终

设计出合格的塔设备完成生产需要。

关键词：丙酮-水 精馏 筛板塔 工艺设计
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Continuous distillation column of acetone-water production
equipment design

Abstract

Rectification is using liquid mixture of components volatile differences through

multiple parts, part for liquid vaporization condensation of the mixtures of separation

and the mix quite high purity of the products chemical unit operation, is in two phases

of the material transfer process. The design of the main content of this year processing

31096 tons of acetone-water product continuous distillation, to sieve column tower for

the distillation separation equipment acetone and water, the top of the device is whole,

feeding way is bubble point feeding, liquid points rate to 99%, and through

calculation and the material energy is, calculates the tower of each place material

proportion. Some equipment calculation in the calculated data test, the test of whether

the calculated data requirements, do not accord with timely fixed. According to the

calculation of their data, choose to meet the requirements of ancillary equipment. The

final design of qualified tower equipment to finish the production needs.

Keywords: Acetone-water Distillation Sieve column tower

Process design
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前 言

在化工生产中所处理的原料中间产物和粗产品等几乎都是若干组分组成的

混合物而且大部分是均相物系。实现均相混合物的分离，常见的有精馏、吸收、

萃取以及干燥等单元操作。精馏（蒸馏）是分离液体混合物的典型单元操作。这

种操作是将液体混合物部分汽化利用各组分的挥发度不同的特性以实现分离的

目的。这种分离操作是通过液相和气相间的质量传递来实现的[1]。通常将沸点低

的称为易挥发组分，高的称为难挥发组分。精馏过程有很多种分类方法，按压强

来分有常压、加压或减压精馏。按操作流程可分为间歇精馏和连续精馏。而塔设

备是精馏操作的主要设备，其作用是为气液两相提供充分的接触面积使两相间的

传质与传热能充分、有效地进行[2]。板式塔种类很多，常见的有泡罩塔、筛板塔、

浮阀塔等。在本操作分离中采用筛板塔。

丙酮是一个重要的溶剂，既可以溶于有机溶剂又溶于水。它是多种有机工业

的原料如有机玻璃及环氧树脂是由它开始合成的[3]。最常见的用途是用作卸除指

甲油的去光水，以及油漆的稀释剂；同时可作为有机溶剂，应用于医药、油漆、

塑料、火药、树脂、橡胶、照相软片等行业。在工业上应用于制造双酚 A、甲基

丙烯酸甲酯（MMA）、丙酮氰醇、甲基异丁基酮等产品，以及塑胶、纤维、药物

及其他化学物质。自然界中亦存在天然的丙酮，人体内也含有少量的丙酮。在建

材方面，主要作为脂肪族减水剂的主要原料。
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第 1章 精馏概述

第 1.1节 精馏原理

双组分混合液的分离是最简单的精馏操作。典型的精馏设备是连续精馏装置

(图 1.1)，包括精馏塔、再沸器、冷凝器等。精馏塔供汽液两相接触进行相继传

质，位于塔顶的冷凝器使蒸气得到部分冷凝，部分凝液作为回流液返回塔顶，其

余馏出液是塔顶产品。位于塔底的再沸器使液体部分汽化，蒸气沿塔上升，余下

的液体作为塔底产品。进料加在塔的中部，进料中的液体和上塔段来的液体一起

沿塔下降，进料中的蒸气和下塔段来的蒸气一起沿塔上升。在整个精馏塔中，汽

液两相逆流接触，进行相继传质。液相中的易挥发组分进入汽相，汽相中的难挥

发组分转入液相。对不形成恒沸物的物系，只要设计和操作得当，馏出液将是高

纯度的易挥发组分，塔底产物将是高纯度的难挥发组分。进料口以上的塔段，把

上升蒸气中易挥发组分进一步提浓，称为精馏段；进料口以下的塔段，从下降液

体中提取易挥发组分，称为提馏段。两段操作的结合，使液体混合物中的两个组

分较完全地分离，生产出所需纯度的两种产品。易挥发组分液体和塔底高浓度难

挥发组分蒸气两者返回塔中。汽液回流形成了逆流接触的汽液两相，从而在塔的

两端分别得到相当纯净的单组分产品。精馏操作的主要指标是：①产品的纯度。

板式塔中的塔板数或填充塔中填料层高度，以及料液加入的位置和回流比等，对

产品纯度均有一定影响。调节回流比是精馏塔操作中用来控制产品纯度的主要手

段。②组分回收率。这是产品中组分含量与料液中组分含量之比。③操作总费用。

主要包括再沸器的加热费用、冷凝器的冷却费用和精馏设备的折旧费，操作时变

动回流比，直接影响前两项费用。此外，即使同样的加热量和冷却量，加热费用

和冷却费用还随着沸腾温度和冷凝温度而变化，特别当不使用水蒸气作为加热剂

或者不能用空气或冷却水作为冷却剂时，这两项费用将大大增加。选择适当的操

作压力，有时可避免使用高温加热剂或低温冷却剂(或冷冻剂)，但却增添加压或

抽真空的操作费用。
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图 1.1 连续精馏装置流程

第 1.2节 塔设备

精馏是当代化工生产中最为成熟、应用最为广泛的分离技术之一。但精馏过

程的能耗巨大，据估计，化工过程中 40％～70％的能耗用于分离，而精馏能耗

又占其中的 95％。精馏过程主要是气液两相之间的传质过程。塔设备是精馏操

作的主要设备，其作用是为气液两相提供充分的接触面积，使两相的传质与传热

过程能够充分、有效地经行。塔设备主要包括两大类：一是逐级接触式的板式塔，

内装塔板，气液传质在板上空间经行；二是连续接触式的填料塔，内装填料，气

液传质主要在填料湿润表面上进行。本文主要介绍板式塔。根据塔板上气-液接

触方式的不同，可分为泡罩塔、筛板塔、浮阀塔和喷射塔等多种。

1.2.1泡罩塔

泡罩塔是最早的板式塔，它已有近二百年的历史。泡罩塔因其操作弹性大、

塔板效率高、生产能力大等优点，广泛应用于蒸馏、吸收等领域。虽然泡罩塔可

变负荷较大，但每个泡罩塔都有特定的稳定操作范围，当工艺波动过大或设备改

造不当时，就可能导致泡罩塔非正常操作，塔板效率显著下降，达不到分离要求。

因此有必要对新设计的塔或改造之后塔，根据塔体结构、塔板水力学数据计算出

稳定操作区域。

1.2.2 筛板塔

筛板塔的塔板上开有许多均布的筛孔，孔径一般为 3~8mm，筛孔在塔板上

成正三角形排列。塔板上设置有溢流堰，使板上能维持一定的厚度液层。在正常
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操作范围内，通过筛孔上升的气流，应能阻止液体经筛孔向下泄漏。液体通过降

液管逐板流下。筛板塔的突出优点是结构简单，金属耗量小，造价低廉；气体压

降小，板上液面落差也较小，其生产能力及板效率较泡罩塔高。主要缺点是操作

弹性范围较窄，小孔筛板容易堵塞。近年来对大孔(直径 l0mm 以上)筛板的研究

和应用有所进展。大孔径筛板塔采用气、液错流方式，可以提高气速以及生产能

力，而且不易堵塞。

1.2.3浮阀塔

浮阀塔于 20世纪 50年代初期开始推广，由于它兼有泡罩塔和筛板塔的优点，

已经成为国内应用最广泛的塔型。在吸收、脱吸等操作中也有应用，效果较好。

浮阀塔板的结构特点，是在带有降液管的塔板上开有若干大孔(标准孔为 39mm)，

每孔装一个可以上下浮动的阀片。由孔上升的气流，经过阀片与塔板的间隙而与

板上横流的液体接触。

1.2.4喷射型塔

在上述的各种塔板上，气体分散于板上流动液层中，在鼓泡或泡沫状态下经

行气液接触。为防止严重的雾沫夹带，操作速度不可能很高，故生产能力的进一

步提高受到限制，充分利用气体的动能来醋精两相的接触。气体不再通过较深的

液层而鼓泡，因而塔板压强降低，雾沫夹带量减少，不仅提高传质效果，而且可

采用较大的气速，提高了生产能力。

第 1.3节 精馏塔的控制与节能优化

精馏塔的控制与优化目标：在保证产品质量的前提下，使回收率最高和能耗

最低——即使整个塔的总成本最低，总经济效益最大。精馏塔的节能优化研究方

面，人们提出了一系列的方法来降低精馏装置的能耗，这其中包括：采用高效规

整填料代替普通板式塔或低效填料，改善再沸器或冷凝器的换热效果，改变精馏

塔进料状态或进料位置，增设中间再沸器或冷凝器，应用热泵技术，采用多效精

馏和特殊精馏技术，改变多塔精馏过程的流程，降低回流比，改变塔的操作压力

等。但在这些方法中，大多是从工艺流程角度出发，需要对现有生产装置进行改

造，或改变生产流程，而从操作参数角度出发的节能优化研究较少。
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第 2章 塔的工艺计算

第 2.1节 设计任务及要求

2.1.1 工艺条件和内容

1、生产能力：31096 吨/年（料液）

2、年工作日：300 天

3、原料组成：75%丙酮，25%水（质量分率，下同）

4、产品组成：馏出液 99%丙酮，釜液 2%丙酮

5、操作压力：塔顶压强为常压

6、进料温度：泡点 进料状况：泡点

7、设备型式：筛板塔

第 2.2节 物性参数及理论计算

2.2.1 查阅文献，整理有关物性参数见表 2.1-2.5
表 2.1 水和丙酮的粘度

温度℃ 50 60 70 80 90 100
水粘度 mpa

丙酮粘度 mpa

0.592 0.469 0.40 0.33 0.318 0.248

0.26 0.231 0.209 0.199 0.179 0.160

表 2.2 水和丙酮表面张力

温度℃ 50 60 70 80 90 100

水表面张力 mN/m 67.7 66.0 64.3 62.7 60.1 58.4

丙酮表面张力 mN/m 19.5 18.8 17.7 16.3 15.2 14.3
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表 2.3 水和丙酮密度

温度℃ 50 60 70 80 90 100

相对密度 0.760 0.750 0.735 0.721 0.710 0.699

水 kg/m3 998.1 983.2 977.8 971.8 965.3 958.4
丙酮

kg/m3 758.56 737.4 718.68 700.67 685.36 669.92

表 2.4 水和丙酮的物理性质

分子量kg/kmol 沸点℃ 临界温度 K 临界压强 kpa

水 18.02 100 647.45 22050
丙酮 58.08 56.2 508.1 4701.50

表 2.5 丙酮—水系统 t- x - y数据

沸点 t/℃ 丙酮摩尔数

x y
100 0 0
92 0.01 0.279

84.2 0.025 0.47
75.6 0.05 0.63
66.9 0.1 0.754
62.4 0.2 0.813
61.1 0.3 0.832
60.3 0.4 0.842
59.8 0.5 0.851
59.2 0.6 0.863
58.8 0.7 0.875
58.2 0.8 0.897
57.4 0.9 0.935
56.9 0.95 0.962
56.7 0.975 0.979
56.5 1 1
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绘制 t- x - y图并用图解法绘制塔板见图 2.1

图 2.1 相平衡线

（1）进料液及塔顶、塔底产品的摩尔分数

酮的摩尔质量 AM =58.08 Kg/kmol

水的摩尔质量 BM =18.02 Kg/kmol

平均摩尔质量:

M F =0.48258.08+0.51818.02=37.28 kg/kmol

M D = 0.90958.08+ 0.09118.02=54.36 kg/kmol

M W =0.0558.08+0.9518.02=20.00 kg/kmol

482.0
02.18/25.008.58/75.0

08.58/75.0



Fx

909.0
02.18/03.008.58/97.0

08.58/97.0



Dx

016.0
02.18/95.008.58/02.0

08.58/02.0



Wx

0 χw χF χD 1.0
χ→

1.0

↑y
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28.37
)24300/(31096000 

F =111.02kmol/h

由 WDF  ；

wDF WDF xxx  代入数据得








0160.W9090.D50.702.111
WD02.111

解得 D=2948kmol/h；W=941kmol/h

由题设可得泡点进料 q=1 则 Fx = qx ，又附图 2.1 可得 qx =0.482, qy =0.847。行距

1698.0
482.0847.0
847.0909.0

min 









qq

qD

xy
yx

R

确定操作回流比：

2min/ RR
令 34.0min2  RR

2.2.2 精馏塔的气、液相负荷

hkmolRDL /69.1993.5734.0 

hkmolDRV /63.7793.57)134.0()1( 

hkmolFLL /71.13002.11169.19' 

hkmolVV /63.77' 

2.2.3操作线方程

(1)精馏段操作线方程为：

678.0254.0909.0
63.77
93.57

63.77
69.19

 xxx
V
Dx

V
Ly D

(2)提馏段操作线方程为：

011.0'684.1016.0
63.77
09.53'

63.77
71.130

'
'

'
''  xxx

V
Wx

V
Ly w

图解法求理论塔板数

采用图解法求理论塔板数，求解结果为

总理论塔板数 NT=7

进料板位置 NF=6

SONY
行距    看着太挤了
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2.2.4 取全塔效率 ET=50％

实际塔板数 pN （近似取两段效率相同）

精馏段： 125.0/61 pN 块，取 121 pN 块

提馏段： 25.0/12 pN 块，取 22 pN 块

总塔板数 1421  ppp NNN 块。

第 2.3节 精馏塔的工艺条件及有关物性数据的计算

2.3.1操作压力的计算

塔顶操作压力 3.101DP

每层塔板压降 kPa7.0P

进料板压力 kPaPF 1.112129.03.101 

精馏段平均压力 kPaPm 7.1062/)1.11210613(1 

提馏段平均压力 kPaPm 5.1152/)9.1181112(2 

塔底操作压力 kPaPW 9.118187.03.106 

2.3.2 操作温度的计算

依据操作压力，由泡点方程通过试差法，计算出泡点温度，其中丙酮、水的

饱和蒸汽压由安托尼方程计算，计算结果如下：

(1)假设塔顶的泡点温度 C66ot ，则纯组分的饱和蒸气压为

对丙酮

a146.26P      139.65kPa

15.27366
03.127735647.6lg

o
B

o

o

kPp

Ct
BAp

A

A









代入泡点方程和露点方程，得
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D
A

BA

B

xx
p
py

pp
ppx
















909.0
3.101

662.065.139

662.0
146.2665.139
146.2633.101

o

oo

o �

故假设正确，塔顶温度为 C66oDt

(2)假设塔顶的进料板温度 C5.73 ot ，则纯组分的饱和蒸气压为

对丙酮

0.48     xkPa 173.81

lg

o

o






A

A

p
Ct
BAp

代入泡点方程和露点方程，得

482.0oo

o






BA

B

pp
ppx

假设正确，故进料板温度为 C5.73 oFt

(3)假设塔底的泡点温度 C98.5ot ，则纯组分的饱和蒸气压为

对丙酮

kPa 3181.380

5801.2
19.13099.48

034.123606832.6lg

o

o








A

A

p

p

代入泡点方程，得

016.0oo

o






BA

B

pp
ppx

假设正确，故塔釜温度为 C5.98 oWt

精馏段平均温度 C75.692/)5.7366( o
1 mt

提馏段平均温度 C862/)5.735.98( o
2 mt

2.3.3平均摩尔质量的计算

塔顶：由 909.01  Dxy ，查平衡曲线得 829.01 x

kmol/kg16.5118)829.01(58829.0
kmol/kg36.5418)909.01(58909.0





LDm

VDm

M
M

进料板：由图理论板得 201.0x �F ，查平衡曲线得 835.0y F
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kmol/kg04.2618)201.01(58201.0
kmol/51.4kg18)835.01(58835.0





LFm

VFm

M
M

塔底：由图理论板得 160.0w  nyx ，查平衡曲线得 2150.0nx

kmol/kg02.1818)00074.01(5800074.0
kmol/kg48.1818)016.01(58016.0





LWm

VWm

M
M

精馏段平均摩尔质量

kmol/kg6.382/)16.5104.26(
kmol/kg88.522/)36.544.51(

1

1





Lm

Vm

M
M

提馏段平均摩尔质量

kmol/kg03.222/)02.1804.26(
kmol/kg94.342/)48.181.54(

2

2





Lm

Vm

M
M

2.3.4平均密度的计算

（1）气相平均密度计算

由理想气体状态方程计算，得

精馏段 3

1

11
1 m/kg979.1

)15.27375.69(314.8
88.527.106







m

Vmm
Vm RT

Mp


提馏段 3

2

22
2 m/kg35.1

)15.27386(314.8
94.345.115







m

Vmm
Vm RT

Mp


（2）液相平均密度计算


i

i

Lm

w


1

塔顶 C66oDt 时，

 
3

3

3

m/kg84.742
88.1034/9698.0-127.737/9698.0

1
m/kg59.980
m/kg27.737










LDm

B

A







进料板 C5.73 oFt 时，
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3

3

3

m/kg60.848
2.979/4477.0-1728/4477.0

1
m/kg2.979

m/kg17.728










LFm

B

A







塔底 C5.98 oWt 时，

 
3

3

3

m/kg6.945
63.963/05.0-169.698/05.0

1
m/kg63.963

m/kg69.698










LWm

B

A







精馏段液相平均密度为

3
1 m/kg72.7952/)8.74260.848( Lm

提馏段液相平均密度为

3
2 m/kg14.8972/)6.94560.848( Lm

2.3.5 液体表面张力的计算

双组份混合液的表面张力可如下计算：

液相平均表面张力的计算

 iiLm x

塔顶 C66oDt 时，查得 m/mN35.18A m/mN044.65B

  m/mN839.20044.65909.0-135.189090  �LDm

进料板 C5.73 oFt 时，查得 m/mN357.17A m/mN7755.63B

  m/mN46.547755.63201.0-1357.17201.0 LFm

塔底 C5.98 oWt 时，查得 m/mN236.14A m/mN004.59B

  m/mN29.58004.59016.0-1236.14016.0 LWm

精馏段液相平均表面张力为

m/mN535.382/)46.5459.22( m

提馏段液相平均表面张力为

m/mN37.562/)29.5864.54(2 m



北京化工大学北方学院毕业设计（论文）

13

2.3.6 液体平均粘度计算

液相平均粘度依下式计算，即

lgμLm=∑xilgμi

塔顶液相平均粘度的计算

由 tD=66℃，查手册得

μA=0.2214mPa·s μB=0.4293mPa·s

lgμLDm=0.909lg（0.2214）+(1-0.909)lg（0.4293）

解出μLDm=0.235mPa·s

进料板液相平均粘度的计算

由 tF=73.5℃，查手册得

μA=0.2102mPa·s μB=0.38745mPa·s

lgμLFm=0.201 lg（0.2102）+(1 0.2102) lg（0.468）

解出μLFm=0.346mPa·s

在塔底温度下查粘度表： smP  1774.0A smPa  28835.0B

28835.0lg)016.01(1774.0lg016.0lg mw

smPmw  2861.0

精馏段液相平均粘度为

μLm=（0.235+0.346）/2=0.2905mPa·s

提馏段液相平均粘度

μLm2=（0.2861+0.346）/2=0.3160mPa·s

第 2.4节 能量衡算

表 2.6 水的热熔与焓值

CP kJ／kg γ kJ／kg

tD=66℃
Cp 水=4.185 γ水=276.55

Cp 丙酮=135.18 γ丙酮=509.05

SONY
你这表格   要不就改成只把最外边的两竖线去掉
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tw=98.5℃
Cp 水=4.210 γ水=412.23

Cp 丙酮=141.75 γ丙酮=437.68

tf=73.5℃
Cp 水=4.189 γ水=307.59

Cp 丙酮=136.28 γ丙酮=501.45

2.4.1汽化潜热γ：

塔顶温度 tD=73.5℃，质量分数 xD= 0.969

γ顶=γ丙酮× Dx +γ水(1 Dx )=509.05×0.969+(10.969)×276.5=501.84 kJ/kg

塔釜温度 98.5℃，质量分数 wx =0.145

γ釜=γ丙酮× wx +γ水(1 wx )=421.14 kJ／kg

比热 pC ：塔顶温度 66Dt ℃，则塔顶液的平均比热为

Cp 顶= Dx ×Cp 丙酮+(1 Dx ) CP 水=131.12 kJ／kg

塔釜温度 5.98Wt ℃，则塔釜液的平均比热为

Cp 釜=xwCp 丙酮+(1 wx ) CP 水=24.15 kJ／kg

进料温度 5.73Ft ℃，xf=0.749 则原料液的平均比热为

Cp 进= Fx Cp 丙酮+(1 Fx )CP 水=103.12 kJ/kg

2.4.2焓 h

66Dt ℃，h 顶 kgkJtC p /9.3.8656612.131 

5.98Wt ℃，h 釜 kgkJtC p /77.23785.9815.24 

5.73Ft ℃，h 进 kgkJtC p /32.75795.7312.103 

2.4.3塔底再沸器热负荷

(1)原料液带入热量 QF：

/hkJ15.3273432532.757910003389.4FhQ 进料F 

SONY
你这表格   要不就改成只把最外边的两竖线去掉
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(2) 回流液带入热量 QL：

/hkJ4.44370939.048653.266.19LhQL  �

(3) 塔顶蒸汽的热焓近似的取纯丙酮蒸汽的焓 HV：

/kgJk1013912.13184.501tCγH 顶p顶V 

(4) 塔顶蒸汽带出的热量 QV：

kcal/h1368958.57178.587664.8hVQ 顶V 

(5) 塔底产品带出的热量 QW：

/hJk965.22572577.237802.1809.53WhQ 釜W 

能量衡算公式为 WVLFB QQQQQ  ，所以

/hJk8.629292QQQQQ LFWVB 

(6) 101.3Kpa

水蒸气汽化潜热为 kJ/kg2258γ 

塔底水蒸气的用量： kg/h69.278
2258

8.629292
γ

Qm B
sB 

2.4.4塔顶冷凝器的热负荷

(1) 塔顶馏出液的焓等于回流液的焓 hD： /hJk92.8653h D 

(2) 塔顶产品带出去的热量 QD：

/hJk4.2725184192.865336.5493.57DhQ DD 

(3) 冷凝器带出的热量 QC：

/hJk65.3836050QQQQ DLVC 

水的比热容为 ℃)kJ/(kg4.187cp 

(4)塔顶冷却水的用量：

    kg/h1.45809
20404.187

65.3836050
ttC

Qm
12P

C
sC 
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第 3章 塔板主要工艺尺寸计算

第 3.1节 塔径的计算

3.1.1 精馏段的气、液相体积流率的计算

s/m00027.0
72.7953600
6.3869.19

3600

s/m5672.0
979.13600

88.5263.77
3600

3

3













Lm

Lm
S

Vm

Vm
S

LM
L

VM
V





由
V

VLCu

 

max

式中 C 由公式
2.0

20 20






 LCC 

计算，其中 20C 可由史密斯关联图查出，图的横坐标为

0094.0
979.1

72.975
360057620
360000027.0 2

1
2
1




















�V

L

h

h

V
L




取板间距 m35.0TH ，板上液层高度 m05.0Lh ，则

m3.005.035.0  LT hH

由史密斯关系图得 058.020 C

s/m32.1
979.1

979.172.795066.0

066.0
20
525.38058.0

20

max

2.02.0

20






















�u

CC L

取安全系数为 0.7，则空塔气速为

s/m925.07.0 max � uu

m89.0
925.014.3

5762.044






u
V

D S



按标准塔径圆整后取 D=1.0m。

SONY
字号



北京化工大学北方学院毕业设计（论文）

17

塔截面积为： 2 2 23.14 1.0 0.785m
4 4TA D

   

实际空塔气速 s/m89.0
785.0

5762.0
u

3.1.2 提馏段的气、液相体积流率的计算

s/m00013.0
14.8973600
03.2269.19

3600

s/m558.0
35.13600
94.3463.77

3600

3

3













Lm

Lm
S

Vm

Vm
S

LM
L

VM
V





由
V

VLCu

 

max

式中 C 由公式
2.0

20 20






 LCC 

计算，其中 20C 可由史密斯关联图查出，图的横坐标为

006.0
35.1

14.897
3600558.0
360000013.0 2

1
2
1





















V

L

h

h

V
L




取板间距 m35.0TH ，板上液层高度 m05.0Lh ，则

m3.005.035.0  LT hH

由史密斯关系图得 05.020 C

s/m54.1
35.1

35.114.89706.0

06.0
20

37.5605.0
20

max

2.02.0

20






















u

CC L

取安全系数为 0.7，则空塔气速为

s/m08.154.17.07.0 max  uu

m811.0
08.114.3

558.044






u
V

D S



按标准塔径圆整后取 D=1.0m。

塔截面积为： 2 2 23.14 1.0 0.785m
4 4TA D

   

实际空塔气速 s/m711.0
785.0
558.0

u

SONY
字号
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第 3.2节 精馏塔有效高度的计算

精馏段的有效高度： m85.335.0)112()1(  THNZ ��

提馏段的有效高度： m35.035.0)12()1(  THNZ ��

在进料板上方开两个人孔，提馏段中开两个人孔，其高度为 0.8m，则精馏塔的

有效高度为： m8.528.0  �� ZZZ

第 3.3节 全塔实际高度的计算

取进料板板间距为 0.8m，人孔处的板间距为 0.8m，塔底空间高度为 2.0m，

塔顶空间高度为 0.7m ，封头高度为 0.6m,裙座高度为 2.0m,则全塔高度为：

21)1( HHHHHnHnHnHnnH BDPpFFTpF 

m2.11
26.027.08.028.035.0)12114(




第 3.4节 塔板主要工艺尺寸计算

3.4.1精馏段溢流装置的计算

因塔径 D=1.0m，可选用单溢流弓形降液管，才用凹形受液盘。各项计算如

下：

堰长 wl

取 m66.00.166.066.0  DlW

溢流堰高度 wh
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由 OWLW hhh  ，选用平直堰，堰上液层高度由弗兰西斯公式求得

m0037.0
66.0

360000027.0
1000

84.2
1000

84.2 3
2

3
2

1 





 











W

h
OW l

LEh

其中 E 近似取 1

取板上清夜层高度 m05.0Lh ，则

m0463.00037.005.0  OWLW hhh

弓形降液管宽度 dW 和降液管面积

由 66.0
D
lW 时，查表得

2m0567.00722.0

m0722.0124.0





f
T

f

d
d

A
A
A

W
D
W

�

�

液体在降液管里停留的时间

s573.5s
00027.03600

35.00567.036003600






h

Tf

L
HA



降液管设计合理

降液管底隙高度 0h

0
0 3600 ul

Lh
W

h


 （取  s/m08.00 u ）

m0051.0
08.066.03600

0016.03600
3600 0

0 








ul
Lh

W

h

mmhhw 0088.00413.0005.00463.00 

故 降液管底隙高度设计合理。

选用凹形受液盘，深度 mmhw 50

3.4.2 塔板布置的计算

塔板布置的计算：

（1）塔板的分块

SONY
之前答辩的时候    老师说只写大于五分钟不行，应该有个范围    让我自己去改    我想把它改成3-5分钟，再加句液体在降液管里有足够的时间，液体中夹带的气泡得以分离，降液管设计合理
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因 D>800mm，所以塔板采用分块式。查表得，塔板分为 3 块。

（2）边缘区宽度的确定

取 mWmWW css 05.0,07.0 

（3）开孔区面积计算

开孔区面积 aA

2

1222

1222

m531.0
45.0
31.0sin45.0

180
31.045.031.02

sin
180

2







 





 








R
xRxRxAa

式中：     m31.007.0124.05.02/  sd WWDx

m45.005.05.02/  cWDR

（4）筛孔计算及其排列

取筛孔的孔径 mm5od ，正三角形排列，筛板采用碳钢，其厚度 mm3δ ，

故孔心距 mm1553 t 。

每层塔板的开孔数 2726531.0
015.0
155.1155.1

02  A
t

n （个）

每层塔板的开孔率
 

%1.10
3
907.0

/
907.0

22 
odt



气体通过筛孔的气速为： m/s7.10)531.0101.0/(5760/  �oso AVu

3.4.3提馏段溢流装置的计算

因塔径 D=1.0m，可选用单溢流弓形降液管，才用凹形受液盘。各项计算如

下：

堰长 wl

取 m66.00.166.066.0  DlW

溢流堰高度 wh

由 OWLW hhh  ，选用平直堰，堰上液层高度由弗兰西斯公式求得
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m0023.0
66.0

360000013.0
1000

84.2
1000

84.2 3
2

3
2

1 





 











W

h
OW l

LEh

其中 E 近似取 1

取板上清夜层高度 m05.0Lh ，则

m0477.00023.005.0  OWLW hhh

弓形降液管宽度 dW 和降液管面积

由 66.0
D
lW 时，查表得

2m0567.0785.00722.00722.0

m124.00.1124.0124.0





f
T

f

d
d

A
A
A

W
D
W

，

，

液体在降液管里停留的时间

s5s76.150
00013.03600

35.00567.036003600






h

Tf

L
HA



降液管设计合理

降液管底隙高度 0h

0
0 3600 ul

Lh
W

h


 （取  s/m08.00 u ）

m00246.0
08.066.03600

00013.03600
3600 0

0 








ul
Lh
W

h

mmhhw 0088.00452.000246.00477.00 

故 降液管底隙高度设计合理。

选用凹形受液盘，深度 mmhw 50

3.4.4 塔板布置的计算

提馏段塔板布置的计算：

（1）塔板的分块

因 D>800mm，所以塔板采用分块式。查表得，塔板分为 3 块。

SONY
跟上面一样
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（2）边缘区宽度的确定

取 mWmWW css 05.0,07.0 

（3）开孔区面积计算

开孔区面积 aA

2

1222

1222

m531.0
45.0
31.0sin45.0

180
31.045.031.02

sin
180

2







 





 








R
xRxRxAa

式中：     m31.007.0124.05.02/  sd WWDx

m45.005.05.02/  cWDR

（4）筛孔计算及其排列

取筛孔的孔径 mm5od ，正三角形排列，筛板采用碳钢，其厚度 mm3δ ，

故孔心距 mm1553 t 。

每层塔板的开孔数 2726531.0
015.0
155.1155.1

02  A
t

n （个）

每层塔板的开孔率
 

%1.10
3
907.0

/
907.0

22 
odt



气体通过筛孔的气速为： m/s5.10)531.0101.0/(558.0/  oso AVu
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第 4章 筛板的流体力学验算和板负荷性能图

第 4.1节 精馏段

4.1.1 塔板压降

(1) 干板阻力 ch 的计算

由 67.13/5/0 d 查图 5-10 得c0 =0.772

��m0551.0
72.795

979.1
772.0

7.10051.0051.0
22


















L

V

o

o
c C

u
h




(2)气体通过液层的阻力hl 计算

hh Ll 

0.79m/s
567.0085.70

5762.0








AA
Vu

fT

s
a

m/s

)/(1.1979.179.0 2/12/1
0 mskg

vauF  

查表，取 64.0 。故

��mhhhh owwLl 053.0)0037.00463.0(64.0)(  

（3）液体表面张力的阻力h
计算

液体表面张力所产生的阻力 h
由下式计算

��m
gdh

L

L 0039.0
005.081.972.795

10525.3844 3

0













气体通过每层塔板的液柱高度为

�� m0817.00039.0053.00248.0  hhhh lcp

气体通过每层塔板的压降为
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0.7kPaPa7.6370817.081.972.795  pLp ghp  （满足工艺要求）

4.1.2液面落差

对于筛板塔，液面落差很小，且计算得到的塔径和液流量均不大，故可以忽

略液面落差的影响。

4.1.2 液沫夹带

精馏段：

2.3
6107.5



















fT

a

L
V hH

ue


式中： 125.005.05.25.2  Lf hh

���� /kgkg1.0/kgkg00823.0

125.035.0
79.0

1052.38
107.5107.5 2.3

3

6
2.3

6




























 



fT

a
V hH

u
e



故在本设计中液沫夹带量在允许范围中。

4.1.3漏液的验算

对于筛板塔，漏液点的气速 min,0u 计算如下：

 
 

m/s16.6
979.1/72.7950039.005.013.00056.0772.04.4

/13.00056.04.4min





 VLLoo hhCu �

实际孔速 min,00 /7.10 usmu 

筛板的稳定性系数 5.173.1
16.6
7.10

min,0


u
u

K o

故本设计中无明显漏液。

4.1.4液泛

为防止降液管发生液泛，应使降液管中的清液层高度  wTd hHΦH 

丙酮—水物系属于一般物系，取φ=0.5 ，则：

    m198.00463.035.05.0  wT hH

而 dLpd hhhH 
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板上不设进口堰，则

m104.8
0051.066.0

00027.0153.0)
hl

L
(153.0 5

3
3

0w

s 








dh 液柱

m132.0104.805.00817.0 5  
dH 液柱

 wTd hHΦH  成立

故在本设计中不会产生液泛现象。

第 4.2节 提馏段

4.2.1 塔板压降

(1)干板阻力 ch 的计算

由 67.13/5/0 d 查图 5-10 得c0 =0.772

��m0141.0
14.897

35.1
772.0

5.10051.0051.0
22


















L

V

o

o
c C

u
h




(2)气体通过液层的阻力hl 计算

hh Ll 

0.766m/s
567.0085.70

585.0








AA
Vu

fT

s
a

m/s

)/(89.035.1766.0 2/12/1
0 mskg

vauF  

查表，取 67.0 。故

��mhhhh owwLl 0335.0)0023.00477.0(67.0)(  

（3）液体表面张力的阻力h
计算

液体表面张力所产生的阻力 h
由下式计算



北京化工大学北方学院毕业设计（论文）

26

��m
gdh

L

L 00512.0
005.081.914.897

1037.5644 3

0













气体通过每层塔板的液柱高度为

�� m0527.000512.00335.0014.0  hhhh lcp

气体通过每层塔板的压降为

0.7kPaPa98.4630527.081.914.897  pLp ghp  （满足工艺要求）

4.2.2 液面落差

对于筛板塔，液面落差很小，且计算得到的塔径和液流量均不大，故可以忽

略液面落差的影响。

4.2.3 液沫夹带

精馏段：

2.3
6107.5



















fT

a

L
V hH

ue


式中： 125.005.05.25.2  Lf hh

���� /kgkg1.0/kgkg00509.0

125.035.0
766.0

1037.56
107.5107.5 2.3

3

6
2.3

6




























 



fT

a
V hH

u
e



故在本设计中液沫夹带量在允许范围中。

4.2.4漏液的验算

对于筛板塔，漏液点的气速 min,0u 计算如下：

 
 

m/s31.7
35.1/14.89700512.005.013.00056.0772.04.4

/13.00056.04.4





 VLLoom hhCu 

实际孔速 min,00 /5.10 usmu 

筛板的稳定性系数 5.197.1
31.7
5.10

min,0


u
u

K o

故本设计中无明显漏液。
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4.2.5液泛

为防止降液管发生液泛，应使降液管中的清液层高度  wTd hHΦH 

丙酮—水系属于一般物系，取φ=0.5 ，则：

    ��m198.00477.035.05.0  wT hH

而 dLpd hhhH 

板上不设进口堰，则

��m00211.0
000821.066.0

00013.0153.0)
hl

(153.0
2

2

0w

h 










L
hd 液柱

��m104.000211.005.00527.0 dH 液柱

 wTd hHΦH  成立

故在本设计中不会产生液泛现象。

第 4.3节 塔板负荷性能图

4.3.1 精馏段塔板负荷性能图

（1） 漏液线（气相负荷下限线）

owwL hhh 

  3/2/00284.0 whow lLEh 

漏液点气速

  VLLoo hhCu  /13.00056.04.4min, 

 VL
w

h
ws hhACV E /00284.013.00056.04.4

3
2

00min, l
l
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979.1/72.7950039.0
66.0

3600
10028.00463.013.00056.0531.0101.0772.04.4

3
2










































 Ls

整理得：

3/2114.0007719.065.3 Ss LV 

在操作范围内，任取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列于下表 4.1：

4.1 漏液数据

/sm, 3
sL 0.00042 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm, 3
sV 0.308 0.322 0.335 0.345 0.354 0.359

依据表中数据作出漏液线 1

（2） 液沫夹带线（气相负荷上限线）

以 kgkgev /1.0 液 气为限，求 LV ss _ 关系如下

2.3
6107.5



















fT

a
v hH

ue


式中： s
s

fT

s
a VV

AA
Vu 373.1

0567.0785.0








 

3/2

3/2

3/2

2.21157.0

66.0
3600

100284.00462.05.2

3600
00284.00463.05.2

5.25.2

S

s

w

s

owwLf

L

L

l
L

E

hhhh














































将已知数据代入式

1.0
2.21157.0-35.0

373.1
10535.38

107.5
2.3

3/23

6

















s

s

L
V

3/228.12307.1 ss LV  �

在操作范围内，任取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列于下表：
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4.2 液沫夹带数据

依据表中数据作出液沫夹带线 2

（3） 液相负荷下限线

对于平直堰，取平堰堰上液层高度 006.0owh m。

取 E=1，则：

smLs /00056.0
3600

66.0)
84.2

1000006.0( 32/3
min, 




据此可作出与气相流量无关的垂直液相负荷下限线 3。

（4） 液相负荷上限线

以θ=4s,作为浆液管中停留时间的下限

由 4
L
HA
s

tf

故： /sm00496.0
4

0567.035.0 3
max, 





fT

s

AH
L

据此可作出与气相流量无关的垂直液相负荷上限线 4。

（5） 液泛线

令 )( wTd hHH 

dlpd hhhH  locp hhhh 

Ll hh  owwL hhh 

联立得：

cdowwT hhhhhH   )1()1(

忽略 h ，将 owh 与 sL ， dh 与 sL ， ch 与 sV 的关系式代入上式：

3/222
sss LdLcbVa 

式中：

/sm 3,sL 0.00042 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm 3,sV 1.02 0.95 0.87 0.80 0.74 0.72
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3/23

2
0

2
00

)3600)(1(1084.2

)(
153.0

)1(
)(

051.0

w

w

wT

L

v

l
Ed

hl
c

hHb
cA

a

















代入有关数据得：

32.1)
66.0

3600
)(5.01(11084.2

3.749
)02165.066.0(

153.0
1788.00462.0)15.05.0(45.05.0

101.0
12.857

904.2
)772.0531.0101.0(

051.0

3/23

2

2















d

c

b

a

443.1)
66.0

3600)(64.01(11084.2

02.13504
)0051.066.0(

153.0
1222.00463.0)164.05.0(35.05.0

074.0
72.795

979.1
)772.0531.0101.0(

051.0

3/23

2

2















d

c

b

a

故： 3/222 443.12.135401222.0074.0 LLV ss �

整理得：
3/222 5.197.18248665.1 sss LLV 

在操作范围内，任意取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列表如下：

4.3 液泛数据

/sm 3,sL 0.00042 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm, 3
sV 1.09 1.04 0.97 0.87 0.76 0.68

依据表中数据作出液泛线 5

作出负荷性能图如下图 4.1：
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图 4.1 精馏段塔板负荷性能图

①液相负荷下限线；②液相负荷上限线；③漏液线；

④过量液沫夹带线；⑤溢流液泛线；⑥操作线；A 为操作点

在负荷性能图上，作出操作点 A，连接 OA，即作出操作线。由图可看出，

该筛板的操作上线为液泛控制，下限为漏液控制。由上图查得

Vs,max=1.06m3/s

Vs,min=0.36m3/s

故操作弹性为： 94.2
36.0
06.1

min,

max, 
V
V

s

s

4.3.2 提馏段塔板负荷性能图

（1） 漏液线（气相负荷下限线）

owwL hhh 

  3/2/00284.0 whow lLEh 

漏液点气速

  VLLoo hhCu  /13.00056.04.4min, 

 VL
w

h
ws hhACV E /00284.013.00056.04.4

3
2

00min, l
l
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35.1/14.89700512.0
66.0

3600
100284.0032.013.00056.056.0101.0772.04.4

3
2










































 Ls

整理得：
3/2114.000668.069.4 Ss LV 

在操作范围内，任取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列于下表：

4.4 漏液数据

依据表中数据作出漏液线 1

（2） 液沫夹带线（气相负荷上限线）

以 kgkgev /1.0 液 气为限，求 LV ss _ 关系如下

2.3
6107.5



















fT

a
v hH

ue


式中： s
s

fT

s
a VV

AA
Vu 373.1

0567.0785.0








 

3/2

3/2

3/2

2.21192.0

66.0
3600

100284.00477.05.2

3600
00284.00477.05.2

5.25.2

S

s

w

s

owwLf

L

L

l
L

E

hhhh














































将已知数据代入式

1.0
2.227.0

373.1
10643.19

107.5
2.3

3/23

6
















s

s

L
V

3/295.921.1 ss LV 

在操作范围内，任取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列于下表：

/sm, 3
sL 0.0003 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm, 3
sV 0.29 0.31 0.32 0.33 0.34 0.35
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4.5 液沫夹带数据

/sm 3,sL 0.00042 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm 3,sV 1.15 1.08 1.00 0.94 0.88 0.85.31

依据表中数据作出液沫夹带线 2

（3） 液相负荷下限线

对于平直堰，取平堰堰上液层高度 006.0owh m。

取 E=1，则：

smLs /00056.0
3600

66.0)
84.2

1000006.0( 32/3
min, 




据此可作出与气相流量无关的垂直液相负荷下限线 3。

（4） 液相负荷上限线

以θ=4s,作为浆液管中停留时间的下限

由 4
L
HA
s

tf

故： /sm00496.0
4

0567.035.0 3
max, 





fT

s

AH
L

据此可作出与气相流量无关的垂直液相负荷上限线 4。

（5） 液泛线

令 )( wTd hHH 

dlpd hhhH  locp hhhh 

Ll hh  owwL hhh 

联立得：

cdowwT hhhhhH   )1()1(

忽略 h ，将 owh 与 sL ， dh 与 sL ， ch 与 sV 的关系式代入上式：

3/222
sss LdLcbVa 

式中：

SONY
符号   中文状态
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3/23

2
0

2
00

)3600)(1(1084.2

)(
153.0

)1(
)(

051.0

w

w

wT

L

v

l
Ed

hl
c

hHb
cA

a

















代入有关数据得：

469.1)
66.0

3600)(67.01(11084.2

79.58040
)0024.066.0(

153.0
1191.00477.0)167.05.0(35.05.0

044.0
14.897

35.1
)772.0531.0101.0(

051.0

3/23

2

2















d

c

b

a

故： 3/222 469.1580401191.0044.0 LLV ss 

整理得：
3/222 386.338.1319108707.2 sss LLV 

在操作范围内，任意取几个 sL 值，以上式计算出 sV 值，计算结果列表如下：

4.6 液泛数据

/sm, 3
sL 0.00042 0.0015 0.003 0.0045 0.006 0.0068

/sm, 3
sV 1.2 1.15 1.08 1.00 0.91 0.85

依据表中数据作出液泛线 5

作出负荷性能图如下图 4.2：

图 4.2 提馏段塔板负荷性能图
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①液相负荷下限线；②液相负荷上限线；③漏液线；

④过量液沫夹带线；⑤溢流液泛线；⑥操作线；B 为操作点

在负荷性能图上，作出操作点 B，连接 OB，即作出操作线。由图可看出，

该筛板的操作上线为液泛控制，下限为漏液控制。由上图查得

Vs,max=1.16m3/s

Vs,min=0.31m3/s

故操作弹性为： 74.3
31.0
16.1

min,

max, 
V
V

s

s
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第 5章 附属设备的计算及选取

第 5.1节 各接管的尺寸确定

5.1.1进料管

进料体积流量 smhm
FM

V
f

f
Sf /105.1/44.5

3.781
8.3655.115 33-3 






取适宜的输送速度 uf=2.0m/s，（1.5-2.5m/s）故

m
u
V

d
f

Sf
if 031.0)

14.32
105.14()

4
( 2/1

3-
2/1 







经圆整为：φ32×2.5mm

实际管内流速： sm
d
V

u Sf
f /2.2

0295.014.3
105.144

2

3-

2 







5.1.2釜残液出料管径

釜残液的体积流量为： s/m109.2/045.1
8.956

1.1825.55 34-3 


 hmWMV
W

W
SW 

取适宜的输送速度 uw=0.50m/s

m
u
V

W

SW 0272.0)
50.014.3

109.24()4(d 2/1
4-

2/1 




釜

经圆整为：φ32×2.5mm

实际管内流速： sm
d
Vu SW

W /425.0
0295.014.3
109.244

2

4-

2 







5.1.3回流液管径

回流液体积流量： smhmLMV
L

L
SL /1065.4/675.1

8.742
6.5112.24 34-3 






利用液体的重力进行回流，取适宜的回流速度 uL=0.5m/s，那么



北京化工大学北方学院毕业设计（论文）

37

m
u
Vd
L

SL
L 034.0)

14.35.0
1065.44()4( 2/1

4-
2/1 







经圆整为：φ38×2.5mm

实际管内流速： sm
d
Vu SL

L /47.0
0355.014.3

1065.444
2

4-

2 







5.1.4塔顶上升蒸汽管径

塔顶上升蒸汽的体积流量：

smhmLMV
Vm

L
SV /187.0/77.673

946.1
36.5412.24 33 






取适宜速度 Vu =20m/s，那么

m
u
Vd
V

SV
SV 109.0)

2014.3
187.04()4( 2/12/1 







经圆整为：φ114×4mm

实际管内流速： sm
d
Vu SV

V /68.19
11.014.3

187.044
22 







第 5.2节 换热器计算

5.2.1 原料预热器的计算

原料加热：采用压强为 0.4MPa 的水蒸汽加热，温度为 ℃出进 100t t ，采

用逆流加热，

hkghKFQmh /24.42528.3655.115/mol55.115  ，

)/(19.103 KKgKJC p 进

取加热原料温度由 ℃进 20t 到 ℃出 5.72t 则

    hkJKkgkJhkgTCQQ pmh /103.2205.72/19.103/24.4252 7 ℃进

取传热系数  KmWK  2/350
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则传热面积由下列公式计算：
mTK

A





   
          ℃16.49

5.72100/20100ln
205.72

/ln
ln 1221

1221

2

1

21 























tTtT
tTtT

T
T
TTTm

故有： 2
7

7.1336
16.49350

103.2 m
TK

A
m











取安全系数为 0.8，则：

29.1670
8.0

7.1336
8.0

mAA 实

5.2.2塔顶全凝器的计算

塔顶冷凝气热负荷 CQ （冷凝器带出热量）：

hkJQC /108.6 6 ，冷凝塔顶产品温度不变， ℃6621  TT ，由气态转变为液态，

采用冷却水，温度由 ℃201 t 升至 ℃352 t ，得：

   
     ℃38

2066/3566ln
20663566

ln
2

1

21 











T
T
TTTm

取  KmWK  2/350 ，则：

2
6

511
38350

108.6 m
TK

QA
m

C 








取安全系数为 0.8，则实际面积

275.638
8.0

511
8.0

mAA 实

5.2.3塔釜再沸器

加热蒸气带入热量 BQ ： hkJQB /1089.3 6 ，塔釜产品温度不变，

T1=T2=98.8℃，由液态转变为气态；蒸汽温度也不变，为 150℃，由气态转变为

液态

℃2.518.981501 T

℃2.518.981502 T
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℃2.5121  TTTm

取  KmWK  2/500 ，则：

2
6

9.151
2.51500

1089.3 m
TK

QA
m

B 








取安全系数为 0.8，则：

29.189
8.0
9.151

8.0
mAA 实

5.2.4塔顶产品冷却器

产品从 ℃661 T 冷却到 ℃352 T ，冷却水从温度 ℃201 t 升到 ℃302 t

 kkgkJC p  /213.131顶

  hkJTCQ pmc /1026.13566213.1316.513.60 7 ℃顶

   
    

   
     ℃24

2035/3066ln
20353066

/ln
ln 1221

1221

2

1

21 






















tTtT
tTtT

T
T
TTTm

取  KmWK  2/500 ，则:

2
7

1050
24500
1026.1 m

TK
A

m











取安全系数为 0.8，则：

25.1312
8.0

1050
8.0

mAA 实

5.2.5塔釜产品冷却器

塔釜产品从 ℃8.981 T 冷却到 ℃351 T ，冷却水从温度 ℃201 t 升到

℃302 t

 kkgkJC p  /09.11釜

  hkJTCQ pmc /1007.7358.9809.111.1825.55 5 ℃釜

   
    

   
     ℃3.35

2035/308.98ln
2035308.98

/ln
ln 1221

1221

2

1

21 






















tTtT
tTtT

T
T
TTTm
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取  KmWK  2/350 ，则：

2
5

27.57
3.35350

1007.7 m
TK

A
m











取安全系数为 0.8，则：

258.71
8.0
27.57

8.0
mAA 实
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结 论

塔设备是化工、石油等工业中广泛使用的重要生产设备。经过长期发展，形

成了型式繁多的结构，以满足各方面的需要。为了便于研究和比较，人们从不同

的角度对塔设备进行分类。按单元操作分为精馏塔、吸收塔、解吸塔、萃取塔、

反应塔和干燥塔。用以实现蒸馏和吸收两种分离操作的塔设备分别称为蒸馏塔和

吸收塔。这类塔设备的基本功能在于提供气、液两相以充分接触的机会，使质、

热两种传递过程能够迅速有效地进行，还要能够使接触之后的气、液两相及时分

开，互不夹带。也有按形成相际接触面的方式和按塔釜型式分类的；但是，最常

用的分类是按塔的内件结构分为板式塔和填料塔两大类，人们又按板式塔的塔盘

结构和填料塔所用的填料，细分为多种塔型。

板式塔内沿塔高装有若干层塔板(或称塔盘)，液体靠重力作用由顶部逐板流

向塔底，并在各块板面上形成流动的液层；气体则靠压强差推动，由塔底向上依

次穿过各塔板上的液层而流向塔顶。气、液两相在塔内逐级接触，两相的组成沿

塔高呈阶梯式变化。

填料塔内装有各种形式的固体填充物，即填料。液相由塔顶喷淋装置分布于

填料层上，靠重力作用沿填料表面流下；气相则在压强差推动下穿过填料的间隙，

由塔的一端流向另一端。气液在填料的湿润表面上进行接触，其组成沿塔高连续

地变化。

筛板塔是在塔板上开有许多均匀分布的筛孔，上升气流通过筛孔分散成细小

的流股，在板上液层中鼓泡而出，与液体密切接触。筛孔在塔板上作正三角形排

列，其直径宜为 3～8mm，孔心距与孔径之比在 2.5～4.0 范围内。塔板上设置溢

流堰以使板上维持一定厚度的液层。在正常操作范围内，通过筛孔上升的气流，

应能阻止液体经筛孔向下泄漏。液体通过降液管逐板流下。

筛板塔的突出优点是结构简单，金属耗量小，造价低廉；气体压降小，板上

液面落差也较小，其生产能力及板效率较泡罩塔高。主要缺点是操作弹性范围较

窄，小孔筛板容易堵塞。近年来对大孔(直径 l0mm 以上)筛板的研究和应用有所

进展。大孔径筛板塔采用气、液错流方式，可以提高气速以及生产能力，而且不

易堵塞。

通过给定的生产操作条件设计丙酮-水物系的筛板精馏塔，初步掌握了精馏
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塔设计的一般过程，深化了精馏原理的理解。通过查资料对塔设备的内外结构都

有了进一步的认识。本文对精馏塔的设计主要包括：生产工艺的确定、塔体的物

料衡算、能量衡算、塔板数的确定、塔的塔径塔高及塔板结构的计算和附属设备

的选取。在计算过程中进行了相关的各项校核和验算，使本设计能安全使用，有

一定的工作效益。此塔为分离效率较高、塔板结构简单、加工方便的单溢流方式，

并采用了弓形降液管。

精馏塔在工艺计算时，主要是在计算液沫夹带和塔径的初估时应多注意，在

假设板间距和塔高时，应该多假设一些值，取最优解。在设备计算时，主要是在

负荷性能图，操作点比较靠近液相下限线，应该调整板间距使其达到最佳。对于

因夹带不能正常操作的情况，一般宜先调整板间距，后调塔径，其中塔径的调整

尤为灵敏。对于因液泛不能正常操作的情况，板间距是灵敏因素，一般应判断液

泛是由降液管阻力过大引起还是由塔板阻力过大引起的，然后分别采取不同的措

施调整降液管底隙或开孔率。若二者的调整不灵敏或已调至上限，则应该加大板

间距。对于因液漏不能正常操作的情况，一般只能减小开孔率。

通过此次设计了解到筛板塔在一定程度的漏液状态下，使其操作板效率明显

下降，但设计良好的塔其操作弹性仍可达到满意的程度。
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计算结果一览表

项目 符号 单位
计算数据

精馏段 提留段

各段平均温度 mt ℃ 69.75 86

平均流量
气相 VS m3/s 0.5672 0.558
液相 LS m3/s 0.00027 0.00013

实际塔板数 N 块 12 2
板间距 HT m 0.35 0.35

塔的有效高度 Z m 3.85 0.35
塔径 D m 1.0 1.0

空塔气速 u m/s 0.925 0.711
塔板液流形式 单流型 单流型

溢

流

装

置

溢流管型式 弓形 弓形

堰长 lw m 0.66 0.66
堰高 hw m 0.0463 0.0477

溢流堰宽度 Wd m 0.0722 0.124
底与受液盘距离 ho m 0.0051 0.00246

板上清液层高度 hL m 0.05 0.05
孔径 do mm 5.0 5.0

孔中心距 t mm 15.0 15.0
开孔率 ％ 10.1 10.1

孔数 n 孔 2726 2726

开孔面积 0A m2 0.531 0.531

筛孔气速 uo m/s 10.7 10.7
稳定系数 1.73 1.97
塔板压降 hP kPa 0.6377 0.4639

液体在降液管中停留时间 τ s 31 5.25
降液管内清液层高度 Hd m 0.132 0.104

雾沫夹带 eV kg 液/kg 气 0.00823 0.00509

负荷上限 液沫夹带控制
液沫夹带控

制

负荷下限
液相负荷下线

控制

液相负荷下

线控制

气相最大负荷 VS·max m3/s 1.06 0.1.16
气相最小负荷 VS·min m3/s 0.36 0.31
操作弹性 2.94 3.74

管长 mm 4500
换热面积 m2 638.75

SONY
空行
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附 录

附图 1 史密斯关联图

附图 2 降液管的类型

（a）圆形将夜管（b）内弓形降液管（c）弓形降液管（d）倾斜式降液管

附图 3塔板溢流类型

（a）U 型流（b）单溢流（c）双溢流（d）阶梯式溢流



北京化工大学北方学院毕业设计（论文）

45

附图 4 受液盘示意图

（a）平受液盘（b）凹形受液盘

附表 1 水的粘度

附表 2 水的密度和比容
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附表 3水的比热容

附表 4 丙酮的液体粘度，mPa·s

名称 温度，℃

丙酮
-80 -60 -40 -20 0 20 40 60 80 100

1.51 0.990 0.700 0.522 0.407 0.328 0.272 0.231 0.199 0.175

附表 5 丙酮液体的表面张力，mN/m

名称 温度，℃

丙酮
-80 -60 -40 -20 0 20 40 60 80 100

38.73 35.80 32.91 30.06 27.25 24.49 21.78 19.13 16.53 14.05

附表 6 丙酮液体的比热容，J/(mol·K)

名称 温度，℃

丙酮
20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

210.9 218.6 226.5 234.5 242.5 147.5 154.0 162.7 175.8 185.9
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