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符号说明：
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英文字母

Aa	塔板的开孔区面积，m2



H ·----人孔处塔板间距 m
T
H ----塔板间距 m
T
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A ----
f

降液管的截面积, m2

l ----堰长 m
W
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A ----塔的截面积 m
T
C----负荷因子	无因次
C	表面张力为 20mN/m 的负荷因子
20
d	阀孔直径
o
D	塔径
e ----液沫夹带量 kg 液/kg 气
v
E	总板效率
T
R	回流比
R	最小回流比
min
M----平均摩尔质量 kg/kmol
 (
m
g----重力加速度 9.81m/s
2
s
希腊字母
F----阀孔气相动能因子 kg
1/2
/(s.m
1/2
)
θ
液体在降液管内停留的时间
s
h ----进口堰与降液管间的水平距离 m
l
υ----粘度 mPa.s
h ----与干板压降相当的液柱高度 m
c
ρ----密度 kg/m
3
h ----塔板上鼓层高度 m
f
o
表面张力
N/m
h ----板上清液层高度 m
L
φ----开孔率 无因次
h ----与板上液层阻力相当的液注高度 m
ho----降液管底隙高度 m
X`----质量分率 无因次
下标
h ----堰上液层高度 m
ow
Max
最大的
h ----溢流堰高度 m
W
Min
最小的
h
与克服表面张力的压降相当的液注高
P
L
液相的
度 m
V
气相的
H-----浮阀塔高度 m
m
精馏段
H ----塔底空间高度 m
B
n
提馏段
H ----降液管内清液层高度 m
d
D
塔顶
H ----塔顶空间高度 m
D
F
进料板
H ----进料板处塔板间距 m
F
W
塔釜
)t ----平均温度 ℃

Ls----液体体积流量 m3/s
N	阀孔数目
P----操作压力 KPa
△P---压力降 KPa
△Pp---气体通过每层筛的压降 KPa N	理论板层数
T
u----空塔气速 m/s
V ----气体体积流量 m3/s
s
W ----边缘无效区宽度 m
c
W ----弓形降液管宽度 m
d
W	----破沫区宽度 m
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一、概述
乙醇~水是工业上最常见的溶剂，也是非常重要的化工原料之一，是无色、无毒、无致 癌性、污染性和腐蚀性小的液体混合物。因其良好的理化性能，而被广泛地应用于化工、日 化、医药等行业。近些年来，由于燃料价格的上涨，乙醇燃料越来越有取代传统燃料的趋势， 且已在郑州、济南等地的公交、出租车行业内被采用。山东业已推出了推广燃料乙醇的法规。长期以来，乙醇多以蒸馏法生产，但是由于乙醇~水体系有共沸现象，普通的精馏对于得到 高纯度的乙醇来说产量不好。但是由于常用的多为其水溶液，因此，研究和改进乙醇`水体 系的精馏设备是非常重要的。
塔设备是最常采用的精馏装置，无论是填料塔还是板式塔都在化工生产过程中得到了广泛的应用，在此我们作板式塔的设计以熟悉单元操作设备的设计流程和应注意的事项是非常必要的。
1.1 设计依据
本设计依据于教科书理论及查阅教参文献为设计实例，对所提出的题目进行分析并做出理论计算。
1.2 技术来源
目前，精馏塔的设计方法以严格计算为主，也有一些简化的模型，但是严格计算法对于连续精馏塔是最常采用的，我们此次所做的计算也采用严格计算法。
1.3 设计任务及要求
原	料：	乙醇—水溶液	年产量 50000 吨
乙醇含量：42%（质量分数）	料液初温：45℃ 设计要求：	塔顶乙醇含量为 90%（质量分数）
塔釜乙醇含量不大于 0.5%（质量分数）
物性附表：
[image: ]表一：乙醇—水汽液平衡数据

	摩尔分数x
	摩尔分数y
	T/℃
	摩尔分数x
	摩尔分数y
	T/℃

	0.00
	0.00
	100
	0.2608
	``
	

	0.0190
	0.1700
	95.5
	0.3273
	
	

	0.0721
	0.3891
	89.0
	0.3965
	
	

	0.0966
	0.4375
	86.7
	0.5079
	
	

	0.1238
	0.4704
	85.3
	0.5198
	
	

	0.1661
	0.5089
	84.1
	0.5732
	
	

	0.2337
	0.5445
	82.7
	0.6763
	
	


表二：塔板间距与塔径的关系
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[image: ]塔径 D/m 板间距HT
1.4 方案选择塔型选择：

0.3～0.5
200～300

0.5～0.8
250～350

0.8～1.6
300～450

1.6～2.4
350～600

2.4～4.0
400～600
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根据生产任务，若按年工作日	300 天，每天开动设备 24 小时计算，产品流量为
6944kg / h ，由于产品粘度较小，流量较大，为减少造价，降低生产过程中压降和塔板液面落差的影响，提高生产效率，选用浮阀塔。
操作压力：
由于乙醇~水体系对温度的依赖性不强，常压下为液态，为降低塔的操作费用，操作压力选为常压
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其中 塔顶压强为：0kPa（表压）
饱和蒸汽压力：0.25MPa（表压） 进料状态：
虽然进料方式有多种，但是饱和液体进料时进料温度不受季节、气温变化和前段工序 波动的影响，塔的操作比较容易控制；此外，饱和液体进料时精馏段和提馏段的塔径相同， 无论是设计计算还是实际加工制造这样的精馏塔都比较容易，为此，本次设计中采取饱和液  体进料
加热方式：
精馏塔的设计中多在塔底加一个再沸器以采用间接蒸汽加热以保证塔内有足够的热量供应；由于乙醇~水体系中，乙醇是轻组分，水由塔底排出，且水的比热较大，故可采用直接水蒸气加热，这时只需在塔底安装一个鼓泡管，于是可省去一个再沸器，并且可以利用压力较低的蒸汽进行加热，无论是设备费用还是操作费用都可以降低。
1.5 厂址
厂址位于宁夏地区 宁夏地区大气压为：
二、工艺计算
由于精馏过程的计算均以摩尔分数为准，需先把设计要求中的质量分数转化为摩尔分
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数
原料液的摩尔组成：
n	m



m	1 m
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[image: ]X		CH 3CH2OH
F	n	 n

	CH 3CH2OH
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CH 3CH2OH	H2O

CH 3CH2OH

CH 3CH 2OH

H2O
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同理可得：X =0.7788	X =0.0016
D	W
原料液的平均摩尔质量：
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M	 X
F

M
F	CH 3CH 2OH

 (1 X
F

)M
H 2O

 0.2207  46  (1 0.2207) 18  24.18kg / kmol
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同理可得：M =39.81kg/Kmol	M =18.04kg/Kmol
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D
45℃下，原料液中： 



H2O

W
 971Kg / m3 , 



OH
CH3CH2

 735Kg / m3
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[image: ]由此可查得塔顶、塔底混合物的沸点，详见表三表三：原料液、馏出液与釜液的流量与温度
	名称
	料液（X ）
F
	馏出液（X ）
D
	釜液（X ）
W

	X/%
	42
	90
	0.4

	X（摩尔分数）
	0.2207
	0.7788
	0.0016

	摩尔质量（Kg/Kmol）
	24.18
	39.81
	18.04

	沸点温度t/℃
	82.97
	78.62
	99.62


2.1 相对挥发度的计算及操作回流比的确定
2.1.1 相对挥发度的计算
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[image: ]由相平衡方程式 y 

可得 

y(x 1)
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1 ( 1)x	x( y 1)
根据乙醇—水体系的相平衡数据可以查得（表一）：
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y	 x
1	D

 0.7788, x
1

 0.7427( 塔顶第一块板 )
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y	 0.5376, X
F	F
x	 0.0016, y

 0.2207
 0.0143( 塔釜)
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W	W
因此可以求得：
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 =1.219，
1	F

 4.105, 
W

=9.053
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 (
1.219
 
 
4.105
 
 
9.053
)全塔的相对平均挥发度：
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1
F
W
)		
m

 3.56
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2.2.2 最小回流比及操作回流比的确定当进料为饱和液体时：
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1
 
y
)1	x		(1 x )

1	0.7788	3.56 (1 0.7788)
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R	
min

1[ xD  	m m	F

D    ] 		[			]  0.7 3.56 1 0.2207		1  0.5376
F
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R
opt
取 R  1.1

 (1.2 ~ 2)R
min

，则 R
opt

 0.24 ~ 1.4
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2.3 塔顶产品产量、釜残液量及加热蒸汽量的计算
2.3.1 以年工作日为 300 天，每天开车 24h 计算，进料量
50000 103
[image: ]F 	 287.2kmol / h
300  24  24.18
由全塔的物料衡算方程可写出：
V  F  D  W , y	 0
0	0
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V y	 F
0	0	X
F

 D	 W
X	X
D	W
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W  L,  L  qF  RD  qF , q  1(泡点)
则可得：
D  80.6kmol / h,W  375.9kmol / h,V
0



 169.3kmol / h
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2.3.2 全凝器冷凝介质的消耗量塔顶全凝器的热负荷：
由汽液平衡数据查得组成X =0.2207 的乙醇—水溶液泡点温度为 82.97℃，在平均温
F
度（82.97+45）/2=64℃下，由附录查得乙醇与水的相关物性如下：
乙醇的汽化潜热：	r =1000kJ/kg
A
水的汽化潜热：	r =2499kJ/kg
B
则可得平均汽化潜热：
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r  r x
A	A
· 
r x
B	B

 1000  0.2207  2499  (1 0.2207)  2168kJ / kg
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精馏段：V=(R+1)D
则塔顶蒸汽全部冷凝为泡点液体时，冷凝液的热负荷为

Q	 Vr  (R  1)Dr  (1.1 1) 80.6  39.81 2168  1.4608 107 kJ / h
C
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取水为冷凝介质，其进出冷凝器的温度分别为20℃和 30℃则平均温度下的比热
C  4.182kJ / kg c ，于是冷凝水用量可求得：
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Q
)W		C

	1.4608107	 349306kg / h
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[image: ]C	C(t
2

 t )	4.182(30  20)
1
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2.3.3 热能利用
以釜残液对预热原料，则将原料加热至泡点所需的热量Q
F



可记为：
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Q	 W C (t
F	F	F	F 2
· 
t	), 其中t
F1	Fm

 82.97  45
[image: ]2

 63.98℃ ，在进出预热器的平均温度以及
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t	 63.98℃ 的情况下可以查得比热C  4.188kJ / kg ℃，所以：
Fm

50000 103
[image: ]Q		 4.188  (82.97  45)  1.104 106 kJ / h
F	300  24
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釜残液放出的热量： Q
W

 W C(t
W	W 1
· 
t	)
W 2
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那么平均温度t
Wm

 99.62  55
[image: ]2

 77.3℃
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查其比热为C
W

 4.19kJ / kg ℃	，因此
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Q	 422.54 18.04  4.19  (99.62  55)  1.425 106 kJ / h
W
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可知， Q
W
· 
Q ，于是理论上可以用釜残液加热原料液至泡点
F
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2.4 理论塔板层数的确定
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由上述计算可知 x
F

 0.2207, x
D

 0.7788, x
W

 0.0016; R  1.1,q  1.
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按平衡数据可得平衡曲线如图所示，在对角线上找到a 点，该点横坐标为x
[image: ]D

 0.7788 。
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[image: ]由精馏段操作曲线截距	D

 0.7788  0.371，找出b 点，连接ab 即为精馏段操作曲线；
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以对角线上 f 点(x
F

R 1	1.11
 0.2207) 为起点，因为 q=1，所以作 x
F


 0.2207 与 ab 的交点为 d，
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由 x	 0.0016 在对角线上确定点 c，连接 c、d 两点可得提馏段操作线，从 a 点起在平衡
W

线与操作线之间作阶梯，求出总理论板数，由图可知
所需总理论板数为 19 块，第 15 块板加料，精馏段需板 14 块板，提馏段需 5 块板。
2.5 全塔效率的估算
用奥康奈尔法(O`conenell) 对全塔效率进行估算：

[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
 (
 
 
1
F
W
) (
1.219
 
4.105
 
9.053
)		
m

 3.56
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全塔的平均温度：
[image: ][image: ] (
D
) (
F
) (
W
)t	 t	 t	 t	 78.43  82.97  99.62  87℃
m	3	3
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在温度t

下查得

 0.326mP S , 	=0.388 mP S
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因为
L

m


 	x 
i	Li

H 2O	a	乙醇	a

，所以可得：
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	 0.2207  0.388  (1 0.2207)  0.326  0.339mP S
LF	a

全塔液体的平均粘度：
	 (	 	 	) / 3  (0.339  0.388  0.326) / 3  0.351
Lm	LF	LD	LW
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全塔效率 E
T

 0.49(

)0.245  0.49  (3.56  0.351)0.245  46.4%
L
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2.6 实际塔板数 N
P
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N
[image: ]N		T
P	E
T

	19
[image: ]0.464

 41块（含塔釜）
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其中，精馏段的塔板数为：14 / 0.464  32 三、精馏段的工艺条件
3.1 操作压力
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塔顶操作压力	P
D

 P	 101.325kPa
表
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每层塔板压降	P  0.7kPa
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塔釜操作压降	P
W

进料板压降	P
F

 P	 0.7  41  101.325  0.7  41  130.025kPa
D

 P	 0.7  32  101.325  0.7  32  123.725kPa
D
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精馏段平均压降 P
m

提馏段平均压降 P
n

 (P
D

 (P
F

 P ) / 2  (101.325 123.725) / 2  112.525kPa
F

 P ) / 2  (123.725 130.025) / 2  126.875kPa
W
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3.2 操作温度
由乙醇-水体系的相平衡数据可以得到：
塔顶温度t	 78.43℃
D

进料板温度t	 82.97℃
F
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塔釜温度t
W

 99.62℃
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精馏段平均温度tm  (78.43  82.97) / 2  80.7℃
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提馏段平均温度t	 (82.97  99.62) / 2  91.29℃
n
3.3 平均摩尔质量及平均密度
3.3.1 平均摩尔质量精馏段
整理精馏段的已知数据列于下表，由表可得：
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液相平均摩尔质量： M
Lm

 24.18  39.81
 (
位置
质量分数
进料板
x
,
F
y
,
F
 
0.42
 
0.748
塔顶（第一块板）
y
,
 
 
x
,
 
0.9
1
x
, 
 
0.881
1
D
摩尔分数
x
F
 
0.2207
 
0.5376
y 
 
x
1
 
0.7788
D
y
F
x 
 
0.7427
1
摩尔质量（kg/kmol）
M
 
24.18
M
 
33.05
VF
Lf
M
 
39.81
M
 
38.79
VD
LD
)[image: ]2
33.05  38.79

 31.99kg / kmol
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
气相平均摩尔质量： M
Vm
同理可得： 提馏段

	 35.92kg / kmol
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液相平均摩尔质量： M
Ln

 18.04  24.18
 (
位置
质量分数
进料板
塔釜
x
,
F
y
,
F
 
0.42
 
0.748
x
,
W
y
,
W
 
0.004
 
0.0357
摩尔分数
x
 
0.2207
F
 
0.5376
x
 
0.0016
y
 
0.0143
W
W
y
F
摩尔质量（kg/kmol）
M
 
24.18
M
 
33.05
VF
Lf
M
 
18.04
M
 
18.4
VW
LW
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气相平均摩尔质量： M
Vn
3.3.2 平均密度精馏段

	 25.73kg / kmol
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（1） 在平均温度下查得： 
水

=971.3kg / m3 , 
乙醇

 734kg / m3
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液相平均密度为： 

  Lm	

 Lm
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其中，平均质量分数 x,
Lm

= 0.42  0.881
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=0.651
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所以， 
Lm

 802kg / m3
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（2） 气相平均密度	由理想气体状态方程计算，即
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P
)		m MVm

112.525  35.92
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Vm	Rt
m

8.314  (80.7  273.15)
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同理可得提馏段
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	 901kg / m3
Ln
P M


126.875 25.73
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[image: ]		n	Vn Vn		RT

	 1.08kg / m3
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3.3.3 液体平均表面张力的计算
（1） 塔顶液相平均表面张力的计算
当乙醇的质量分数为 90%时，查得图乙醇-水混合液的表面张力（25℃）可得
	 22.3 103 N / m ，且乙醇的临界温度为 243℃，水的临界温度为 374.2℃，则混合
25℃
液体的临界温度为：
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T
mCD

  x T
i iC


 0.7788  243  0.2212  374.2  271.8℃
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将混合液体的临界温度代入可得
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· tD

 (	mCD
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278.1  25
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 0.7523N / m
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mCD

25℃
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解得：
tD

 0.1678 N / m
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（2） 进料板液相平均表面张力的计算
当乙醇的质量分数为 42%时，查得图乙醇-水混合液的表面张力（25℃）可得
	 26.5 103 N / m ，且乙醇的临界温度为 243℃，水的临界温度为 374.2℃，则混合
25℃
液体的临界温度为：
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 0.2207  243  0.7793  374.2  345.2℃
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将混合液体的临界温度代入可得
	T	 T	345.2  82.97
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· tF

 (	mCF	F
[image: ][image: ][image: ]T	 T

)1.2  (

345.2  25

)1.2

 0.7869 N / m
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
25℃

mCF

25℃
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)

[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
解得：
tF

 0.2085 N / m
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（3） 塔釜液相平均表面张力的计算
当乙醇的质量分数为 0.5%时，查得图乙醇-水混合液的表面张力（25℃）可得
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	 61.3 103 N / m ，且乙醇的临界温度为 243℃，水的临界温度为 374.2℃，则混合
25℃
液体的临界温度为：

[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
T
mCW

 	x T
i iC

 0.0016  243  0.9984  374.2  373.9℃
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)

将混合液体的临界温度代入可得
	T	 T	393.9  99.62
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 (	mCW	W	)1.2  (
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解得：	 0.4674 N / m
tW

所以，精馏段液相平均表面张力：
Lm

提馏段液相平均表面张力：
Ln
四、塔体工艺尺寸计算
4.1 塔径的计算



 (0.1678  0.2085) / 2  18.82 103 N / m

 (0.2085  0.4674) / 2  33.79 103 N / m
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4.1.1 精馏段、提馏段的气液相负荷精馏段的汽液相负荷：
L  RD  1.1 80.6  88.66kmol / h
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LM
L	Lm
m

88.66 31.99
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Lm
V  (R 1)D  (1.11)80.6  169.26kmol / h
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VM
V	Vm
m

169.26 35.92
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Ln
提馏段的汽液相负荷：
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 375.86 21.11
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Ln
[image: ]V  V  (1 q)F  V  169.26kmol / h, q  1
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VM
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 169.26 25.73
[image: ][image: ]1.08


 4032m3 / h  1.120m3 / s
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
Vn
塔径计算
（1）  (
V
)由于精馏段和提馏段的上升蒸汽量相差不大，为便于制造，取两段的塔径相等，根据以上计算结果可得：
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汽塔的平均蒸汽流量：V

 V
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S	2	2
L	 L	0.00098  0.00245
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[image: ]汽塔的平均液相流量： L		m

n  	 0.0017m3 / s
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汽塔的气相平均密度： 
V
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2
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汽塔的液相平均密度： 
L
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（2） [image: ]由上可知功能参数：(	S )	 (
V
S

1.176

)	 0.038
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)

查史密斯关联图得： C	 0.073, 则可得：
20
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C
max

 0.072 	 1.89m / s
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4
V
S
) (
4
 
1.176
3.14
 
1.323
)  0.7 1.89  1.323m / s
D 	
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根据他镜系列尺寸圆整为D  1200mm
由此可由塔板间距与塔径的关系表选择塔板间距H
T

此时，精馏段的上升蒸汽速度为：


 0.45m
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[image: ]	 4Vm 	4 1.233
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m	 D2	3.14 1.22
提馏段的上升蒸汽速度：
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[image: ] (
n
)	 4V
n	 D2

	4 1.120	 0.991m / s
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4.2 塔高的计算
精馏塔的塔体总高度（不包括裙座和封头）由下式决定：
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H  H
D
式中：
· 
(N
P

 2  S )H
T
· 
SH `
T
· 
H	 H
F	B
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
H	 0.8(塔顶空间，m)
D
H	 2(塔底空间，m)
B
H	 0.45(塔板间距, m)
T
H `  0.6(开有人孔的塔板间距，m)
T
H	 0.6(进料板高度，m)
F
N	 41(实际塔板数，m)
P
S  3(人孔数目/ 不告扩塔顶空间和塔底空间的人孔，m)
所以， H  0.8  (41  2  3) 0.45  3 0.6  0.6  2  21.4m
4.2 塔板工艺尺寸的计算
4.2.1 溢流装置计算
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因本设计塔径D=1200mm，则可选用单溢流型分块式塔板，各项计算如下：
（1）堰长l
W

取l	 0.66D  0.66 1.2  0.792m
W

（2）溢流堰高度h
W
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有h	 h
W	L
· 
h	，选用平直堰。堰上层流高度h
OW	OW

由下式计算可得：
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[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
[image: ][image: ]h		E(
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取板上液层高度

W

h	 0.06m,则
L
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h	 h	 h	 0.06  0.011  0.049m
W	L	OW
l
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（3）弓形降液管宽度 Wd 和截面积Af，由

W  0.66 查弓形降液管的宽度与面积关
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A

 0.0722,

d  0.124 ，其中
[image: ] (
W
)D
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)

[image: ]A		D2 
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1.22  1.13m2	则可得：
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A	 0.0722A	 0.07221.13  0.0816m2
f	T
W	 0.124D  0.1241.2  0.1488m
d
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验算：

液体在精馏段降液管内的停留时间：


 Af HT
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[image: ]m	L
m

液体在提馏段降液管内的停留时间：	 Af HT
n	L
n
由此可知降液管设计合理。
（4）降液管底隙高度h
o

0.00098
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[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
W	o


 (
L
)h		S	
[image: ]


0.0017


[image: ] 0.027m
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
o	l  `	0.792 0.08
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由此可知降液管底隙高度设计合理。
4.2.2 塔板布置及浮阀数目与排列
[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)

[image: ] (
下载可编辑
)

 (
.
专业
.
整理
.
)
本实验采用 F
1

重阀，重量为 33g，孔径为 39mm。
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（1） 浮阀数目
 (
V
)取阀动能因数 F  11 ， 则由式 		F
o



可得气体通过阀孔时的速度
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因此浮阀数目 N 

4V
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	4 1.176	 100个
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取边缘区宽度W
C

 0.06m ，破沫区宽度W
S

 0.07m 。
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（2） 排列
由上述可得：
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则： A
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浮阀排列方式采用等腰三角形，取同一横排的孔心距 t  75mm  0.075m ，则可按下式估算排间距，即：
A	0.74
t` 	a   	 0.0987m  98.7mm
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Nt	100  0.075
考虑到塔径的直径较大且各分块的支承与衔接也要占去一部分鼓泡区面积，因此排间距不宜采用 99mm，而应该小于此值，故选取t`  70mm  0.07m
按t  75mm, t`   70mm 以等腰三角形叉排法方式作图（见附图），阀数 116 个，其中，通
道板上可排阀孔 44 个，弓形板可排阀孔 14 个。校核：
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气体通过阀孔时的实际速度：
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[image: ]开孔率： 阀孔面积100% 

 d 2 N
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开孔率在 10%~14%之间，满足要求。五、流体力学验算
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5.1 气体通过浮阀塔版的压降h
p

5.1.1 干板阻力

 h  h  h
c	1	
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浮阀由部分全开转为全部全开时的临界速度为：
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因	 
o	oc

，则有：
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5.1.2 板上充气液层阻力
取板上液层充气程度因数  0.5 ，那么：
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5.1.3 克服表面张力所造成的阻力
因本设计采用浮阀塔，其张力引起的阻力很小，可忽略不计，因此，气体流经一层浮阀塔版的压降所相当的液柱高度为：
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5.2 淹塔
为例防止淹塔现象的发生，要求控制降液管中清液层高度 H
d

用下式计算，即：
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（1） 与气体通过塔板的压降相当的液柱高度h
P

 0.064m
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（2） 液体通过降液管的压头损失h
d

L

，因不设置进口堰，所以可按下式计算：
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（3） 板上液层高度h
1

取 h	 0.06m ，则有：
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取校正系数  0.5, H
T

 0.45, h
W

 0.049, 则可得：
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可见 H
d

  (H
T
· 
h	), 符合防止淹塔的要求。
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板上液体流经长度	Z
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板上液流面积	A  A
b	T
· 
2A
f

 1.13 2 0.0816  0.9668m2 ，水和乙醇可按
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正常系统按物性系数表查得K=1.0，又由泛点负荷图查得负荷系数C
F

 0.118, 则可得：
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因 F  41.1%  80% ，所以雾沫夹带在允许范围内。
1

六、塔板负荷性能图
6.1 雾沫夹带线
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取泛点率为 80%代入泛点率计算式F 
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雾沫夹带线为直线，则在操作范围内任取两个L
S

值，按上式算出相应的V
S

值列于表中：
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6.2 液泛线
液泛线方程最终简化为： aV
S




 b  cL2
S


 dL2/3
S
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所以，此方程为：V 2
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 5.89 12123.2 L2
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在操作范围内任取若干个L
S

值，依上式算出相应的V
S

值列于表中。
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	液泛线数据
	

	0.0006
	0.0009
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6.3  (
L 
(
m
3 
/ 
s
)
S
V 
(
m
3 
/ 
s
)
S
)液相负荷上限线
取  5s 作为液体在降液管中停留时间的下限，则：
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6.4 漏液线对于 F
1

型重阀，依 F  
 (
V
)o	o

 5 计算，则有：
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6.5  (
1.23
)液相负荷下限线
取 堰 上 液 层 高 度 h
OW



 0.006m	作 为 液 相 负 荷 下 限 条 件 ， 依 照 ：
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 0.006 计算可得：
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6.6 操作线性能负荷图
由以上各线的方程式，可画出塔的操作性能负荷图，见附图。
根据生产任务规定的汽液负荷，可知操作点P（0.0017,1.176）在正常的操作范围内，连接  OP 作出操作线，由图可知，该塔的雾沫夹带及液相负荷下限，即由漏液所控制，由图可得：
VS max  2.18m3 / s,VS min  0.49m3 / s
所以，塔的操作弹性为： 2.18/ 0.49  4.45
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有关该浮阀塔的工艺设计计算结果汇总于表X 表 X	浮阀塔工艺设计计算结果
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分块式塔板
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