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年产 30 万吨聚酯酯化工段精馏塔设计

一、成果简介

根据设计任务和相关的基本参数，查阅参考文献和收集相关资料，本设计确

定采用连续精馏塔流程来分离乙二醇-水二元混合物，对其生产过程进行了物料

衡算和塔设备计算的计算。具体设计成果如下所示：

(一) 30万吨/年聚酯酯化工段精馏塔计算结果汇总

表 1 20 万吨/年乙二醇-水连续精馏塔设计汇总表

项目 数值

塔径/m 1

全塔高度/m 18.97

有效高度/m
精馏段 3.6

提馏段 5.6

溢流装置

精馏段 提馏段

溢流堰长/m 0.6 0.6

出口堰高/m 0.027 0.031

降液管宽度/m 0.115 0.115

降液管截面积/m2 0.0432 0.0432

底隙高度/m 0.051 0.117

二、设计思路

（一）调查和查阅资料：查阅乙二醇-水精馏塔相关温度的物性数据和相关

公式及其参考文献，通过本次设计进一步的了解精馏塔。

（二）确定工艺设备基本参数：在确定所选的设备的前提下，确定乙二醇-

水混合物的物理化学性质及其基本参数，掌握精馏塔的设计计算。

（三）整理设计过程成果，写出毕业设计成果报告。

三、设计过程
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(一) 操作参数

1、操作条件

（1）原料含乙二醇 58.38%(质量分数，下同)；

（2）塔顶产品中水含量为：不低于 99.5%；

（3）塔底残液中含乙二醇为：不低于 97.5%；

（4）该塔的生产能力为：质量流量=20万吨/年，工作日按 300天计，PET

聚合度为 101，PET/EG=1:1.2（摩尔比）；

（乙二醇的处理量计算：

缩聚反应： EG1-nPETnBHET ）（

262 192

WBHET 41.67kg/h

WBHET=(41.67×262×101)/(192×101)=56.86kg/h

酯化反应： OH2BHETPTAEG2 2

62 166 262

WEG(进) WPTA 56.86

WPTA=166×56.86/262=36.03kg/h

WEG(进)=1.2×(36.03/166)×62=16.15kg/h

乙二醇的年处理量：16.15×24×300/0.5838≈20万吨）

（5）操作条件：

①采用间接蒸汽进行加热；②塔顶的压力：1.03bar（绝对压强）；③进料的

状态：泡点进料；④回流比：5；⑤单塔板的压差：75mm液柱。

2、操作压力

精馏操作根据操作压力可分为常压、加压和减压操作。由于压力对净流操作

影响很大；当压力增大时，混合液的相对挥发度将减小，对分离不利；当压力减

小时，相对挥发度将增大，利于分离；但若压力太低，对设备要求会更严格，导

致设备费用增加。乙二醇-水在常压下挥发度相差较大，较易分离，故本设计采
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用常压精馏。

3、气液平衡数据

气液平衡时，x、y、t数据如下表所示。

表 2 乙二醇-水的气液平衡表

温度 t/°C 气相中乙二醇的摩尔分数 y 液相中乙二醇的摩尔分数 x

102.59 0.0842 0.0019

107.24 0.2297 0.0069

108.65 0.2562 0.0081

109.46 0.2813 0.0091

111.32 0.3256 0.0117

114.95 0.3899 0.0182

118.21 0.4610 0.0255

125.29 0.5772 0.0407

137.90 0.7196 0.0921

169.64 0.9193 0.3791

根据气液平衡表，绘出 x-y图和 t-x-y图。
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(二) 计算过程
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1、物料衡算

乙二醇的质量分数：58.38%，M 乙二醇=62kg/kmol，M 水=18kg/kmol

塔顶产品中水含量为：不小于 99.75%；

塔底残液中含乙二醇为：不小于 97.5％。

该塔的生产能力为：3385.31kg/h

进料组成： 2894.0
18/4162.062/5838.0

62/5838.0xF 




塔顶组成： 001457.0
18/995.062/005.0

62/005.0xD 




塔釜组成： 9188.0
18/025.062/975.0

62/975.0xW 




原料液的平均摩尔质量：

MF=0.2894×62+(1-0.2894)×18=30.7336kg/kmol

原料液： kmol/h15.110
7336.30
31.3385F  （1）

总物料：F=D+W （2）

易挥发组分： WDF xWxDxF  （3）

联立（1）（2）（3）式，代入数据求得：




h34.65kmol/=W
75.5kmol/h=D

表 3 物料衡算数据表

F 110.15kmol/h xF 0.2894

D 75.5kmol/h xD 0.001457

W 34.65kmol/h xW 0.9188

2、确定乙二醇精馏塔的理论及实际塔板数目

（1）计算乙二醇精馏塔的理论塔板数目

根据相平衡的方程式  x11
xy






，转化可得相对挥发度是
 
 1-yx

1-xy


根据表 2乙二醇-水体系的气液平衡数据可以查得：

Y1=XD=0.001457，X1=0.0834，αD=6.25；

YF=0.0093，XF=0.2894，αF=4.35；
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YW=0.3786，XW=0.9188，αW=1.85。

平均相对挥发度： 69.385.135.425.633
WFD  

泡点进料：
  927.1

x1
x1

x
x

1
1R DD

min 














FF




5121.0
6
R5

1R
R-RX minmin 







248.0X/002743.0X591422.0545827.0Y 

2N
N-NY min




860.71
x
x1

x1
xln

ln
1N

W

W

D

D
min 















 













N=10.21

∴乙二醇精馏塔的理论塔板数目是 N=11块。

确定乙二醇精馏塔的进料板的位置：

68.21
x
x1

x1
xln

ln
1N

W

W

D

D

1
1min 















 











，

84.3NY
2N

NN
1

1

1min1 


 ，

∴乙二醇精馏塔的进料板是第 4层理论板数

（2）计算乙二醇精馏塔的实际塔板数目

根据表 2乙二醇-水体系的气液平衡数据可以查得：

塔顶组成：xD=0.001457，tD=100.27℃

塔釜：xW=0.9188，tW=169.44℃

塔定和塔釜的算术平均温度： ℃855.134
2

44.16927.100
2
ttt WD 







查表得，在 134.855℃下，μ乙二醇=1.604mpa·s，μ水=9.44mpa·s

根据公式  iiLm lgxlg  得，    smpa65.510 .449lg2894.01.6041lg2894.0
Lm  

由奥康奈尔关联式：   435.065.5522.349.0E 245.0
T  

塔的实际板数： 99.22
435.0
111

E
1NN

T

T 





 →N=23
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3、工艺参数

（1）操作压力及操作温度

查阅文献得，有关乙二醇与水的安托因方程如下所示：

 

  



















































03.227t
46.165707406.7

0
B

8.193t
0.19578808.7

0
A

s

s

10p

10p

03.227t
46.165707406.7

Ct
B-Akpa/plg

8.193t
0.19578808.7

Ct
B-Akpa/plg

水：

乙二醇：

把 0
B

0
A pp ， 代进该式子 Pxpxp B

0
BA

0
A 

进行试差计算，求塔顶、进料板及塔釜的操作压力和操作温度：

①塔顶操作温度：P1=1.03atm=104.339kPa，xA=x1=0.0834试差得：t1=100.79℃

②乙二醇精馏塔的进料板位置：NF=4

计算精馏段实际塔板数目： 7897.6435.0
3N 精

计算每层塔板压差： kPa7355.0kPa075.0
10.33
101.3OmmH75P 2 

进料板的操作压力： kPa4875.1097355.07339.104PF 

进料板的操作温度： 2894.0kPa4875.109P AF  Fxx， 试差得：tF=121.68℃

③计算提馏段实际塔板数目：   15793.14435.0
17N 提

塔釜的操作压力： kPa52.120157355.04875.109PW 

塔釜的操作温度： 9188.0kPa049.119P WAW  xx， 试差得：tW=143.32℃

④计算乙二醇精馏塔的精馏段和提馏段的平均压力和温度：

精馏段平均操作压力和操作温度：

kPa913.106
2

4875.109339.104P

24.111
2

68.12179.100t

m

m









 ℃

提馏段平均操作压力和操作温度：

kPa268.114
2

049.1194875.109P

5.132
2

32.14368.121t

m

m









 ℃
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（2）计算乙二醇精馏塔的平均摩尔质量

塔顶的平均摩尔质量：

 
  kg/kmol064.1818001457.0162001457.0M

kg/kmol1341.211807123.016207123.0M

LDm

VDm





进料板的平均摩尔质量：

 
  kmolkg

kmolkg
/7366.30182894.01622894.0M
/7896.53188134.01628134.0M

LFm

VFm





塔釜的平均摩尔质量：

 
  kg/kmol4272.58189188.01629188.0M

kg/kmol0798.18180019.01620019.0M

LWm

VWm





乙二醇精馏塔精馏段平均摩尔质量：

kg/kmol3988.24
2

7336.30064.18
2
MMM

kg/kmol4619.37
2

7896.531341.21
2
MMM

LFmLDm
Lm

VFmVDm
Vm

















乙二醇精馏塔提馏段平均摩尔质量：

kg/kmol5804.44
2

7336.304272.58
2
MMM

kg/kmol9347.35
2

7896.530798.18
2
MMM

LFmLWm
Lm

VFmVWm
Vm

















表 2 平均摩尔质量

塔顶
MVDm 21.1341kg/kmol

精馏段
MVm 37.4619kg/kmol

MLDm 18.064kg/kmol MLm 24.3988kg/kmol

进料板
MVFm 53.7896kg/kmol

提馏段
MVm 35.9347kg/kmol

MLFm 30.7336kg/kmol MLm 44.5804kg/kmol

塔釜
MVWm 18.0798kg/kmol

MLWm 58.4272kg/kmol

（3）计算乙二醇精馏塔的平均密度

①计算乙二醇精馏塔的气相平均密度
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乙二醇精馏塔精馏段的气相平均密度：

 
3Vmm

Vm m/kg25.1
24.11115.273314.8

4169.37913.106
RT
MP










乙二醇精馏塔提馏段的气相平均密度：

 
3

Vm m/kg22.1
5.13215.273314.8

9347.35628.114







②计算乙二醇精馏塔的液相密度

乙二醇精馏塔精馏段的液相平均密度：


i

i

L

w1


, 33 m/4.958,m/76.1055 kgkg BA  

塔顶的液相平均密度：

    005.0
18001457.0162001457.0

62001457.0
M1M

M









BAAA

AA
A xx

xw

得 3/84.958

4.958
995.0

76.1055
005.0

11 mkgww
B

B

A

A
LDm 











33 m/71.941,m/97.1040 kgkg BA  
进料板的液相平均密度：

  5838.0
182894.01622894.0

622894.0





Aw

得 3/22.997

71.941
4162.0

97.1040
5838.0

1 mkgLFm 




33 /079.923,/67.1025 mkgmkg BA  
塔釜的液相平均密度：

  9750.0
189188.01629188.0

629188.0





Aw

得 3/83.1022

079.923
025.0

67.1025
9750.0

1 mkgLWm 




乙二醇精馏塔精馏段的液相平均密度：

3
m kg/m03.978

2
22.99784.958




L
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乙二醇精馏塔提馏段的液相平均密度：

3
m kg/m03.1010

2
83.102222.997




LW

表 3 液相平均密度

塔顶

ρA 1055.76kg/m3

塔釜

ρA 1025.67kg/m3

ρB 958.4kg/m3 ρB 923.079kg/m3

wA 0.005 wA 0.9750

ρLDm 958.84kg/m3 ρLDm 1022.83kg/m3

进料板

ρA 1040.97kg/m3

精馏段 ρLm 978.03kg/m3

ρB 941.71kg/m3

wA 0.5838
提馏段 ρLm 1010.03kg/m3

ρLDm 997.22kg/m3

（4）计算乙二醇精馏塔的液体平均表面张力

液体平均表面张力的计算公式：  iiLm x 

塔顶：t1=100.79℃，查表得： m/mN65.58m/mN24.41 BA   ，

    mmNBALD /62.5865.58001457.0124.41001457.0x1x 11m  

进料板：tF=121.68℃， m/mN464.54m/mN38.39 BA   ，

    mmNBFAFLF /10.50464.542894.0138.392894.0x1xm  

塔釜：tF=143.32℃， m/mN00.50m/mN45.37 BA   ，

    mmNBAL /47.3800.509188.0145.379188.0x1x WWWm  

乙二醇精馏塔精馏段的液体表面平均张力：

mmN /36.54
2

10.5062.58
2

LFmLDm
Lm 









乙二醇精馏塔提馏段的液体表面平均张力：

mmN /285.44
2

10.5047.38
2

LFmLWm
Lm 









表 4 乙二醇精馏塔的液体平均表面张力

塔顶
t1 100.79℃

塔釜
tW 143.32℃

σA 41.24mN/m σA 37.45mN/m
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σB 58.65mN/m σB 50.00mN/m

σLDm 58.62mN/m σLWm 98.47mN/m

进料板

tF 121.68℃
精馏段 σLm 54.36mN/m

σA 39.98mN/m

σB 54.464mN/m
提馏段 σLm 44.285mN/m

σLFm 50.10mN/m

（5）液体平均粘度

液体平均粘度的计算按下式计算： iiLm lgxlg  
塔顶：t1=100.79℃，查表得： smPa28.0smPa95.1 BA   ，

   smPa280.01010 28.0lg001457.01.951lg001457.0lgx
m

ii  LD

进料板：tF=121.68℃， smPa23.0smPa36.1 BA   ，

   smPa385.01010 23.0lg2894.01.361lg2894.0lgx
m

ii  LD

塔釜：tF=143.32℃， smPa19.0smPa00.1 BA   ，

   smPa8738.01010 19.0lg9188.011lg9188.0lgx
m

ii  LD

乙二醇精馏塔精馏段的液体平均粘度：

smPa333.0
2

385.028.0
2

LFmLDm
Lm 









乙二醇精馏塔提馏段的液体平均粘度：

smPa629.0
2

385.08738.0
2

LFmLWm
Lm 









表 5 乙二醇精馏塔的液体平均粘度

塔顶

t1 100.79℃

塔釜

tW 143.32℃

μA 1.95mPa·s μA 1.00mPa·s

μB 0.28mPa·s μB 0.19mPa·s

μLDm 0.280mPa·s μLWm 0.8738mPa·s

进料板

tF 121.68℃
精馏段 μLm 0.333mPa·s

μA 1.36mPa·s

μB 0.23mPa·s 提馏段 μLm 0.629mPa·s
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μLFm 0.385mPa·s

（6）计算乙二醇精馏塔的气液相体积流量

①乙二醇精馏塔的精馏段

计算其气相体积流量：

 

smVM
hkmolDR

vm

vm
s /755.0

25.13600
4619.3763.90

3600
V

/63.901.1561V

3









计算其液相体积流量： smLM
hkmolRD

Lm

Lm
s /10148.2

03.9783600
3988.245.75

3600
L

/5.751.155L

33









②乙二醇精馏塔的提馏段

计算其液相体积流量：
smML

hkmolqFL

Lm

Lm
s /10909.4

03.10103600
5804.4465.185

3600
L

/65.18515.11015.75L

33
''

'

'











计算其气相体积流量：
s/m9444.0

22.13600
9347.35151

3600

/15165.3465.185

3
'

''
'

''









Vm

Vm
s

MVV

hkmolWLV



4、塔径

图 2 史密斯关联图
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取板间距 HT=350mm 及板上液层高度 hL=50mm，则 HT－ hL=0.35－

0.05=0.30m。

（1）精馏段：

①按史密斯关联图法求允许的空塔气速 umax（即泛点气速 uF）

020.0
25.1
03.978

755.0
10148.2

V
L 2

1
32

1

V

L

s

s 
















 




查史密斯通用关联图，得 C20=0.057

负荷因子 0696.0
20
36.54057.0

20
CC

2.02.0

20 















最大空塔气速： smC
V

VL /946.1
25.1

25.103.9780696.0umax 









②取安全系数为 0.7

空塔气速： m/s3622.1946.17.0u7.0u max 

③塔径： m84.0
3622.114.3
755.04

.u
V4D s 







（2）提馏段

①按史密斯关联图法求允许的空塔气速 umax（即泛点气速 uF）

150.0
22.1
03.1010

9444.0
10909.4

V
L 2

1
32

1

'

'

'

'

V

L

s

s 


















 




查史密斯通用关联图，得 C20=0.049

负荷因子 0574.0
20
285.44049.0

20
CC

2.02.0

20 















最大空塔气速： smC
V

VL /651.1
22.1

22.103.10100574.0umax 









②取 0.7为安全系数

空塔气速： m/s156.1651.17.0u7.0u max 
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③塔径： m853.0
651.114.3

944.04
.u

V4D s 







（3）塔径元整后，D=1m

乙二醇精馏塔的塔截面积： 222
T m785.01

4
D

4
A 



乙二醇精馏塔精馏段的实际空塔气速： m/s962.0
114.3
755.04

D
V4u 22
s 







乙二醇精馏塔提馏段的实际空塔气速： m/s203.1
114.3

9444.04
D
V4

u 22

'
s 







5、塔高

塔的高度可以由下式计算：

    21P 2HZ HHHHSHHSN WFTTP 

已知实际塔板数为 NP=23 块，板间距 HT=0.4m由于料液较清洁，无需经常

清洗，可取每隔 4块板设一个人孔，则人孔的数目 S为：S=23/4+1=6

塔底空间是指塔内最下层塔板到塔底间距。塔底储液空间是依储存液量停留

10～15min而定的，塔底液面至最下层塔板之间保持 1～2m的距离。以保证塔底

料液不致流空。塔的底部空间高度 HW（指塔底最末一层塔盘到塔底下封头切线

的距离）：

取釜液停留时间为 10min，塔底液面至最下一层塔板之间的距离为 1.5m。

m
A

V

T

s 56.45.160tLH
'

W 




取人孔两板之间的间距 HP=0.8m，则塔顶空间 HD=1.2m，塔底空间

Hw=0.29m，进料板空间高度 HF=0.5m，封头高度 H1=0.29 m，裙座高度 H2=5 m，

那么，全塔高度：

    mZ 97.18529.056.45.04.044.042238.0 

全塔的有效高度：

mHNZ TP 2.94.023 

其中：
 

 









m6.54.014Z

m6.34.09Z

提馏段

精馏段
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6、确定乙二醇精馏塔的塔板结构尺寸

（1）溢流装置的确定

因塔的直径 D=1m，本设计选用单溢流弓形降液管

①堰长 lw

单溢流：   m6.016.0lD8.0~6.0l ww  ，取

②计算乙二醇精馏塔的溢流堰高度 hw

因为 owwl hhh  ，选用平直堰，可用 Francis公式计算堰上液层高度 how，

即
3

2

w

h
ow l

LE
1000
84.2h 










精馏段： /hm73.7360010148.2L 33
h   ， 72.27

6.0
73.7

l
L

5.25.2
w

h  ， 6.0lw 
D

查上图得：E=1.05，则     m027.06.0
73.705.11000

84.2h 3
2

5.2ow 

取板上清液层高度 hl=0.05m，故 m023.0027.005.0hw 

提馏段： /hm67.17360010909.4L 33'
h

  ， 37.63
6.0
67.17

l
L

5.25.2
w

'
h 

查得 E=1.040，则     m0469.06.0
67.17040.11000

84.2h 3
2

5.2ow  ，板上清

液层高度 hl=0.05m，故 m0031.00469.005.0h '
w



（2）确定降液管的尺寸



17

①计算降液管高度和截面积

因为 6.0D
lw  ，查上面的图可知： w115.0

D
W055.0

A
A d

T

f  ， ，所以

2
f m0432.0785.0055.0A  ， mWd 115.01115.0 

液体在降液管中停留时间的公式： s5~3
L

HA3600

h

Tf 

精馏段的停留时间： s3s042.7
73.7

35.00432.03600





提馏段的停留时间： s3s08.3
67.17

35.00432.03600





故降液管设计符合要求。

②计算降液管底隙高度

降液管底隙高度计算公式：
0w

h
0 ul3600

Lh  ，取 ，则m/s07.0u0 

精馏段： mm20hm051.0
07.06.03600

73.7h 00 


 ，即

提馏段： mm20hm117.0
07.06.03600

67.17h 0
'
0




 ，即

故降液管底隙高度设计合理。

①进行塔板分块

塔板确定选用分块式设计，精馏塔直径为 1.0m，查下表可知，塔板可以分



18

为 3块。

表 6 塔板分块数

塔径/mm 800~1200 1400~1600 1800~2000 2200~2400

塔板分块数 3 4 5 6

②边缘区宽度的确定

溢流堰前的安定区宽度：Ws=0.07m，边缘区宽度：Wc=0.035m

③计算开孔区面积

开孔区面积的计算公式： 







 

r
xsin

180
rx-rx2A 1
2

22 


    m315.007.0115.0
2
1WW

2
Dx sd 

m465.0035.0
2
1W

2
Dr c 

故 21
2

22 m537.0
0.465
0.315sin

180
465.00.315-465.0315.02A 







 
 



（4）精馏塔浮阀的计算及浮阀的排列

确定采用 F1型重阀，其质量为 33g，其孔的直径为 39mm

①计算乙二醇精馏塔的浮阀数目

计算浮阀数目的公式：
0

2
0

s

ud
V4N


 ，

气体通过阀孔的速度：
V

0
Fu


 ，取动能因数 F=11，则

精馏段： 个， 6607.66
57.9039.0

755.04Nm/s57.9
32.1

11u 20 






提馏段： 个， 7041.69
39.11039.0

9444.04Nm/s39.11
933.0
11u 2

'
0








②排列

之所以采用等边三角形叉排，是因为采用了分块式塔板。设相近的阀孔中心

与阀孔中心距离是 t=75mm，则可根据下面的式子来估算排间距 't ，即
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mmm
N
A 102102.0

075.070
537.0t

t

' 


 

③校核

1）精馏段：

计算气体通过阀孔的实际速度： m/s033.9
70039.0

755.04
Nd

V4u 22
0

s
0 







计算实际动能因素： m/s39.1032.1033.9uF V00  

2）提馏段：

计算气体通过阀孔的实际速度： m/s30.11
70039.0

9444.04
Nd

V4
u 22

0

'
' s

0








计算实际动能因素： m/s98.109444.030.11uF '''
00

 v

3）开孔率

%65.10
785.04

039.014.370%100
4A
dN 2

T

2
0 





 ，开孔率在 10%~14%的范围

内，而且实际动能因素也在 F0在 8~11范围内，符合设计要求

7、流体力学验算

（1）气体通过筛板压降 hf和Δpf的验算

精馏段：

①气体通过干板的压降 hf

m0083.0
03.978
25.1

8.0
033.9051.0

c
u051.0h

2

L

V

2

0

0
c 




















式中，孔流系数 c0由 67.1
3
5d0 


，查图得出：c0=0.8。

②计算气体通过板上液层的压查 he

对于单流型塔板来说，计算气体通过有效流通截面积的气速 au ：

m/s083.1
04396.02785.0

755.0
A2A

Vu
fT

s
a 







动能因子： 084.1001.1083.1uF Vaa  
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查图得， 6.0

所以   m03.005.06.0hhhh Lowwe  

气体通过筛板塔的压降（单板压降）hf和Δpf

m0383.003.00083.0hhh ecf 

kPa7.0Pa47.3670383.081.903.978ghp fLf   (符合要求)

提馏段：

①气体通过干板的压降 'h f

m0123.0
03.1010

22.1
8.0
30.11051.0

c
u

051.0h
2

'

'2

'

'
'

L

V

0

0

c























式中，孔流系数 '
0c 由 67.1

3
5d0 


，查图得出： 8.0c '0  。

②计算气体通过板上液层的压差 'he

对于单流型塔板来说，计算气体通过有效流通截面积的气速 '
a

u ：

m/s670.1
1099.02785.0

944.0
A2A

V
u ''

'
'

fT

s

a








动能因子： 845.122.1670.1uF '''
Vaa

 

查图得， 6.0' 

所以   m03.005.06.0hhhh ''''''
Lowwe

 

气体通过筛板塔的压降（单板压降） 'h f 和
'
f

p

m0153.003.00123.0hhh '''
ecf



kPa7.0Pa60.1510153.081.903.1010ghp '''
fLf

  (符合要求)

（2）液泛的验算

①精馏段：

为了防止降液管发生液泛，应使降液管中的清液层高度。

 wTdH hH  

dLfd hhhH 

m0068.0
017.06.0

002148.0153.0
hl
L153.0h

22

0w

s
d 






















21

m1415.00068.005.00847.0Hd 

乙二醇和水属于一般物系，取 5.0 ，则有

    m212.0023.04.05.0hH wT 

 wTd hHH   成立，故不会产生液泛。

②提馏段：

为了避免降液管发生液泛的现象，应让降液管中保持一定的清液层高度。

 ''''H wTd hH  

''''
dLfd

hhhH 

m0116.0
0223.08.0

004909.0153.0
hl
L

153.0h
22

''

'
'

0w

s

d























m1341.00116.005.00725.0H '
d



乙二醇和水属于一般物系，取 5.0'  ，则有

    m202.00031.04.05.0hH '''
wT



 ''''
wTd

hHH  成立，故不会产生液泛。

8、接管尺寸

（1）计算进料管的尺寸

进料体积流量

    3
BffAf kg/m43.9707.9412894.012894.097.1040x1x  

/sm000969.0/hm4885.3
43.970
7336.3015.110FMV 33

f

f
sf 






取适宜的输送速度， m/s0.2u f  故

mm25m0248.0
0.214.3

000969.04
u
V4d s

in 







经圆整选取热轧无缝钢管(GB8163-87)，规格： mm525

实际管内流速： m/s98.1
025.014.3

000969.04
d
V4u 22
s

f 







（2）计算出料管的尺寸
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釜残液的体积流量 ：

tw=143.32℃时， 3
B

3
A kg/m079.923kg/m67.1025   ，

    3
BwwAw kg/m83.1022079.9239188.019188.067.1025x1x  

/sm00055.0/hm979.1
83.1022
4272.5865.34FMV 33

w

w
sw 






取适宜的输送速度， m/s5.1uw  故

mm25m022.0
5.114.3

00055.04
u
V4d sw

out 







经圆整选取热轧无缝钢管(GB8163-87)，规格： mm525

实际管内流速： m/s12.1
025.014.3

00055.04
d
V4u 22
s

w 






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四、成果特点

1、本设计流程达到通过常压精馏塔的分离作用，达到了塔顶水含量不低于

99.75％，塔底不高于 2.5％的目标。

2、从塔底流出的乙二醇产品的热量通过换热器对进料液进行预加热，也达

到了节约能源的作用，即整个流程基本达到了预期的目的。

3、筛板塔优点：结构简单、造价低；气流压降小、板上液面落差小；板效

率高。缺点：操作弹性小、筛孔小易堵塞。

五、收获与体会

(一) 收获与体会

我面对这次专业性较强的设计，在刚开始的时候，我还一脸懵逼，后来经过

与我的同学进行交流，再开始进行精馏塔的计算，再到结果论证，我切实地体会

到了实践与理论相结合的难点。我们也从这次的工业设计中认识到，我们所学的

知识结构还不完普，对设计对象的理解还停留在课本上，学无止境，我们必须通

过不断地学习，完善自己的知识结构，也要学会实际与理论的结合，将实际当中

事物的方方面面包括经济成本方面和生产安全性，考虑进实际的工业设计中。

通过本次的设计，让我认识到进行一个化工结构单元的设计并非像课程上学

的那么简单，而是十分复杂的，它包含了对处理物料的物性分析、精馏塔塔板数

的确定、进料板位置的确定、最佳回流比的确定和精馏塔的设计等方方面面的知

识，是对我们课本所学内容的综合考察。同时，在进行设计的过程中，我也遇到

了一些问题，通过与同学交流，询问老师，查阅相关文献得到了一一地解决，増

强了我解决困难和查阅文献的能力，总之，通过这次的设计感觉收获很大，在以

后的学习中会更加努力地学习化工专业知识，学到更多的内容。

(二) 致谢

本设计的完成首先要感谢指导老师对我的悉心指导和同学的帮助！在设计过

程中，每当遇到问题时，都是老师不辞辛苦的讲解，才能顺利完成设计；从设计

选题到找寻资料、收集资料直至设计的修改，都离不开老师和同学的帮助。
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在设计期间，老师投入了大量的时间与精力，尽心尽力地指导我以及对设计

提出相关修改建议。“春蚕到死丝方尽，蜡炬成灰泪始干”，老师为我们的付出

艰辛，我看在心里，学在行动上，秉承吃苦耐劳，奋发向上，激流勇进的原则，

在设计中，我学会自主思考，理论与实践得到了锻炼。老师严谨的治学精神深深

影响我，以及对我谆谆教诲铭记于心，在此我由衷地感谢老师对我的设计及学习

上的帮助与指导！
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