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精 馏 塔 设 计 中 如 何

正 确确定气液负荷 问题

一与《微生物工程》一书作者商榷

吴 佩 珠

(发 酵 系 )

精馏塔计算常用的经典方法是 M
。 。 a

b e一 T h i el e法
。

M
.

T
.

法的基础是忽略相邻 两 板 间

的温度差
、

和在塔板上物料的混合热以及塔的热损失
。

对于大多数化学性类似的液体 (我们

所处理的物料大多属此类 )
,

其混合液的分子气化潜热近似相等与组成无关
。

从而得到精馏

塔内气液传质基本上是按等分子气化
,

等分子回流进行的结论
。

尽管有一系列的 忽 略 和 近

似
,

但与实际的误差是在允许范围以内
。

因此
,

等分子气化和等分子回流是设计精馏塔普遍

遵循 的原则
。

在精馏塔设计过程中
,

如何正确运用等分子气化
、

等分子回流来确定塔内气液负荷是涉

及到塔的性能和处理能力的关键问题之一
。

但是 目前在某些书和资料中出现了一些混乱
,

有

的明显违反了这一原则
。

现以 1 9 8 2 年上海科技出版社出版的
“
微生物工程

” (下册 )为例
。

在该书的第 2 30 页题解中列出了如下两张表
:

( 2) 塔中有关物料组成如下
:

单 位
主进料 口

次进料口

(乙醇塔来 )

塔顶馏出液
{
釜。: 出液

位一|门

一

|
|l
.se

℃

从 下 向 上

公 斤 /小 时

公 斤 /小 时

公 斤 /小 时

公 斤 /小 时

公 斤 /, 卜 时

7 0

1 9

3 9 9 3
。

4

4 16
。

7

1 38
。

9

1 0 4 1
。

8

2 3 9 6

{

8 0 { 9 8

2 2

1 6 6 6
。

4

釜中

3 4 3 7
。

8

2 8 3
。

3

7 1 6
。

5

6 6 6
。

6

4 O

2 2 2 2

4 1 6
。

7

4 2 2
。

2

7 1 6
。

5

6 6 6
。

6

微量

10 4 1
。

8

2 3 9 6

度数量酮醇醇水温板重丙乙丁料在料电物所物其

本文 1 9 8 4年 1 0月 3 日收到
。
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( 3 ) 根据上述条件整理得塔 内负荷及参数列于下表
:

项 目

平 均 操 作 温 度

平 均 操 作 压 力

液 相 平 均 重 度

气 相 平 均 重 度

液相平均表面张力

液 相 负 荷

公 斤 /匣 米
“ ( 绝 )

公 斤 /米
3

公 斤 /米
”

1
。

0 5

丫L 8 1 3

Y v l
。

2 6

1
。

15

丫 L , 5 0 6

丫v , 1
.

3 4 5

气 相 负 荷

达
_

因缠 米
` 口 3 ` …

。 ` 2
.95

米
3

/小 时 1
_

L h “
·

2 0

{
L “

“ `
·

7 7

米丫秒 } L
:

2
理

7 7 5 x `O
一 3

I
L

:

“
·

` 0 “ 0 一 ,

米 ` / ]/
、
时

} _

V h 7 0 5 4

… V h ’ 6 6“ 8
·

2

米
“
/秒 } V

,

,
·

9 59 4
{

V
S

“
·

8 3 6

该书阐明所选用的回流比 R = 3 ,

精馏段

1) 液相负荷

可知表 ( 3) 中所列塔的负荷是这样得到的
:

I
一 、 二 尸尸 /丫

L = s x 2 2 2 2 / 8 1 3 二 8
.

2 0〔米
3
/小时〕

2) 气相负荷

犷 h = ( R + 1 )尸 / 丫
: = 4 x 2 2 2 2八

.

2 6 = 70 5 4 [米
3
/小时 j

提馏段

1) 液相负荷

L扩二
( R 尸 十 F l 十 尸 2 ) /丫

L `

二 ( s 只 2 2 2 2 + 39 9 3
.

4 + 13 6 6
.

4 ) / 8 0 6 = 1 5
.

2 , . 〔米
3
/小时〕

2) 气相负荷

U h , = ( R + 1 ) P八
、 , = 4 x 2 2 2 2 / 1

.

3 4 5 二 6 6 0 5
.

2〔米
,
/小时」

往意
:

这里所用的气液重度都是精馏段和提馏段气液的平均重

度
。

图 1 乙 丙塔工艺流程图

这样所得到的气液负荷是不正确的
。

主要错误就在于没有遵循精馏塔内的传质过程是按

等分子气化等分子回流的规律
,

而简单地将塔内上升蒸汽以塔顶为准
,

回流液分别以塔顶和

加料板为准
,

均作为质量不变
。

为 了简单而又清楚地说明问题
,

现以酒精精馏塔为例进行两种方法的计算
,

以便进行对

L匕
。

图 2 是酒精精馏工艺流程图
。

其中对与本题无关的地方进行了简化
。

现对年产为一万吨

96 % ( V ) 酒精精馏塔 (相当于日产 3 6 吨 )
,

进行物料热量衡算
,

所得结果列于下表

. 原文 乙、 , = 14
.

7 7仁3米 / 小 时 ]
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项 目 { 产 品 加 料 塔 底 排 出 液

数 量 [公斤 /小时 ]

浓 度 〔分子分率 ]

相 对 挥 发 度

气相重度 〔公斤 /米
3 ]

液相重度 〔公斤 /米
“ 〕

P = 15 0 0

x p = 0
。

8 5 6

以 p = 1
。

0 0 6 9

Y v p = 1
。

5 3

Y L p = 7 4 4
。

3

F = 3 3 6 0

X : = 3
.

2 2 4

a F = 2
。

4 3

丫v F 二 O
。

8 9

Y L F = 8 4 6
.

6

W + D = 1 8 10 + 2 6 9 0

X \ v = 4 x 1 0
一 5

a w 二 13
.

2 5

Y v \、 = 0
。

6 8

Y L w 二 9 5 4
。

7

1
.

酒精发酵醛采用醉塔一醛塔一精塔三塔蒸馏
。

2
.

精馏塔回 流比取 R 二 3o

3
.

精馏塔采用饱和液体进料直接蒸汽加 热
。

根据产品
,

加料和塔底排出废液浓度分别求得各自的平

均分子量
:

M
P = 4 6 x 0

.

8 5 6 + 18 x 0
.

14 4 = 4 1
.

9 6 8

M
F = 4 6 x 0

.

2 2 4 + 18 火 0
.

7 7 6 = 2 4
.

2 7 2

M w = 4 6 x 4 x 1 0
一 5 + 18 x o

。

9 9 9 9 6 = 18
.

0 0 1

在饱和液体加料情况下
,

由于每块塔板是按等分子气化

规律进行传质
,

故整个塔 内上升蒸汽的千摩尔数几乎是相等

的
,

可按以下方程式计算
:

厂
二 。 、 = ( R + l ) P / M

p = ( 3 + x ) x 15 0 0 / 4 1
.

9 6 8

* 1 4 3〔千摩尔 /小时〕 图 2 酒精精馏 流程 困

这样可根据各部位气相平均分子量和气体重度计算出相应的气相负荷
:

丫
, = 犷

。 。 ! ·

M
p

/丫
v , = 14 3 、 4 1

.

9 6 5八
.

5 3 = 3 92 2
.

5 [米
3
/小时〕

厂 F = 厂
。 。
二 M

F
/丫

v ; = 24 3 义 2 4
.

2 7 2 / 0
.

5 9 二 3 8 9 9
.

9〔米
3
/小时 ]

F w = 厂
m 。
二对

w
/丫

v w = 1 4 3 x 15
.

0 0 一/ 0
.

6 5 = 3 7 5 5
.

5 〔米 3
/小时 j

因此
,

精馏段和提馏段平均气相负荷各为
:

: b 一

音
( 犷 P + 厂 F , - 1

不
-

又3 9 2 2
.

5 + 3 8 9 9
。

9 ) = 3 9 1 1
。

2〔米
J
/小时 」

乙

1
, , , , 、

1
厂 “

`

=

丁
` 厂 下 + 厂 \\r ) =

丁
` 3 8 9 9

·

9 + 3 7 8 5
·
5 ) 二 3 8 4 2

·

7 ) 〔米
`

/ J/
\

时」

如前所述
,

因为塔内按等分子气化进行传质
,

所 以塔内上升蒸汽的千摩尔数几乎相等
。

由于每千摩尔物质的气体在外界条件 (温度
、

压强 ) 相似情况下
,

其体积相差不大
。

故
一

可以以

塔内任何位置为依据来计算塔的气相负荷
,

这样就简单得多
。

如按塔顶和塔底为依据计算精馏段和提馏段的气相负荷时

精馏段

厂 h 二 ( 尸 + z ) P / Y
v P = ( 3 + l ) x 1 5 0 0八

.

5 3 = 3 9 2 2 [ 米 3
/小时 ]

提馏段

犷h / = D /丫 v w 二 2 6 9 0 / 0
.

6 5 二 3 9 5 6 〔米 3 /小时 〕
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能
。

不
·

今拿
:

这 里 丫v P 和 丫 ` w分别是塔顶和塔底蒸汽的重度
,

甲精馏段和提馏段的于勺平李
丫 v

和
·

了v / 。

同样
,

根据等分子回流原则可以求出各部位的液相负荷
。

一
、

精 馏 段

塔顶回流量现 以千摩 尔数计应为
:

j
一 二d P 二 刀尸 / M

。 = 3 xl 5 0 0 / 4 1
·

96 8 二 10 7
·

22 [千摩尔 /小时〕

每千摩尔回流液的体积为
:

刀 K P =

几了P

丫 L P

4 1
。

96 8

7 4 4
。

3
= 0

.

0 5 6 4 〔米 3 /千摩尔 〕

则塔顶回流液体积可 以求得
:

L
。 = 乙M 。 · “ K P 二 10 7

.

2 2 X 0
.

0 5 6 4 = 6
.

0 4 6 [米
3
/小时〕

回流液逐板回流
,

酒精与水进行等分子交换
,

液相酒精浓度逐步变小
,

总摩尔数不李
。
当回

流到加料板时
一 ,

体积应为
:

刀 K F 二
对

F

Y L F

2 4
。

2 7 2

8 4 6
。

6
= 0

.

0 2 8 6 7〔米
3
/千摩尔〕

五 F = 五卜, P · : K F 二 10 7
.

2 2 又 0
.

0 2 5 67 = 3
.

0 7 4 [米
3
/小时

一

]

由此可得精馏段平均液相负荷为
:

1

仇
=

丁
(场

+
场 )

1
_

.

_ ` _ -

=

丁
( 6

·

0 4 7 + 3
·

0 74 ) = 4
·

5 6 1 L米
`
/ ,J \时

二
、

提 馏 段

在加料板上的液相负荷应为上一块板的回流液和加料液之和
,

可得
:

尸
五 M F 一 工

·

M P 十
一

而蔺
一 10 7

·

2 2 十
3 3 6 0

= 2 4 5
.

6 5 [千摩尔 /小时 j

兰 F / = L M F · : K F = 2理5
.

6 5 欠 0
.

0 2 5 6 7 = 了
.

0 4 3 [米
3
/小时 ]

同理
,

塔釜排出废液量应为
:

夕 K W 二

几了w

丫 L w

18
。

0 0 1

9 5 4
。

7
= 0

·

0 1 8 8 6仁米
3
/千摩尔」

I w = 五 M F · : K v\ = 2 4 5
.

6 5 欠 0
.

0 18 8 6 = 4
.

63 3 [ 米 3
/小时 ]

根据物料衡算塔底排出的废液量为
:

[ w
了厂 + D

丫 L w

18 10 + 2 6 9 0

9 5 4
.

7 -
1

.

7 10 [米 “ /小 {丁们

三什
,

{足绍}段的 平均负荷为
:
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1
, , , 、

1
L “

`

=

丁
` L ”

`

+ 乙 W ) 二

丁
( 了

·
U4 3 + 4

·
匕6 3 ) “ 匕

·
吕3 吕匕术

J

/勺\ 盯」

若回流液分另11以塔顶和加料板为准
,

上升蒸汽以塔顶为准
,

质量不变
,

用精馏段和提馏段的

平均重度计算塔的负荷
:

精馏段
:

1) 液相负荷

一 。 ,

R P 3 又 1 5 0 0

玩
二 允厂 / 丫 L =

~

工万不
~

一
一
万二厂一 不一 = {〔 丁不 ;丁 万下

一
石几花下又 二 勺

。
6匕了L术

“

/ 月、 盯」
1

一 、 丫 L P 下 Y L F / 2 、 , 任 任 一 。 一 o 任 U . U /

2 ) 气相负荷

。
_ 、

一
,

( 尸 + 1 )尸
厂 ` = ( 打 十 I J厂 / V v =

—
丈一 =

t L Y v P + Y v F )

( 3 + 1 ) x 1 5 0 0

专 ( l
。

5 3 + 0
.

8 9 )
4 9 5 8

.

7 〔米
3
/小时」

提馏段

1) 液相负荷
:

: 介 ( * 尸 + 二 ) /丫介承裸未影万锡看籍摺子珊
万

= 8
.

7 2 7〔米 3
/小时 〕

2) 气相负荷
:

汽
, = ( R + 1 ) P /丫

v ,
(尸 + 1 ) P ( 3 + 1 ) 义 15 0 0

一 专 ( Y v F + 丫 v w ) 一 专 ( 0
.

8 9 + 0
.

6 8 ) 一
7 6 4 3

.

3仁米
3
/小时 〕

将两者计算的结果列于下表
,

以便进行比较
:

项
按 L

.

V
.

质量不变计算
( 米

”
/小时 )

按 等 分 子 气
化 等 分 子 回 流

(米
”
/小时 )

液相 精馏段 乙h = 5
.

6 5 7 L 、 二 4
.

5 6 1

5
。

6 5 7 一 4
。

5 6 1

4
。

5 6 1
二 2 4 %

一 X 10 0 %

【8
.

7 2 7一 5
。

8 38

负荷 提馏段 五、 , = 8
。

7 2 7 L h , 二 5
。

8 3 8 5
。

8 3 8
二 4 9

。

5%

x 1 0 0 %

气相 精馏段 犷、 = 4 9 5 8
。

7 犷h = 3 9 1 1
.

2
x 1 0 0%

负荷 提馏段 卜
尸 、 , = 7 6 4 3

。

3 少
’ h , 二 3 8 4 2

.

7

_ _ _ } _ . -
.

.

)

4 9 5 8
。

7 一 3 9 1 1
。

2

3 9 1 1
。

2
= 2 6

.

8%
7 6 4 3

。

3 一 3 8 4 2
。

7

3 8 4 2
。

7

= 9 8
.

9%

一 x 10 0%

可以看出
,

这样大的误差是不允许的
,

所设计的蒸馏塔不但不能保证应有的板效率
,

甚至

可能不能在设计点工作
。

误差产生的原因主要是酒精分子量 46 是水分子量 18 的 2
.

5倍 以上
,

在塔操作过程中按等分子气化和等分子回流传质
,

在全塔气相负荷按摩尔数接近 相 等 来 判

断
,

塔顶酒精浓度高
,

质量大
,

而塔底基本上都是水
,

质 量比塔顶要小得多
。

若将塔顶作为

质量或重量不 变均按 G
p = ( R 十 1) 尸〔公斤 /小时 〕计

,

又按塔内蒸汽的平均重度来换算成体积

负荷
,

必然与实际相差甚远
,

以致出现较大的误差
。

还可按如下推导得到进一 步证明
:

根据理想气体方程式
,

塔顶
、

加料板
、

塔底气相重度分别为
:
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尸辛
, ,

尸来
, ,

尸辛

vY
” 二 户不 7汀似 P ;

vY
P 一
下而了 树 F ; 丫v w 二 灭不 7

厂
月 w

其 中
:

P 辛一塔内平均压强
,

[公斤 /米
2 ] ;

T 一塔内平均温度
,

[开尔文玉

R 辛
一气体常数

,
R 命 二 8 4 8

。

因此可以用符号 K 来代表操 作 项
-

丫v p = K M
p ;

而全塔气相负荷千摩尔数接近相等
,

荷分别为
:

舟
,

于是可简 “̀ 为

丫v F 二 K M F ; Y v w 二

可按塔顶为准
。

则塔顶
,

K M w

加料板
,

塔底 以重量表示的负

斤一时公一小( R + 1 ) P
一

M
P

(尸 + 1 )尸
=

` 一

一五亨P

, ,

「公斤 1
J yl 只 l 一 r 高 r . !

L习、 盯」
’F V`

l
se
..J

MG P v

G w v
( R + 1 ) P

一而百
一 一 ’ “ W

I
公斤
小时

各部位相应的体积负荷 为
:

U P 二
G P v

Y V P

( R 十 1 )尸
一 -五了P

`R + 1 )尸
_

,
_

_

二
似 P / 八似 P =

.

一兀丽哥一 L术
`

/ 小时」,

: 二 _

_
一

旦兰
_

卫纽 丝旦
.

r F 一 丫 v : 一 八了 P
·

( R + 1 )尸
_

、

二
, . _ .

_

似 F /八 了vje
= 一万而万一 L术

`

/ 小时」

` w v
( 尸 十 1 ) 尸

厂 、 =

— 一
= 一—

元丁—
一 ·

JVI 二 / 八 J讨二 =

Y v w j VI P

( R + 1 ) P

K M
P 〔米

”
/小时〕

可见与塔设计有密切关系的气相负荷
,

全塔基本相同
。

可是
,

如果按塔顶质量或重量负荷作

全塔依据
,

同时又用精馏段和提馏段蒸汽的平均重度计算
,

可出现下列误差
:

G p v
( R + 1 ) P

厂 ` 二

—
—

一一了 = 一

一
布二

一士 戈Y v P + Y v F ) j竹 P

·

“

丫夸
( 、 P · 、 F )

误差为
:

厂 h 一 厂 P

少 P
X 1 0 0% =

犷
; 一 卜乍

_ .

「
一

- , 7 一一二 X 1 0 0 % 二 l
厂 F

一

L

M P

令 ( M
P + M F )

一

小
` 0“ %

一

[歌
。 4 1

。

9 6 8
。

9 6 8 + 2 4
。

2 7 2 )

一

小
` 0“ % 二 2 6

·

7%

犷了二
` P v

专 ( Y v F + Y v w )

( R + 1 ) P
一

~

五了哥
一 ’

M

丫夸
( , , F· 、 w )

误差为
:

厂
· ` 、 , 一 不

厂 F

夕 F

X 10 0% = 丛斌户
· 10 0% =

[落
(

潞
不骊

一 1

]
· 1。。 %

}于丽 {尧黑
一

: 。。 1 。一 ,

]
· ,。。、 = 。 7

.

3%

以 上计算结果与前面计算结果相一致
。

根据上述的墓木理论再来扦查一下
“
微生物工程 ” (下册 )中乙丙塔的情况可以发现

,

由
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于精馏段和提馏段平均温度分别为 8 5
“

C 和 94
己

C ,

而主进料和次进料分 别 为 7 O
C

C 和 4 O C ,

属于冷进料
。

显然提馏段上升蒸汽量应比精馏段上升蒸汽量大 ( 以体积计 )
,

可是在 表 3 中

U b , = 6 6 0 5
.

2〔米 3
/小时 ] < 卜

r 。 = 7 0 5 4〔米 3
/小时 ]

。

再继续深入探讨下去从第 2 0 6 页图 12一 2 8

和表 ( 2) 计算得到的乙丙塔精馏段和提馏段气相平均重度发现表 ( 3) 也是有问题的
,

根据该表

( 2 )计算如下
:

塔顶馏出物的平均分子量为
:

脚一从
万一M

十
P一A

_ A
尸

、 , = 一而
了V1

B P

湘幸一 十
二 r J U

4 1 6
。

7

5 8

4 2 2
.

4 6

7 1 6
。

5
十 _

了4

+

鄂
= 6 3

·

`〔千摩、 。时 〕

2 2 2 2

6 3
。

1
= 3 5

。

2 3一M

P一尸
一一一M

两次加料平均分子量为
:

。 A F I + 月。 2

厂 。 二 一一
一 一币 下一

一 一 十
” 1 产毛 / ,

J yl A

E F I + E F Z

M
F

B : l + B F Z

M
B

w F I + w F Z

M
,

4 1 6
。

7

5 8

1 3 8
。

9 + 2 8 3
。

3
+

~

一不万一
-

一 +

1 0 4 1
。

8 + 7 16
。

5

7 4

2 3 9 6 + 6 6 6
.

6
+ 一一

~

丽 一
一

= 2 1 0
.

3 〔千摩尔 /小时 〕

对
F

F I + F Z 3 9 9 3
。

4 + 16 66
。

4

F M 2 10
。

3
= 2 6

。

9

塔底排出液的平均分子量为
:

呱
一

念
+

虱
一

潞
-

逻
1 0 4 1

7 4

8 2 3 9 6
_
一 十 1 8

= 14 7
.

2 [千摩尔 /小时 〕

3 4 3 7
。

8

14 7
。

2
二 2 3

。

3 5

因此可近似地求出相应位置气体的重度 带 :

P P

丫 v P = 贾` T P 对
1 x 1 0 4

8 4 8 x ( 2 7 3 + 8 0 )

x 3 5
·

2 3 = 1
.

1 7 2〔公斤 /米
3 j

P F

丫v F = 户` 了 F 对 。 =

几I w 二

1 x 10 4

8 4 8 义 ( 2 7 3 + 9 0 )
x 2 6

.

9 = 0
.

9 6 4 〔公斤 /米
3〕

P w

一 尸
米
了

’

w

1
。

2 + 10 4

丫V w
8 4 8 X ( 2 7 3 + 9 8 )

又 2 3
·

3 5 = 0
.

8 9 1〔公斤 /米门

其中
:
了 P 、

T : 、

T w一分别是塔 中对应位置的温度
,

〔开尔文 ]
。

可 自表 (2 ) 和表 (3 ) 中读出或

算出
。

尸 P 、

P ; 、

P w一根据表 ( 3 )和原书第 2 34 页计算的塔底压力为 0
.

195 仁表压 ]计算得到 各位

置的压强
、

〔公斤 /米
“ ]

。

来 应该 再 求所 讨应 平衡 气体的重度
,

这样 简化
,

仅在加 抖板与塔底处略有出 入
,

但对问

题分析不会产生 影响
。
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这样计算得到的精馏段和提馏段气相的平均重度是
:

丫 v=

嗜
一 (丫一 + 丫· F, 一

音
( ,

.

: 72 + 0
.

9 6 4 ) = 1
.

0 68: 公斤 /米
, 〕

丫

一参
(丫一 十 丫一 , 一 ;

一
(。

.

9 6 4 十 。
.

8 9: 卜 。
.

9 2 7 5〔公斤 /米
3〕

而表 ( 3) 所列的数据
:

丫 v 二 1
.

2 6 [公斤 /米
3〕 ; 丫 v ’ = l

。

3 4 5C公斤 /米
3〕

分别相差 18 %和 4 5%
,

因此整个计算还存在其他问题
,

由于与本主题无关就不再深入

讨论了
。

至于液相负荷的误差同样可 以进行推导得到
。

为简化起见
,

现以酒精塔精馏段为例
。

塔顶回流量为
:

。 P

一 烹
·

M P〔公斤
·

/小时 〕

肠
=

淤
·

撒
〔米 3

/小时〕

按等分子回流
,

到加料板时
:

Gr
L =

盆
L F 一

狱

。

M
F〔公斤 /小时 〕

M
F

Y L F
[米

“
/小时〕

L F
/ L 。 二 M

F 。

丫 L P

M P’ 丫 LF

2 4
。

2 7 2 X 7 4 4
。

4 1
。

9 6 8 X 8 4 6
。

二 0
。

5 0 8 ;

` FL M
F

G PL
一 几介 一

2 4
。

2 7 2

4 1
。

9 6 8
= 0

。

5 7 8

从整个塔看越是向下平均分子量越小
,

到塔底 M
、、
士 18 接近水的分子量

。

而液体的重度则相

反
,

越 向下越大
,

因此塔内回流液质量变化是很大的
,

体积变化更大
,

如果简单采用回流液

质量不变
,

用一个平均重度来求出塔内的平均负荷
, :必然会出现不能按受的误差

。

对于分离分子量相近的物质如苯 与甲苯
,

按塔 内气液负荷质量恒定
,

即 厂 = ( 尸 + l )尸 / 丫
,

和 L = R P /丫
L 来计算

,

看来问题不是很大
。

如北京化工研究院 1 9 7 0 年编写的 “ 浮 阀塔
”
一

二

比 p 2 0 5一 p Z 13 就是这样计算的
。

就本身计算结果而言不会出现很大误差
。

为了简化计算川

这样的方法
,

对于作为正式出版影响较大的书最好作一说明
,

以免在概念上引起混乱
。

符号说明

尸一产品
,

[公斤 /小时儿

jj’ 一加料
,

[公斤 /小时 〕;

W一残液
,

〔公斤 /小时业

月一加热蒸汽或 具冷凝水
,

〔公斤 /小时〕 ,

j护一回流比 ;
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L 、
一精馏段平均回流量

,

[ 米 ”
/小时 ]

;

玩
`

一提馏段平均回流量
,

〔米 3
/小时二

;

犷、
一精馏段平均上升蒸汽量

,

〔米 “
/小时 ]

,

犷、 `
一提馏段平均上升蒸汽量

,

〔米 3
/小时玉

犷二。 1
一饱和液体进料精馏塔内上升蒸汽量

,

以千摩尔计
,

[千摩尔 /小时〕;

U P
一塔顶上升蒸汽量

,

[米
”
/小时五

犷 F
一加料板上升蒸汽量

,

仁米“
/小时〕;

厂 w
一塔底 上升蒸汽量

,

〔米
”
/小时 〕;

L M P
一塔顶及精馏段回流液量

,

以千摩尔计
,

〔千摩尔 /小时 〕;

L 。
一塔顶回流液量

,

〔米”
/小时 〕;

L F
一精馏段回流到加料板的回流液量

,

〔米
3
/小时 ]

;

L , F
一加料板以下提馏 段回流液量

,

以千摩尔计
,

〔千摩尔 /小时 〕;

L F ,

一加料板回流液量
,

[米 “
/小时 〕;

L w
一直接蒸汽加热时

,

塔底排出废液量
,

〔米 3
/小时〕;

` , ,
一塔顶上升蒸汽量

,

以重量计
,

〔公斤 /小时 〕;

G F v
一加料板上升蒸汽量

,

以重量计 〔公斤 /小时〕;

G w ,
一塔底上升蒸汽量

,

以重量计
,

〔公斤 /小时 3 ;

` P L
一塔顶回流液量

,

以重量计
,

[公斤 /小时〕;

G F L
一精馏段回流到加料板的回流量

,

重量计
,

〔公斤 /小时 〕;

Y L
一精馏段回流液的平均重度

,

〔公斤 /米
”〕;

Y L尹

一提馏段回流液的平均重度
,

〔公斤 /米
” 〕,

丫 ,
一精馏 段上升蒸汽的平均重度

,

〔公斤 /来
”〕 ,

`

Y , 尸

一提馏段上升蒸汽的平均重度
,

〔公斤 /米
3〕;

丫 , P
一塔顶 上升蒸汽的重度

,

〔公斤 /米
3〕;

Y , F
一加料板上升蒸汽的重度

,

〔公斤 /米
3〕,

Y , w
一塔底上升蒸汽的重度

,

〔公斤 /米
“ 〕 ,

Y L P
一塔顶回流液的重度

,

〔公斤 /米
”〕;

丫 L ;
一加料板回流液的重度

,

〔公斤 /米
”〕

丫 L w一塔底排出废液的重度
,

[公斤 /米
”〕

万
P
一产品的平均分子量

;

M
F
一加料液的平均分子量

;

对
w 一废液的平均分子量 ;

v K P
一每千摩尔成品的体积

,

〔米”
/千摩尔 〕;

、 K F一每千摩尔加料液的体积
,

〔米 3
/千摩尔 〕;

v * w一每千摩尔废液的体积
,

〔米
”
/千摩尔玉

x P
一成品酒精的浓度

,

分子分率表示 ;

x ; 一加料酒精浓度
,

分子分率表示 ;

x w
一塔底排废液的酒精浓度

,

分子分率 ;

P . 一塔内平均压强
,

〔公斤 /米门 ;
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丁一塔内平均温度
,

仁开尔文二
;

R 来
一气体

`

常数
,

尺 = 别趴

K一操作常 数
,

K
P 辛

=

牙
采夕 ’

A P
一 乙丙塔顶馏 出液中丙酮的数量

,

[ 公斤 /小时卫;

E P
一乙丙塔顶馏出液中乙醇的数量仁公斤 /小时〕 ;

B F
一 乙丙塔顶馏出液中丁醇的数量

,

[公斤 /小时二
;

w P
一乙丙塔顶馏出液中水的数量

,

〔公斤 /小时 ]
;

A F ; 、 月。 2
一 乙丙塔加料 尸 ; 、

厂:
中丙酮的数量

,

[公斤 /小时玉

E F I 、

E F Z
一乙丙塔加料 F l 、

F :
中乙醇的数量

,

[ 公斤 /小时玉

B F 、 、

B :
一乙丙塔加料 F : 、

F :
中丁醇的数量

,

〔公斤 /小时 ]
;

w F ; 、

w F Z
一乙丙塔加料 F ; 、 厂:

中水数量
,

〔公斤 /小时 ] ;

B w
、

w w
一乙丙塔底排出液内丁醇和水的数量

,

[公斤 /小时 ]
,

对
* 、

M
E 、

M
B 、

M w一分别为丙酮
、

乙醇
、

丁醇
、

水的分子量
。

对
P 、

万
F 、

对 w一为 乙丙塔塔顶
、

加料
、

塔底处物料的平均分子量
。

p
、

尸 M
一 乙丙塔馏出液的量

,

分别以 〔公斤 /小时 ]和 [千摩尔 /小时 ]表示

F 、 、 F :
一 乙丙塔加料量

,

〔公斤 /小时」;

F M
一乙丙塔加料量

,

以千摩尔计
,

〔千摩尔 /小时〕 ;

W
、

W M
一乙丙塔塔底排液量

,

分别以 〔公斤 /小时〕和〔千摩尔 /小时」表示
。


