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12000kg/h NaOH水溶液三效并流加热蒸发装置的设计

一、成果简介

本设计根据设计任务及基本参数，查阅化工原理书和设计手册进行三效并流蒸发器的尺寸计

算及其辅助设备的设计。具体成果如下：

(一) 12000kg/h NaOH 水溶液三效并流加热蒸发装置计算结果汇总

表 1 温度差更新分配后各效温度情况

第一效 第二效 第三效

加热蒸汽温度/℃ T1=151.7 T1
' = 138.4 T2

' = 116.6
有效温度差/℃ ∆t1

' = 9.6 ∆t2
' = 13.9 ∆t3

' = 29.8
料液温度（沸点）/℃ t1=142.1 t2=124.5 t3=86.8

表 2 三效蒸发工艺计算结果数据表

效次 第一效 第二效 第三效 冷凝器

加热蒸汽温 Ti/℃ 151.7 136.9 116.6 60.1
操作压力pi

'/kPa 340 180 20 20
溶液温度（沸点）ti/℃ 142.1 124.5 86.8

完成液浓度 xi/% 15.1 20 30
蒸发量Wi/kg•h-1 2332.0 2425.0 2444.6
蒸汽消耗 D/kg•h-1 2507.5
传热面积 Si/m2 84.26 84.26 84.26

(二) 三效蒸发加料方式的流程及优缺点

图 1 三效蒸发加料方式的流程及优缺点

加料方式 并流法

流程示意

料液与蒸

汽的流向

料液的流动方向和蒸汽的相同，都是从第一效顺序流到末效，末效底部流出蒸发后

的完成液。

优点 1. 凭借各效之间所存在的压力差来进行自动进料，不需额外加泵；
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2. 前一效的温度比后一效的温度高，进料料液是处于过热的一种形态，可进行和

停止自蒸发，各效间不需要设置换热器。

缺点
后效温度较低且后效溶液的浓度高，导致了物料液体的粘度变大，且传热系数下降

了。

应用范围 粘度不高的物料。

二、设计思路

1、查阅资料：经过调查的 NaOH水溶液三效并流加热蒸发安装装置生产工艺的各种文献资料，

综合目前已有的成熟工艺，对 NaOH加热浓缩的生产工艺有了进一步的了解。

2、确定 NaOH 水溶液加热蒸发工艺的基本参数：选择了三效并流法作为 NaOH 水溶液加热生

产工艺前提下，了解 NaOH溶液的物化性质及需要的工艺条件，完全掌握并流蒸发操作的计算流

程，紧接着进行工艺计算。

3、制作图表：根据资料，通过 CAD绘图软件进行 NaOH 水溶液蒸发装置的流程图的绘制。

4、综合设计过程成果，最后完成毕业设计成果报告的编制。

三、设计过程

(一) 操作参数

1、处理能力：12000kg/hNaOH 水溶液

2、设备形式：中央循环管式蒸发器

3、操作条件：

（1）NaOH 水溶液作为进料，其品质分数为 12%，从三效蒸发器流出的完成液质量分数为

30%，第一效蒸发器里物料的沸点温度和原料液的温度相同；

（2）第一效蒸发器的加热蒸汽压力为 500kPa（绝压），冷凝器的相对压力为 20kPa；

（3）各效蒸发器的总传热系数分别为①K1=1800W/（m2•℃），②K2=1200 W/（m2•℃），③

K3=600 W/（m2•℃）；

（4）原料液中的恒压比热容为 3.77kJ/（kg•℃）；

（5）中央循环管式蒸发器里物料的液层高度为 1.2m；

（6）各效装置的加热蒸汽经过冷凝后的液体，在饱和温度下从装置排出，假设各效装置的

传热面积相等，热损失便能够疏忽不计。

(二) 计算过程

1、估算各效蒸发量和完成液浓度过

蒸发量：F=12000kg/h
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总蒸发量：

W = F× 1 − x0 x3 = 12000× 1 − 0.12 0.30 = 7200kg/h

初部估算各效的蒸发流量，对于并流蒸发器来说，取 W1:W2:W3=1:1.1:1.2

所以，W= W1+W2+W3=7200kg/h，得：

W1 = 2181.82kg/h
W2 = 2400.00kg/h
W3 = 2618.18kg/h

Wi——各效蒸发量，kg/h

初算各效浓度：

x1 =
F× x0
F − W1

=
12000× 0.12
12000 − 2181.82 = 0.1467

x2 =
F× x0

F − W1 −W2
=

12000× 0.12
12000 − 2181.82 − 2400.00 = 0.1941

x2 =
F× x0

F − W1 −W2 −W3
=

12000× 0.12
12000 − 2181.82 − 2400.00 − 2618.18

= 0.30

2、初算各效溶液沸点和有效总温度差

加热蒸汽：P1=500kPa

末效冷凝器的压力为P3
' = 20kPa

总压降为：∆P = 500 − 20 = 480kPa

假设各效的压降相等，即：∆P1 = ∆P2 = ∆P3 =
∆P
3
= 160kPa

第一效二次蒸汽的压强为：P1
' = P1 − ∆P1 = 500 − 160 = 340kPa

第二效二次蒸汽的压强为：P2
' = P1

' − ∆P2 = 340 − 160 = 180kPa
第三效二次蒸汽的压强为：P3

' = P2
' − ∆P3 = 180 − 160 = 20kPa

从饱和水蒸气表中，依据计算所得的各效二次蒸汽压强可以查得与之相对应的二次蒸汽的温

度及其汽化潜热，列于下表中：

表 3 蒸汽性质表

第一效 第二效 第三效

二次蒸汽压强P'/（kPa） 340 180 20

二次蒸汽温度T'/（℃） 137.7 116.6 60.1

二次蒸汽汽化潜热r'/（kJ/kg） 2155 2214 2355

（1）溶液蒸气压降低引起的温度差损失∆i
'

根据从各效装置流出的完成液浓度及各效装置里二次蒸汽的温度，通过 NaOH 的杜林线图可

查得各效装置里溶液的沸点为：tA1=143℃，tA2=125℃，tA3=78℃。

由此可知，得出由于各效装置里溶液蒸汽压力下降而造成的损失（温度差）：

∆1
' = 143 − 137.7 = 5.3℃

∆2
' = 125 − 116.6 = 8.4℃
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∆3
' = 78 − 60.1 = 17.9℃

因此， ∆i
'� = ∆1

' + ∆2
' + ∆3

' = 5.3 + 8.4 + 17.9 = 31.6℃

（2）溶液静压强引起的温度差损失∆i
''

由于Pm = P' + 1
2
ρmgL，液层高度为 1.2m

由 NaOH水溶液比重图可得：

表 4 NaOH 水溶液比重表

浓度/（%） 14.67 19.41 30

密度/（kg/m3
） 1120 1290 1460

∴ ��1 = 340+
1120 � 9.81 � 1.2

2 � 103
= 346.6Ǥ�

��2 = 180 +
1290× 9.81× 1.2

2× 103
= 187.4Ǥ�

��3 = 20+
1460× 9.81× 1.2

2× 103
= 28.6Ǥ�

所以，� ��1
' = 138.5�，� ��2

' = 118.1�，� ��3
' = 67.9�

∆1
'' = � ��1

' � � �1
' = 138.5 � 137.7 = 0.8�

∆2
'' = � ��2

' � � �2
' = 118.1 � 116.6 = 1.5�

∆3
'' = � ��3

' � � �3
' = 67.9 � 60.1 = 7.8�

∆�
'' = ∆1

''� + ∆2
'' + ∆3

'' = 0.8 + 1.5 + 7.8 = 10.1�

（3）因为流体在设备内流动会产生流动阻力，但是流动阻力会引起热量的损失，导致温度下

降，所以（温度差损失）∆'''取经验值 1℃，

即∆1
''' = ∆2

''' = ∆3
''' = 1℃，所以， ∆''' = 3℃�

各效总的温度差损失为： ∆i = ∆i
' + ∆i

'' + ∆i
''' = 31.6 + 5.3 + 3 = 44.7℃����

得出各效装置里溶液的沸点及有效温差是：

t1 = T1
' + ∆1 = 137.7 + 5.3 + 0.8 + 1 = 144.8℃

t2 = T2
' + ∆2 = 117.0 + 8.4 + 1.5 + 1 = 127.5℃

t3 = T3
' + ∆3 = 60.1 + 17.9 + 7.8 + 1 = 86.8℃

总的有效传热温差：

∆t = ∆tT −� ∆i�

∆tT = T1 − T3
'

查表得，在 500kPa的压力下，蒸汽的饱和温度是 151.7℃，汽化潜热是 2113kJ/kg，于是

∆tT = 151.7 − 60.1 − 44.7 = 46.9℃
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3、计算加热蒸汽消耗量和各效蒸发水量

第一效的热量衡算式为：

W1 =η1 D1
r1
r1
' ，D1——所消耗加热蒸汽的量 kg/h；

热利用系数η1取：

η1 = 0.98 − 0.7∆x = 0.98 − 0.7× 0.1467 − 0.12 = 0.96131

W1 = 0.96131× D1 ×
2113
2155

= 0.94D1 （1）式

第二效的热量衡算式为：

W2 =η2 W1
r2
r2
' + Fcpo −W1cpw

t1 − t2
r2
'

热利用系数η2取：

η2 = 0.98 − 0.7∆x2 = 0.98 − 0.7× 0.1941 − 0.1467 = 0.94682

W2 = 0.94682
2115
2214

×W1 + 12000× 3.77 − 4.187W1
144.8 − 127.5

2214
= 0.874W1 + 334.7 （2）式

第三效的热量衡算式为：

W3 =η3 W2
r3
r3
' + Fcpo − W1cpw − W2cpw

t2 − t3
r3
'

热利用系数η3取：

η3 = 0.98 − 0.7∆x3 = 0.98 − 0.7× 0.30 − 0.1941 = 0.9059

W3 = 0.9059
2214
2355

×W2 + 12000× 3.77 − 4.187W1 − 4.187W2
127.5 − 86.8

2355
= 0.686W2 + 708.3 − 0.0656W1 （3）式

又因为W1 +W2 +W3 = W = 7200kg/h（4）式

联立（1）、（2）、（3）和（4）式，求得：

D1=2618.7kg/h
W1=2461.5kg/h
W2=2486.1kg/h
W3=2413.8kg/h
4、蒸发器的传热面积

任意一效的传热速率方程为Si =
Qi
Ki∆ti

公式中，Qi:蒸发流程第 i效的蒸发量为W；

Ki:第 i效装置的传热系数为W/（m2•℃）；

∆ti:第 i效装置的传热温度差为℃；

Si:第 i效装置的传热面积为 m2。

由操作条件得，各效装置的总传热系数分别为：K1=1800W/（m2•℃），K2=1200 W/（m2•℃），

K3=600 W/（m2•℃）；
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S1 =
Q1

K1∆t1
=

D1r1
K1（T1 − t1）

=
2618.7× 2113.2× 1000

3600× 1800× 157.1 − 144.8
= 69.43m2

S2 =
Q2

K2∆t2
=

W1r2
K2（T2 − t2）

=
2461.5× 2155.5× 1000

3600× 1200× 137.7 − 127.5
= 120.41m2

S3 =
Q3

K3∆t3
=

W2r3
K3（T3 − t3）

=
2486.1× 2214.3× 1000

3600× 600× 116.6 − 86.8
= 85.52m2

计算误差得，1 − Smin
Smax

= 1 − 85.52
120.41

= 0.29，误差比较大，需要重新进行分配各效装置的有效温

差，重复进行上述的计算。

5、有效温差的再分配

平均传热面积：

S =
S1∆t1 + S2∆t2 + S3∆t3

∆t� =
69.43× 12.3 + 120.41× 10.2 + 85.52× 29.8

52.3
= 88.54m2

重新有效分配温差：

∆t1
' =

S1
S

∆t1 =
69.43
88.54

× 12.3 = 9.6℃

∆t2
' =

S2
S

∆t2 =
120.41
88.54

× 10.2 = 13.9℃

∆t3
' =

S3
S

∆t3 =
85.52
88.54

× 29.8 = 29.8℃

6、重复上述计算步骤

（1）计算各效溶液浓度

x1 =
Fx0

F −W1
=

12000× 0.12
12000 − 2461.5 = 0.151

x1 =
Fx0

F − W1 −W2
=

12000× 0.12
12000 − 2461.5 − 2486.1 = 0.20

x1 =
Fx0

F −W1 −W2 − W3
=

12000× 0.12
12000 − 2461.5 − 2486.1 − 2413.8

= 0.30

（2）计算各效溶液沸点

由于二次蒸汽压强和末效装置溶液的沸点保持不变,所有温差损失可以当做是恒定值；因此，

末效装置物料溶液的沸点仍然是 86.8℃，即 t3=86.8℃，那么第三效装置加热蒸汽温度（即第二效

装置二次蒸汽温度）为T2
' = t3 + ∆t3

' = 86.8 + 29.8 = 116.6℃。

因为第二效液浓度（0.20）及第二效二次蒸汽温度（112.7℃）；通过查杜林图，可得：第二

物料液体的沸点温度为 122℃。因为流体的流动阻力及装置里存在的液柱静压力所产生的温差损
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失可以当做是不变的，故第二效装置里物料液体的温度为

t2 = tA2 + ∆2
'' + ∆2

''' = 122 + 1.5 + 1.0 = 124.5℃

同理可得，T2 = T1
' = t2 + ∆t2

' = 124.5 + 13.9 = 138.4℃

因为第一效物料液体的浓度（0.151）及第一效二次蒸汽的温度（136.9℃）查杜林图，可得

第二物料液体的沸点为 143℃。则第一效装置里物料液体的温度为

t1 = tA1 + ∆1
'' + ∆1

''' = 143 + 0.8 + 1.0 = 144.8℃

第一效装置里物料液体的温度为：

t1 = T1 − ∆t1
' = 157.1 − 9.6 = 142.1℃

综上所述，装置里溶液的所有温度差损失浮动不大，不需要再进行工艺计算，故装置的有效

总温差不变，即 ∆t = 46.9℃� ，温差更新计算后各效装置温度的具体情况列于下表。

表 5 温差更新分配后各效温度情况

第一效 第二效 第三效

加热蒸汽温度/℃ T1=151.7 T1
' = 138.4 T2

' = 116.6
有效温度差/℃ ∆t1

' = 9.6 ∆t2
' = 13.9 ∆t3

' = 29.8
料液温度（沸点）/℃ t1=142.1 t2=124.5 t3=86.8

（3）各效的热量衡算

T1
' = 138.4℃r1

' = 2166kJ/kg

T2
' = 116.6℃r2

' = 2214kJ/kg

T3
' = 60.1℃r3

' = 2355kJ/kg

第一效

η1 = 0.98 − 0.7∆x = 0.98 − 0.7× 0.151 − 0.12 = 0.958

W1 = 0.958× D1 ×
2113.2
2166

= 0.93D1 （1）式

第二效

η2 = 0.98 − 0.7∆x2 = 0.98 − 0.7× 0.20 − 0.151 = 0.946

W2 = 0.946
2166
2214

×W1 + 12000× 3.77 − 4.187W1
142.1 − 124.5

2214
= 0.894W1 + 340.2 （2）式

第三效

η3 = 0.98 − 0.7∆x3 = 0.98 − 0.7× 0.30 − 0.120 = 0.91

W3 = 0.91
2214
2355

×W2 + 12000× 3.77 − 4.187W1 − 4.187W2
124.5 − 86.8

2355
= 0.795W2 + 659.0 − 0.061W1 （3）式

又因为W1 +W2 +W3 = W = 7200kg/h（4）式
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联立（1）、（2）、（3）和（4）式，求得：

D1=2507.5kg/h
W1=2332.0kg/h
W2=2425.0kg/h
W3=2444.6kg/h
把重新分配后的结果跟第一次计算结果进行比较，计算其相对误差，如下所示：

1 −
2507.5
2618.7

= 0.042

1 −
2425.0
2486.1

= 0.023

1 �
2444.6
2413.8

= 0.013

由上可知，计算结果全部在 0.05 以下，所以各效装置的蒸发量是正确的。其各效装置里溶

液浓度没有显著的变化则不需要再进行计算。

（4）蒸发器的传热面积

S1 =
Q1

K1∆t1
' =

D1r1
K1∆t1

' =
2507.5× 2113× 1000
3600× 1800× 9.6

= 85.17m2

S2 =
Q2

K2∆t2
' =

W1r2
K2∆t2

' =
2332.0× 2157× 1000
3600× 1200× 13.9

= 83.79m2

S3 =
Q3

K3∆t3
' =

W2r3
K3∆t3

' =
2425.0× 2225× 1000
3600× 600× 29.8

= 83.82

计算误差得，1 − Smin
Smax

= 1 − 83.82
85.17

= 0.016 < 0.05,迭代的结果是合理的，计算出来装置的平均

传热面积是 S=84.26m2。

（5）计算结果列表

表 6 三效蒸发工艺计算结果数据表

效次 第一效 第二效 第三效 冷凝器

加热蒸汽温 Ti/℃ 151.7 136.9 116.6 60.1
操作压力pi

'/kPa 340 180 20 20
溶液温度（沸点）ti/℃ 142.1 124.5 86.8

完成液浓度 xi/% 15.1 20 30
蒸发量Wi/kg•h-1 2332.0 2425.0 2444.6
蒸汽消耗 D/kg•h-1 2507.5
传热面积 Si/m2 84.26 84.26 84.26

四、成果特点

（1）本设计是依据工作和操作条件的实际的消费需求，确定选择并流式的工艺流程，此设

计的主要目的是为了对蒸发过程中产生的第二次蒸汽进行再一次新的利用，实现降低蒸汽消耗的
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一个目标，从而提高蒸发装置安装的经济性。

（2）中央循环管式蒸发器具备制作方便、构造简单紧凑、传热成果好等长处，使用范围非

常广泛，并且其有“标准蒸发器”的一个名称。

五、收获与体会

(一) 收获

通过本次设计，我更加了解了三效逆流蒸发器的工作原理和优缺点；我初步掌握了蒸发操作

单元与中央循环管式蒸发器的基本程序和方法，提升了我搜索相关资料的准确性和整合资料的能

力。经历这次设计，在查阅资料时我可以做到快速准确检索，节省了设计时间，综合运用了自己

所学的知识，特别是应用化工原理相关知识来解决化工相关实际问题，为以后从事化工工作打下

基础。

(二) 体会

在这次的设计中我遇到许多困惑，除了经过我的努力和探索以外更多是老师的帮助和同事

的解答才使我完成任务，当然在我无数次的询问下，指导老师也非常好愿意帮助我，从没嫌弃过

我，更是使我更加自信的完成这一切，这次也是我的新的体验，在这里我表示非常感谢！在以上

的设计中我更是收获非常多，让我对公示有了近一步了解不说更多的是去运用和计算.除此之外

也使我发现自己的优点，在多么困难的条件下我都能在不懂的地方向其他人提出问题。当然谢谢

哪些曾经给过我帮我得朋友。对我的知识储备也是一个很好的丰富，有个这次的设计我希望在以

后我也能单独的完成更多的设计，这样是对自己的挑战，是自我成功的第一步，这次的地地基打

的好，才会帮助我变成完美的我。
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