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流体力学 
 
ssd2-1、φl000mm 的敞口容器中盛有密度为 1200kg/m3的液体。联接

于器底的 U形管压差计指示的汞柱为 200mm，压力计一端连通大气。设压

力计指示液底面与容器底面相齐。求器中所盛液体的高度，并求器底所受的

力(N)和压力(Pa)。 

若液柱压力计中指示液为四氯化碳(密度 1600kg/m3)，则指示读数为多

少？以上均设指示液底面与器底相齐。(2.27,21kN,26.7kPa,1.7m) 

解： 221 ghgh ρ=ρ   m27.2
1200

2.0*10*6.13h
h

3

1

22 ==
ρ

ρ
=  

  331 ghgh ρ=ρ   m7.1
1600

27.2*1200h
h

3

1 ==
ρ

ρ
=  

 
ssd2-3、有一个油水分离器(图 2-58)，油和

水的混合液送入器内，利用密度差使油与水分

离。油由分离器上部的侧管溢流排走，水由底

部的倒 U 形管排出。倒 U 形管顶部有平衡管

与分离器顶部连通，使两处压力相等。油面至

观察孔中心的距离 H0为 0.5m，油密度ρ0为

800kg/m3，水密度ρ=1000kg/m3。如果要求油

水分界面也位于观察孔中心，则倒 U形管顶部

至观察孔中心的垂直距离 H 应为多少？设液

体在器内的流动缓慢，可按静力学处理。而且

油水易于分层。没有乳化界面。(0.4m) 

解 1100 gHgH ρ=ρ  

m4.0
1000

5.0*800H
H

1

00
1 ==

ρ

ρ
=  

 
ssd2-4、精馏塔塔顶分出轻油和水蒸气，经冷凝和油水分离后，轻油一

部分回至塔中，其余为产品，冷凝水则排走，油水分离器应高过塔顶。为操

作方便，在距地面 1.5m处观察油水分层的界面，油的相对密度为 0.8，求分

水管的高度 H应为多少？ 

解 1100 gHgH ρ=ρ   m
H

H 16
1

20*8.0

1

00
1 ===

ρ

ρ
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td1-5．附图中串联 U管压差计测

量蒸汽锅炉水面上方的蒸汽压，U管压

差计的指示液为水银，两 U管间的连接

管内充满水。已知水银面与基准面的垂

直距离分别为：h1=2.3m、h2=1.2m、

h3=2.5m及 h4=1.4m。锅炉中水面与基准

面间的垂直距离 h5=3m。大气压强

p0=99.3kPa。试求锅炉上方水蒸气的压

强 p5。(分别以 Pa和 kgf/cm2来计量)。  

[答 p=3.64×105Pa=3.71kgf/cm2 ] 
 
解：由静力学方程 
  p5+ρg(h5-h4)=p4    p4=p3+ρHgg(h3-h4) 
  p3=p2-ρg(h3-h2)    p2=p0+ρHgg(h1-h2) 
  p5+ρg(h5-h4)=p0+ρHgg(h1-h2)-ρg(h3-h2)+ρHgg(h3-h4) 
  p5=p0+ρhgg(h1-h2)-ρg(h3-h2)+ρHgg(h3-h4)-ρg(h5-h4) 
    =p0+ρHgg(h1-h2+h3-h4)-ρg(h3-h2+h5-h4) 
    =p0+ρHgg(2.3-1.2+2.5-1.4)-ρg(2.5-1.2+3-1.4) 
    =p0+ρHgg×2.2-ρg×2.9 
    =99.3+13.6×9.81×2.2-1×9.81×2.9  =364.4kPa 
  p5=364.4 kPa×1 kgf.cm-2/98.1 kPa=3.715kgf.cm-2 

    1kgf.cm-2 =98.1 kPa 
 
ssd2-6、列管式换热器的管束 38 根 Φ25×2.5mm 的钢管组成。空气以

10m/s的速度在管内流动，其平均温度为 50℃，由液柱压力计测得其压力为

250mmHg，压力计一端接通大气，当时大气压 101.3kPa，试求空气的体积

流量和质量流量。(0.12m3/s   0.174kg/s) 

解： uAV = 119.038)1020(
4

14.3
10 23 =××××= − m3/s 

  
RT

pM m=ρ   62.1343.101*)1
760

250
( =+=p kPa(绝) 

  454.1
)50273(*314.8

29*10*62.134 3

=
+

==
RT

pM mρ kg/m3 

  ρVm = 174.0454.1*119.0 == kg/s 
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ssd2-8、水平导管从φ300mm 缩小到φ200mm(均为内径)。管中流过

20℃常压甲烷(甲烷密度变化可忽略)，流量 1800m3/h。φ200mm 管上联接

的水柱压力计的读数为 20mm水柱，试求φ300mm管上联接的水柱压力计

的读数。设阻力忽略(压力计另一端均连通大气)(26.8) 
 
解：因气体密度不变，应用柏努利方程。 

选粗管测压处为 1-1’截面，细管测压处为 2-2’

截面，以管中心线所在平面为基准面，两面间列方程： 

  
g

p

g2

u
Z

g

p

g2

u
Z 2

2
2

2
1

2
1

1
ρ

++=
ρ

++  

  整理：
g

p

g2

uu

g

p 2
2
1

2
21

ρ
+

−
=

ρ
     (a) 

  其中：z1=z2=0；p2=196pa； 

   3
33

m/kg666.0
293*314.8

1016103.101

RT

pM
=

×××
==ρ

−

 

   s/m08.7
3.0*785.0

3600/1800

d785.0

V
u

22
1

1 ===  

   s/m9.15
2.0*785.0

3600/1800

d785.0

V
u

22
1

2 ===  

将以上数据代入(a)式： 

  
8.9*666.0

196

8.9*2

08.79.15

g

p

g2

uu

g

p 22
2

2
1

2
21 +

−
=

ρ
+

−
=

ρ
 

  èp1=263.5pa=26.9 mmH2O柱 
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ssd2-12、有一垂直管道，内径由 φ300mm渐缩至 φ200mm，水由下而

上在管中流动。测得水在粗管口和细管口的静压力分别为 p1=150kPa 和

p2=100kPa(如图)，两测压点间垂直距离为 4.5m，若此距离间的摩擦阻力可

以忽略，试求水的流量。(432m3/h) 
 
解：选粗管测压处为 1-1’截面，细管测压处为 2-2’截面，以

1-1面为基准面，在两面间列方程： 

  
g

p

g2

u
Z

g

p

g2

u
Z 2

2
2

2
1

2
1

1
ρ

++=
ρ

++  

其中：z1=0  z2=4.5m；p1=150kPa，p2=100kPa； 

  由连续性方程， 2211 A.uA.u = ， 

    
25.2

1

3.0

2.0

d

d

A

A

u

u
2

2

2
1

2
2

1

2

2

1 ====  è 12 u25.2u =  

代入数据：
8.9*1000

10*100

g2

)u25.2(
5.4

8.9*1000

10*150

g2

u 32
1

32
1 ++=+  

  èu1=1.7m/s   u2=3.83m/s 

流量： h/m4.4327.13.0
4

ud
4

V 32
1

2
1 =××

π
=

π
=  

 
ssd2-13、鼓风机吸入管的内径为φ

200mm，测得 U型管压力计读数为 25mmH2O，

空气密度 1.2kg/m3，若阻力等于 u2/(2g)(u是空

气在管道内流速 )，试求管内空气流量。
(V=0.45m3/s)  
解：选管口外侧为 1-1 截面，测压处截面为 2-2’截面，管中心线所在水

平面为基准面， 

判断：p1=0Pa(表)，p2=-25mmH2O=- 310*25*8.9*1000 − =-245Pa(表)； 

  %20
10*33.10

25

p

pp
3

1

21 <=
−

  可应用伯努力方程 

列方程：  f
2

2
2

2
1

2
1

1 H
g

p

g2

u
Z

g

p

g2

u
Z +

ρ
++=

ρ
++  

其中：z1=z2  u1=0； 代入数据：
g2

u

g2

u

g

p 2
2

2
22 +=

ρ
−  
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    3.14
2.1

245p
u 2

2 ==
ρ

= m/s 

流量： 449.03.142.0
4

ud
4

V 2
2

2 =××
π

=
π

= m3/s 

 
错误：u1=u2，求出 u2=20.2m/s   V=0.64m3/h 
 
td1-8．高位槽内的水面高于地面

8m，水从 φ108×4mm的管道中流出，

管路出口高于地面 2m。在本题特定条

件下，水流经系统的能量损失可按

Σhf=6.5u2计算(不包括出口阻力)，其中

u为水在管内的流速 m/s。 

试计算：(1)A-A’截面处水的流速；

(2)水的流量，以 m3/h计。 [答(1)2.9m/s；(2)82m3/h]  
 
解：以水槽液面为上游截面 1-1’，出水管内侧截面为下游截面 2-2’；地

面为基准面 O-O’，列出 Bernoulli 

  fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +

ρ
++=

ρ
++ 2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

式中：Z1=8m；Z2=2m；水为不可压缩液体，两端均采用表压强，则

p1=p2=0(表)；水槽截面比水管截面大得多，流动过程中水槽液面不变，

u1=0m/s；两截面间压头损失 Hf=6.5u2/g 

è则方程简化为： f

2
2

21 H
g2

u
ZZ ++=  

  代入数值得：
g

u

g

u 2
2

2
2 5.6

2
0.20.8 ++=  

  è 1
2 .90.2 −= smu  

 

则每小时的送水量 
  3600*)10100(785.090.2785.0.. 232

22
−×××=== duAuV  

   1395.81 −= hm  
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td1-9．20℃的水以 2.5m/s的流速流经

φ38×2.5mm的水平管，此管以锥形管与

φ53×3mm的水平管相连。如图，在锥形管两侧

A、B处各插一垂直玻璃管以观察两截面的压

强。若水流经 A、B两截面间的能量损失为

1.5J/kg，求两玻璃管的水面差(以 mm计)，并

在本题附图中画出两玻璃管中水面的相对位置。[答：88.6mm]  
 
解：选 A管测压处截面为 1-1’面，B管测压处截面为 2-2’面，以管中心

线所在平面为基准面，在两截面间列柏努利方程： 

  fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

  整理得： fH
g

uu

g

pp
+

−
=

−

2

2
1

2
221

ρ
     (a) 

  其中： Hf =1.5/9.81=0.153m 
 
  由连续性方程， 2211 .. AuAu =  

    2
2

2 47335.2 u=× èu2=1.232m/s 

将以上数据代入(a)式： 

  mm
gg

pp
2.88153.0

2

5.2232.1 22
21 −=+

−
=

−

ρ
 

说明：A管液柱低，B管液柱高，A比 B低 88.2mm 

  在图上画出 
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td1-10．用离心泵把 20℃的水从贮槽送至塔

顶部，槽内水位维持恒定。各部分相对位置如图。

管路的直径均为 φ76×2.5mm，在操作条件下，泵

入口处真空表的读数为 24.66kPa；水流经吸入管

与排出管(不包括喷头)的能量损失可分别按

Σhf,1=2u2与 Σhf,2=10u2计算，由于管径不变，故

式中 u为吸入或排出管的流速 m/s。排水管与喷

头连接处的压强为 98.07kPa(表压)。试求泵的有

效功率。[答 Ne=2.26kW]  
 
解：(1)以贮槽液面为上游截面 1-1’、排出管口与喷头连接处截面为下游

截面 2-2’，以贮槽液面为基准面 O-O’，列出 Bernoulli 

  fe H
g

p

g

u
ZH

g

p

g

u
Z +

ρ
++=+

ρ
++ 2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

式中： Z1=0m； Z2=14m；液面与大气相通， p1=0；喷头截面

m
gg

p
10

*1000

1000*07.982 ==
ρ

液柱 ；总压头损失为 Hf=12u2/g液柱；流动过程中

槽面下降极慢， 01 ≈u ； 

代入数据，整理得：
g

u

g

u
He

2
2

2
2 12

10
2

14 +++=  

(2) 以贮槽液面为上游截面 1-1’、泵吸入口真空表处截面为 3-3’，以贮

槽液面为基准面 O-O’，列出 Bernoulli 

  fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
3

2
2

3
1

2
1

1
22

 

  
g

u

gg

u 2
2

32
2 210*66.24

2
5.1000 +

−
++=++

ρ
 

  514.2*5.25.10
2
2 −+=

g

u
 èu2=1.995m/s 

(3) m07.29
g

u
*5.1224H

2
2

e =+= 水柱 

   skgAum /895.71000*071.0*785.0*995.1 2
2 === ρ  

输送所需要的理论功率： 
  kwgHmN ee 251.207.29*81.9*895.7. ===  
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td1-11如图，贮槽内径 d1为 2m，

排液钢管内径 d2为 32mm；槽内无液体

补充，液面与排液管出口间的垂直距离

hl为 2m(以管中心线为基准)，液体流过

该系统的能量损失可按∑hf=20u2计算，

u为流体在管内的流速。试求贮槽内液

面下降 1m所需时间。(1.284h) 
 
解：属非定态流动。通过微分时间内的物料衡算和瞬间伯努利方程求解。 

(1) 在 dθ时间内对系统作物料衡算。 

设 F为瞬时进料量；D为瞬时出料量；dW是在 dθ时间内的积累量，则

在 dθ时间内物料衡算式为  Fdθ=Ddθ+dW 

设在 dθ时间内，槽内液面下降 dh，液体在管内瞬间流速为 u，则： 

  F=0， udD 2
2

4

π
=  dhddW 2

1
4

π
= (即槽内液体减少量) 

则： 0
44

2
1

2
2 =+ dhdudd

π
θ

π
  è

u

dh

d

d
d 2

2

1 )(−=θ  

(2)在瞬间液面 1-1’与管口内侧截面 2-2’间列伯努利方程，o-o’基准面。 

  fH
g

p

g

u
z

g

p

g

u
z +++=++

ρρ
2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

式中 z1=h  z2=0  u1=0  u2=u  p1=p2  Hf=20u2/g 
 
上式简化为 è 2520 u.h = /g è h.u 6920=  

  
h

dh
.

h.

dh
)

.
(

h.

dh
)

d

d
(d 875644

69200320

2

6920

22

2

1 −=−=−=θ  

  ∫∫ −=
1

20
875644

h

dh
.d

θ
θ  

  1
22875644 h. ××−=θ =4673.9s=1.298h 

所以贮槽内液面下降 1m需时间 1.298h 
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ssd2-14、套管换热器内管φ25x2.5mm，外管φ57x3.5mm的无缝钢管，

液体以 5400kg/h流量流过环隙，液体密度 1200 kg/m3，粘度 2x10-3Pa.s (2cP)。

试判断液体在环隙中流动的流型。(Re=1.28×104) 

解： mmdd
dd

dd
de 252550

)(

4/)(*4
21

21

2
2

2
1 =−=−=

+

−
=

π

π
 

sm
ddA

m
u /849.0

)(
4

*1200

3600/5400

2
2

2
1

=
−

==
πρ

   d1外管内径，d2内管外径 

  4

3

3

10*273.1
10*2

1200*849.0*10*25
Re ===

−

−

µ

ρude >4000 湍流 

 
 
ssd2-18水以 10m3/h的流量流过 100m长的光滑导管，若管两端的静压

头差为 10m水柱，水呈强烈湍流，λ=0.02，试求导管的最小直径(42mm) 

解 光滑管，强烈湍流 

  
g

u

d

l
H f

2

2

λ=      
2785.0 d

V
u =  

等径管内： 
gd

lV

gd

V

d

l
H

g

p
f

f

52

2

42

2

785.0*22*785.0

λ
λ

ρ
===

∆
 

           
81.9**785.0*2

)3600/10(*100*02.0
10

52

2

d
=    d=41.8mm 

 

 

ssd2-19、某油品以滞流在管中流动，流量不变，问摩擦阻力变化，若 

(1)管长增加一倍；(2)管径增大一倍；(3)油温提高使粘度为原来的 1/2(密

度变化不大)。(2,1/16,1/2) 

解：
gd

V

d

l

g

u

d

l

g

u

d

l
H f

2*785.0

64

2

64

2Re

64
222

2

ρ

µ

ρ

µ
===

4d

lV
a

ρ

µ
=  
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td1-15.如图实验装置，于异径水平管段两截

面间连一倒置 U管压差计，以测量两截面之间的

压强差。当水的流量为 10800kg/h时，U管压差

计读数 R 为 100mm。粗、细管的直径分别为

φ60×3.5mm 与 φ42×3mm。计算：(1)1kg 水流

经两截面间的能量损失；(2)与该能量损失相当的

压强降为若干 Pa？ 

[答：(1)4.41J/kg；(2)4.41×103Pa] 
 
解：选细管测压处为 1-1’截面，粗管测压处为 2-2’截面，以管中心线所

在平面为基准面，在两截面间列柏努利方程： 

  fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

  整理得：
2

2
2

2
121 uupp

gH f

−
+

−
=

ρ
     (a) 

  其中： VAuAu == 2211 ..  

   sm
A

m
u /95.2

036.0*785.0*1000

3600/10800
2

1

1 ===
ρ

 

   sm
A

m
u /36.1

053.0*785.0*1000

3600/10800
2

2

2 ===
ρ

 

   1.0*8.921 ==
−

gR
pp

ρ
 

(1) 将以上数据代入(a)式： 

  kgJ
uupp

gH f /41.4
2

36.195.2
98.0

2

222
2

2
121 =

−
+=

−
+

−
=

ρ
 

(2)压强降表示 
  PagHp ff

310*41.441.4*1000 ===∆ ρ  

 

td1-16. 密度为 850kg/m3、粘度为 8×10-3Pa·s的液体在内径为 14mm的

钢管内流动，溶液的流速为 1m/s。试计算：(1)雷诺准数，并指出属于何种

流型；(2)局部速度等于平均速度处与管轴的距离；(3)该管路为水平管，若

上游压强为 147×103Pa，液体流经多长的管子其压强才下降到 127.5×103Pa？

[答：(1)1.49×103；(2)4.95mm；(3)14.93m] 
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解：(1) 5.1487
10*8

850*1*014.0
Re

3
===

−u

duρ
<2000  层流 

(2) 因层流，则 

  某层流速 )(
4

22 rR
l

p
ur −=

µ

∆
  当 r=0时，最大 2

max
4

R
l

p
u

µ

∆
= 。 

  即 222
max

42

1
)(

4
5.0 R

l

p
rR

l

p
uur µµ

∆
=−

∆
=  è 222

2

1
RrR =−  

  è mmRr 949.4707.0 ==  

(3) 
2

..
Re

64 2u

d

l
p f

ρ
=∆  代入数据 

   
2

1*850
.

014.0
.

5.1487

64
10*)5.127147(

2
3 l

=−  è ml 93.14=  

 

td1-17、流体通过圆管湍流流动时，管截面的速度分布经验公式： 

7

1

max )1(
R

r
uur −= ，试求其平均速度 u与最大速度 umax的比值。[0.82] 

解：整个圆管截面的体积流量： ∫=
R

o
r rdruV π2  

  通过整个管截面的流体的平均流速： 

    ∫==
R

o r rdru
RR

V
u π

ππ
2

1
22

  (层、湍均适用)， 

  将 ur代入： ∫ −=
R

o
rdr

R

r
u

R
u 7

1

max2
)1(

2
∫ −=

R

o
rdr

R

r

R
u 7

1

2max )1(
2

 

    令 a
R

r
=−1  则 Rar )1( −=   RdaRaddr −=−= )1( ， 

    0=r 时，下限为 1=a    Rr = 时，上限为 0=a  
 
  代入上式： 

     ∫ −−=
0

1

7

1

max2
)()1(

2
daRRaau

R
u ∫ −=

0

1

7

1

max )1(2 daaau  

       ∫ −=
0

1

7

1

7

8

max )(2 daaau                  C
m

a
daa

m
m +

+
=

+

∫ 1

1

 

       

max

max
0
1

7

8
0
1

7

15

max

817.0

)
8

7

15

7
(2}

8

7

15

7
{2

u

uaau

=

+−=−=  
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ssd2-15计算水流过φ24x1.5光滑钢管时，因摩擦引起的压头损耗(以 Pa

和 m水柱表示)。管长 10m，管壁粗糙度 e=0.01mm，流速 1.5m/s，水温 20

℃。(1.4m) 

解： 4

3

3

101283
100051

998511021
×=

×

×××
==

−

−

.
.

.du
Re

µ

ρ
    410764 −×== .

d

e
ε  

查表 λ=0.025    或 0238031640 250 .Re. . =×= −λ  

371
892

51

1021

10
0250

2

2

3

2

.
.

.
.

g

u

d

l
H f =

××
×==

−
λ mH2O柱或 1.3mH2O柱 

 
ssd2-16 用压缩空气将储槽中的浓硫酸送至高

位槽，高位槽有闸阀连通大气。酸流量为

0.002m3/s，高位槽液面至储槽液面间垂直距离为

10m，连接管道为 Φ38×2，无缝钢管，长 20m，

管壁粗糙度为 0.05mm，管路中管件产生的局部阻

力的当量长度为 20m，浓硫酸ρ=1840kg/m3，粘

度 2.5×10-2Pa.s，温度 20℃，试求压缩空气的压力

(表压)(390kPa) 

解：如图，取储槽液面为截面 l-l’，高位槽液面

为截面 2-2’，以截面 1-1’为基准水平面。两截面间

列方程式： 

  f

e

H
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

式中：Z1=0m  Z2=10m；p2=0(表压)；u1=u2≈0， 

简化为： fH
g

p
+= 101

ρ
   )10(1 fHgp += ρ  

 
系统的压头损失 Hf。直管 20m，管件当量长度 20m、进口 ζ1=0.5  出口 ζ2=1 

  
g

u

d

lel
H f

2
)5.1(

2
11 +

+
= λ  

  034.0342*238 ==−= mmd m 

  204.2
034.0*785.0

002.0

785.0 22
===

d

V
u m/s 

  5515
10*5.2

1840*204.2*034.0
Re

2
===

−µ

ρdu
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取钢管的绝对粗糙度 0.05mm，则 310471
34

050 −×== .
.

d

e
，查 Re与摩擦系

数图表，可得 λ=0.039 

所以 73.11
2

204.2
)5.1

034.0

40
039.0(

2

=+×=
g

H f m液柱 

所以 24.39273.21*81.9*1840)10(1 ==+= fHgp ρ kPa 

 

 
ssd2-20、流体流动时，若管径和管长都不变，而流体的流量增加一倍(摩

擦阻力系数可以认为不变，流动为湍流)，问阻力增加的倍数。 

若 λ是变化的(可按 λ=0.3164Re-0.25考虑)，则阻力增加多少倍？ 

若为滞流，则阻力增加的倍数为多少？(3, 2.36 , 1) 

解：
g

u

d

l
H f

2

2

λ=   
2785.0 d

V
u =   

µ

ρdu
=Re  

(1) 2.VaH f =   V增加一倍，由 Hf增加 3倍 

(2) 75.1225.0 .VkuauH f == −  V增加 1倍，Hf增加 2.36倍 

(3) VkauH f .==  V增加 1倍，Hf增加 1倍 
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td1-18．一定量的液体在圆形直管内作滞流流动，若管长和液体物性不

变，而管径减小至原来的 1/2，问因阻力产生的能量损失为原来的倍数 

解：层流 

  
42

22

'.
2

..
64

2
..

Re

64

d

V
k

d

u
k

u

d

l

du

u

d

l
gHh ff =====

ρ

µ
 

  è 12 16 ff hh =  

 
 
td1-20.每小时将 2×104kg的溶液，用泵从反应

器输送到高位槽 (见图 )。反应器液面上方保持

26.7×103Pa 的真空度，高位槽液面上方为大气压

强。管道为 φ76×4mm的钢管，总长为 50m，管线

上有两个全开的闸阀、一个孔板流量计(ζ=4)、五个

标准弯头。反应器内液面与管路出口的距离为

15m。若泵的效率为 0.7，求泵的轴功率。 

溶液 ρ=1073kg/m3，μ=6.3×10-4Pa·s。管壁绝对

粗糙度 ε为 0.3mm。[答：1.63kW]  

解：如图，取反应器液面为 l-l’截面。管路出口内侧为 2-2’截面，以 1-1’

截面为基准面，在两截面间列柏努利方程： 

  fe H
g

p

g

u
ZH

g

p

g

u
Z +

ρ
++=+

ρ
++ 2

2
2

2
1

2
1

1
22

  (a) 

其中 Z1=0m  Z2=15m；p1=-26.7×103Pa(负表压)，p2=0(表压)；反应器液

面与管道相比，较大，u1=0 

  简化：
g

p
H

g

u
H fe ρ

1
2
2

2
15 −++=     (b) 

求管路上的压头损失 Hf 

直管 50m，全开的闸阀(0.46m)、标准弯头(2.2m)，孔板流量计(ζ1=4)，反

应器流出管的阻力系数 ζ2=0.5 

   
g

u

d

lelel
H

b

f
2

)
52

(
2
2

21
21 ςςλ ++

++
=  

   sm
A

m
u /426.1

068.0*785.0*1073

3600/20000
22 ===

ρ
 

   5

4
10*652.1

10*3.6

1073*426.1*068.0
Re ===

−µ

ρdu
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取钢管的绝对粗糙度 ε=0.3mm，则 0044.0
68

3.0
==

d

ε
，查 Re与摩擦系数

图表，可得 λ=0.029 

  m
g

H f 203.3
2

426.1
)5.04

068.0

2.2*546.0*250
*029.0(

2

=++
++

= 液柱 

  将以上代入(b) 

   
g

p
H

g

u
H fe ρ

1
2
2

2
15 −++=  

   mHe 84.20
81.9*1073

10*7.26
203.3

81.9*2

426.1
15

32

=+++=  

所以，泵的有效功率为 

   wmgHN ee 8.113584.20*81.9*
3600

10*2 4

===  

泵的轴功率为 kw
N

N e 623.17.0/1358.1 ===
η
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td1-22、如图，贮槽内水位恒定。槽的底部与内径为 100mm 的钢质放

水管相连，管路安装有一个闸阀。距管入口端 15m 处装有以汞为指示液的

U管压差计，其一臂与管道相连，另一端连通大气，压差计连接管充满了水，

测压点与管路出口端之间的直管长 20m，U管汞面上有一小段水柱，计算时

可忽略。 

(1) 当 闸 阀 关 闭 时 ， 测 得

R=600mm，h=1500mm，当闸阀部分

开启时，测得 R=400mm，h=1400mm，

摩擦系数 λ取为 0.025，管路入口处的

局部阻力系数取为 0.5，试求每小时从

管中流出若干立方米的水。(88.5m3/h) 

(2) 当闸阀全开时，U管压差计测

压处的静压强为若干 Pa(表)。闸阀全

开时 le/d=15，摩擦系数仍取 0.025  

(3.30×104Pa表压) 
 
解：如图，以出水管中心线为基准面，水槽液面为 1-1’截面，测压口处

为 2-2’截面，出水管口内侧面为 3-3’截面，水槽液面距基准面距离为 Z1； 

(1)闸阀全关闭时： 
  gRghgz Hgρρρ =+ 111  

  m...*.h
R

Z
Hg

6665160613
1

1 =−=−=
ρ

ρ
 

(2)闸阀部分开启时，以 1-1 与 2-2为研究范围： 

   12
2

2
2

2
1

2
1

1
22

fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
 

式中：Z1=6.66m；Z2=0m；水槽液面与大气相通，p1=0；水槽的液面恒

定，u1=0； 

测压口处压头： gRghp Hgρρ =+ 12  

  mh
g

gR

g

p Hg
04.44.14.0*6.13

11

2 =−=−=
ρ

ρ

ρ
 

  
g

u
.

g

u
).

.
.(

g

u

g

u

d

l
H f

2
254

2
50

10

15
0250

22

2222

2 =+=+= ξλ      ** 
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将以上数据代入： 12
2

2
2

1
2

fH
g

p

g

u
Z ++=

ρ
 

  
g

u

g

u

g

u

2
25.504.4

2
25.404.4

2
66.6

2
2

2
2

2
2 +=++=  

  èu2=3.129m/s 

 
  流量 13132 43.880246.0129.3*01.0*785.0*785.0 −− ==== hmsmudV  
 
(3)闸阀全开时，以 1-1与 3-3(出水管内侧)为研究范围： 

  13
3

2
3

3
1

2
1

1
22

fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
 

 è 13

2
3

1
2

fH
g

u
Z +=  

 
g

u

g

u

g

u

g

u

d

l
H f

2
625.9

2
]5.0)15

1.0

35
(025.0[

22
)15(

2
3

2
3

2
3

2
3

13 =++=++= ξλ  ** 

  
g

u

g

u

g

u
Z

2
625.10

2
625.9

2

2
3

2
3

2
3

1 =+= è m
g

u
627.0

625.10

66.6

2

2
3 ==   

   u3=3.51m/s 
 
以 2-2与 3-3为研究范围：两边均用表压强 

  23
3

2
3

3
2

2
2

2
22

fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +++=++

ρρ
   è 23

2
fH

g

p
=

ρ
 

测压口处压头：  

  
g

u
.

g

u
)

.
(.

g

u
)

d

l
(H f

2
3755

2
15

10

20
0250

2
15

222

23 =+=+= λ  

  627.0*375.5
2

375.5
2

2 ==
g

u

g

p

ρ
 

  Pap 4
2 10*306.381.9*1000*627.0*375.5 == (表) 
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td1-23、10℃的水以 500L/min 的流量流过一根长为 300m 的水平管，

管壁的绝对粗糙度为 0.05mm，有 6m的压头可供克服流动的摩擦阻力，试

求管径的最小尺寸 (90.4mm)  

解：
g

u

d

l
H f

2

2

λ=  2

2
)

785.0
(

2

1

d

V

gd

l
λ=    

42

2

785.0

)60/5.0(

2

1300
6

dgd
λ=  

  53482d=λ (先假设 d1àλ1，d1àu1àRe1 ε/d查图(或编程)àλ2  比

较 λ1与 λ2 )  5410872.2 d=× − λ  

经验公式：全范围 dlp47  
12/1

2/3

12

)(

1
)

Re

8
(8 









+
+=

BA
λ  

   

16

9.0 27.0
)

Re

7
(

1
ln457.2



















+

=

d

A
ε

 16)
Re

37530
(=B  

 
编程求得 d=90.32mm 
d0, u, Re, lamda1 
d = 90.3200000000015 mm    u=1.30131141492163 m/s 
Re=89851.7906718856        λ=2.09291359405216E-02  
 
 
 

(1) )
Re

/d
35.91lg(214.1

d
lg2

1

λ

ε
+−+

ε
=

λ
  适用 005.0

Re

/d
<

λ

ε
 

 (2) 14.1
d

lg2
1

+
ε

=
λ

  适用 005.0
Re

/d
>

λ

ε
 

   
dd

V

d

Vddu
52 10*77.130

60/5.0*7.999

785.0785.0
Re

−
====

µ

ρ

µ

ρ

µ

ρ
 

   d/6.6370Re =  
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td1-24、某油品的密度为 800kg/m3，粘度为 41cP，如图由 A槽送至 B

槽，A槽液面比 B槽液面高 1.5m，输送

管径φ89×3.5，长 50m(包括阀门的当量长

度)，进、出口损失可忽略。试求(1)油的

流量(m3/h) (2)若调节阀门的开度，使油的

流量减少 20%，此时阀门的当量长度增加

多少?  [(1)23m3/h  (2)12.5m ]  (1Pa.s=1000cP) 
 
解：(1)以 A槽液面为 1-1’截面，B槽液面为 2-2’；2-2为基准面 O-O’，

列出 Bernoulli 

    fH
g

p

g

u
Z

g

p

g

u
Z +

ρ
++=

ρ
++ 2

2
2

2
1

2
1

1
22

 

其中，Z1=1.5m  u1=u2=0m/s  两端用表压 p1=p2 ，则 

  
g

u

d

l
HZ f

2

2

1 λ==   
g

u

2082.0

50
5.1

2

λ=   
λ

1
22.0=u  0.0483=λ.u2 

  λ=0.03    时 u=1.2684 m/s   Re=2029.5    

  λ1=0.047  时 u1=1.012 m/s   Re=1619   

  λ2=0.0395 时 u2=1.105m/s   Re=1768   

  λ=0.0332  时 u=1.206m/s    Re=1929   V=22.92m3/h 
 
(2) 流量减小 20%时，u1=u*80%=1.206*0.8=0.965m/s 
    Re=(duρ)/μ=(0.082×0.965×800/0.041)=1544 
    λ=64/Re=0.04145 

    
g

ul

2082.0
5.1

2

λ=    52.62=l m 

    阀门的当量长度应增加 12.52m 
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传热 

ssd1、 (a)方型窑炉的炉壁由两层砖砌成，内层为 240mm 耐火砖

(λ1=0.9W.m-1.K-1)，外层为 240mm红砖((λ2=0.6W.m-1.K-1)，炉膛内壁面温度

为 700℃，外壁面温度为 60℃，试求单位面积(m2)的散热速率及两层砖交界

面的温度。(b)若两层砖之间填塞 100mm 硅藻土(λ=0.09W.m-1.K-1)，则散热

速率如何？ 

(960，444，360W.m-2) 

解：(1)

2

2

1

1

31

λλ

bb
tt

q
+

−
= = 960

6.0

24.0

9.0

24.0
60700

=
+

−
w/m2   

   

2

2

32

λ

b
tt

q
−

= = 960

6.0

24.0
602 =

−t
w/m2  è t2=444℃ 

(2)

3

3

2

2

1

1

41

λλλ

bbb
tt

q
++

−
= = 360

6.0

24.0

09.0

1.0

9.0

24.0
60700

=
++

−
w/m2 

 
 
ssd3、炉壁由三层砖紧密砌成。内层为耐火砖，

λ1=1.0W.m-1.K-1，厚度为 240mm；中层为隔热砖，

λ2=0.15W.m-1.K-1；外层为普通砖，λ3=0.9W.m-1.K-1，厚度

为 240mm。内壁面为 700℃。要求普通砖外壁面不超过

60℃，普通砖内壁面不超过 150℃。求隔热砖层厚度。
(210mm) 
解：(1)根据普通砖求 t2 

  

3

3

43

1

1

21

b

tt

b

tt
q

λ

−
=

λ

−
=   

9.0

240
60150

0.1

240
700 2 −

=
− t

 èt2=619℃ 

(2)据中层与外层求 b2  

  

3

3

43

2

2

32

b

tt

b

tt
q

λ

−
=

λ

−
=   

9.0

240

60150

15.0

b

150619

2

−
=

−
èb2=208.44 mm 

多层平面壁的热传导

t

 
t1 t2

t3
t4

A

x

Q

b1 b2 b3

o
λ 1 λ 2 λ 3
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ssd4、设备的平面壁外加一厚度为 200mm的均

匀保温材料层。保温层外表面温度为 30℃。为测量

设备壁面温度，从保温层外表面插入一温度计，测

温点深入保温层 50mm，读得温度为 80℃。试求设

备壁面与保温材料交界面的温度。(230℃) 

解： b1=150mm  b2=50mm   t2=80℃   t3=30℃ 

  

λλ A

b
tt

A

b
tt

Q
2

32

1

21 −
=

−
=     

λλ AA

t
50

3080
150

801 −
=

−
  èt1=230℃ 

ssd5、φ48x3mm 的钢管 (λ=45W.m-1.K-1)，先包上 20mm 石棉 (λ= 

0.15W.m-1.K-1)，再包以 20mm 软木(λ=0.05W.m-1.K-1)，管内壁温度 120℃，

外壁温度 30℃，试求每米管长的散热速率以及各界面间的温度。 

若只包石棉 40mm，则结果如何？(49.0，88.5) 

解：(1) d1=42mm, d2=48mm, d3=88mm, d4=128mm 
  λ1=45 W.m-1.K-1  λ2=0.15 W.m-1.K-1  λ3=0.05 W.m-1.K-1  L=1m 

  

3

4

32

3

21

2

1

41

d

d
ln

1

d

d
ln

1

d

d
ln

1

)tt(L2
Q

λ
+

λ
+

λ

−π
=  

  

88

128
ln

05.0

1

48

88
ln

15.0

1

42

48
ln

45

1

)30120(2

++

−
=

Lπ
w01.49=  

 

  01.49

42

48
ln

45

1

)120(2

ln
1

)(2 2

1

2

1

21 =
−

=
− tL

d

d

ttL π

λ

π
èt2=119.98℃ 

  01.49

88

128
ln

05.0

1

)30(2

ln
1

)(2 3

3

4

3

43 =
−

=
− tL

d

d

ttL π

λ

π
èt3=88.45℃ 

(2)若只包石棉 40mm，其它不变  L=1m 
 d1=42mm,d2=48mm,d3=128mm  λ1=45 W.m-1.K-1  λ2=0.15 W.m-1.K-1   

  

2

3

21

2

1

21

d

d
ln

1

d

d
ln

1

)tt(L2
Q

λ
+

λ

−π
=
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ln
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1

42

48
ln

45

1

)30120(2

+

−
=

Lπ
w44.86=  > Q1 

  44.86

42

48
ln

45

1

)120(2

ln
1

)(2 2

1

2

1

21 =
−

=
− tL

d

d

ttL π

λ

π
èt2=119.96℃ 
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ssd6、用 φ48x3mm的钢管输送 304kPa(3绝对大气压)的饱和水蒸气，外

界空气为 20℃，试求不隔热与包上 30mm石棉时每米管长的热损失速率(空气

的传热膜系数可设为 15W.m-2K-1)，水蒸气传热的热阻可忽略。 
(258,108W/m) 
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ssd7、φ60x2mm的水蒸气管外包 30mm厚的石棉层(λ=0.15W.m

-1
.K
-1
)

隔热。饱和水蒸气温度为150℃，室温20℃。若石棉层的厚度增大一倍，求

散失于周围的热损失为原来的百分数。水蒸气一侧和管壁热阻可忽略。空气

一侧的传热膜系数取10W.m
-2
.K

-1
。(75％) 

解：(1) r1=28mm,r2=30mm,r3=60mm 

  

232

3

2

m

232

3
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2

111

m
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1

r

r
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tL2
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1
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Q
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+

λ

∆π
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α
+

λ
+

λ
+

α

∆π
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  %5.74

10*09.0

1

30

90
ln

15.0

1
10*06.0

1

30
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ln

15.0

1

.'r

1

r

'r
ln

1

.r

1

r

r
ln

1

Q

Q

232

3

2

232

3

2

1

2 =

+

+
=

α
+

λ

α
+

λ
=  

 

ssd9、炼油厂用热渣油来预热原油。渣油的初温为300℃；终温为200

℃。原油的初温为25℃，终温为175℃。试分别求出并流和逆流换热时的平

均传热温差。(104，149℃) 

解：T1=300
o
C，T2=200

o
C    t1=25

o
C  t2=175

o
C 

 

并流传热时：Δt1=300-25=275 

 Δt2=200-175=25  26.104
25/275ln

25275
tm =

−
=∆     

逆流传热时： Δt1=300-175=125  Δt2=200-25=175 

    6.148
125/175ln

125175
tm =

−
=∆   

可见，并流传热温差小于逆流传热温差 

 

 

 

 

ssd15、在一列管式热交换器中，某冷盐溶液与热盐溶液逆流换热。热

液体走管内，流速为0.5m/s，列管直径为φ25x2.5mm，管总数38根，管长

4m(两个管长2m的换热器串联)。冷热盐溶液的物理性质均为：ρ=1200kg/m
3
，

比定压热容3kJ/(K.kg)。热流体从90℃冷却到60℃，冷流体从20℃加热到

40℃。试求该列管换热器中的平均传热系数和冷流体的流量。(1330W.m
-2
K
-1
) 
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解：热流体质量流量  
(1) mmmhph tSK)6090(mCQ ∆=−=  

  s/kg1884.01200*）10*20(*
4

*5.0uAm 23
h =

π
=ρ= −   7.16kg/s 

  W1695630*1884.0*10*3)6090(mCQ 3
hph ==−=    6.44×105W 

  81.44
40/50ln

4050

2t

1t
ln

2t1t
t m =

−
=

∆

∆

∆−∆
=∆ ℃  或 45

2

4050
tm =

+
=∆ ℃ 

  mm41.22
20/25ln

2025
d m =

−
=  或  mm5.22

2

2025
dm =

+
=  

  23
mm m2826.04*10*5.22*14.3LdS ==π= −     10.74m2 

  23 2815.04*10*41.22*14.3 mLdS mm === −π    10.70m2 

 è 12

mm

m K.m.W3.1333
45*2826.0

16956

tS

Q
K −−==

∆
=    1344.7W.m-2.K-1  

 
(2) )2040(mCQ cpc −= èmc=0.2826kg/s×38=10.74kg/s 

 
 
ssd17、用常压塔底重油预热原油，重油的初始温度为 350℃，最终温

度为 220℃，原油的初始温度为 100℃，最终温度为 180℃，试比较并流和

逆流传热时的必要传热面积之比(设传热系数K不变)。(1.27) 

解：T1=350℃  T2=220℃  t1=100℃  t2=180℃ 

并流时：Δt1=350-100=250   Δt2=220-180=40  

    59.114
40/250ln

40250
tm =

−
=∆ ℃ 

逆流时：Δt1=350-180=170  Δt2=220-100=120  

    55.143
120/170ln

120170
tm =

−
=∆ ℃ 

若两者换热条件相同，则K相同，且Q并=Q逆  

则  逆逆并并 tKAtKAQ ∆=∆=  得   

  798.0
59.114

55.143

t

t

A

A
==

∆

∆
=

并

逆

逆

并    或1.25倍 

相同条件下，逆流所需的传热面积比并流小，设备的尺寸可减小。 
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ssd22、在半小时内将 1.0t盐水溶液(平均比定压热容为 2.5kJ.K-1kg-1， 从

20℃加热到 60℃。用常压饱和水蒸气加热。加热用的管子为 φ48x3.5mm钢

管 (λ=49W/(m.K))。水蒸气在管内，盐水在管外。盐水的给热系数

800W.m-2K-1，水蒸气给热系数 10000W.m-2K-1。则加热管必要的管长和水蒸

气最低耗用量。(管壁热阻可忽略，管径可用外径计算)。(8.6) 

解：(1) 设加热管长为 L，据圆管壁热交换器计算： 

     

221

2

11

m

.r

1

r

r
ln

1

.r

1
tL2

Q

α
+

λ
+

α

∆π
=  

    其中： 12
1 KWm10000 −−=α ， 12

2 KWm800 −−=α  

         mm5.20
2

25.348
r1 =

×−
=   mm24

2

48
r2 ==  

  热交换过程为稳态变温过程：： 

  K71.57

60100

20100
ln

)60100()20100(

tT

tT
ln

)tT()tT(
tm =

−

−

−−−
=

−

−

−−−
=

进出

出进

进出出进
Δ  

  14
3

3
p s.J1056.5)2060(

3600*5.0

101
105.2tmcQ −×=−×

×
××=∆=  

  将数据代入：
tm.2

)
.r

1

.r

1
(Q

L 2211

∆π

α
+

α
=  

      m74.8
71.57*14.3*2

)
8.0*24

1

205

1
(1056.5 4

=
+×

=  

 (2)水蒸气用量 1

1

11

h.kg69.88
kg.kJ9.2256

s.kJ10*56.5
m −

−

−

==  

 
例(bdp90)若要在管内将 0.5t/h 盐水溶液(比热容 2.1kJ/(kg.K))从 293K

加热到 333K，用常压蒸汽加热，加热管 Φ38×2.5 的钢管(λ=49W/(m.K))，

盐水的给热系数为 1000W/(m2.K)，蒸汽的给热系数为 60000W/(m2.K)，则

加热管必要的长度应为多少？ 

解：设加热管长为 L，据圆管壁热交换器计算： 
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2
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  其中： 12
1 KWm1000 −−=α ， 12

2 KWm60000 −−=α  

       mm5.16
2

25.238
r1 =

×−
=   mm19

2

38
r2 ==  

  热交换过程为稳态变温过程：： 

  K71.57

60100

20100
ln

)60100()20100(

tT

tT
ln

)tT()tT(
tm =

−

−

−−−
=

−

−

−−−
=

进出

出进

进出出进
Δ  

  14
3

3
p s.J10167.1)2060(
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105.0
101.2tmcQ −×=−×

×
××=∆=  

  将数据代入： 

  
tm.2

)
.r

1

r

r
ln

1

.r

1
(Q

L 221

2

11

∆π

α
+

λ
+

α
=  

    m07.2
71.57*14.3*2

)
6019

1

5.16

19
ln

49

1

5.16

1
(10167.1 4

=×
++×

=  

 
P124页、在某一已定尺寸的套管换热器中，热流体与冷流体并流换热。

热流体进口温度 120℃，出口温度 70℃，冷流体进口温度 20℃，出口温度 60℃。

若换热器及有关条件(流体进人温度及流量等)不变，将并流改为逆流，试求

冷热流体排出温度。可设传热系数、物料的比热容及设备的热损失不变。 
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td4-2、燃烧炉的内层为 460 mm的耐火砖，外层为 230 mm

的绝缘砖。若炉的内表面温度 t1=1400℃，外表面温度 t3=100℃。

试求导热的热通量 q及两砖界面间温度 t2。 

设两层砖接触良好，已知耐火砖的 λ1＝0.9+0.0007t，绝缘

砖的 λ2= 0.3+0.0003t，两式中 t分别取各层材料的平均温度(℃)，

λ单位W/(m.℃)。[q=1689W/m2，t2＝949℃] 
 

解： 
22

32

11

21

// mm b

tt

b

tt
q

λλ

−
=

−
=  

  将 λm1＝0.9+0.0007(t1+t2)/2   λm2＝0.3+0.0003(t2+t3)/2  代入 

    
2/)(0007.09.0
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21

32

1
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22

11

32

21

tt
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b
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tt
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m

m

m

m

++

++
===

−

−

λ

λ

λ

λ
 

    6.5×10-4t2+1.5t-2009 =0 
  计算得：t2＝949.04 ℃  将负值(-3256.73℃)舍去。 

  
]2/)(0007.09.0/[/ 211

21

11

21

ttb

tt

b

tt
q

m ++

−
=

−
=

λ
=1688.46 W.m-2 

 
 

td4-3、直径为φ60×3 mm的钢管用 30 mm厚的

软木包扎，其外又用 100 mm厚的保温灰包扎作为绝

热层。测得钢管外壁面温度为-110℃，绝热层外表面

温度 10℃。已知软木和保温灰的导热系数分别为

0.043和 0.07W/(m2℃)，试求每米管长的冷量损失量。
[Q/L=-25 W/m] 

 
解 d1=54mm，d2=60mm， d3=120mm，d4=320mm 

   t2=-110℃  t4=10℃ 
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π
= -25.02 W/m 

t1 t2 t3 t4

d1=54

d2=60

d3=120

d4=320

钢管 保温灰软木

耐火转 绝缘砖

t1 t2 t3

460mm

230mm
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td4、蒸汽管外包扎有两层导热系数不同而厚度相同的绝热层，设外层

的平均直径为内层的两倍。其导热系数也为内层的两倍。若将二层材料互换

位置，假定其他条件不变，试问每米管长的热损失将改变多少？说明在本题

情况下，哪一种材料包扎在内层较为适合？〔答：q’=1.25q〕 
 

解  稳态传热 
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  已知 r3-r2=r2-r1 
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说明：将导热系数小的 λ1包扎在内侧时传热速率 Q较小。 
 
 
td5．在外径为 140mm的蒸汽管道外包扎一层厚度为 50mm的保温层，以减少热损

失。蒸汽管外壁温度为 180℃。保温层材料的导热系数 λ与温度 t的关系为 λ=0.1＋0.0002t(t

单位℃，λ单位W/(m℃))。若要求每米管长热损失造成的蒸汽冷凝量控制在

9.86×10-5(kg/(m.s)，求保温层外侧面温度。 

〔答：t3=40℃〕 
 
td6.在管壳式换热器中用冷水冷却油。水在直径为φ19×2mm的列管内流动。已知管

内水侧对流传热系数为 3490W/(m2.℃)，管外油侧对流传热系数为 258W/(m2.℃)。换热器

在使用一段时间后，管壁两侧均有污垢形成，水侧污垢热阻为 0.00026m2.℃/W，油侧污

垢热阻为 0.000176m2.℃/W。管壁导热系数 λ为 45W/(m.℃)。试求：(1)基于管外表面积的

总传热系数；(2)产生污垢后热阻增加的百分数。 

〔答：(1)KO=208W/(m2.℃)；(2)11.8％〕 
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td8、重油和原油在单程套管换热器中呈并流流动，两种油的初温分别为 243℃和 128

℃；终温分别为 167℃和 157℃。若维持两种油的流量和初温不变，而将两流体改为逆流，

试求此时流体的平均温度差及它们的终温。假设在两种流动情况下，流体的物性和总传

热系数均不变化，换热器的热损失可以忽略。〔答：Δtm=49.7℃〕 

解： 

本题所采用算法一： 

并流： 

 1mpccphh tKA)128157(CW)167243(CW ∆=−=−   (1) 

   è phhpcc CWCW 62.2=  

   99.42

157167

128243
ln

)157167()128243(
1 =

−

−

−−−
=∆ mt ℃  

   è 675.0
99.42

128157
=

−
=

pccCW

KA
 

     768.1
99.42

167243
=

−
=

phhCW

KA
 

 
改成逆流： 

 2m1
'
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'
21phh tKA)tt(CW)TT(CW ∆=−=−   (2) 

   è )128(62.2)243( 22 −=− tCWTCW phhphh  

   è '
2

'
2 t62.236.578T −=       (3) 

  据题意，逆流时 phhpcc CWCWKA ,, 与并流相同，则 
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  两式相减得 093.1
t

)tT()tT(

t

ttTT

2m

1
'
2

'
21

2m

1
'
2

'
21 =

∆

−−−
=

∆

+−−
 

  è 093.1
128T

t243
ln

tT

tT
ln

'
2

'
2

1
'
2

'
21 =

−

−
=

−

−
 

  è 983.2
128T

t243
'
2

'
2 =

−

−
  与 '

2
'
2 t62.236.578T −= 联立 
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21 =−=∆ ℃    3.27128Tt '

22 =−=∆ ℃ 

  5.49

3.27

5.81
ln

3.275.81

ln
2

1

21 =
−

=

∆

∆

∆−∆
=∆

t

t

tt
tm ℃ 
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算法二： 

并流时 

  1m12pcc21phh tKA)tt(CW)TT(CW ∆=−=−  (1) 

  

)tT(

)tT(
ln

)tT()tT(
KA)TT(CW

22

11

2211
21phh

−

−

−−−
=−  

 è )
CW

CW
1(

CW

KA

)TT(

)tT()tT(

CW

KA

)tT(

)tT(
ln

pcc

phh

phh21

2211

phh22

11 +=
−

−−−
=

−

−
 (2) 

逆流时 

  2m12pcc21phh tKA)t't(CW)'TT(CW ∆=−=−   

  

)tT(

)tT(
ln

)tT()tT(
KA)'TT(CW

2
'
2

'
21

1
'
2

'
21

21phh

−

−

−−−
=−  

 è )
CW

CW
1(

CW

KA

)'TT(

)tT()tT(

CW

KA

)tT(

)tT(
ln

pcc

phh

phh21

1
'
2

'
21

phh2
'
2

'
21 −=

−

−−−
=

−

−
 (3) 

  (2)(3)联立,   

76

29
1

76

29
1

)157167(

)128243(
ln

CW

CW
1

CW

CW
1

)tT(

)tT(
ln

)tT(

)tT(
ln

pcc

phh

pcc

phh

22

11

2
'
2

'
21

+

−

−

−
=

+

−

−

−
=

−

−
 

  093.1
)tT(

)tT(
ln

2
'
2

'
21 =

−

−
 

  è 983.2
128T

t243
'
2

'
2 =

−

−
  与 '

2
'
2 t62.236.578T −= 联立 

  求得 5.161t '
2 = ℃  3.155T'

2 = ℃ 

    5.81t243t '
21 =−=∆ ℃ 

    3.27128Tt '
22 =−=∆ ℃ 

  5.49

3.27

5.81
ln

3.275.81

ln
2

1

21 =
−

=

∆

∆

∆−∆
=∆

t

t

tt
tm ℃ 

 
算法三、 

逆流时传热温差变化比较缓和，用算术平均值 

  22 )128( mpcc tKAtCW ∆=−  

  21 243 tt −=∆  
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  2222 62.236.45012862.236.578128 ttTt −=−−=−=∆  

   2
2221 81.168.346

2

62.236.450243

2
t

tttt
tm −=

−+−
=

∆+∆
=∆  

  è )81.168.346()128( 22 tKAtCW pcc −=−  

    )81.168.346(675.0128 22 tt −=−  

  è 9.1622 =t    5.1512 =T     8.51
2

5.231.80
=

+
=∆ mt  

 
 
  22 )128( mpcc tKAtCW ∆=−  

  逆流时传热温差用对数平均值 

  21 243 tt −=∆  

  2222 62.236.45012862.236.578128 ttTt −=−−=−=∆  

  

)62.236.450(

)243(
ln

36.20762.1

)62.236.450(

)243(
ln

)62.236.450()243(

2

2

2

2

2

22
2

t

t

t

t

t

tt
tm

−

−

−
=

−

−

−−−
=∆ ℃ 

  

)62.236.450(

)243(
ln

36.20762.1
675.0128

2

2

2
2

t

t

t
t

−

−

−
=−  

  
128

97.139094.1

)62.236.450(

)243(
ln

2

2

2

2

−

−
=

−

−

t

t

t

t
  可用试算法求 

 
td9.在下列各种管壳式换热器中，某种溶液在管内流动并由 20℃加热到 50℃。加热

介质在壳方流动，其进、出口温度分别为 100℃和 60℃，试求下面各种情况下的平均温度

差。 

 (1)壳方和管方均为单程的换热器。设两流体呈逆流流动。 

 (2)壳方和管方分别为单程和四程的换热器。 

 (3)壳方和管方分别为二程和四程的换热器。 

〔答：(1)Δtm'＝44.8℃；(2)Δtm=40.3℃；(3)Δtm=43.9℃〕 
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td7、在并流换热器中，用水冷却油。水的进、出口温度分别为 15℃和 40℃，油的

进、出口温度分别为 150℃和 100℃。现因生产任务要求油的出口温度降至 80℃，假设油

和水的流量、进口温度及物性(Cp,α,K)均不变，若原换热器的管长为 lm，试求此换热器的

管长增至若干米才能满足要求。设换热器的热损失可忽略。〔答：L＝1.85m) 

解： 

  )1540()100150(1 −=−= pccphh CWCWQ  ① 

      11)100150( mphh tKACW ∆=−      ② 

  )15()80150(2 −=−= tCWCWQ pccphh   ③ 

      22)80150( mphh tKACW ∆=−      ④ 

①/③得 
15

1540

80150

100150

−

−
=

−

−

t
èt=50℃ 

  49.92

40100

15150
ln

)40100()15150(
1 =

−

−

−−−
=∆ mt ℃ 

  81.69

5080

15150
ln

)5080()15150(
2 =

−

−

−−−
=∆ mt ℃ 

②/④得
22

11

22

11

80150

100150

m

m

m

m

tdL

tdL

tA

tA

∆

∆
=

∆

∆
=

−

−

π

π
 

  解得：L2=1.85m 
 
10.在逆流换热器中，用初温为 20℃的水将 1.25kg/s的液体(比热容为 1.9kJ/(kg.℃)、

密度为 850kg/m3)，由 80℃冷却到 30℃。换热器的列管直径为φ25×2.5mm，水走管方。

水侧和液体侧的对流传热系数分别为 0.85kW/(m2.℃)和 1.70kW/(m2.℃)，管壁及污垢热阻

可忽略。若水的出口温度不能高于 50℃，试求换热器的传热面积。[13.9m2] 

解： mphh tAKCWQ ∆=−= 22)3080(  

基于外侧面积的总传热系数： 

  3

211

2

2

10*059.2
1000*7.1

1

20*1000*85.0

2511 −=+=+=
αα d

d

K
 

    è 7.4852 =K W/(m2.℃) 

      2.18

10

30
ln

1030

ln
2

1

21 =
−

=

∆

∆

∆−∆
=∆

t

t

tt
tm ℃   

代入数据 mphh tAKCWQ ∆=−= 22)3080(  

        22.18*7.48550*1900*25.1 A=  

  èA2=13.43m2 

2

2

11

2

2

11

αλα
++=

md

bd

d

d

K
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td14. 90℃的正丁醇在逆流换热器中被冷却到 50℃。换热器的传热面积为 6m2时，

总传热系数为 230W/(m2.℃)。若正丁醇的流量为 1930 kg/h,冷却介质为 18℃的水，试求:(1)

冷却水的出口温度;(2)冷却水的消耗量，以 m3/h表示。[t2＝29.490，V＝4.82m3/h] 

解：正丁醇 20℃时 Cph=2.33kJ/(kg.℃)  70℃时 2.635 kJ/(kg.℃)  75℃时 2.68kJ/(kg.

℃) 

    Cph=2.9kJ/(kg.℃) 

mphh tKACWQ ∆=−= )5090(  

  K=230W/(m2.℃)，A=6m2 

 è 95.40
6*230

40*2635*3600/1930

KA

)5090(CW
t

phh

m ==
−

=∆ ℃ 

   95.40

1850

2t90
ln

)1850()2t90(
t m =

−

−

−−−
=∆   45.06//28.7   è t2=39  

 )18()5090( 2 −=− tCWCW pccphh  èWc 

 
Cp=-235.2942+4.022362*B3+(-0.01430311)*B3^2+(0.00001817041)*B3^3 

kJ.kmol-1K-1 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



Hgjc_shsd                                                                      (35/51) 

 

 
td15．在一逆流套管换热器中，冷、热流体进行热交换。两流体的进、出口温度分

别为 t1=20℃, t2=85℃,T1=100℃, T2=70℃。当冷流体的流量增加一倍时，试求两流体的

出口温度和传热量的变化情况。假设两种情况下总传热系数可视为相同，换热器热损失可

忽略。 

解： 
 

1mpccphh tKA)2085(CW)70100(CW ∆=−=−   

 07.29

15

50
ln

)85100()2070(
t 1m =

−−−
=∆ ℃  

 pccphh CW167.2CW =  

 è 236.2
07.29

2085

CW

KA

pcc

=
−

=   032.1
07.29

70100

CW

KA

phh

=
−

=  

冷流体流量加倍： 

 2m
'
2pcc

'
2phh tKA)20t(CW2)T100(CW ∆=−=−  

 è )20't(CW2)'T100(CW167.2 2pcc2pcc −=−  

 è 7.256't2T167.2 2
'
2 =+       (1) 

  032.1
CW

KA

t

TT

phh2m

'
21 ==

∆

−
   118.1

CW2

KA

t

tt

pcc2m

1
'
2 ==
∆

−
   

 

086.0118.1032.1
)t'T(

)'tT(
ln

t

)t'T()'tT(

t

t't'TT

12

21

2m

1221

2m

1221 −=−=
−

−
=

∆

−−−
=

∆

+−−
 

è 918.0
)t'T(

)'tT(

12

21 =
−

−
     (2) 

 (1) (2)联立， 8.62't5.60'T 22 ==  

 

 316.1
)70100(CW

)5.60100(CW

Q

'Q

phh

phh =
−

−
=  
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td11．在一管壳式换热器中，用冷水将常压下纯苯蒸气冷凝成饱和液体。苯蒸气的

体积流量为 1650耐／h,常压下苯的沸点为 80.190，汽化热为 394 kJ/kg.冷却水的进口温度

为 20cC，流量为 36 000 kg/h,水的平均比热容为 4.18 kJ/(吨�℃)。若总传热系数 Ko为 450 

W/(时�℃)，试求换热器传热面积 S。。假设换热器的热损失可忽略。〔答：So二 20时〕 
 
 
td12.在一传热面积为 50耐的单程管壳式换热器中，用水冷却某种溶液。两流体呈

逆流流动。冷水的流量为 33 000 kg/h，温度由 2090升至 3890。溶液的温度由 11090降至

60℃。若换热器清洗后，在两流体的流量和进口温度不变的情况下，冷水出口温度增到

45℃。试估算换热器清洗前传热面两侧的总污垢热阻。 

假设：(1)两种情况下，流体物性可视为不变，水的平均比热容可取为 4.187 

kJ/(吨�℃)；(2)可按平壁处理，两种工况下 a;和。。分别相同；(3)忽略管壁热阻和热损

失。〔答：MR。＝1.925 x 10-3 ma�lC/W) 
 
td13.在一单程管壳式换热器中，用饱和蒸汽加热原料油。温度为 160℃的饱和蒸汽

在壳程冷凝(排出时为饱和液体)，原料油在管程流动，并由 2090加热到 10690。管壳式换

热器尺寸为：列管直径协 19～x2～、管长 4m，共有 25根管子。若换热器的传热量为 125 

kW，蒸汽冷凝传热系数为 7 000 W/(时�℃)，油侧污垢热阻可取为 0.0005时�9C/W，管

壁热阻和蒸汽侧垢层热阻可忽略，试求管内油侧对流传热系数。 

又若油的流速增加一倍，此时若换热器的总传热系数为原来总传热系数的 1.75倍，

试求油的出口温度。假设油的物性不变。〔答：。；二 360 W/(甘�℃)，t2.二 10090〕 
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吸收 

2、30℃时往水中通入 101.3kPa的纯 CO2，测得 CO2在水中的平衡溶解

度为 28.6mol/m3，水和水溶液的密度均可近似地取 1000kg/m3.求该体系的亨

利系数 E和相平衡系数 m。(文献为 188MPa)。(197MPa,1945) 

解：平衡时 1m3溶液中有 28.6molCO2，则 

  4

3A 10*145.5
18/10*10006.28

6.28
*x −=

+
=  

  88.196
10*145.5

10*3.101

*x

p
E

4

3

A

A ===
−

 MPa 

  5.1943
kPa3.101

kPa10*88.196

p

E
m

3

o
===  

或：已知 CO2的平衡摩尔浓度
3

A m.mol6.28*C −= ，可理解为 CO2溶解

于水，溶液上方为纯的 CO2，总压(=分压)101.3kPa 

  
H

*C
p A

A = è 13

A

A kPa.m.mol2823.0
3.101

6.28

p

*C
H −−===  

  MPa8.196
kPa.m.mol2823.0*mol.kg10*18

m.kg1000

H

1

M
E

1313

3

0

==
ρ

=
−−−−

−

 

  1943
kPa3.101

kPa10*8.196

p

E
m

3

o
===  

 
3、石灰窑气中含 CO2为 y(CO2)=0.43，其余为惰气。在常压下通人 30℃

的清水中。物系的亨利系数值为 188Mpa，求溶液中 CO2最大含量(质量分数)。
(0.00057) 

解： ExP* =  PyP* =  è 4

3
10*317.2

kPa10*188

43.0*kPa3.101

E

Py
x −===  

  è
18*)x1(44*x

44*x
W

−+
= èW=5.67*10-4 

 
4、氨-空气混合气中含氨 y=0.03，在压力 202.6kPa 的填料塔中用水连

续逆流吸收。气液平衡关系为：p*=267x。求吸收所得溶液的最大浓度(质量

分数)。(0.022) 

解： A
o

AA ypEx*p ==  è 02276.0
kPa267

03.0*kPa6.202

E

yp
x A

o

A ===  

  
18*)x1(17*x

17*x
W

AA

A
A

−+
= èWA=0.0215=2.15% 
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6、氨-空气混合气中含氨为 y=0.12，在常压和 25℃下用水吸收，过程中

不断移走热量以使吸收在等温下进行，进气量为 1000m3，出口气中含氨为

0.01，试求被吸收的氨量(kg)和出口气体体积(m3)。 
(77kg , 890m3) 
 
7、环氧乙烷溶于水，当其在液相中为摩尔分数 xA=0.05 以下时，服从

亨利定律。当 10℃时，溶液中含环氧乙烷 xA=0.03，气相中环氧乙烷的平衡

分压为 16.5kPa，试求该体系的不同表达式中的 E，H，m值(设吸收液密度

等于水的密度，常压 101.3kPa)。(5.5x105kPa，1.0×10-4，5.4) 

解： AA Ex*p = è kPa550
03.0

kPa5.16

x

*p
E

A

A ===
 

   
134

31

3

0

0 Pa.m.kmol10*01.1
10*550

1

kmol.kg18

m.kg1000

E

1

M
H −−−

−−

−

==
ρ

=  

   43.5
3.101

550

p

E
m

o
===  

 
8、用水吸收含环氧乙烷的气体。气体中含环氧乙烷 yA=0.008，吸收在

101.3kPa和 10℃条件下进行。10℃时环氧乙烷的 E＝550 kPa，在此条件下

1m3水最多能吸收多少环氧乙烷(kg) (3.6kg)      (M=44kg/kmol) 

解： AA Ex*p =   A
o

A yp*p =  

è 3
o

10*473.1
kPa550

008.0*kPa3.101

E

yp
x −===  

可直接求 kg/m3水 

è 3

3

3

A

A
A 10*475.1

10*473.11

10*473.1

x1

x
X −

−

−

=
−

=
−

=
水

乙烷

kmol

kmol
 

è kg61.3kmol.kg44*10*475.1*
kmol.kg18

m1*m.kg1000 13

1

33

=−−

−

−
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21、含乙炔 yA=0.20的乙炔-空气混合气，在 25℃和 101.3kPa下与乙炔

水溶液相接触，溶液浓度为 0.3g(乙炔)/1000g(水)，相平衡 pA=0.135×106xA 

(kpa)，求传质方向和传质推动力 ΔYA。 
 
解：气相中：乙炔分压： 26.202.03.101ypp AA =×== 总  kPa 

    溶液中：水的实际摩尔分数： 4
A 10*08.2

18/100026/3.0

26/3.0
x −=

+
=  

    与 pA平衡的溶液中乙炔的摩尔分数： *Exp AA =  

        4

66

A
A 105.1

kPa10135.0

kPa26.20

10135.0

yp
*x −×=

×
=

×
= 总  

    与 xA平衡的气相分压： kpa08.28x10135.0Ex*p A
6

AA =××==   

 
①与 pA对应的溶液的平衡浓度 AA x*x <  

②与 xA对应的平衡气相分压 *pp AA <  

均说明：吸收质由 làg相传质。 
 
 
 
 

③ 传质推动力 25.0
2.01

2.0

y1

y
Y

A

A
A =

−
=

−
=  

  384.0
08.283.101

08.28

*pp

*p

p/*p1

p/*p
*Y

A

A

A

A
A =

−
=

−
=

−
=  

 
  è 134.0*YYY AAA −=−=∆  

 

xA

pA

xA*

pA*

A
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18、连续逆流吸收塔中，用清水吸收焙烧硫铁矿所得炉气中的 SO2。炉

气中含 y(SO2)=0.09，每秒钟吸收 SO2的质量为 1kg，吸收在 101.3kpa压力

下操作。吸收用的液气比为最小液气比的 120%，吸收率为 99%，操作温度

下的气液平衡关系 y*=26.7X，试求吸收用水量 (kg/s)和吸收所得溶液的浓

度(质量分数)。(100kg/s，0.01) 

解： 0X2 =    y1=0.09 à 0989.0
09.01

09.0

y1

y
Y

1

1
1 =

−
=

−
=  

   4
12 10*89.9)1(YY −=η−=   

(1)最小液气比： 

  min)
V

L
(2.1

V

L
=    

2
*
1

21

21

21

XX

YY
*2.1

XX

YY

−

−
=

−

−
 

è
m

y
XX2.1 1*

11 ==               
m

Y
XX2.1 1*

11 == à X1=3.087×10-3 

è
)OH(mol

)SO(mol
10*81.2

2.1

7.26/09.0

2.1

X
X

2

23
*
1

1
−===  

è 3

1

1
1 10*802.2

X1

X
x −=

+
=                   x1=3.0775×10-3 

  %989.0
18*)x1(64*x

64*x
w

11

1 =
−+

=          w=1.086% 

(2) 其中：SO2吸收量 s/mol625.15
mol.g64

s/g1000
1

=
−

 

则惰气的流量 s/mol582.159
99.0

158
)y1(*

y*%99

625.15
V 1

1

==−=  

  84.34
10*81.2

10*89.90989.0

XX

YY

V

L
3

4

21

21 =
−

=
−

−
=

−

−

     31.72 

所以 11 s.mol8.5559s.mol582.15984.34L −− =×=      90.2kg/s 
      1s.kg08.100 −=  

 

  或 s/mol582.159
%99*Y

625.15

YY

625.15
V

121

==
−

=  

  或 1

1

1

s.kg09.100s/mol5.5560
X

s.mol625.15
L −

−

===  

Y1

Y2

X1

X2
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23 某服从亨利定律的低浓度气体用吸收剂吸收。吸收质溶解度系数

H=0.0015 kmol/(m3.Pa)。气膜分吸收系数 kg=3.0×10-10 kmol/(m2.s.pa)，液膜

分吸收系数 kl=5×10-5m/s，求气相吸收总系数 KG，并分析该气体为易溶、

中等还是难溶气体。(2.99×10-10) 

解：
0015.0*10*5

1

10*0.3

1

Hk

1

k

1

K

1
510

lgG
−−

+=+=

 
  10

G 1099.2K −×=  kmol/(m2.s.pa) 

可见与 kg接近，H较大，为易溶气体。  气膜阻力占 99.67% 
 
 

24、用清水在常压下吸收有机合成残气中的甲醇(可认为其他组分均为

惰性组分)。处理气量为 1m3(标准)/s。气体含甲醇 25g/m3,要求甲醇的吸收率

为 90%，吸收剂用量为最小液气比的 130%，当时条件下的气液平衡关系：

Y=1.15X，试计算吸收所需气相传质单元数。(6) 

解： 2

1333

1

1 1075.1
)mol.m10*4.22/(m1

mol.g32/g25
y −

−−

−

×==  

  0178.0
y1

y
Y

1

1
1 =

−
=    3

12 1078.1)90.01(YY −×=−=  

  清水 0X2 =   求 1X =? 

  min)
V

L
(3.1

V

L
=  

2
*
1

21

21

21

XX

YY
*3.1

XX

YY

−

−
=

−

−
 è

m

Y
X3.1 1

1 =  

  è 21
1 1019.1

15.13.1

0178.0

m3.1

Y
X −×=

×
==  

  è 0137.0mXY 1

*

1 ==    0mXY 2

*

2 ==  

  3*

111 101.4YYY −×=−=∆     3
22 1078.1YY −×==∆  

  3
33

2

1

21
m 10781.2

78.1

1.4
ln

1078.1101.4

Y

Y
ln

YY
Y −

−−

×=
×−×

=

∆

∆

∆−∆
=∆  

  676.5
10781.2

1078.10178.0

Ym

YY
N

3

3
21

OG ≈=
×

×−
=

∆

−
=

−

−

 

Y1

Y2

X1

X2
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26、φ800mm的填料塔，在常压和 20℃下用清水吸收氨-空气混合气中

的氨。混合气中氨的分压为 1.5kPa，惰气的质量流量为 0.4kg/s，水用量为

最小用量的 1.5倍，吸收率为 98%，平衡关系为 Y=0.76X，气相体积吸收系

数 KYa 为 0.10kmol/(m3.s)，空气的相对分子质量 29。试求吸收塔的填料层

高度(m)。  (2.4m) 

解：该体系服从亨利定律，用对数平均推动力法求 NOG。 

(1)据道尔顿分压定律： 

  
)B(kmol

)A(kmol
10503.1

5.13.101

5.1

p/p1

p/p

y1

y
Y 2

NH

NH

1

1
1

3

3 −×=
−

=
−

=
−

=  

  42
12 10006.3%)981(10503.1)1(YY −− ×=−××=η−=  

  用清水吸收， 0X2 = ，则 0mXY 2
*
2 ==  

(2)求 ?X1 =   
21

21

2
1

21
min

XX

YY

X
m

Y

YY
*5.1)

V

L
(5.1)

V

L
(

−

−
=

−

−
==实际  

  0132.0
76.05.1

10503.1

m5.1

Y
X

2
1

1 =
×

×
==

−

 

  所以， 01.01032.176.0mXY 2
1

*
1 =××== −  

(3)求 OGN ，用对数平均推动力法 

  32*
111 1003.501.010503.1YYY −− ×=−×=−=∆  

  44*
222 10006.3010006.3YYY −− ×=−×=−=∆  

  è 3
43

2

1

21
m 1067.1

006.3

3.50
ln

10006.31003.5

Y

Y
ln

YY
Y −

−−

×=
×−×

=

∆

∆

∆−∆
=∆  

  è 82.8
1067.1

10006.310503.1

Y

YY
N

3

42

m

21
OG =

×

×−×
=

∆

−
=

−

−−

 

(4)求 OGH   

  空气的摩尔流量 1

1
s.mol79.13

mol.g29

s/g400
V −

−
==    

  2d
4

π
=Ω   aKY =100 13sm.mol −−   

  所以 m274.0

8.0
4

100

79.13

aK

V
H

2Y

OG =

×
π

×

=
Ω

=  

(5)、求 m42.282.8274.0N.HH OGOG =×==  

Y1

Y2

X1

X2
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28.直径为 800mm 的填料吸收塔，内装有 6m 高的 φ50×50×4.5mm 的乱

堆瓷拉西环。每小时处理 2000m3的 25℃，101.3kPa 的混合气。混合气含丙

酮 y1(丙酮)= 0.05，以清水为吸收剂。塔顶出口气含丙酮为 y2(丙酮)=0.0025，

塔底出口液为 0.065kg/kg (水)。气液平衡关系为 Y=2.0X，设填料表面有 90%

被润湿，试求气相吸收总系数 KY(kmol/(m2.s.ΔY)。(7.0×10-4) 

31、石油气用三乙醇胺-水溶液洗涤，以除去其中的 H2S。进气中含

0.03mol(H2S)/mol(惰气)，吸收率为 98%，气液平衡关系 Y=2X，进入的吸

收剂不含 H2S，出口时含 0.013mol/mol。气相体积吸收总系数 KYa 可取为

0.02kmol/(m3.s)，惰气的摩尔流速为 0.012kmol/(m2.s)，试求吸收塔的填料层

高度。(9.8 m) 

解：已知该体系服从亨利定律，可用对数平均浓度差法求 NOG，然后由

已知求出 HOG，即可求算出填料层的高度。 

据题意，找出已知条件 
  03.0Y1 =    4

12 10*602.0*03.0)1(YY −==η−=  

  0X2 = ，则 0mXY 2
*
2 ==    013.0X1 =  

  所以， 026.0013.0*2mXY 1
*

1 ===  

 
求 OGN ，用对数平均推动力法 

  3*
111 104026.003.0YYY −×=−=−=∆  

  4*
222 106YYY −×=−=∆  

  3
43

2

1

21
m 10792.1

6

40
ln

106104

Y

Y
ln

YY
Y −

−−

×=
×−×

=

∆

∆
∆−∆

=∆  

  4.16
10792.1

10603.0

Y

YY
N

3

4

m

21
OG =

×

×−
=

∆

−
=

−

−

 

 

求 m6.0
02.0

012.0

aK

V
H

Y

OG ==
Ω

=  

求 m84.94.16*6.0N.HH OGOG ===  

 

Y1

Y2

X1

X2
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精馏 
 
12：某苯-甲苯溶液中，苯 xf=0.4，用精馏方法

分离，要求塔顶产品含苯 xd=0.98，塔釜含苯

xw=0.02，回流比选用 R=2Rmin，泡点液相进料，

苯-甲苯的相对挥发度为 α=2.45，求理论塔板数及

苯的收率。(exe，exe) 

[答案 13，97%] 

解：平衡线：
n

n

n

n
n

x45.11

x45.2

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
=  

  当 xf=0.4时，èyf=0.62 

  64.1
4.062.0

62.098.0

xy

yx
R

ff

fd
min =

−

−
=

−

−
=    èR=3.28 

 

R线： 23.0x77.0x.
28.4

1
x.

28.4

28.3
x

1R

1
x

1R

R
y ndndn1n +=+=

+
+

+
=+  

加料线：沸点液相进料，q=1，x=xf=0.4 

提馏线： wm1m x.
W'L

W
x.

W'L

'L
y

−
−

−
=+ ，须计算 W,'L  

  WDF += è F396.0
02.098.0

02.04.0
F

xx

xx
D

wd

wf =
−

−
=

−

−
=   

  F604.0F396.0FDFW =−=−=   
  因沸点液相进料， F30.2F28.3*F396.0FDRFL'L =+=+=+=   

è wmwm1m x.
604.030.2

604.0
x.

604.030.2

30.2
x.

W'L

W
x.

W'L

'L
y

−
−

−
=

−
−

−
=+  

  356.0x356.1y m1m −=+  

 
用逐板计算法计算，从塔顶向下计算   13块 

简捷算法   38.0
1R

RR min =
+

−
à 35.0

1N

NN

T

minT =
+

−
 

  869.71
45.2ln

)98.0/02.0(

)02.0/98.0(
ln

1
ln

)x/x(

)x/x(
ln

N w

d

wBA

dBA

min ≈=−=−
α

=  

  èNT=13(不包塔釜)  加料在第 8块 
 

xxf

y

xd

(xd,xd)

(xf,xf)

O

A

B

(x,y)

(xd,y)
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(3)、求收率 %97
4.0*F

98.0*F396.0

x.F

Dx

f

d ==  

 
 
15、正庚烷-乙苯混合液中 xf(正庚烷)= 0.40，在常压下连续精馏，要求

塔顶产品中 xa(正庚烷)= 0.98，塔釜产品的二(乙苯)=0.99，泡点进料。正庚

烷一乙苯的气液平衡关系，试求体系的平均相对挥发度(算术平均值)和最小

回流比。(2.87， 1.23) 

解：
)x1/(x

)y1/(y

x/x

y/y

AA

AA

BA

BA
1

−

−
==α  

相对挥发度依次为：3.432  3.414  3.273  3.093  2.912  2.817  2.752  
2.633  2.624  2.414   

  平均值为 878.2414.2*432.3 ==α  

  
n

n

n

n
n

x87.11

x87.2

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
=  

  泡点液相进料， q=1，xf=0.4èyf=0.657 

  25.1
4.0657.0

657.098.0

xy

yx
R

ff

fd
min =

−

−
=

−

−
=  

16、若 15题的回流比为 2，求精馏的理论塔板数 (略) 

17、稀乙醉水溶液中 xf(乙醇)=0.05，进行连续精馏，要求馏出液中 xd(乙

醇)=0.86，馏残液中 xd (乙醇)<=0.002，常压下操作，泡点进料，操作回流

比为最小回流比的 1.5倍。试求回流比和乙醇的收率。 

(注：求 Rmin时宜将 x=0.8~0.9的范围作局部放大。)(3.35，96.3%) 
 
18、常压下苯-甲苯体系的平均相对挥发度为 2.45，进料液中 xf(苯)= 

0.40，塔顶馏出液中 xd=0.95，塔底馏残液中 xw(苯)=0.02，试估算全回流所

需的理论塔板数和进料板所在位置。(7，4) 

解：(1) 76.61
45.2ln

)98.0/02.0(

)05.0/95.0(
ln

1
ln

)x/x(

)x/x(
ln

N w

d

wBA

dBA

min ≈=−=−
α

= (不包塔釜) 
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(2)平衡线：
n

n

n

n
n

x45.11

x45.2

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
=  

  操作线： n1n xy =+ è  n
d

B

A
f

B

A .)
x

x
()

x

x
( −α=  

  47.3
45.2ln

)6.0/4.0(

)05.0/95.0(
ln

ln

)x/x(

)x/x(
ln

N f

d

fBA

dBA

fmin ≈==
α

=   在第 4块 

 
20、正庚烷-甲苯体系的平均相对挥发度为 1.43，用连续精馏分馏其混

合液。混合液中 xf(正庚烷)=0.40，馏出液中 xd(正庚烷)=0.98，馏残液中 xw(正

庚烷)=0.02，采用的回流比为 7.0，泡点液相，试估算精馏所需的理论塔板

数。(40) 

解：求 Rmin 
n

n

n

n
n

x43.01

x43.1

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
=  

  泡点液相进料，q=1  xf=0.4èyf=0.488 

  è 59.5
4.0488.0

488.098.0

xy

yx
R

ff

fd
min =

−

−
=

−

−
=  

  46.0
17

59.57

1R

RR min =
+

−
=

+

−
 

  2176.201
43.1ln

)98.0/02.0(

)02.0/98.0(
ln

1
ln

)x/x(

)x/x(
ln

N w

d

wBA

dBA

min ≈=−=−
α

=  

  查图 17.0
1N

NN

T

minT =
+

−
 è  NT=41 

  加料口在第 24块板上 
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13、常压下苯-甲苯体系的平均相对挥发度为 2.45，进料中 xF(苯)=0.40，

馏出液中 xD(苯)= 0.95，馏残液 xW=0.02，试求进料分别为泡点液体和露点

蒸气时的最小回流比。(1.5，3) 
 

解： 
n

n

n

n
n

x45.11

x45.2

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
=   

n

n
n

y)1(

y
x

−α−α
=  

(1)泡点液相，q=1，xF=0.4èyF=0.62 

  5.1
4.062.0

62.095.0

xy

yx
R

FF

FD
min =

−

−
=

−

−
=  

(2)露点气相，q=0，yF=0.4èx=0.214 

  96.2
214.04.0

4.095.0

xy

yx
R

F

FD
min =

−

−
=

−

−
=   

 
19、常压连续精馏时，料液于泡点送入塔中。已知操作线方程为：精馏

段 y=0.723x+0.263   提馏段 y=1.25x-0.0187  求进料、馏出液、馏残液的

组成。 

解：已知精馏线通过(xD,xD)   提馏线通过(xw,xw) 
  263.0x723.0x DD += è 95.0=Dx  

  0187.0x25.1x ww −= è 0748.0x w =  

  二线交点为 0187.0x25.1263.0x723.0 FF −=+  

    è 535.0=Fx  

 
21、正庚烷-甲苯体系接近于理想体系，平均相对挥发度为 1.43，用连

续精馏分馏其混合液。混合液中xF(正庚烷)=0.50，馏出液中 xD(正庚烷)=0.90，

馏残液中 xW(正庚烷)=0.10，进料为 20℃溶液，采用回流比为 4，求塔顶往

下第 3块理论塔板上(流向第 4块塔板)的液相组成(0.79) 

解：已知， 90.0=Dx ， 10.0=Wx ， 5.0=Fx ， 4R = ， 43.1=α  

平衡线：
n

n

n

n
n

x43.01

x43.1

x)1(1

x
y

+
=

−α+

α
= è

n

n
n

y43.043.1

y
x

−
=  

精馏线： 18.0x8.0x.
5

1
x.

5

4
x.

1R

1
x.

1R

R
y nDnDn1n +=+=

+
+

+
=+  

 
用逐板计算法，从塔顶向下计算 

第 1块板：因为 90.0xy D1 ==  
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  863.0
90.0*43.043.1

90.0

y43.043.1

y
x

1

1
1 =

−
=

−
=  

第 2块板：R线， 87.018.0863.0*8.018.0x8.0y 12 =+=+=  

  824.0
87.0*43.043.1

87.0

y43.043.1

y
x

2

2
2 =

−
=

−
=  

第 3块板：R线， 839.018.0824.0*8.018.0x8.0y 23 =+=+=  

  785.0
839.0*43.043.1

839.0

y43.043.1

y
x

3

3
3 =

−
=

−
=   

 
30、精馏塔分馏苯-甲苯混合液，进料含苯 xF=0.50(mol)，与 xF相平衡

的气相组成为 yF=0.71(摩尔分数)，泡点进料。要求馏出液的组成为 xD=0.90，

馏残液的组成 xW=0.01(摩尔分数)。操作回流比为最小回流比的 2倍。求精

馏段和提馏段的操作线方程。(y=1.29x-0.0029) 

解： 905.0
5.071.0

71.090.0

xy

yx
R

FF

FD
min =

−

−
=

−

−
=  èR=1.81 

R线： 32.0x64.0x.
81.2

1
x.

81.2

81.1
x.

1R

1
x.

1R

R
y nDnDn1n +=+=

+
+

+
=+  

提馏线： wm1m x.
W'L

W
x.

W'L

'L
y

−
−

−
=+ ，须计算 W,'L  

  WDF += è F55.0
01.090.0

01.05.0
F

xx

xx
D

WD

WF =
−

−
=

−

−
=   

  F45.0F55.0FDFW =−=−=   
  泡点液相， F996.1F81.1*F55.0FDRFL'L =+=+=+=   

  è wmwm1m x.
45.0996.1

45.0
x.

45.0996.1

996.1
x.

W'L

W
x.

W'L

'L
y

−
−

−
=

−
−

−
=+  

  0029.0x295.1y m1m −=+  
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例、在连续精馏塔中分离某组成为 0.5(mol分数)的两组分理想溶液，原

料液于泡点液相进入塔内，塔顶采用分凝器和全凝器，分凝器提供回流液，

其组成为 0.88，全凝器提供 0.95的合格产品，塔顶馏出液中易挥发组分回

收率 96%，若测得塔顶第一块板的液相组成为 0.79，试求(1)R和 Rmin (2)

若馏出液量为 100kmol/h  则原料液流量为多少？ 

解：如图 xF=0.5  y0=0.95 
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