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1 主要装置设计 

 1.1 主要设计参数 

烟气处理量：                                    50000 Nm
3
/h 

入塔二氧化硫浓度 ：                             2000 mg/m
3
 

一级处理后二氧化硫浓度：                        200 mg/m
3
 

二级处理后二氧化硫浓度：                        30 mg/m
3 

一级脱硫效率：                                  90% 

二级脱硫效率：                                  85% 

脱硫总效率：                                    98.5% 

一级处理液气比：                                12 L/ m
3
 

二级处理液气比：                                2 L/ m
3
 

 1.2 物料衡算 

主要物料平衡计算： 

在设计情况下，烟气流量 50000 Nm
3
/h，烟气中 SO2 含量 2000mg/m

3。 

脱硫率  
原烟气中    含量  净化烟气中    的含量

原烟气中    含量
 

设计一级处理后烟气中SO2 含量200 mg/m
3，二级处理后SO2 含量30 mg/m

3。 

即一级脱硫率为： 

批    
        

    
          （1-1） 

二级脱硫率为： 

    
      

   
          （1-2） 

总脱硫率为： 

    
       

    
             

（1-3） 

 

产生的 SO2 的量= 
          

                                   （1-4） 

一级处理去除掉的 SO2的量 =  
               

                       （1-5） 



二级处理去除掉的 SO2的量 =  
              

                         （1-6） 

去除 SO2 的总量=90+8.5=98.5 Kg/h                               （1-7） 

对于一级处理： 

根据 SO2 含量计算需要的吸收剂 Na2SO3 的耗量和产生的 NaHSO3 的产量： 

                       

Na2SO3 耗量= 
      

  
                      （1-8） 

亚硫酸钠与亚硫酸氢钠在系统内发生氧化反应，氧化消耗量为：二氧化硫吸

收量的 8-10%，本设计取 10%，则氧化的亚硫酸钠的量为： 

                                                             （1-9） 

则 Na2SO3 的实际耗量为：177+17.7=194.7 Kg/h 

NaHSO3产量= 
        

  
                      （1-10） 

对于二级处理： 

根据 SO2 含量计算需要的吸收剂 NaOH 的耗量: 

                     

NaOH 耗量= 
        

  
                     （1-11） 

1.3 吸收塔的设计计算 

1.3.1 吸收塔的选择 

吸收塔主要有喷淋塔、填料塔、鼓泡塔等。填料塔循环泵的能耗相对较低，

但塔内容易堵塞，所以需要定时清洗，而且维护费用也相对较高。鼓泡塔将氧化

区和脱硫反应区设计为一体，设计简洁，但液相返混现象严重，塔内阻力较大，

占地面积也较大。喷淋塔由于其内部简单，因而塔内不易结垢和堵塞，压力损失

小，因此，本工艺选择喷淋塔脱硫技术。 

烟气中的 SO2 吸收过程是在喷淋塔内完成的，亚硫酸钠吸收液通过循环泵从

吸收塔下部循环液槽送至塔上部的喷淋系统，与烟气接触发生化学反应吸收烟气

中的 SO2。在吸收塔循环液槽中亚硫酸钠吸收二氧化硫生成的亚硫酸氢钠使浆液

pH 降低，当循环液槽的 pH 值在 6.2 左右时，亚硫酸氢钠外排至再生器再生。 

本工程设计的喷淋塔，由两级喷淋装置构成，通过优化设计，达到最佳的喷



淋和烟气吸收效果，使得 SO2 达到并超过性能保证值。吸收塔为圆柱形塔，为了

提高吸收效率，提高烟气入塔后分布均匀程度，在吸收塔烟气入口上方设置了旋

流板；旋流板上部区域为一级喷淋区，一级喷淋区设 2 个喷淋层，由两台循环泵

与各自对应的喷淋层连接；一级喷淋区上部为分区板，烟气经过一级喷淋区后通

过分区板进入二级喷淋区，同时在二级喷淋区喷淋浆液在分区板中被收集；二级

喷淋区为氢氧化钠吸收液，可深度吸收 SO2，净化烟气。吸收塔顶部为除雾器，

共 2 级；塔的下部为循环液槽。 

1.3.2 喷淋塔内径设计  

喷淋塔直径 D 可由吸收塔出口实际烟气体积流量和烟气流速确定。烟气速

度增大，传质速率系数增大，体积有效传质面积增大。但烟气停留时间缩短，要

求增大塔高。烟气的流行速度影响了脱硫效率。合适的流速范围为 2.5-5 m/s。本

设计方案选取烟气流速 u=3 m/s。 

吸收塔直径计算公式：                

                        V=A × u=π(D/2)2×u                       （1-1） 

式中，V 为烟气体积流量 m
3
/s； 

       u 为烟气流速 m/s； 

 D 为吸收塔直径 m； 

 A 为烟气过流断面面积 m
3
/s。  

设塔内的操作温度为 40℃，则烟气流量为：  

               V=50000/3600×313.15/293.15=14.84 m
3
/s              （1-2） 

则吸收塔直径为： 

                       
  

  
   

       

   
                         （1-3） 

圆整后：D=3 m 

1.3.3 吸收区高度及吸收浆液量 

①吸收区的设计 

吸收区的高度一般指烟气进口水平中心线到喷淋层中心线的距离。根据吸收

塔高度参考表，吸收区高度一般为 5～15 m，烟气接触反应时间一般为 2-5 s。为

了保证较高的脱硫效率，设计接触反应时间为 3.5 s，则吸收区高度为：                    



                           h1=u × t=3×3.5=10.5 m                （1-4） 

②液气比 L/G 与脱硫效率有关，通常喷淋塔液气比在 8～25 L/m
3，本工艺

使用的吸收液固体成分较少，与烟气接触较充分，一级脱硫区液气比选为 12 L/m
3，

则所需的亚硫酸钠吸收液量为: 

                    Q1=V·（L/G） m
3
/h                           （1-5） 

                 则：Q1=12×50000×10
-3

=600 m
3
/h                  （1-6） 

设计二级脱硫区吸收液为氢氧化钠溶液，脱硫效率较高，则所需的液气比一

般为 1～4 之间，为保证去除率在 85%以上，取二级脱硫区液气比为 2 L/m
3， 则： 

                     Q2=2×50000×10
-3

=100 m
3
/h                   （1-7） 

 1.3.4 循环液槽设计   

循环液槽容量 V1 的计算表达式：V1 = (L/G) ×VN×t1   

式中：L/G——液气比。液气比是指吸收剂亚硫酸钠的循环量与烟气流量之

比（L/m
3）。液气比增大，吸收剂的用量多，脱硫效率提高。但是亚硫酸钠循环

液停留时间会减少，造成循环泵需提供的循环量增大，运行成本增大。 

VN—烟气标准状态体积，m
3
/h；VN=13.88 m

3
/s；      

  t1—浆液停留时间，经计算，脱硫液平均循环 4 min 后全部排出，取 t1=240 s。  

可得喷淋塔循环液槽体积： 

 V1=(L/G) ×VN×t1=12×13.88×240=40.0 m
3  （1-8） 

循环液槽位于脱硫塔底部，选取浆液池内径 D2 =5 m，  

根据：  

    
   

   
 

      

    
     （1-9） 

故可取浆液池的高度:         

烟气进口底部至循环液槽液面的距离一般 0.8~1.2m，本设计取 0.8m 

故:                                 

1.3.5 烟气进、出口设计  

烟道进口与喷淋塔体有一定的夹角，一般为 10º～15º，本设计取 15º。为了

能够充分利用吸收液提高去除效率，烟气进入吸收塔后应尽量均匀分布，故高度



尺寸取得较小，宽度也不宜过大，以保证烟气良好的稳定性。参考表取：入口宽

度和直径之比为 0.6，出口宽度和直径之比为 0.7，则：  

入口宽度：L 入=3×0.6=1.8m； 出口宽度：L 出=3×0.7=2.1m。  

在设计工况下，本设计中烟气进入吸收塔温度为 80℃，出吸收塔温度为 20℃，

则烟气流量为：  

  入  
            

      
           （1-10） 

  出  
            

      
            （1-11） 

一般进出口烟气流速为 12~18m/s，本设计取 15m/s，由 V=u×h×L 得 ： 

 入口高度：h 入=16.72/ (15×1.8)=0.6m    （1-12） 

 出口高度：h 出=13.88/ (15×2.1)=0.4m  （1-13） 

故：烟气入口尺寸为 1.8×0.6m；出口尺寸为 2.1×0.4m 

1.3.6 旋流板 

旋流板是设置在脱硫塔的喷淋层和烟气进口之间。该装置可使进口烟气均匀

分布，同时将喷淋层喷淋到内向喷射汇流板上的脱硫液发生向心喷射，将脱硫液

汇聚到内向喷射汇流板的中心，并由中心降液管导入至下层旋流板的盲板上，而

进入脱硫塔的烟气通过外向喷射旋流板时会产生旋流喷射作用，将脱硫液由盲板

处逐渐喷射到外向喷射旋流板的四周，增加气液接触时间，进行一次脱硫，而脱

硫液经外向喷射旋流板作用后，沿外向喷射旋流板的内壁流至狭缝锥形底罩，并

与进入罩内的烟气发生第三次喷射作用，再次进行气液接触脱硫。 

本设计装置包括上下两端敞口的外筒体以及由下而上依次布设在外筒体中

的狭缝锥形底罩、外向喷射旋流板及内向喷射汇流板，狭缝锥形底罩的侧壁上开

设有供气流通过的狭缝口，外向喷射旋流板的中心设有盲板，内向喷射汇流板的

中心设有将脱硫液导入至盲板上的降液管。 

设计外筒体由截面为正N边形的上筒体、圆柱形下筒体以及设置在上筒体与

圆柱形下筒体之间的过渡管构成，其中，3 ≤ N ≤ 12，且N为整数，取N=10。 

内向喷射汇流板位于上筒体的顶部，外向喷射旋流板位于圆柱形下筒体的底



部。内向喷射汇流板由第一支撑板筋以及与第一支撑板筋固定连接并呈正n边形

布设的多片内向叶片构成，其中，n＝N。内向叶片与水平面所呈仰角为20-40°，

本设计取30°宽度为40-120 mm，本设计取80 mm。多片喷射叶片呈扇形斜向逐

片固定，喷射叶片中心与第二支撑板筋圆心之间的连线，与喷射叶片的夹角为

20-60°，本设计取30°并且喷射叶片与水平面所呈仰角为20-40°，本设计取

30°。 

外向喷射旋流板的直径为正N边形的外接圆直径的0 .6-0 .9倍，所述的内向喷

射汇流板与外向喷射旋流板之间的高度差与正N边形的外接圆直径比1.5-2:1。 

狭缝锥形底罩的锥角为40-60°本设计取50°，并且所述的狭缝锥形底罩的

底部开口直径与圆柱形下筒体的直径之比为1:3-4。 

狭缝锥形底罩的底部还设有锥形底罩降液管。狭缝锥形底罩的开孔率为

35-60％，本设计取50%，所述的狭缝口的长度为80-120 mm，本设计取100 mm。

宽度为10-30 mm，本设计取20 mm。狭缝的上沿留有内翻边叶片，翻边叶片的宽

度为狭缝宽度的40%，翻边呈水平方向。盲板为实心盲板，该实心盲板的直径约

为第二支撑板筋直径的0 .2-0 .4倍。 

该装置整体结构简单、紧凑，在不增加脱硫塔的塔高、不增加脱硫塔的喷淋

层、不增加脱硫塔的液气比的条件下，实现脱硫增效，在浆液循环量不变的情况

下，节约能耗。 

1.3.7 一级喷淋层 

喷淋塔喷淋层的喷嘴可分为切向、轴向和螺旋三种型式。本设计选择螺旋喷

嘴，材质为 316 L，设计每个喷嘴流量为 q=45 m
3
/h，则一级喷淋层所需喷嘴个数

为： 

 N=Q1/q=600÷45=13.33(个)   （1-14） 

故取： N=14 (个) 

一般设计每平方米一个喷嘴，则每层需安装个数为 n 个，则：  

 n=A/1=π(D/2)
2
=3.14×（3/2）2

=7.0 (个)   （1-15） 

则吸收塔内一级喷淋层的层数为： 



 n′=N/n=14÷7=2(层)   （1-16） 

各喷淋层喷嘴之间上下空间上错开布置，这样的目的是保证浆液的重叠覆盖

率达到（170%~250%）。然后选好喷头数目，将喷头在塔内均匀布置。喷嘴喷头

的喷洒角为 90°，喷淋层间距一般为 1 m~2 m，本设计选用 1.6 m。则一级喷淋层

高度为： 

 h4=（2-1）×1.6=1.6 m   （1-17） 

一级喷淋层上部到分区板高度为：h5=0.5 m 

1.3.8 分区板 

本次设计的吸收塔为一塔双区式深度脱硫塔，自下而上分为两级脱硫区，而

且两级脱硫区采用的吸收液并不相同，因此需要在一级脱硫区和二级脱硫区之间

设置分区板。分区板组件包括圆柱形气体流通管、浆液回流板和浆液回收管，该

分区板使得烟气与喷淋层的浆液进行更加充分的接触反应，提高脱硫效果，同时，

该设计更加巧妙合理，该分区板的倾斜角度为 10 º，能够使浆液顺利排出，避免

了液体下漏。分区板示意图如下： 

 

图 1-1 分区板示意图 

分区板共设计 12 个圆柱形气体通道，圆柱形通道高 0.8 m，直径 0.5m，如

图 3-2 所示： 



 

图 1-2 分区板气体通道布置图 

圆柱形气体流通管道的侧面开有孔径为 0.1m 的圆孔。每个气体通道共设计

40 个孔，如图 3-3 所示。 

 

图 1-3 分区板气体通道出口孔布置图 

本次设计分区板的高度： 

 h6=3×tan15 º+0.8=1.60 m   （1-18） 

1.3.9 二级喷淋层 

吸收塔喷淋层的喷嘴可分为切向、轴向和螺旋 3 种型式，本设计中选择螺旋



喷嘴，材质为 316 L，设计每个喷嘴流量为 q=7.5 m
3
/h，则二级喷淋层所需喷嘴

个数为： 

 N=Q2/q=100÷7.5=13.3(个) （1-19） 

故取：                          N=14(个) 

一般设计每平方米一个喷嘴，则每层需安装个数为 n 个，则：  

 n=A/1=π(D/2)
2
=3.14×（3/2）2

=7.0（个） （1-20） 

则吸收塔内喷淋层数为： 

 n′=N/n=14÷7=2(层) （1-21） 

各喷淋层布置方式、喷嘴数应能覆盖吸收塔截面积、喷洒角、喷淋层间距等

与一级喷淋层的相同，则喷淋层高度为： 

 h7=（2-1）×1.6=1.6m （1-22） 

下层喷淋层与分区板之间的高度为：h8=2m 

1.3.10 除雾器区的设计 

除雾器通常安装在吸收塔的顶部，脱硫后的烟气通过除雾器来减少携带的水

滴，除雾器出口的水滴携带量不大于 75 mg/m
3。在吸收塔内，由上下两级除雾

器及冲洗水系统组成。冲洗系统主要由冲洗喷嘴、冲洗泵、管路、阀门、压力仪

表及电气控制部分组成。作用是定期清除脱硫塔除雾器叶片捕集的液滴、粉尘，

保持叶片表面清洁，防止叶片结垢和堵塞。 

烟气在流经两级除雾器后，其所携带的浆液微滴被除去。从烟气中分离出来

的小液滴慢慢凝聚成较大的液滴，然后沿除雾器叶片往下滑落至浆液池。在一级

除雾器的上、下部及二级除雾器的下部，各有一组带喷嘴的集箱。集箱内的除雾

器清洗水经喷嘴依次冲洗除雾器中沉积的固体颗粒。经洗涤和净化后的烟气流出

吸收塔，最终通过烟气换热器和净烟道排入烟囱。 

湿法烟气脱硫塔采用的除雾器类型主要有折流板除雾器与旋流板除雾器两

种。为了适应塔内较高的烟气流速，达到较高的除雾效率，本设计选用折流板除

雾器中的屋脊式除雾器。折流除雾器原理示意图如下图所示：



 

图 1-4 除雾器原理示意图 

由于一级除雾器接触的烟气含液体量和固体颗粒比较多，因此，板片上会有

较多的浆液和微粒要冲洗，所以，一级板距设计的宽些，通常在 30～75 mm 之

间，本设计取 30 mm。二级除雾器为了去除更小的雾滴使除雾效率提高，所以板

距通常窄些，一般在 20～30 mm 之间，本设计取 27 mm。本设计中两级除雾器

之间的间距为 1.5 m。一级除雾器与喷淋塔最上层的喷淋管的距离为 h9=1.5 m，

二级除雾器的背面至喷淋塔的烟道开始变窄处的距离为 h10=1 m。 

通常一级除雾器去除液滴和固体颗粒较多，所以一级除雾器设计两层冲洗水，

而二级除雾器只需设迎风面冲洗水。喷水的喷头到除雾器的间距按 0.5 m～0.6 m

计，再加上屋脊式除雾器的高度，最上部下冲水管至最底部上冲水管的距离一般

为 1.5～3.5 m。本设计取 1.5 m。 

则除雾器的高度： 

 h11=1.5+1.5+1=4 m （1-23） 

除雾区的高度为： 

 h12=h9+h10+h11=1.5+1+4=6.5 m （1-24） 

1.3.11 喷淋塔总高度 



喷淋塔的总高度包括循环液槽高度、一级吸收区高度、一级喷淋层中部到分

区板高度、分区板高度、二级吸收区高度、除雾区高度以及烟气出口高度。 

 H=2.8 +10.5+(1.6/2)+0.5+1.6+3.6+6.5+0.4=26.7 m （1-25） 

1.4 吸收液储备系统的设计 

吸收液储备系统的作用是：储存再生的吸收液、配制质量分数为 20%的吸收

液、向喷淋塔供给吸收液，同时保证吸收液的 pH 值。 

1.4.1 亚硫酸钠吸收液储备系统 

     本座喷淋塔设置 1 座亚硫酸钠吸收液储备系统。设计的吸收液储存罐可存

储工况条件下 10 小时的吸收液用量，20%的吸收液的密度为 1250 kg/m
3，则吸

收液罐的体积: 

   
        

        
         （1-1） 

设计浆液储存罐的直径为 2m，则浆液池的高度为: 

 H=7.79÷（3.14×1）=2.5 m （1-2） 

取整，并使浆液罐上部留有 0.5 米余量，则吸收液罐的高度为 H=3 m。本吸

收液罐内设有一台搅拌机，防止吸收液沉淀。 

1.4.2 氢氧化钠吸收液储备系统 

本座喷淋塔设置 1 座氢氧化钠吸收液储备系统。设计使吸收液储存罐可存储

工况条件下 10 小时吸收液用量，20%的氢氧化钠吸收液的密度为 1220 kg/m
3，

则吸收液罐的体积： 

   
        

        
         （1-3） 

设计浆液储存罐的直径为 1 m，则浆液池的高度为： 

 H=0.43÷（3.14×0.5
2）=0.55 m （1-4） 

取整，并使浆液罐上部留有 0.3~0.5米余量，最终取吸收液罐的高度为H=1m。

本吸收液罐内设有一台搅拌机，防止吸收液沉淀。 



1.5 再生器设计 

1.5.1 再生器的组成及原理 

在工业过程中，为了得到纯净的溶质或再生出吸收剂，大都要将吸收液进行

解吸，因此，解吸操作和吸收操作具有同等的重要性。 

在本系统的解吸过程中，主要为实现两个目的；获得所需的较纯净的 SO2

气体组分；使亚硫酸氢钠溶液解吸再生为亚硫酸钠溶液并循环利用。 

本设计的再生器为气升式的内循环结构的再生器，装置组成为：呈同心圆设

置的再生器内筒及再生器外筒、位于再生器内筒与再生器外筒之间的内外筒的环

隙、设置于再生器外筒底部的再生液储存槽、与再生液储存槽相连通的结晶槽、

设置于再生器外筒顶部的再生 SO2 混合气出口以及与再生 SO2 混合气出口相连

通的冷凝除雾器，再生器内筒、内外筒环隙及再生器外筒共同构成气升式内循环

结构再生器；装置用于一级脱硫塔脱硫液的再生循环利用。 

与现有技术相比，本设计利用热蒸汽与氮气联合气提为动力，采用气升式大

通量内循环 SO2 再生装置，这样设计的一个突出的优势是不需要增设循环泵，减

少了设备投资费用。同时增加其对浆液或过饱和循环溶液再生的适应性，可明显

降低再生温度和能量消耗。 

气升式内循环再生器的原理为：当加热蒸汽由再生器的内筒底部向上喷射时，

将推动内筒中的亚硫酸氢钠吸收液向上运动，同时对向上运动的该液体进行直接

加热，使之快速升温，促进溶液中的亚硫酸氢根的分解，释放二氧化硫。为了使

解吸更充分，再在内筒的中段通入氮气，来增加气提程度，使液相中的二氧化硫

充分释放，由于这些气体对气相二氧化硫的稀释作用，有利于增加液相-气相二

氧化硫解吸的驱动力，进一步促进二氧化硫的释放。 

6.5.2 再生器的设备设计 

1.5.2.1 处理量的设计与计算 

原始吸收液质量浓度 20%Na2SO3，溶液 pH 约 10～11。在吸收塔内吸收液

循环多次后吸收剂吸收能力减弱，溶液 pH 下降，需要排出一部分进行再生。 

在该工艺的吸收过程中，用 Na2SO3 吸收 SO2生成 NaHSO3，该吸收液的 pH 



值一直变化， pH 值的变化表明了吸收液的组成的变化。定义总碱比（C/S）表

示吸收液的组成成分，该定义为溶液中阴离子摩尔浓度与阳离子摩尔浓度的比值。 

当总碱比为 0.5 时，20%的吸收液为 Na2SO3，此时溶液 pH 值为 10.44；当

总碱比为 1 时，20%的吸收液为亚硫酸氢钠，此时溶液 pH 值为 4.22。随着 Na2SO3

逐渐转化为 NaHSO3，溶液 pH 值一直下降，因此，可以通过测循环液槽内吸收

液的 pH 值来判断吸收液吸收的程度以及吸收液的物质的组成关系[32]。 

本设计我们选用循环吸收液 C/S=0.85 时进行排放，而此时溶液的 pH=6.2，

所以我们可用 pH 值来控制排放吸收液并补充新鲜 Na2SO3 溶液。每次排放循环

液量的 2/3 左右进行再生，同时补充 2/3 左右的新鲜再生液。 

当吸收液的总碱比从 0.5 变化到 0.85 时，原吸收液的 70%的亚硫酸钠转化为

亚硫酸氢钠，此时溶液 pH 值为 6.2。此时，该吸收液中反应掉的亚硫酸钠的质

量为： 

   
             

    
        （1-1） 

根据化学反应方程得到脱除掉的 SO2 的量为： 

    
       

       
        （1-2） 

则脱除 990 Kg 的 SO2 需要的时间为： 

   
   

  
     （1-3） 

由于去除 90 Kg 的 SO2 需要 600 m
3 的吸收液，则去除 990 吨的 SO2需要的

吸收液的量为： 

     
       

  
        （1-4） 

故需要排出的吸收液的流量为： 

   
      

    
         （1-5） 

1.5.2.2 再生器的内外径设计 

再生器外径 Do 可由循环液槽的出口吸收富液的体积流量和吸收富液在再生
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