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К урс «Процессы и аппараты химической технологии» является 
ведущим в общеинженерной подготовке студентов и играет важную 
роль в освоении ими специальных дисциплин, В своем непрерыв
ном развитий наука о процессах и аппаратах, обобщая теорети
ческие и экспериментальные методы исследования основных 
процессов, является генератором новых идей, ускоряющих научно- 
технический прогресс химической технологии. В Постановле
нии Ц К  КПСС об основных направлениях экономического и со
циального развития СССР на 1986— 1990 годы и на период до 
2 0 0 0  года отмечается необходимость приоритетного расширения 
и углубления фундаментальных исследований, а такж е таких форм 
интеграции науки, техники и производства, которые позволяют 
обеспечить быстрое прохождение научных идей от зарождения 
до широкого применения на практике. Эти задачи успешно ре
шаются высшей школой при подготовке квалифицированных 
инженерных кадров в соответствии с последними постановлениями 
Партии и Правительства «Основные направления перестройки 
высшего и среднего специального образования в стране».

В освоении учебной дисциплины «Процессы и аппараты хими
ческой технологии», являющейся фундаментальной для химико
технологического образования, существенное значение имеют 
практические занятия по расчетной части курса. С этой целью 
на кафедре процессов и аппаратов Л ТИ  им. Ленсовета было 
создано настоящее учебное пособие, которое от издания к изданию 
обновляется. Книга служит естественным дополнением к изве
стному учебнику А. Г. Касаткина, подготовленному кафедрой 
процессов и аппаратов М ХТИ им. Д . И . Менделеева, и к  ряду 
современных монографий по отдельным разделам курса (в соот
ветствии с утвержденной Минвузом СССР программой).

Кроме того, кафедрой процессов и аппаратов ЛТИ им. Лен
совета в развитие курса были созданы монографии «Гидромехани
ческие процессы химической технологии», «Теплообменные про
цессы химической технологии», «Массообменные процессы {системы 
с твердой фазой)».

Десятое издание отличается от предыдущего тем, что в него 
внесены новые расчетные примеры основных типов аппаратов 
(теплообменников, массообменных аппаратов) с применением ЭВМ.



Программы составлены на легко адаптируемом для различных 
систем ЭВМ языке (Ф ОРТРАН-IV). Переработке подвергались 
такж е главы 2— 10. В новом издании особое внимание уделено 
вопросам стандартизации.

В подготовке нового издания большая работа была вы
полнена М. И . Курочкиной. За  ценные советы по обновлению 
информационного материала в отдельных главах этого учебного 
пособия выражаю благодарность Н . В. Озеровой, А. А. Медведеву 
и другим преподавателям нашей кафедры.

Выражаю признательность В . Н . Кисельникову за сделанные 
замечания и высказанные пожелания.

П . Г . Романков



ОСНОВНЫ Е УСЛОВНЫ Е О БО ЗН А ЧЕН И Я  
И ЕД И Н И Ц Ы  И ЗМ ЕРЕНИ Я

Величина Обозначение Единицы  и зм ерени я

Вес Р н
Влагосодержание воздуха. ‘ X кг/ к р

Влажность воздуха относитель
ная

ф

Влажность материала и, «* кг/ к р

Время X С, ч
Высота
Вязкости коэффициент:

Н, h и

динамический й Па* о
кинематический V ма/с

Давление, парциальное давление Р Па
Давление насыщенного пара • Р Па
Давление смесв газов общее и Па
Диаметр D, d м
Диффузии коэффициент D к2/с
Длина L, 1 м
Концентрация (доля):

мольная х. у
массовая х , S
мольная относительная X, Y
массовая относительная 

Концентрация объемная;
X, У

мольная С киоль/м3
массовая С кг/м3

Масса мольная м кг/кмоль
Массоотдачи коэффициент Рас. &у кг/[м2-с {ед. дв. силы)];

кмоль/[м?-с (ед. дв. силы)!
Массопередачи коэффициент Кх, Ку кг/Гм2'С(ед. дв, силы)!;

кмоль/[м?*с (ед. дв. силы)]
Местного сопротивления коэф
фициент

1 -
Мощность
Напор:

N Вт

скоростной ftfiK м
статический Act м

Объем V м3, дм3, л 
йг’/ к гОбъем удельный о

Объемного расширения коэффи
циент

Р к-*



П р о д о л ж е н и е

Величина Обозначение Единицы измерения

Периметр п ' м
Плотность * Р кг/м3
Площадь поперечного сечения и  s м9
Площадь поверхности F м*
Полезного действия коэффициент Ц
Порозность слоя 8
Производительность насоса, вен Q м3/с. м3/ч
тилятора -
Радиус
Расход:

R, г м

массовый G, L, М, W кг/с
объемный V м®/с

Расхода коэффициент а
Скорость W м/с
Скорость угловая со рад/с 

К, °СТемпература Т, t, в
Температуропроводности коэф
фициент 
Теплоты расход

а м*/с

Q Вт
Теплоемкость удельная с Дж/(кг*К)

Вт/м®Теплонапряжение, удельная те* 
иловая нагрузка

Й

Теплоотдачи коэффициент а Вт/(м2- К)
Теплопередачи коэффициент К Вт/(м2-К)
Теплопроводности коэффициент 
Теплота парообразования удель

Ь Вт/(м- К)

ная г Дж/кг
Трения коэффициент %
Флегмы число R
Холодильный коэффициент 8
Частота вр:щения а об/с, с
Ширина В, Ь м
Энтальпия удельная h  1 Дж/кг
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ВВО ДНЫ Е М ЕТОДИЧЕСКИЕ УКАЗАНИЯ

Целевой установкой практических занятий по курсу процессов 
и аппаратов является обучение студентов методике расчета и 
проектирования химической аппаратуры путем рассмотрения при
меров и решения конкретных задач.

При расчете аппаратов приходится применять различные 
физические величины, пользоваться данными о физических свой
ствах веществ (плотность, вязкость, теплопроводность и т. п .). 
Все.эти величины могут быть измерены и выражены в тех или иных 
единицах.

В СССР с 1 ^января 1980 г. принята для всех областей науки, 
техники и народного хозяйства Международная система единиц 
(СИ), основными единицами которой являются: длины —  метр (м), 
массы — килограмм (кг), времени — секунда (с), силы электри
ческого тока — ампер (А), температуры — Кельвин (К), силы 
света — кандела (кд), количества вещества — моль. Кроме того, 
стандартом предусмотрены две дополнительные единицы: еди
ница плоского угла — радиан (рад) и единица телесного угла —  
стерадиан (ср).

Остальные единицы-производные образуются на базе основ
ных. Размер производных единиц определяется с помощью 
физических уравнений, выражающих связь между величи
нами.

Сопоставление важнейших единиц системы СИ с единицами 
других систем и внесистемными дано в Приложении — 
табл. LV IIJ.

Приступая к решению задачи, следует изобразить схему уст
ройства, обозначить на ней все размеры и величины, отметить 
стрелками направления движения hotqkob  и  разобраться в усло
виях работы установки.

Затем следует выписать все данные задачи, написать основные 
расчетные уравнения, наметить путь решения, разбив задачу на 
ряд  частных вопросов, выписать нужные численные значения 
различных физических свойств.

Подставив в расчетные уравнения числовые значения, про
верить правильность подстановки, после чего приступить к ариф
метическим вычислениям.



Ответ следует подвергнуть критике с точки зрения соответствия 
полученного результата практическим условиям работы рассчи
тываемой установки или аппарата.

Полезно решить задачу в общем виде и исследовать резуль
таты, выясняя влияние тех или иных факторов, входящих в усло
вия задачи.

Во время групповых занятий студенты должны научиться 
пользоваться основными справочниками, объединяющими опыт 
большого числа исследователей и проектировщиков (Справочник 
химика, Справочник физико-химических и технологических вели
чин Технической энциклопедии, Справочник механика химиче
ского завода), а такж е ГОСТами и каталогами.

Выработка навыков к ведению технического расчета является 
главной задачей расчетных упражнений по курсу. Погрешность 

* обычного инженерного расчета ~ 5 % .
Применение персонального компьютера или логарифми

ческой линейки является обязательным. Несколько задач следует 
решить с применением ЭВМ (составить программу) — см. при
меры расчетов в гл. 4, 7, 10.

Д ля  более четкой проработки курса целесообразно иметь две 
тетради: одну для групповых занятий, другую для самостоятель
ной домашней работы —  решения задач и зар9исовки эскизов 
главных аппаратов и их деталей.

Отчетливое изложение, систематический ход вычислений, ак
куратность записи — условия, несоблюдение которых ведет к не
производительной трате времени студента и преподавателя.

В заключение рассмотрим несколько примеров на установле
ние единиц измерения и соотношений между ними.

1. Найти единицу измерения динамического коэффициента 
вязкости в СИ.

Уравнение Ньютона для силы трения Р  между параллельно 
движущимися слоями жидкости имеет вид:

где ,и— динамический коэффициент вязкости; F — площадь трения; dwtdy— 
градиент скорости.

Решив это уравнение относительно fi, получаем следующую 
единицу измерения ц:

т 1 — Н-с-м _  Н-с п  _  кг-м-с _ кг
[ F d w j  ма-ы м3 а с — м<с

2, Найти единицу измерения коэффициента теплопроводности 
в  СИ.

Д ля установления теплового потока Q через однородную пло
скую стенку можно написать:



где % — коэффициент теплопроводности; б — толщипа стенки; F — поверх* 
ность, через которую передается теплота; Дt  — разность температур по обе 
стороны стенки.

Решив это уравнение относительно Я, получим;
д ж

, , ,  Г Q8 ]  ~ М  Вт_
■ ' Г  ма-К  “  М .К

3. Найти соотношение между единицами измерения динами
ческого коэффициента вязкости в системах СИ и СГС:

1 Па-с =  1—̂ -  =  ^ 00г =  10 — - —  =  10П =  1000 сП;
м-с 100*см-с см-е

I сП =='Ш"3 Па«с =  i  нПа*с.

4. Установить соотношение между единицами измерения козф- 
,  ккал Вт
фнциента теплопроводности u ,4,oq‘ и

, шсал 4190,Дж , Вт
^ ~ ы- —  о сл п  ~ \т —  1 ,1 6 3•ч-°С М.3600-С-К “  ’ М. к  •

б. Исходя из того, что 1 английский фунт =  0,454 к г  и I °С =* 
=  1,8 °F, установить соотношение между BTU (британской тепло
вой единицей), ккал и Д ж ; 1 BTU —  это количество теплоты, 
которое нужно ?атратить, чтобы нагреть 1 фунт воды на 1 °F. 
Удельная теплоемкость воды в британской системе единиц с — 
_  в т и

Искомое соотношение найдем с помощью известной формулы.*

где Q — количество теплота, затраченное на нагревание М  кг воды; с  — удель
ная теплоемкость воды; и /2 -  начальная и конечная температуры.

И з уравнений

' Q = l ^ ^ - l I b . l ° F = l B T U
и

Q == 1 0,454 кг -ря- °С =: 0,252 ккалКГ * 1 >о

следует, что 1 BTU =  0,252 ккал.
Так как  1 .ккал «  4190 Дж. то I BTU  =  0,252*4190 Д ж  »= 

=  1055 Дж.
пт? т

6 . Выразить коэффициент теплопередачи К  =  5 0 ца.^.ор в 
Вт

н3*к , -
Поскольку I BTU =  1055 Д ж ; 1 ft =  0,305 м; 1 °F — о,5б К , то

K = 6 0 _ _ M ^ _ _ = 5 0 . 5 , 6 ^ ! V  =  2S0 В т ’(0,305м)3-3600С-0,56К~ ’ м3-С‘К “ * м2-К



Г л а в а  1

О СН О ВЫ  П Р И К Л А Д Н О Й  Г И Д Р А В Л И К И

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. Удельный вес (вес единицы объема) у  и плотность (масса 
единицы объема) р связаны зависимостью:

y =  pg, (1.1)

где § = 9 ,8 1  м/с2 — ускорение свободного падения.

Так как в СИ за единицу массы (кг) принята масса некоторого 
эталона, а в технической системе (МКГСС) за единицу силы (кгс) 
принят вес этого же эталона, то плотность в единицах СИ (кг/м3) 
численно равняется удельному весу в единицах системы МКГСС 
(кгс/м3).

Относительной плотностью (относительным удельным весом) Д 
называется отношение плотности (удельного веса) вещества к плот
ности (удельному весу) воды:

Д =  Р/Рв =  7/Тв- (1.2)
В интервале температур от 0 до 100 °С плотность воды рв с до

статочной для технических расчетов точностью' можно считать 
равной рв =  1000 кг/м3.

Плотность смеси жидкостей, при. смешении которых не проив- 
ходит существенных физико-химических изменений, приближенно 
можно рассчитать, принимая, что объем смеси равен сумме объемов 
компонентов:

1 (1.3)
Рем Pi Рг

где *i, х2, . . . — массовые доли компонентов смеси; рси, Pf, ра, — плот
ности смеси и ее компонентов.

(1.4)

По аналогичной формуле
1 * ■ 1—*

Рс Ртв PlB
рассчитывают плотность суспензии р0.

Здесь х  — массовая доля твердой фазы в суспензии; ртв и рж — плотности 
твердой и жидкой фаз.



2. На основании уравнений Клапейрона *, плотность р любого 
газа при температуре Т  и давлении р может быть рассчитана 
по формуле:

т 0р  м  273р  ■ „

Р “ Ро т р 0 ~  22,4 Т р 0 • ( }

где ро =  М /22,4  кг/м3 — плотность газа при нормальных условиях**; М  — 
мольная масса газа, кг/кмоль; Т — температура, К.

Давление р  и р0 должны быть выражены в одинаковых еди
ницах.

Плотность смеси газов:

Рсы =  ViPi +  У2Р2 +  «•«»

где уи  у2, ... — объемные доли компонентов газовой снеси; pf, р2, ... — соот
ветствующие плотности компонентов.

3. Давление р  столба жидкости высотой h  при плотности 
жидкости р равняется:

p =  pgh. (1 .0 )

Здесь р  выражено в  Па; р —  в  кг/м3; g —  в  м/с?; А —  в  м.

Исходя из этого уравнения, получаем следующие соотношения
между единицами давления:

1 атм =  760 мм р т. ст. =  pgh =  13 600-9 ,81 *0,76 =  1,013* 105 Па =  

в  1,033* 10* мм вод. ст. == 1,033* 104 кгс/ма =  1,033 кгс/сма;

1 кгс/см2 *= I0 4 кгс/ы2 =  9,81 • IG4 Па =  735 мм р т. с г. =  10* мм вод. ст.

4. Основное уравнение гидростатики:

P =  PB-\-pgh , (1 .7 )

где р  —  гидростатическое давление на глубине А (в м) о т поверхности жидко
сти, Па; р0 —. давление на поверхность жидкости, Па.

Сила давления жидкости на плоскую стенку Р  (в Н):

*>«<Й>+РвАв)Л (1.8)

где ра ~  давление на поверхность жидкости, П а ; А0 —  глубина погружения 
центра тяжести стенки под уровнем жидкости, ы ; р —* плотность жидкости, 
кг/м3; F  —  площадь поверхности стенки, м2; g  —  9,81 м/с? —  ускорение свобод*

' ного падения.

* В  уравнении Клапейрона д л я 1 ш оль газа ро  =  Ц Т  газовая постоянная 
о о д  760*133,3.22,4  001л п /,
Я  =  - у - 2- « = ---------- 2^ ------ —  =  8310 Д ж /(км оль*К).

* *  е. при Tq =  0 ° С =  273,15 К  и р0 =  760 мм р т, с т. =  I,tfI3*lQ& Па,



5. Единицы измерения динамического коэффициента вязко
сти *;

г , Н -с „  кг .М е и  = - 3 - =  ГЬ-с =  — .

г , КГС-С
iWMKrCC------77i—

г 1 дин-с г .
М сгс =  =  ~ 5 ^ г  =  п  <"Уаз)-

Соотношение между обычно применяемыми единицами изме
рения |х:

. 1сП =10-зП а.с =  ^ - Н ^ .

Кинематический коэффициент вязкости v (в м2/с) связан с ди
намическим коэффициентом вязкости р, соотношением:

v =  fifp. (1.9)

6 .  Значения (х для жидкостей при различных температурах 
можно определить по номограмме, приведенной на рис. V (см. 
Приложение).

При отсутствии экспериментальных данных динамический 
коэффициент вязкости многих органических жидкостей (при 
20 °С) приближенно может быть вычислен по следующей эмпири
ческой формуле:

• lg (lg Ji) -  (S  An +  s  P) -j^A T -  2-9' f1' 10>

где |л — динамический коэффициент вязкости жидкости при атмосферном дав
лении и 20 °С, мП; р — плотность жидкости, кг/м3; М — мольная маоса, 
кг/кмоль; А —  число одноименных атомов в молекуле' органического соеди* 
нения; п — численное значение атомной константы; р  — поправка на группи
ровку атомов и характер связи между ними.

Атомные константы п  и численные значения поправок р  при
ведены в табл. X (см. Приложение).

Д ля  определения по уравнению (1.10) удобна номограмма 
(рис. I, стр. 553), на которой величина lg (lg ia) обозначена через у .  
Если у  — величина положительная, следует пользоваться правой 
шкалой, при отрицательном значении у  — левой. Каждому зна
чению у  соответствует значение р, — динамический коэффициент 
вязкости жидкости при 20 °С.

7. Д ля  определения динамического коэффициента вязкости 
газов при различных температурах можно использовать номо
грамму, приведенную на рис. V I.

* Часто динамический коэффициент вязкости сокращенно называют просто 
вязкостью.

И



Динамический коэффициент вязкости газовых смесей может 
быть вычислен по приближенной формуле:

^еы __ У\Мх . Уд^в . (1Л1)
Меи Из Рг

где /Исм, М ^  М2, — мольные массы смеси газов .и отдельных компонентов;
Исм* Hi» ••• —/соответствующие динамические коэффициенты вязкости; 
Уг, Уъ> — — объемные долн компонентов в смеси.

Д ля вычисления цсм для газов применяется такж е следующая 
эмпирическая формула, проверенная на ряде газовых смесей 
(коксовый газ, генераторный газ и др.) при атмосферном давле
нии: ______  ______

Уф ! V Щ Т Кр 4 - У2Р2 V М аТ кр +  . . .
цсм ---  1 .------—I -  !----------- . (1.12)

У\ V М гТ ^  +  Й  V М 3Г кр ■ + . . .3 9
Здесь j*cm — динамический коэффициент вязкости смеси при температуре /; 

Н* На* ••• *“  динамические коэффициенты вязкости компонентов при темпера
туре I; у и  у%,.... — объемные доли компонентов; M f, . . .  — мольные массы 
компонентов; Ткр ,  ■■■ — критические температуры компонентов, К .

В табл. X I приведены значения V  М Г кр для различных 
газов.

Изменение динамического коэффициента вязкости газов с тем
пературой выражается формулой:

{if — й>
273 + С /  Т  \ 3 / 2
Т + С

/  Т  \ 3 / 2

( " э т г )  * (1ЛЗ*

где jio — динамический коэффициент вязкости при О °С; Т  — температура, К; 
С — постоянная Сатерленда [13, т . 1] — см. табл. V.

8 .  Д л я  смеси нормальных (неассоциированных) жидкостей 
значение |хСм может быть вычислено по формуле:

IgI*CM =  *i lg W 4-*2 t*2 +  ■ " .  (1-14)

где pf, ц2, ... — динамические коэффициенты вязкости отдельных компонентов; 
Xf, х2, ... — мольные доли компонентов в смеси.

В соответствии с  аддитивностью текучестей компонентов дина
мический коэффициент вязкости смеси нормальных жидкостей 
определяется уравнением:

1 хг>. .
- — =3-TJ_ +  «  + *“ » О-Па)Исм |*1 Us v *

где x0t% хс ,  ... — объемные доли компонентов в смеси.

Динамический коэффициент вязкости разбавленных суспензий 
|i0  может быть рассчитан по формулам: 
при концентраций твердой фазы менее !0 % (об.)

Цс-Цш(1 +2,3ф); (1Л5)
15



при концентрации твердой фазы д о '30% (об.)
0,69 „  , ,  ,

Р с-И ю  (0,77- ф Т ’ (1*1ба)
Здесь |лж — динамический коэффициент вязкости чистой жидкости; Ф — 

с^ъеиная доля твердой фазы в суспензии.

9. Д л я  нахождения динамического коэффициента вязкости 
жидкости по динамическому коэффициенту вязкости эталонного 
вещества может быть применено правило линейности однозначных 
химико-технологических функций, установленное К . Ф. Павло
вым. Н а основании правила линейности получаем *:

=  const, (1.16)
Hi На

где и — температуры жидкости; 0 ^  и 0 ^  — температуры эталонного 
вещества, при которых его динамические коэффициенты вязкости равны соот
ветствующим динамическим коэффициентам вязкости жидкости ^  и |х2-

Д ля многих жидкостей зависимость между lg  ц. и 1/Т* практи
чески линейна:

lg/i =  o +  ~ - f (1.16а)

где а и & — индивидуальные константы жидкости; Т  ~  температура, К.
К ак  следует из последнего уравнения, будет линейна и зависи

мость между логарифмами динамических коэффициентов вязко
сти двух жидкостей А и В (при одинаковых температурах):

t.g|X‘4, т '— =  const. (1.166)
lg  Мв ,  7 ,  —  Г .

При приближенном расчете динамических коэффициентов вяз
кости жидкостей по правилу линейности результаты будут тем 
надежнее, чем ближе по своей физико-химической природе две 
сопоставляемые жидкости (водные растворы солей — вода, пре
дельные углеводороды — гептан и т. п.).

10. Уравнения расхода.
Объемный расход жидкости или газа V  (в м8/с)г

V =  wf. , (1.17)

Массовый расход жидкости или газа М  (в кг/с)!
М =  Кр =  су/р. (1.18)

Здесь f  — площадь поперечного сечения потока, м?; w — средняя скорость 
потока, м/с; р — плотность жидкости или газа, кг/м8.

Д ля трубопровода круглого сечения уравнение (1.17) при
нимает вид:

V =  0.785Л», 
где d — внутренний диаметр трубы, м.

* Это соотношение экспериментально было найдено А» Портером.



Поток W, м/с’

Газы при естественной тяге 2 - 4
Газы при атмосферном или близком к нему давлении & вентиляцион 5 -2 0
ных газоходах и трубопроводах 
Жидкости при движении самотеком 0 ,1 -0 ,5
Жидкости в напорных трубопроводах 0,5—2,5
Водяной пар при абсолютном давлении 

>4,9* 10® Па (0,5 кгс/см2)
(1,96-т-4,9)-10* Па (0,2—0,5 кгс/см2)

15-40
40—60

При заданном расходе V и принятой скорости w диаметр трубо
провода определяется по уравнению:

й ~ У ъ ш г -  '  <1Л9>
По этому уравнению построена номограмма (рис. IV).
Ориентировочные значения скоростей, принимаемых при рас

четах внутризаводских трубопроводов, приведены в табл. 1.1.
Уравнение неразрывности (сплошности) для несжимаемой жид

кости, протекающей по трубопроводу переменного сечения:
V =  w1f 1 =  wzf;t =  vs3fa = (1.20)

11. Основные критерии гидродинамического подобия потоков, 
протекающих по трубам и каналам.

К р и т е р и й  Р е й н о л ь д с а ,  характеризующий гидро
динамический режим и являющийся мерой отношения сил инерции 
и внутреннего трения в потоке:

Re =  wdp/\i — wd/v, (1-21)
„ где w — средняя скорость потока, м/с; d  — диаметр трубопровода, м; р — плот

ность жидкости, кг/м3; ц —динамический коэффициент вязкости, Па* с; v — 
кинематический коэффициент вязкости, м2/с. '

Для потоков, проходящих по прямым трубам, характерны 
следующие значения критерия Рейнольдса:

Ламинарное течение Re <3 2300
Переходная область 2300<3 Re<5 10000
Развитое турбулентное течение Re> 10 000

Для потоков, проходящих по изогнутым трубам (змеевикам), 
критическое значение ReKp выше, чем в прямых трубах, и зависит 
от отношения dfD, где й — внутренний диаметр трубы змеевика, 
D — диаметр витков змеевика. Эта зависимость представлена 
на рис. 1.1.

Для потоков некруглого поперечного сечения в выражение 
для Re подставляется эквивалентный диаметр, равный учетверен
ному гидравлическому радиусу.



8000 Р и с. 1 .1 , Зави си м ость &е ц р 3  зм ее* 
внках о т  отн ош ен и я  d I D .

Гидравлический ради
ус гг представляет собой 
отношение площади по
перечного сечения потока 
I к омываемому потоком 

0,02 о,оз т  №  т  т  ^смоченному) периметру П:
d id  гг =  //П . (1.22)

Д ля трубы круглого сечения, сплошь заполненной жидкостью:

* ~ е т - 4 "  <1 Л >
Следовательно, для потоков некруглого сечения вместо диа

метра можно применять эквивалентный диаметр:
da <= 4гр =  4//П. (1.24)

К р и т е р и й  Ф р у д а ,  являющийся мерой отношения сил 
инерции и тяжести в потоке:

Ft =  0.25)

где g  — ускорение свободного падения, м/с?.

К р и т е р и й  Э й л е р а ,  являющийся мерой отношения сил
давления и инерции в  потоке:

Ей = Ар (1.26)

где Ар — разность давлений (потеря давления, затраченного на преодоление 
гидравлического сопротивления), Па.

12. Уравнение Бернулли для невязкой (идеальной) несжима
емой жидкости:

Zi + -t w  fPi
Pg ’F 2g

Д ля вязкой (реальной) несжимаемой жидкости:

—  .  _L Р* _!_

Pt Wi h -  7 J- Р* J - W'*

0«27)

(1.27а)Pg 2g
Здесь г — геомгтрический (высотный) напор, м; pj(pg) — пьезометрический 

(статический) напор, м; юг/(2g) — скоростной (динамический) напор, и; йц — 
напор, потерянный на преодоление сопротивлений, м.

13. Зависимость между средней скоростью w  и максимальной 
(осевой) скоростью шма|10 в трубопроводе:

а) при 'ламинарном режиме w  — 0,5доМ{Шс‘>
б) при турбулентном режиме отношение ьу/шмаад зависит от 

величины критерия Re =  шШ10ф /|х  (рис. 1.2).
Приближенно лри турбулентном режиме w =  (0,8—0,9) йУыано*.

При больших значениях Re отношение &Iwm m  может быть и выше 0,9,



Рис. 1 .2 . Зависим ость отнош ения 
ос критерия Re.

* л
14. Скорость истечения жид- ^  о,7 

кости w  (в м/с) из малого от- >  
верстия в дне или в стенке со- 0}В 
суда при постоянном уровне 
жидкости в сосуде; ю4

w =  q> У 2gH, (1.28)

где ср — коэффициент скорости, безразмерный; g -r-  ускорение свободного па
дения, м/с2; И  — высота уровня жидкости над центром отверстия, м.

Если давление на поверхности жидкости в сосуде (р0, Па) 
и давление в пространстве, куда вытекает струя (р, Па), неодина
ковы, то в формулу (1.28) ^вместо Я  надо подставить величину
# '  =  Я  +  р0~ р , где р — плотность вытекающей жидкости,
кг/м3.

Объемный расход жидкости V (в м3/с), вытекающей через 
отверстие площадью / 0 (в м2), при постоянном уровне жидкости 
в сосуде и при р 0 —  р  составляет:

V ~ c t h Y W *  (1.29)

Здесь а  — безразмерный коэффициент расхода, представляющий собой 
произведение коэффициента скорости ср и коэффициента сжатия струн е:

С5 =  <рв. (1.30)

15. Время опорожнения % (в с) открытого сосуда» имеющего 
постоянную площадь поперечного сечения через отверстие 
площадью / 0 может быть подсчитано по уравнению:

' - ж -  ■ «
где Я  — начальный уровень жидкости над отверстием, м.

16. Измерение расхода жидкости или газа нормальной диа
фрагмой (рис. 1.3).

Объемный расход жидкости или газа V  (в м3/с):

V =  akf0 У 2 -“ — =  akf0 У  Ч П  £ м р (1.32)

где а  — коэффициент расхода нормальной диафрагмы в гладком (нешерохова- 
том) трубопроводе (табл. XV); k  — поправочный множитель, учитывающий 
шероховатость стенок трубопровода (средние значения k  для трубопроводов 
приведены в табл. XVI; для гидравлически гладких трубопроводов k  ~  1); 
/ с =  0,785dg— площадь отверстия диафрагмы, м2; d0 — диаметр отверстия, м; 
И  — разность уровней жидкости в  дифманометре, присоединенном к  диафрагме, и; 
Рм — плотность жидкости в дифманометре, кг/м3; р — плотность жидкости 
(или газа), протекающей по трубопроводу, кг/к3.



Р и с. 1 .8 . Схема изм ерения расхода с  пом ощ ью  диаф рагмы .

Р и с . 1 .4 . Схема изм ерения скоростн ого  давления с  помощ ью  трубы П ито— П рандтля.

Т ак как коэффициент расхода диафрагмы а  зависит от Re =  
=  wdfv, а значение Re заранее неизвестно, то при измерении 
расхода V  следует принять по табл. XV среднее значение а  для 
данного т .  .Затем, вычислив V, определяют значение-Re, уточ
няют величину а  и, если нужно, корректируют расчет.

17. Измерение расхода жидкости или газа с помощью пневмо- 
метрической трубки Пито — Прандтля (рис. 1.4).

Трубку Пито — Прандтля устанавливают точно по оси трубо
провода и при помощи присоединенного к ней дифманометра 
находят величину Ар  =  Н  (рм — р) g  =  Лрсн. Затем рассчиты
вают лгаксимальную (осевую) скорость потока йУМано =  
=  У  2g H  (рм — р)/р, определяют величину Re =  доЫансФ/ц и по 
графику ^рис. 1.2) находят отношение ш/цумако, из которого вы- 
числйют среднюю скорость w.

Расход жидкости или газа определяют по формуле (1.17)!
V =  и/,

где /  — площадь поперечного сечения трубопровода, м3.

18. Мощность N  (в кВт), потребляемая двигателем насоса 
(или вентилятора), рассчитывается по формуле:

N -  VAp -  vpgHn . а  331
юооп “  юоол

Здесь V — объемный расход жидкости или газа, м®/с; Ар — повышение 
давления, сообщаемое насосом (вентилятором) перекачиваемому потоку и равное 
полному гидравлическому сопротивлению сети®, Па; На —  напор, создаваемый

* Сетью называется та система трубопроводов и аппаратов, через которую 
насос (вентилятор) прокачивает жидкость (газ). Давление, полученное жидкостью 
от насоса, полностью расходуется на преодоление всех гидравлических сопро
тивлений сети.



насосом, м; р — плотность жидкости, кг/м8; g  =  9,81 м/с2 — ускорение сво
бодного падения; г| — общий к. п. д. насосной (вентиляционной) установки — 
см. формулу (2.41.

При перекачивании жидкостей насосами уравнение (1.33) 
справедливо при ,любых Ар, а для газов лишь при Ар  «  0,981 X 
X 104 Па, или 0,1 кгс/см2 (вентиляторы). Если для газов Ар £> 
>  0 ,981-104 Па. (газодувки, компрессоры), то расход энергии 
подсчитывается по термодинамическим формулам —  см. гл. 2 .

При расчете по уравнению (1.33) мощности, потребляемой 
насосом или вентилятором, величину А р , равную полному гид
равлическому сопротивлению сети, подсчитывают как сумму 
следующих слагаемых:

Лр =  ДРок "Ь ДРтр Н“ ^Pm. О “Ь ДРпОД Н" ДРдОП! О *^)
где Дрои — затрата давления на создание скорости потока на выходе из сети 
(скорость в пространстве всасывания равна нулю); Дртр — потеря давления на 
преодоление сопротивления трения; Дрм. 0 — потеря давления на преодоление 
местных сопротивлений; ДрПод ~  РЯ^под — затрата давления на подъем жидко
сти; Д/Одоп =  Ра — Pi — разность давлений в пространстве нагнетания (рг) 
и в пространстве всасывания (pt).

19. Затрата давления на создание скорости потока:
ДРск =  ^ Р /2 , (1-35)

где ш — скорость потока в трубе, м/с; р — плотность жидкости (газа), кг/м3.

20. Потеря давления на трение в прямых трубах и каналах.
А. И з о т е р м и ч е с к и й  п о т о к  (рис. 1.5 и 1.6 ).
Температура протекающей по трубе жидкости (газа) постоянна.
Расчетная формула:

=  (ЬЗв)

или в критериальной форме (для данной шероховатости стенки 
трубы):

Ей =  С Remr .  (1.37)
В этих формулах Я. — коэффициент трения, безразмерный (его значение 

в общем случае вависит от режима течения и шероховатости стенки трубы е); 
d g — эквивалентный диаметр, м (для трубы круглого сечения dg =  rf); L  — 
длина трубы, м; w — скорость потока, м/с; р — плотность жидкости или газа, 
кг/м3; Ей =  Д/?тр/(рсеЯ); Re =  wd3p/{i', T = L / e f 9.

Значение коэффициента трения % определяют по данным 
рис. 1.5 * и 1.6 или по нижеследующим формулам.

/ .  Ламинарное течение (Re <  2300). Коэффициент Я не зави
сит от шероховатости стенки трубы, а зависит только от Re: 
для труб круглого сечения

Я =  64/Re; (1.38)

* Н а  р и с . 1.5 п у н кти р о м  п о к аза н а  гр ан и ц а  т а к  н азы ваем ой  автом одельной 
области , в которой  коэф ф ициент т р ен и я  X  не зав и с и т  о т  к р и те р и я  R e  и  опреде
л я е т с я  то л ьк о  величиной  отнош ения d ^ fe .
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Ъ е
Р и с . 1 .5 , Зави си м ость коэф ф и ц иента  трек  ап  Я. о т  критерия R e и  степени  ш ероховатости

£?0  « - экви вален тн ы й  дн аы егр, ы; е  «— ср ед н яя  вы сота вы ступов ш ероховатости  на впу« 
трепней  п оверхности  трубы , н . . '

для каналов некруглого сечения
Я =  Л/Re. (1.38а)

Значения А  для сечений различной формы приведены 
в  табл. XIV .

При изотермическом ламинарном течении жидкостей и газов 
по трубам потеря давления на трение может быть рассчитана 
такж е по формуле Гагена — Пуазейля:

(1.39)
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/ / .  Турбулентное течение (Re t> 230Q). 1. Гидравлически 
гладкие трубы (стеклянные, медные, свинцовые):

Я «  0,316/Re0,25. (1.40)

Формула (1.40) действительна при Re <  100 ООО.
2. Гидравлически шероховатые трубы (стальные, чугунные).
Безразмерной геометрической характеристикой гидравли

чески шероховатых труб кроме отношения L/d0 является относи
тельная шероховатость, т . е. отношение средней высоты выступов 
(бугорков) е на стенках трубы к ее эквивалентному диаметру d9:

B =  e/d3. (1.41)

Применяется такж е и обратная величина (d^/e).
Ориентировочные средние значения шероховатости стенок труб 

е (в мм) приведены в табл. X II.
Формула для расчета коэффициента трения X в  шероховатых 

трубах

■ т т —

применима и для автомодельной области, если второе слагаемое 
в квадратных скобках приравнять нулю.

Б . Н е и з о т е р м и ч е с к и й  п о т о к .
При неизотермическом течении, когда протекающая по трубе 

жидкость нагревается или охлаждается (температура стенки 
трубы отличается от температуры жидкости), следует правые части 
формул (1.38) и (1.40) умножать на безразмерные поправочные 
коэффициенты х  14.13: 
для ламинарного режима

для турбулентного режима в технически гладких трубах
Ргая. \ 1/з

- т а  .
где Re,K, Ргж, Огж — критерии Рейнольдса, Прандтля и Грасгофа (см. стр. 151), 
вычисленные для средней температуры жидкости; Ргст — критерий Прандтля, 
вычисленный для жидкости при температуре стенки трубы.

Так как для газов значение критерия Рг с  изменением темпе
ратуры практически остается постоянным, то поправочный коэф
фициент х  по формуле (1.44) для газов равен единице.

С повышением температуры у капельных жидкостей значения 
критерия Рг уменьшаются (рис. X III), поэтому поправочный 
коэффициент (Ргот/Ргж)1/3 при охлаждении жидкости (?Ст <  /») 
больше единицы, а при нагреве жидкости (?ст £> tm) меньше еди
ницы.

2 1 . Потеря давления на трение в изогнутой трубе (змеевике) 
А рш  больше, чем в прямой трубе Дрпр:

ДРзм — ДРпрФ* (1.45)



Безразмерный поправочный коэффициент s> 1 вычисляют 
по формуле:

1 + 3 ,6 4 -1 , (1.46)

где d — внутренний диаметр трубы; D — диаметр витка змеевика (см. рис. 1.1),

22. Потеря давления на преодоление местных сопротивлений 
(колена, диафрагмы, запорные приспособления, внезапные рас
ширения или сужения и т. п.).

Потеря давления в каждом местном сопротивлении является 
суммой двух^потерь: на трение и дополнительной потери, вызван
ной изменением направления или площади поперечного сечения 
потока. Так как при расчете сопротивления трения Дртр учиты
вают всю длину трубопровода L  (включая местные сопротивле
ния), то Дрм.о в уравнении (1.34) представляет собой сумму этих 
дополнительных потерь давления.

Расчет потерь давления на местные сопротивления осуще
ствляется по формуле:

< М 7 >

где £ — коэффициент местного сопротивления, безразмерный (его значения 
для некоторых местных сопротивлений приведены в табл. XIII).

Иногда применяется другой способ расчета, по которому по
теря давления в местном сопротивлении приравнивается гидра
влическому сопротивлению прямой трубы эквивалентной длины:

(1.48)

Здесь Lg =  nd — эквивалентная длина прямой трубы, имеющей такое зне 
гидравлическое сопротивление, как и данное местное сопротивление; п  — коэф
фициент {безразмерный), значения которого приводятся в справочниках (напри
мер, для вентиля нормального п  =  1004-120, для вентиля прямоточного п  =  
«= Ю-т-20).

23. Если сеть представляет собой трубопровод постоянного 
поперечного сечения, то скорость жидкости (газа) постоянна по 
длине трубопровода и полное гидравлическое сопротивление сети 
Дро в соответствии о уравнением (1.34) будет равно

Аре ==а -  ^  ^ 1 +  +  TtCj +  Pgftnofl +  (Ра ~  Pi) (1*49)

или при втором способе расчета потерь на местные сопротивления: 

ар. °  [  1 +  - (L ̂  SLa) ]  +  рг*доД+ t o  -  Pii- (i.60)

24. Гидравлическое сопротивление пучков труб при попереч
ном омывашш их потоком.



Т а б л и ц а  1.2

ф° 90 80 70 60 •50 40 30 . 10
ь I 1 0,95 0,83 0,69 0,53 0,38 0,15

Коридорные пучки:

Eu =  Ь (3 -f- 4,5m) ( ^ ) “ 0,23 Re- °*26. {1.51)

Ш ахматные пучки:
Sf So

нр И Т < Т
Ей =  6 <2 +  3,3m) R e"0' 25; (1.52)

ПР в 7 > 7
Ец =  Ь (2,7 +  1,7т) Re” 0-28. (1.53)

В этих формулах Ь — поправочный коэффициент, зависящий от угла атаки Ф
(угол между осью трубы и направлением движения потока) и определяемый
по табл. 1.2 ; т  — число рядов труб в пучке в направлении движения потока; 
d — наружный диаметр трубы; sj и s2 — поперечный и продольный шаги.

Скорость потока подсчитывают по самому узкому сечению 
пучка; значения физико-химических свойств берут для средней 
температуры потока. Критерий Re рассчитывается по наружному 
диаметру трубы,

25. Гидравлическое сопротивление кожухотрубчатых тепло
обменников.

Д ля  трубного пространства теплообменника, а также для 
межтрубного пространства без поперечных перегородок (см. 
рис. 1.21):

(1-54)

где L  — длина одного хода, м; п — число ходов. Остальные обозначения те же, 
что и в предыдущих формулах.

Д ля коэффициентов местных сопротивлений £ в кожухотруб
чатых теплообменниках принимают следующие значения:

Т р у б н о е п р о с т р а н с т в о
Входная или выходная к а м е р а ...........................  1,5
Поворот на 180° между ходами или секциями . . .  2,5
Вход в трубы или выход из них  ....................  1,0

М е ж т р у б н о е  п р о с т р а н с т в о

Вход в межтрубное пространство или выход из него 1,5 
Поворот на 180° через перегородку в нежтрубном про
странстве ....................................   ̂ '  1,5
Поворот на 90° в мфктрубном пространстве. , . « « 1,0



При наличии поперечных перегородок в межтрубном простран
стве (см. рис. 4,4) гидравлическое сопротивление в нем опреде
ляют по формулам (1,51)—(1.53) *.

Скорости жидкости (газа) в  штуцерах обычно близки к  ско
ростям в трубах или в  межтрубном пространстве. Если ж е скорость 
в штуцерах больше, то потери давления при входе в теплообмен
ник и выходе из него рассчитывают по скорости в штуцерах.

26. Гидравлическое сопротивление скрубберных насадок.
Сопротивление слоя сухой (неорошаемой) насадки высотой Я :

где X — коэффициент сопротивления при прохождении газа через слой на
садки, безразмерный; И — высота слоя насадки, ы; ^  — эквивалентный диа
метр, м; wr — скорость газа в  своббдн<й1 сечении насадки (действительная), м/с; 
р — плотность газа, кг/м3.

Эквивалентный диаметр можно выразить через характери
стики насадки —  свободный объем VCB мэ/м® (численно равный 
свободному сечению в м2/м2) и удельную поверхность с  м*/м*;

d3 =  4f/TI =  4VCBf<j. (1.56)

Действительная скорость газа шг связана с фиктивной ско
ростью w  (отнесенной к  полному поперечному сечению аппарата) 
зависимостью:

По данным Н . М. Жаворонкова» для неупорядоченной насадки 
из колец (навалом):

где Rer =  юг dgp/ц =  4юр/(оц).

Расчет гидравлического сопротивления орошаемых насадок 
более сложен — см. формулы и графики, приведенные в [6 . 1  
н 6 .3].

27. Гидравлическое сопротивление тарельчатых колонных 
аппаратов.

Сопротивление барботажной тарелки Ар  рассчитывают как 
сумму трех слагаемых:

(1.55)

юг =  w/V св. (1.57)

при Rer  < 4 0  5\.= 140/ReP; 

при Rep>  40 Л =  16/Re®*2.

(1.58)

(1.59)

Др — APcys "f* &Ра 4 " ДРгя{»

в Применяется также формула

i  *= 3m/Re0'2,

где т  — число рядов труб в  направленны движения потока.



Ри с. 1 .7 . Схема колпачковой тарелки.

где w0 — скорость/газа в прорезях колпачка или в отверстиях тарелки, м/с;

Сопротивление, вызываемое силами поверхностного натя' 
ж ен и ^

/Здесь а  — поверхностное натяжение, Н/м; dg — эквивалентный диаметр 
отверстия, м. Для колпачковых тарелок d3 =  4//П (/ — площадь свободного 
селения прорези, Л  — периметр прорези), для снтчатых и дырчатых проваль
ных тарелок d3 равен диаметру отверстия, а для решетчатых провальных та- 
к л о к  — удвоенной ширине щели..

( Сопротивление газожидкостного слоя (при тех скоростях газа, 
которые применяются в Тарельчатых массообменных колоннах — 
см. гл. 6 и 7): f

а) на колпачковой тарелке

где g  — ускорение свободного падения, м/с2; k —- относительная плотность газо
жидкостного слоя (пены) [при расчетах принимают приближенно k = 0 ,5 ] ;  
р„{ — плотность жидкости, кг/м3; / — расстояние от верхнего края прорезей 
до сливного порога, м (рис. 1.7); е — высота прорези; м; Aft — высота уровня 
жидкости над сливным порогом, м;

б) на ситчатой тарелке

где ha — высота сливного порога, м (см. рис. 7.18).

Величина Дh определяется по формуле истечения через водо
слив-с учетом плотности пены:

где Уш — объемный расход жидкости, м3/с; П — периметр слива, м; к =  0,6 
(см. выше).

ДРгж — 1 >3^‘Рж (^и +  Aft), (1.64)

» (1.65)



Пример 1.1. Относительный удельный вес нефти 0,89. Опреде
лить плотность нефти в СИ и в системе МКГСС.

Р е ш е н и е .  1) СИ. Согласно уравнению (1.2), Л =  р/рв== 
=  y/Yb> поэтому

Дрв ==0,89-1000 =  890 кг/м3.

2) МКГСО
=  Д-ув =  0,да • 1000 =  890 кгс/м3.

По уравнению (1Л)
р =  y f g  =  890/9,81 =  90,6 кгс • с?/ыК

Пример 1.2. Определить в СИ плотность диоксида азота при 
рам — Ю кгс/см2 и t  =  20 °С. Атмосферное давление 760 мм рт. ст. 
(1,03 кгс/сма; 101,3 кПа).

Р е ш е н и е .  По уравнению (1.5)
М  273р  46-273.11,03 е f ч 

^ 22,4 Т р 0 “  22,4.293-1,03 - 20>5 к г /м -

Пример 1.3, Определить плотность воздуха при вакууме (т. е. 
разрежении) 440 мм рт. ст. (58,6 кПа) и температуре —40 °С. 
Атмосферное давление в данном случае принять равным 
750 мм рт. ст. (99,97 кПа).

Р е ш е н и е .  Мольная масса воздуха (79% азота и 21% кис
лорода по объему):

М  =  0,79*28 +  0,21-32 =  28,8 кг/кмоль.

По формуле (1.5)
М  273р 28,8-273(750 — 440) ЛС1_ , ч

2 2 . 4 - ? V ° - 22,4-233-760

Пример 1.4» По трубам одноходового кожухотрубчатого тепло
обменника (число труб п  =  1 0 0 » наружный диаметр труб 2 0  мм, 
толщина стенки 2  мм) проходит воздух при средней температуре 
50 °С и давлении (по манометру) 2 кгс/см2 со скоростью 9 м/с. 
Барометрическое давление 740 мм рт. ст. Определить: а) массовый 
расход воздуха; б) объемный расход воздуха при рабочих усло
виях; в) объемный расход воздуха при нормальных условиях.

Р е ш е н и е .  Плотность воздуха при нормальных условиях 
р0  =  1,293 кг/м8 (табл. V).

Рабочее давление (абсолютное):
р =  рбар  рмап =  740-133,3 +  98 100-2 =  294 800 Па,

ИЛИ

Р — Рбйр-\-Ртв =  740 - f  735-2 =  2210 мм рт. ст.

Соотношения между единицами измерения см, табл.' LVIH.
Плотность воздуха при рабочих условиях?

рТ0 , «по 294 800*273 „  JO , в
9  ~ Ро р 0Т  = 1 ,  1 0 1 3 0 0 (2 7 3 -f-5 0 ) ’ КГ/Ы »



или р = = р0- £ ^ .  =  1,293- 2210-273 3,18 кг/ы3.р0Т  *’“w  760(273 +  50)

Массовый расход воздуха по уравнению (I.I8):
М =  Vp =  wfp =  wn-0t78bf*p =  9-100-0,785.0,01ба.З,18 =  0,57 кг/С.

Объемный расход воздуха при рабочих условиях:
е

V =  М/р =  0,57/3,18 =  0,18 м3/с.

Объемный расход воздуха, приведенный к нормальным усло
виям: Va =  M/pQ =  0,57/1,293 =  0,44 м3/с.

Пример 1.5. В открытом резервуаре находится жидкость с от
носительной плотностью 1,23. Манометр, присоединенный в не
которой точке к стенке резервуара, показывает давление раЗб =  
*= 0,31 кгс/см2. Н а какой высоте над данной точкой находится 
уровень жидкости в резервуаре?

Р е ш е н и е .  Высота уровня жидкости в резервуаре над 
точкой присоединения манометра определяется уравнением (1.7):

h  = ■Ро

Pg
По условию: р — ?* =  0,31 кгс/см2 =0,31.10*.9,81 Па.

Плотность жидкости: р  =  1,23-1000= 1230 КГ/Ы®.

0,31 -10**9,81Отсюда А = 1230-9,81 =  2,52 м.

Пример 1.6. Вакуумметр на барометрическом конденсаторе 
показывает вакуум, равный 60 см рт. ст. Барометрическое дав
ление 748 мм рт. ст. Определить: а) абсолютное давление в кон
денсаторе в Па и в кгс/см2; б) на какую высоту Н  поднимается 
вода в барометрической трубе (рис. 1.8).

Р е ш е н и е .  Абсолютное давление в кон
денсаторе!
р  =  748— 600 =  148 мы рт. сг. =  148-133,3 =  19700 Па;

Высоту столба воды в барометрической тру
бе найдем из уравнения:

Рбар =  Р "Ь Hpg'
Откуда

Н  — Рбар — Р_ _  600-133,3 й(16м>
1000.9,81



Р и с . 1 .0  (к  примеру 1.7).

Пример 1.7. К  двум точ
кам горизонтального тру
бопровода присоединен U- 
образный стеклянный ди- 
фманометр, заполненный 
ртутью. Разность уровней 
ртути в дифманомет ре 
Л =  26 мм. К акова раз
ность давлений в этих точках, если по трубопроводу проходит:
а) вода; б) воздух при 20°С и атмосферном давлении?

Р е ш е н и е .  И з условия равенства давлений на уровне а — а  
слева и справа (рис. 1.9)

Pi +  ftipg= Р2 +  kzpg +  ftpMg 
находим, заменяя h.2 через {ht —  h)\ -

P i— Рг =  Ь(р13— P)g>
. где p — плотность жидкости в трубопроводе (и в присоединительных труб

ках); рм — плотность жадности в дифшнометре.

По условию задачи h — 0,026 м, рм =  13 600 кг/м8.
а) Д ля воды:

р =  1000 кг/м3,
Pl — р2 =  0,026 (13 600 — 1000) 9,81 =  3220 Па.

б) Д ля воздуха:
29-273 , „

Р ~  22,4-293 в  1,2ег/м  :
P i— P2 =  0,026 (13 600— 1,2) 9,81 ftf 0,026* 13600*9,81 = 3470  Ш .

И з последнего равенства следует, 'что при измерении разности 
давлений в газовых потоках, жидкостными дифференциальными 
манометрами поправкой на плотность газа можно пренебречь, 
так как плотность газа (при давлениях, близких к атмосферному) 
очень мала по сравнению с плотностью жидкости.

Пример 1.8. Колокол мокрого га
зохранилища (газгольдера) для азота 
диаметром 6  м весит с дополнитель
ным балластом 2900 кгс (рис. 1.10). 
Пренебрегая потерей в весе погру
женной в  воду части колокола, опре
делить избыточное давление газа 
в наполненном газохранилище.

Р е ш е н и е .  Площадь горизон
тальной проекции колокола!

0.785.62 =  28,2 ма.

дбОСО



Давление в газохранилище:
2900-9,81 1П1Л п

Ризб  ----- 28^—  =  ’
или

9,8II010~ ” 0,0 '

Пример 1.9. Определить кинематический коэффициент вязко
сти диоксида углерода при t =  30 °С и р абс =  5,28 кгс/см2.

Р е ш е н и е .  Пренебрегая зависимостью динамического коэф
фициента вязкости от давления, находим по графику (рис. VI) 
для диоксида углерода при 30 °С: р, =  0,015 сП =  0 ,015-10-3 Па -с. 
Определяем плотность диоксида углерода:

44-273-5,28 .  Лк , ,
^ = 22,4 ■ 3~03 • 1,033 ~  К|УМ •

Кинематический коэффициент вязкости:
v =  n/p =  0,015-10-3/9,05= 1,66-Ю-е м2/с.

Пример 1.10. Предполагая отсутствие экспериментальных дан
ных, вычислить приближенно динамический коэффициент вязкости 
нитробензола (CcH5N 0 2) при 20 °С.

Р е ш е н и е .  Воспользуемся эмпирической зависимостью (1.10). 
М ольная масса нитробензола 123 кг/кмоль; плотность 1200 кг/м® 
(табл. IV). Вычисляем сумму атомных констант £  Ап  (табл. X)i

£  Ап =  6-50,2 +  5 -2 ,7 +  1-37 +  2-29,7 =  411,1.

Вычисляем сумму структурных поправок % р  по пунктам 1, 3, 
4 и 16 табл. X:

2  р =  3 (—15,5) +  1 (—21,0) +  1 (—17,0) +  1 (—16,4) =  —100,9. .

Тогда
к =  2  А п +  2 ]  р =  411,1 -1 0 0 ,9  =  310,2.

Д алее

'е C s«  =  к  - щ г  ~ 2'9 ■=310'2 - 2>3 =  ° '126-
По номограмме (рис. I) находим р, =  2,15сП  — 2,15-10-* Па-с, 

что совпадает с экспериментальными данными (рис. V).
Пример 1.11. Определить динамический коэффициент вязкости 

топочных газов, имеющих состав: С 0 2 — 16%, Оа — 5%, Na — 79 % 
(по объему). Температура газов 400 °С, давление р йб0 =  1 кгс/сма.

Р е ш е н и е .  По номограмме (рис. VI) находим динамические 
коэффициенты вязкости отдельных компонентов смеси. При 400 °Ci 

цСОч =  0,035, Ц0а =  0,039 и =  0,0335 мПа-с.
Расчет динамического коэффициента вязкости смеси сделаем 

по формуле (1.11):
М ом 0,16-44 0,05-32 0,79-28 опо
Нем “  0,035 ^  0,039 +  0,0335 "~



Мольная масса смеси!
Моы =  0,16-44 +  0,05-32 •+ 0,79-28 =  30,8 itr/кмоль.

Динамический коэффициент вязкости смеси:
Исм =  30,8/902 =  0,034 мПа-с =  0,034-10“3 Па-с.

Пример 1.12. Определить кинематический коэффициент вяз
кости жидкости, имеющей состав: 70% (мол.) кислорода и 30% 
(мол.) азота при 84 К  и рйбс =  * кгс/см2 (~ 0 ,1  МПа).

Р е ш е н и е .  Считая, что жидкие кислород и азот принадле
ж ат к классу нормальных жидкостей, динамический коэффициент 
вязкости смеси вычислим по формуле (1.14). При 84 К  для жидкого 
кислорода p i =  2 2 ,6 -10-Б П а-е, а для жидкого азота |д.2 =  11,8 х  
X 10-5 Па-с. Тогда

Ig(*CM =  *i ]g ^ i -К*2 *614 =  0,7 lg (22,6-10"?) +  0,3 lg (I1,8-10"S) =6,2694,

откуда рсы =  18,6-Ю-5 Па-с.
Массовый доли компонентов в смеси:

-  0,7-32 — 0 7_7‘ .у ° ’3 ' 28 0 273
х “  0,7-32 +  0,3-28 — 0>7.32 +  0 ,3-28 - и^ м -

Плотность жидкого кислорода р1 =  1180 кг/м3, жидкого азота 
р2 =  780 кг/м3. Плотность смеси по уравнению (1.3):

Рсы =  (0,727/1180) -{- (0,273/780) =  1030 КГ/м3*

Кинематический коэффициент вязкости смеси:
Vcm =  ( W P cm=  18,6-10“5/1030 я» 0,18- 10"в м3/с.

Пример 1.13. Вычислить динамический коэффициент вязкости 
суспензии бензидина в воде, если в чан загружено на 10 м3 воды 
1 т бензидина. Температура суспензии 20 °С, относительная 
плотность твердой фазы 1,2.

Р е ш е н и е .  Объем твердой фазы:

у - т ' = о т г = ° - 833 Л
Объемная концентрация твердой фазы в суспензии!

? = “Т о Т О з Г = 0,077 м8/“3'

При 20 °С динамический коэффициент вязкости воды равен 
1 мПа с, или 1 сП  (табл. V I). Динамический коэффициент вязко
сти суспензии по формуле (1.15):

f*c =  flat (I +  2.5<p) =  1 (1 +  2,5-0,077) =  1,19 сП =  1,19-ИГ» Па-с.

По формуле (1.15а):

'“ -■ ‘- ■ ( J - f l »  -  ( 0 . 7 7 - 0 W = 1 ’23Cn “  ‘ '23-Ш' 3 Па'°-
2 Павлов К . Ф. и др. 33



.14» Известно, что динамический коэффициент вязко
сти хлорбензола при 20 °С равен 0,9 сП, а при 50 °G 0,6 сП. Найти, 
пользуясь правилом линейности, динамический коэффициент вяз
кости хлорбензола при 70 °С.

Р е ш е н и е .  В качестве эталонной жидкости возьмем воду. 
Находим температуры эталонной жидкости, при которых ее дина
мический коэффициент вязкости равен 0,9 и 0,6 сП.

Д ля воды динамический коэффициент вязкости 0,9 сП соответ
ствует температуре 25 °С, а 0,6 сП  — температуре 45 °С (табл. V I). 
Следовательно, константа уравнения (1.16)

К  =
*Мг 50 — 20 30

45 — 25 20
1,5.

Д алее находим температуру воды, при которой ее динамиче
ский коэффициент вязкости равен динамическому коэффициенту 
вязкости хлорбензола при 70 °С, из уравнения

70 — 201,5
Из — 25

откуда ©ц8 =  58,4 °С. При этой температуре находим для воды 
Из — 0,48 сП. Следовательно, динамический коэффициент вязко
сти хлорбензола при 70 °С равен 0,48 сП.

Если для сравнения обратимся непосредственно к номограмме 
(рис. V), то найдем ^  =  0,46 сП  =  0,46• 10~8 П а-с.

Пример 1.15. Динамический коэффициент вязкости некоторой 
жидкости составляет:

При t =  3 4 °С 
» * = 2 8 СС 
» £— 25 °С 
» /  =  20 °С

0,554 Па»с 
0,934 »
1,42 »
2,09 »

Определить динамический коэффициент вязкости этой жидко
сти при t =  16 °С.

Р е ш е н и е .  Воспользуемся правилом линейности, взяв 
в качестве стандартной жидкости глицерин. Зависимость динами

ческого коэффициента вязкости 
глицерина от температуры цгл =  
=  f  (0) дана на рис. 1.11 (кривая 
А Б ).  По этой кривой находим 
температуры глицерина 0 :
При |хгл =  0,554 П а»с..................... 32 °С

* Цгл=  0,934 » .......................26 °С
s р гл =  1,42 » .......................21 °С
* цг л = 2 ,0 9  » ........................... 16сС

Построив зависимость темпера
туры жидкости i от температуры



глицерина © при одинаковых значениях вязкости, получаем пря
мую ВГ. Далее находим, как показано пунктиром, что искомый 
динамический коэффициент вязкости жидкости при t  =  16 ?С, 
равный динамическому коэффициенту вязкости глицерина При 
© =  11 РС, составляет 3,46 Па*с.

Пример Ы 6 . Теплообменник изготовлен из стальных труб 
диаметром 76 X 3  мм *. По трубам проходит газ под атмосферным 
давлением. Требуется найти необходимый диаметр труб при работе 
с тем же газом, но под давлением рпэб =  5 кгс/см2, если требуется 
скорость газа сохранить прежней при том ж е массовом расходе 
газа и том же числе труб.

Р е ш е н и е .  Под давлением /»пэб =  5 кгс/см2 ( ~ 0 ,5  МПа) 
плотность газа в соответствии с формулой (1.5) будет в 6  раз 
больше, чем при атмосферном давлении. Так как массовый расход 
газа

G =  Vp =  wfp
должен быть сохранен неизменным, то

щ п х ’0,785dfp, =  ш2л2*0,785^1р2.

Подставляя доа =  «а — «i, Ра =  6 pi, rfi =  0,07 м, полу
чаем: 0,072 =  6 с?2» откуда

d2 =  у  0,072/6 =  0,0286 м »  29 мм.

Пример 1.17. Определить режим течения жидкости в межтруб- 
ном пространстве теплообменника типа «труба в трубе» (рис. 1 . 1 2 ) 
при следующих условиях* внутренняя труба теплообменника 
имеет диаметр 25 х  2 мм, наружная 51 X 2 ,5  мм; массовый 
расход жидкости 3730 кг/ч, плотность жидкости 1150 кг/м3, ди
намический коэффициент вязкости 1,2» 10"* Па*с.

Р е ш е н и е .  Скорость жидкости из уравнения расхода!
V 3730
f  ~  1150-3600*0,785(0,046а — 0.0253) - и>/ / м ' с'

Эквивалентный диаметр кольцевого сечения по формуле (1.24):

d> =  т г  =  Z % + W  =  ° - d =  °-m  -  ° '025 =  ° ’021 »•
где D —  внутренний диаметр наружной трубы, ы; d  — наружный диаметр 
внутренней трубы, м.

Динамический коэффициент вязкости жидкости |д. = 1 ,2  X 
X 10~3 Па*с. Критерий Рейнольдса:

R e = i ^ =  ♦

,=  ̂ ь п ^ =  15500.

* Первое число обозначает на
ружный диаметр трубы, второе — 
толщину стенки.

Р а с . 1,12 (к  примеру 1 .1 7 ).



Следовательно, режим турбулентный 
Пример 1.18. Найти критическую скорость в прямой трубе 

диаметром 51 X 2 ,5  мм: а) для воздуха при 20 °С и рш  =  0,1 МПа; 
б) для нефтяного масла, имеющего р. — 35 мПа*о и относитель
ную плотность 0,963.

Р е ш е н и е .  Критическая скорость будет иметь место при 
ReKp =  2300; следовательно, из уравнения (1.21)

230<к 
®нр = ------- — -

а) Д ля воздуха!
W-

Ф

2300-0,018. Ю-»
нр 0,75 м/с,0,046-1,2

где 0,018 — динамический коэффициент вязкости воздуха при 20 °С (по рис. VI), 
мПа-с; 1,2 кг/м3 — плотность воздуха при 20 °С и Рабо ~  0Л МПа по фор
муле (1.5).

б) Д ля  нефтяного масла*
2300.35.10-а , „ ,

0,046-963 - ^ м / о .

Пример 1.19. На трубопроводе с внутренним диаметром 200 мм 
имеется плавный переход на диаметр 100 мм (рис. 1.13). По трубо
проводу подается 1700 м3/ч (при нормальных условиях) метана 
при 30 °С. Открытый в атмосферу U-образный водяной манометр, 
установленный на широкой части трубопровода перед сужением, 
показывает избыточное давление в трубопроводе, равное 
40 мм вод. ст. Каково будет показание такого же манометра на 
узкой части трубопровода? Сопротивлениями пренебречь. Атмо
сферное давление 760 мм рт. ст.

Р е ш е н и е .  Считая приближенно плотность метана на уча
стке трубопровода между точками присоединения манометров 
постоянной (что проверим в конце расчета), составляем уравнение 
Бернулли для несжимаемой жидкости:

Pi . д>?
Р £  Ч  

откуда находим:
W% —  01?

P i—  Р а =  - 2 р-

Определяем скорости метана в сечениях /  и II, принимая, что
давление в трубопроводе приблизи
тельно равняется атмосферному: 

1700-303
щ  =

_ Рз ■ Щ 
Рё 2g ’

3600-^73-0,785-0,22

По уравнению (1.20)

16,7 м/с.

т  =  «16,7 —66*8 «/е.



Вычисляем плотность метана]
М Тв 16-273 Л е .е , ч

Находим разность давлений:

Pi — Ра =
(ш |— ш?)р (66,8а -  16,7а) 0,645 =  1354 Па,2 2 

или 1354/9,81 =  138 мм вод. ст., откуда

Ра =  Pi —  138 =  40 — 138 =  —98 мм вод. ст.,
т.- е. давление в сечении II  будет меньше, чем в / ,  на 138 мм вод. ст., 
и манометр в сечении I I  будет показывать вакуум, равный 
98 мм вод. ст. (961 Па).

Абсолютное давление в сечении h
10330 +  4 0 =  10370 мм вод. ст. =  1,037 кгс/см3 = 0 ,1017  МПа; 

в сечении II:
10 330 — 9 8 =  10232 мм вод. ст. =  1,023 кгс/см3 =  0,1003 МПа.

Принимая при вычислении скоростей и плотности метана 
постоянство давления в трубопроводе, мы допустили погрешность, 
не превышающую

1,037— 1,023
1,023 1 0 0 »  1,4%.

Пример 1,20. На рис. 1.14 изображен так называемый сосуд 
Мариотта, представляющий собой закрытый резервуар, из кото
рого жидкость может вытекать через трубку А. Трубка Б  вверху 
открыта в атмосферу. При вытекании по трубке А  жидкости из 
резервуара в его верхней части образуется вакуум, причем через 
трубку Б  засасывается атмосферный воздух. Вследствие этого 
в резервуаре на уровне Я  над трубкой А  давление всегда будет 
равно атмосферному, независимо от количества жидкости в ре
зервуаре, и истечение жидкости будет происходить под постоянным 
напором до тех пор, пока уровень ее не опустится ниже Я . По 
указанным на рис. 1.14 размерам 
(в мм) определить скорость тече
ния воды и время, за которое уро
вень ее снизится от начального 
(1400 мм) до величины Я  = 3 0 0  мм.
Коэффициент скорости <р =  0,82.
Коэффициент сжатия струи 
е =  I.

Р е ш е н и е .  По формуле (1.28) 
при ро =  р:

2g ff  =  0,82 V  2 • 9,81 • 0 ,3 =  1,98 ы /с.
\



Объем воды, который вытечет из сосуда прн снижении уровня 
от 1400 до 300 мм, составляет:

V =  0,785-0,83 (1,4 — 0,3) =  0,553 м3.

Время истечения:
0,553

1569 с 9,5 млн.0 ,785-0,0253- 1,98

Пример 1.21. Цилиндрический бак диаметром 1 м наполнен 
водой на высоту 2 м. Отверстие для истечения в дне имеет диаметр 
3  см. Определить время, необходимое для опорожнения бака. 

Р е ш е н и е .  Воспользуемся формулой (1.31)2
2f  У  и

X =

где /  — площадь сечения сосуда, м2; f0 — площадь отверстия, ма; Н  — началь
ная высота уровня, м; а  — коэффициент расхода (для отверстия с незакруглен- 
ыыми краями можно принять а  — 0,61).

Подставляя заданные величины в формулу, находим!
2.0,785.1s У  2

0,6Ь  0,785-0,ОЗ8 ! / ^ . 9,81
1180 с »  20 мин.

Пример 1.22. По горизонтальному гидравлически гладкому 
трубопроводу с внутренним диаметром 152 мм протекает вода при 
температуре 20 °С со средней скоростью 1,3 м/с. В трубопроводе 
установлена нормальная диафрагма, диаметр отверстия которой 
равен 83,5 мм. Определить показание ртутного дифманометра 
диафрагмы (см. рис. 1.3).

Р е ш е н и е .  Расход водыг
V =  Ш/ =  1,3*0,785-0,152а =  0,0236 н*/е.

Критерий Рейнольдса:
wd 1,3-0,152 _ .

R e    1 (0 b I0 . e .-185GO O,

где v — кинематический коэффициент вязкости воды при 20 °С (табл. XXXIX), 
ыа/с.

Определяем коэффициент расхода диафрагмы а ,  который за
висит от величины критерия Re и от значения т ~  {d0/ d f  =  
=  (83,5/152)2 «  0,3. По табл. XV находим а  «  0,635.

Исходя из формулы (1.32) и принимая k  =  1, получаем! 

и г » —  V  °-0236
Y 2я Ры~ Р- 0,635.0,785-0,0835а ] / 2 - 9 ,8 1  13 ^ " Q10° ° -

=  0,432,

откуда И  = 0 ,1 8 8  м =  188 мм.
Пример 1.23. Показание водяного дифманометра трубки 

Пито — Прандтля (см. рис. 1.4), установленной по оси горизон-



тального воздухопровода, составляет L3 мм. Определить расход 
воздуха, если температура его 40 °С, диаметр трубопровода 159 X 
X б мм, а перед трубкой имеется прямой участок длиной 7 м. 

Давление воздуха атмосферное.
Р е ш е н и е .  Плотность воздуха при 40 ° 0

р =  1,293 (273/313) =  1,13 кг/м3.

Максимальная (осевая) скорость воздуха определяется из вы
ражения:

Е%акс =  У 2  Арск/р =  J^2-ГЗ-9,81/1»13 =  15,07 м/с.

Этой скорости соответствует значение критерия Рейнольдса 

р  Е’макоФ 15,07-0,147*1,13
Re- — р— - — ш - 'г о * — =  132000-

Длина прямого участка стабилизации потока до трубки Пито — 
Прандтля должна быть не менее 40 диаметров: 40*0,147 =»5,9 м. 
Эго условие соблюдено, так как имеется прямой участок трубо
провода протяженностью 7 м. По рис. 1.2 для Re =  132 000 отно
шение средней скорости к максимальной ш/шмако ^  0>85,

Средняя скоростьз
w =  0,85* 15,07 =  12,8 м/с.

Расход воздуха?
V =  0,785-0,147M 2,8 =  0,217 мЗ/с =  780 м*/ч.

Пример 1.24. Дымовые газы из печной установки, располо
женной в Ленинграде, отводятся через дымовую трубу высотой 
19 м. Состав газов: С 02 — 12,7%, Оа — 4,9% , Na — 77,5% , 
НаО — 4,9% (по объему). Площадь поперечного сечения дымовой 
трубы равна площади поперечного сечения горизонтального газо
хода. Средняя температура газов в газоходе и дымовой трубе 
250 °С. Найти скорость газов, если сумма коэффициентов сопро
тивлений газохода и дымовой трубы:

. им . = 27д

где Хг и Ят — коэффициенты трения; Lr — длина газохода; d3 — эквивалентный 
диаметр газохода; d  — внутренний диаметр дымовой трубы; Н  — высота трубы; 
Е  Е — сумма к о э ф ф и ц и е н т о в  местных сопротивлений.

Р е ш е н и е .  Плотность газа при нормальных условиях!

Ро =  ^  <44' 0’127 +  32-0,049 -  28.0,775 +  18-0.049J =  1,328 кг/м»

Плотность газа при 250 9Ci

7* Я7Ч
P r  =  P o - j r - =  I f 3 2 8 -27$ " Ш  =  0 ,6 9 3  к г /m s .



В летних условиях средняя температура воздуха в Ленинграде
17,5 9С  (табл. XL). Плотность воздуха при этой температуре!

Р” = ‘ ’293 ^ 7 3 ? а д = 1 ' 218,!Г/ЫЗ-
По уравнению Бернулли (при плоскости отсчета, проведенной 

на уровне газохода):

Рбпр' +  “  Рбар" +  +  Ppfftf +  ДрШТ)
где рбор, — барометрическое давление на уровне горизонтального газохода? 
рСар„ — барометрическое давление у верхнего края дымовой трубы; w  — ско
рость газа; Н —  высота дымовой трубы; Дрпот— суммарные потери давлевия 
(суммарное сопротивление газохода н дымовой трубы).

В левой части уравнения Бернулли рассматривается сечение, 
проведенное через начало газохода, в правой — через верхний 
край дымовой трубы.

Барометрическое давление на уровне горизонтального газо
хода:

Рбвр' ~  ^бар" Р в ^ -
Подставляем это значение в уравнение Бернулли и получаем!

ДРпот 8=5 (Рв Рг) •
Сопротивление газохода и дымовой трубьп

Д/ W  =  ( - ^  +  +  ЕС) =  27.3 .

Следовательно,

2 7 , 3 - £ f ^ = ( p  „ - p j g f l .

Подставляем численные значения:

27,3 - Q,6g3 —  =  (1,216 — 0,693) 9,81 ■ 19.

Отсюда находим скорость газа в газоходе и дымовой трубе 
в летних условиях:

=  3,2 м/с.

Аналогично может быть подсчитана скорость газа в зимних 
условиях (для Ленинграда средняя температура —7,7 °С). В зим
них условиях w =  3,5 м/с.

Пример 1.25. Определить потерю давления на трение в змее- 
вике (рис. 1.15), по которому проходит вода со скоростью 1 м/с. 
Змеевик сделан из бывшей в употреблении стальной трубы диа
метром 43 X  2,5 мм. Диаметр витка змеевика 1 м. Число вит
ков 10. Средняя температура воды 30 °С.

Р е ш е н и е .  Потерю давления на трение находим по формуле 
(1,36) для прямой трубы, а затем вводим поправочный коэффи-



циент для змеевика по формуле (1.46). Пред
варительно определяем режим течения. Д и
намический коэффициент вязкости воды при 
30 °С равен 0,8 мПа-с (табл. VI). Критерий 
Рейнольдса:

Re
wdp 1-0,038.1000

0,8-10"» =  47500.

Д ля цельнотянутой стальной трубы с 
незначительной коррозией е =  0,2 мм 
(табл. X II). Тогда отношение d je  =  38/0,2 =
=  190. По графику (рис. 1.5) при Re =  47 500 и d^te =  190 
находим К = 0 ,0 3 1 6 . Приближенно длина змеевика равна:

L =  nDn =  3,14-Ь 10 =  31,4 м.

Потеря напора на преодоление трения в прямой трубе:

ДРпр — ^
L ра»2 0,0316 31,4 1000-12 =  13 100 Па.2 ’ 0,038 2

По формуле (1.46) находим поправочный коэффициент:
0,038=  1 + 3 ,5 4 - ^ -  =  1 + 3 , 5 4 1 1,134.

Следовательно, для змеевика:
АРзм — ДРир'Ф =  13 100-1,134 =  14 800 Па =  1510 мм вод. ст.

Пример 1.26. 30 т/ч нитробензола при 20 °С перекачиваются 
насосом из бака с атмосферным давлением в реактор, где под
держивается избыточное давление 0,0! МПа (рис. 1.16). Трубо
провод выполнен из стальных труб диаметром 89 X 4 мм с не
значительной коррозией. Длина всего трубопровода, включая 
местные сопротивления, 45 м. На трубопроводе установлены: 
диафрагма (d0 =  51,3 мм), две задвижки и четыре отвода под углом

90° с радиусом изгиба 160 мм. Вы
сота подъема жидкости 15 м. Н ай
ти мощность, потребляемую на
сосом, приняв общий к. п. д. его 
равным 0,65.

Р е ш е н и е .  Массовый рас
ход нитробензола:

М  =  30 000/3600 =  8,34 кг/с. 

Объемный расход:

у  =  М/р =  8,34/1200 =* 0,00695 м3/с( 
где р — 1200 кг/м3 — плотность нитро
бензола (табл. IV).



Скорость нитробензола?
V 0,00695
/

Критерий Рейнольдса:
0,785-0,081а 1,35 м/с.

1.35-0.08М200 62500,

где |i
ц  2, М 0“®

динамический коэффициент вязкости нитробензола (рис. V).

Определяем коэффициент трения. По табл. X II шероховатость 
стальных труб с незначительной коррозией е =  0,2 мм. По рис. 1.5 
для die =  0,081/0,0002 =  405 и Re =  62 500 находим Я =  0,0257.

Коэффициенты местных сопротивлений, взятые из табл. XIII# 
сводим в табличку:

Вид сопротивления 2 с

Вход жидкости нз бака в трубопровод (труба с острыми края- 0,5
ми)
Диафрагма [т =  (51,3/81)5 =  0,4] 8,25
Задвижка (С =  0,5) 2 -0 ,5 =  1,0
Отвод (при ® =  90° и R<Jd =  160/81 еа 2):

£ =  А В  =  1*0,15 =  0,15 4-0,15 =  0,6

10,35

Общее гидравлическое сопротивление трубопровода (сети) по 
уравнению (1.49):

АР =  ~̂~2— ̂   ^ Р^под Ч~ АРдоп =

=  j m ^ _  + Л “  +  10,35)  +  1200-9,81-15 +

+  0 ,1-9,8М0» =  215 000 Па.

Потребляемая насосом мощность по уравнению (1.33):
А, V Ар 0,00695-215000 0 0 „
* = - Щ °  1000-0,65 = 2 ’3 к В г-

Пример 1.27. Воздух с температурой 50 °С подается вентиля
тором в установку, где имеется избыточное давление 35 мм вод. ст. 
Трубопровод выполнен из стальных труб диаметром 102 X 6 мм 
с незначительной коррозией. Длина всего трубопровода, включая 
местные сопротивления, 70 м. Н а трубопроводе установлены! 
диафрагма (d0 =  49,3 мм), две задвижки и четыре отвода под 
углом 90° с радиусом изгиба 300 мм. Электродвигатель вентиля
тора потребляет мощность 1,35 кВт; к. п. д . электродвигателя



g-fe =  0,95. Показание водяного дифманометра, присоединенного 
к диафрагме, 400 мм. Определить к. п. д. вентилятора. 

Р е ш е н и е .  Плотность воздуха при 50 °С:
Р =  Ре (ТУ П  =  1,293 <273/323) =  1,09 кг/м3.

Коэффициент расхода диафрагмы определяем по табл. XV. 
При т  =  (49.3/90)2 =  0,3 принимаем среднее значение а  л* 0,64. 

Расход воздуха по формуле (1.32) при k  =  1 (табл. XVI):

У =  а/о V 2## (Рм—р)/р =  0,64*0,785-0,04933 1^2-9,8 1 -0 ,4 (988 -  1,09)/1,09 =
=  0,103 м3/с.

Скорость воздуха в трубопроводе!
V о ,ю з  „ ,

ю ”  0,78Ы* “  0,785.0,09й “  ’ М/С‘

Критерий Рейнольдса, определяемый по диаметру трубопро
вода:

wdp 16,2.0,09-1,09 
R e = — i r - = - ' o;oi96-io-- = 8100°-

Динамический коэффициент вязкости воздуха ц =  0,0196 X 
X 10“8 Па*с определен по рис. VI.

Проверяем принятое значение а .  По табл. XV для т =  0,3 
и Re =  81 000 находим а  =  0,637, что практически совпадает 
с принятым значением.

Определяем коэффициент трения. По табл. X II средняя шеро
ховатость стальных труб с незначительной коррозией е =  0,2 мм. 
По рис. 1.5 для die =  90/0,2 = 4 5 0  и Re =  81 000 находим Л «  
»  0,025.

Коэффициенты местных сопротивлений, взятые из табл. X II I , 
сводим в табличку:

Вид сопротивлеввя

Вход воздуха в трубопровод (труба с закругленными краями) 0,2
Диафрагма (от =  0,3) 18,2
Задвижка (£ =  0,5) 2*0,5 =  1,0
Отвод (при ф =  90° и R0/d =  300/90= 3,3):

£=  ЛВ «1.0,13= 0,13 4*0,13 =  0,52

19,92 »  20

Общее гидравлическое сопротивление трубопровода (сети)! 

Ьр - (  ! +  ■~ Г  +  т )  +  ЛРвоп =  

в  1,09^16,2а ^  +  0,025-70 + 3 5 .9(81 = 6 0 3 0  Па.



Р п с , 1,17 (к  примеру 1 .28).

К . п. д. вентилятора!
V & P  _  0,103-6030

Лвепт — ЮООгьЛГ 1000*0,95* 1,35 
и  0,48.

Пример 1.28. Жидкость, имею
щая плотность 1200 кг/м® и дина
мический коэффициент вязкости 
2 мПа*с, из бака с постоянным 
уровнем /  самотеком поступает в 
реактор 2 (рис. 1.17). Опреде

лить, какое максимальное количество жидкости (при полностью 
открытом кране) может поступать из бака d реактор. Уровень 
жидкости в баке находится на б м выше ввода жидкости в реактор. 
Трубопровод выполнен из алюминиевых труб с внутренним диа
метром 50 мм. Общая длина трубопровода, включая местные 
сопротивления, 16,4 м. На трубопроводе имеются три колена 
и кран. В баке и реакторе давление атмосферное.

Р е ш е н и е .  Напишем уравнение Бернулли для установив
шегося потока жидкости, взяв первое сечение по уровню жидкости 
в баке, а второе — по концу трубопровода на выходе потока 
в реактор!

р2 т

Так как  — р2 и ш* <  wz, то

z i  —  3 i — tjg" - г  « п о т  — +  % р  +  % .  о

или

Я(» =  - ^ ( 1 + 1 -3- +  К )*  (а)

Напор H pg  расходуется на все гидравлические сопротивления 
трубопровода.

В последнем уравнении две неизвестные величины: ад
и X.

Решение может быть найдено путем последовательных при
ближений.

По табл. X II для алюминиевых технически гладких труб 
принимаем шероховатость е =  0,06 мм. Тогда d ie  =  50/0,06 =  
=  840. Зададимся (с последующей проверкой) величиной % =  
=  0 ,022.



Коэффициенты местных сопротивлений, взятые из табл. X III , 
сводим в табличку:

Вид сопротивления 2 *

Вход жидкости в трубопровод 0,5
Кран 2,0
Колено (£— 1,1) 3 - 1 , 1 =  3,3

5,8

Исходное уравнение (а) принимает вид: 
1200а»а Л  , 0,022-16,46-1200.9,81 +  6,8),2 Ч 1 0,05

откуда w  =  2,9 м/с.
Расход жидкости (при полностью открытом кране)! 

V =  wf =  2,9*0,785-0,052 в  0,0057 м3/с =  20,5 м8/ч.
Проверим значение Я. Имеем!

wdp 2,9-0,05.1200Re 87000.ji 2-10'3
По рис. 1.5 для Re =  87 000 и die =  840 находим % =  0,022, 

что совпадает с принятым значением.
Пример 1.29. Минеральное масло в количестве 40 м3/ч  перека

чивается по трубопроводу диаметром 108Х 4 мм в бак, помещен
ный на высоте 20 м. Длина горизонтального участка трубопро
вода 430 м.

Вычислить необходимую мощность насоса, если перекачка 
производится.' а) при 15 °С и б) при 50 еС. При этих температурах 
относительная плотность масла составляет 0,96 и 0,89, динамиче
ский коэффициент вязкости 3,43 и 0,187 Па*с, соответственно.

Экономично ли подогревать до 50 °С масло перед перекачкой, 
если 1 кВ т-ч электроэнергии стоит 4 коп., а 1 т греющего (от
бросного) пара (рабо = 0 ,1  МПа) 2 руб. и если общий к. п. д. 
насосной установки равен 0,5?

Р е ш е н и е .  Скорость масла!

Ш в  0 ,785-0 ,1а *3600 “ 1 , ш  м/с*

Критерий Рейнольдса: 
при 15 °С



Следовательно, в  обоих случаях имеет место ламинарный ре
жим.

Потерю давления на трение определяем по формуле (1.39)з 
при 15 ИС

Д р Тр  =  3 2  (4 3 0 +  20) М 14-3,43 =  ? ошооо Па, или 71,5 кгс/сма; 

при 50 °С
Дртр =  7 010 000 =  383 000 Па, или 3,9 кгс/сма.

Затрата давления на подъем жидкости [формула (1.34) h  
при 15 °С

ДРпод =  20*960*9,81 = 188400  Па, или 1,92 кгс/см2;

при 50 °С
ДРпод — 20-890-9,81 =  174 600 Па, яли 1,78 кгс/сма.

Затрата давления на создание скорости [формула (1.35)]:
ДрСк =  960-1,4142/2 =  960 Па.

Этой величиной в данном случае пренебрежем так же, как 
и потерей давления на преодоление местных сопротивлений.

Тогда необходимая мощность по формуле (1.33): 
при 15 °С

при 50 СС

40(7 0100004-188400) __
3600-1000*0,5 -А о и к ь т ,

40(383000+  174 600) _  
3600-1000*0,5

Следовательно, при перекачке холодного масла требуется до
полнительный расход мощности 160 — 12,3 =  147,7 кВт. В усло
виях задачи стоимость дополнительной электроэнергии на пере
качку составит: 147,7*0,04 =  5,9 руб./ч

Расход теплоты на подогрев масла от 15 до 50 °С при удельной 
теплоемкости масла с =  1,68-Ю3 Д ж /(кг-К ):

Q =  4 0 .9 6 0 .1 ,6 8 ^ ( 5 0 - 1 5 )  =  ^  Вт_

Удельная теплота конденсации отбросного пара (рабс =  
=  0,1 МПа) г = 2 2 6 0 -1 03 Д ж /кг.

Расход пара на подогрев масла:

D =  f  =  1 Р Г Ш Г  -  кг/с *. ШОО к г/,.

Стоимость 1 т пара 2 руб. Следовательно, предварительный 
подогрев масла при данной стоимости пара и электроэнергии без
условно выгоден.

Пример 1.30. Вывести обобщенную расчетную формулу для 
коэффициента трения в трубах по следующим экспериментальным 
данным.



Ж и дкость
W,
и/с

w \  
( м/с)

Д Р 
По

1 ДР 1 
A w *  1 Жидкость W,

м/с (М /С ) 5
ДР»
Пч

, _  Др
Л и »

Нефть 0,85 0,723 738 0,0522 1 Вода 0,11 0,0121 105 0,0433
1,21 1,46 1300 0,0458 0,16 0,0256 201 0,0392
1,54 2,37 2060 0,0445 I 0,22 0,0484 238 0,0348
1,91 3,65 3020 0,0424 А 0,26 0,0676 455 0,0337
2,32 5,38 4050 0,0386

1. При перекачке нефти относительной плотности 0,9 по сталь
ному трубопроводу с внутренним диаметром 300 мм на прямом 
участке длиной 13 м были получены следующие величины потери 
давления в зависимости от скорости нефти:

Скорость, м/с . . .  0,85 1,21 1,54 1,91 2,32
Потеря давления, Па . . . 738 1300 2060 3020 4050

2. Аналогичные экспериментальные данные для воды при пере
качивании ее по прямому стальному трубопроводу с внутренним 
диаметром 60 мм, длиной 24 m i

Скорость, м/с . . . 0,11 0,16 0,22 0,26
Потеря давления, Па . » .  105 201 238 455

Р е ш е н и е .  Вычислим значения коэффициентов трения X для 
нефти и воды по формуле (1.36).

Предварительно определим постоянные (в наших опытах) 
величины A  =  £p/(2d). Д ля нефти? А  =  13-900/(2*0,3) =  19 500. 
Д ля воды: А  = 24-1000/(2-0 ,06) = 2 0 0  000.

Дальнейший расчет сведен в табл. 1.3.
К ак  следует из табл. 1.3, коэффициент трения X уменьшается 

с возрастанием скорости потока.
Если нанести зависимость коэффициента трения от скорости 

на график (рис. 1.18), получим две различные кривые. На лога
рифмической сетке, т . е. в координатах lg w  — lg X, получаются 
две прямые линии, приближенные уравнения которых: 
для нефти

iga. =  —1,31 — 0,25 lg ш

или Я =  0,049ш—° '25; 

для воды
Igfc =  —1,65 — 0,3 lg w

шш К «  0,0224 к Г 0*3.

Таким образом, мы по
лучили две различные
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эмпирические формулы, каж дая из которых действительна лишь 
в тех условиях, при которых она была получена. Последняя 
формула, например, пригодна для вычисления коэффициента тре
ния только для воды при протекании ее по трубе внутренним 
диаметром 60 мм со скоростью 0,1—0,3 м/с (и при той же темпе
ратуре воды, при которой проводились опыты).

Получить по имеющимся экспериментальным данным для 
нефти и воды общую расчетную формулу, пригодную не только 
для нефти или воды, но также и для других жидкостей при других 
скоростях, других диаметрах труб и других температурах, можно 
с помощью теории подобия.

Д ля  потери давления на трение в трубах теория подобия дает 
зависимость (1.37) в критериальной форме: Eu =  cp (Re, Г).

Д ля  труб с данной шероховатостью стенок в турбулентной 
(доавтомодельной) области коэффициент трения Я зависит только 
от величины критерия Re — см. уравнения (1.38), (1.40) (1.42)i 
X = / ( R e ) .

Следовательно, для получения обобщенного уравнения мы 
должны найти зависимость коэффициента трения не от скорости, 
как это было сделано выше, а от критерия Re.

Значения кинематического коэффициента вязкости при опытах 
были: для нефти v =  0,8-10"4 м2/с, для воды v =  10'° м2/с.

В табл. 1.4 сопоставлены значения Re и Я, вычисленные по 
вышеприведенным экспериментальным данным.

Если построить график зависимости Х от Re,то получим одну 
кривую, на которую укладываются все точки для нефти и воды.

В логарифмических координатах получим прямую линию 
(рис. 1.19). На этом графике по оси абсцисс отложены величины 
х  =  lg Re — 3,5, а по оси ординат — величины у  =  lg Я +  2.

Уравнение полученной прямой .линии: у  = —0,254* 4 -0 ,7 1 , 
или lg X +  2 =  —0,254 (lg Re — 3,5) +  0,71; lg % =  —0,0254 X 
X lg Re — 0,4, откуда X =  0 ,398/Re0*264.

Т а б л и ц а  1.4

Жи:ко:ть w. м/с

B
illоС* К lg Re lg*

Нефть 0,85 3 190 0,0522 3,50 2,72
1,21 4 530 0,0458 3,66 2,66
1,54 5 780 0,0445 3,76 2,65
1,91 7 160 0,0424 3,85 2,63
2,32 8 700 0,0386 3,94 2,59

Вода 0,11 6 600 0,0438 3,82 2,64
0.16 9 600 0,0392 3,98 2,59
0,22 13 200 0,0348 4.12 2,54
0,26 15 600 0,0337 4,19 2,53



Р в е . 1 .19 <к примеру 1.80)9 
©  -*  нефть; О воде.

Полученная формула и пред
ставляет собой общую зависимость, 
которой можно пользоваться для 
расчета коэффициента трения в 
трубах не только для нефти и 
воды, но и для любых других 
жидкостей в пределах значений 
критерия Re =  3000-f-16 ООО. Сле
дует добавить, что эта формула 
пригодна лишь для труб с такой 
же относительной шероховатостью 
стенок, какая была при опытах.

Так как экспериментальные 02 0А ов
данные укладываются на одну ’
прямую (рис. 1.19), то можно о
считать, что относительная шероховатость стенок e/d в опытах с 
нефтью и с водой была примерно одинаковой.

Эту относительную шероховатость можно найти, если на гра
фик (рис. 1.5 или 1.6) нанести экспериментальные данные из 
табл. 1.3 и' 1.4, представив их в виде Я, =  /  (Re) или E u/Г  = / ( R e ) .

Пример 1.31. Д ля экспериментального изучения в лаборатор
ных условиях некоторого производственного процесса изготов
лена геометрическая модель промышленного аппарата в масштабе 
1 : 10. В производственном аппарате рабочее вещество — горя
чий воздух (100 °С, атмосферное давление), движущийся со ско
ростью 3 м/с. В лабораторной модели предполагается применить 
в качестве рабочего вещества воздух атмосферного давления с тем
пературой 22 °С.

Возможно ли при этих условиях получить полное гидродина
мическое подобие промышленного аппарата и модели, и какова 
должна быть скорость воздуха в модели?

Р е ш е н и е .  Д ля соблюдения гидродинамического подобия 
необходимо при подобных граничных условиях равенство кри
териев Рейнольдса и Фруда (критерий Эйлера в данном случае 
не является определяющим) в модели и в производственном аппа
рате, т. е. должно быть: -

Re* =s Rea; щ1 1Р1
Hi № (a)

F rT =  Fr B/f Щ 
2> gk ~  Sh №

В этих уравнениях индекс «1» относится к  промышленному 
аппарату, индекс «2» — к модели.



Имеем!

® 1вЗм/с; ?з =  0»1^;
Р1 =  1,293 (273/373) =  0,945 кг/мэ; 
р2 =  1,293 (273/295) =  1,19 кг/м3;

Hi =  0,0215 ыПа-с; == 0,0185 ыПа-е.

Подставляя эти значения в уравнение (а), находим!
3/j - 0,945/0,0215 =  - 0, Ui • 1,19/0,0185,

откуда
3-0,945.0,0185 оп к .

Щ 0,1.0,0215-1,19 “ 20*5 м /°*

Подстановка в уравнение (б) дает?

32/ /1 = ^ /(0 ,1 Л ) ,
откуда

w2 =  V 0,9 =  0,946 м/с.

Полученные результаты показывают, что соблюдение полного 
гидродинамического подобия, т. е. одновременного подобия сил 
трения и сил тяжести, в модели и в промышленном аппарате при 
заданных условиях невозможно. Придется ограничиться прибли
женным моделированием процесса, как это в большинстве случаев 
на практике и делается, т. е. ограничиться соблюдением только 
одного условия (либо R e — idem , либо Fr =  idem) в зависимости 
от того, какое из этих условий является более существенным. Если, 
например, в нашем случае большее значение имеют силы трения,
т. е. критерий Re, то скорость воздуха в модели должна быть
взята 20,5 м/с.

Выясним, при каких условиях возможно получение одновре
менного подобия сил трения и сил тяжести в модели и в промыш
ленном аппарате.

Из условия Re =  idem , т. е. w j j v i  =  где v — кине
матический коэффициент вязкости, следует, что = v 1V (v 2/1).

Из условия F r =  idem , т. е. w b(gh)  =  находим:

щ /щ  =  а м 1/2'

Оба условия (Re =  idem и F r =  idem) будут соблюдены, если 

V a W tv A J M W 72, т. е.
Последнее равенство и выражает требуемое условие одновре

менного подобия сил трения и сил тяжести.
Пример 1.32. Найти диаметр трубопровода для транспортиро

вания водорода при массовом расходе его 120 кг/ч. Длина трубо
провода 1000 м. Допускаемое падение давления Ар  =  
=  110 мм вод. ст. (1080 Па). Плотность водорода 0,0825 кг/м8. 
Коэффициент трения X =  0,03.



Р е ш е н и е .  В длинных магистральных газопроводах давле
ние расходуется главным образом на преодоление трения, поэтому 
приравниваем заданную потерю давления Ар  =  Дртр.

Так как скорость потока — величина неизвестная, то  выразим 
ее через объемный расход V и искомый диаметр трубопровода, 
а затем подставим в уравнение (1.36):

W== 0,785^ '

Тогда
KL У2р

&Р~  d 2-0.785М*'

Решая это уравнение относительно диаметра, получаем?
5^ "Щ Г

d = . C Д р

5 г — т-----
где С =  у  0 785а-2. В нашем случае

f 0,03
0,7852-2 = 0-48-

Секундный объемный расход водорода:

У =  0,0825-3600 ~  0,405 ы3/с*

Так как Ар  =  110-9,81 =  1080 Па, то
J ЛХО, 6/  0,0825-0,405а-1000 Пч d =  0,48 у ---------т ------- =0,2 м.

Пример 1.33. Определить начальное давление газа, достаточ
ное для передачи его по трубопроводу на расстояние 100 км, при 
следующих условиях: расход газа 5000 кг/ч, плотность газа 
0,65 кг/м8 (при нормальных условиях), средняя температура газа 
18 °С. Диаметр трубопровода 0,3 м, коэффициент трения Я =  
=  0,0253. Давление газа при выходе из трубопровода должно 
быть рабо =  1,5 кгс/см2 (~ 0 ,1 5  МПа).

Р е ш е н и е .  К ак  и в предыдущем примере, считаем, что 
давление в трубопроводе расходуется лишь на преодоление 
трения. В случае дальних газопроводов формулу (1.36) для опре
деления потери давления на трение следует применять, исходя 
из дифференциального выражения, так  как плотность и скорость 
газа по длине трубопровода меняются *!

1 Ь ш2р Jr- d P = — — dL,

* Знак минус поставлен потому, что с возрастанием длины трубопровода 
давление в нем падает.



где переменные плотность р и скорость w  — функции давления 
газа, падающего по мере продвижения его по трубопроводу. 
Однако произведение wp, т. е. массовая скорость потока, остается 
по длине трубопровода постоянным.

Выразим р и w  через соответствующие характеристики газа 
при нормальных условиях

и подставим их в уравнение для потери давления!
jo  X РорТ в ш Ы Т »
Р 2d р6Т  р*П  aL-

Принимая температуру Т  постоянной по длине трубопровода, 
сведем все постоянные величины * в общий коэффициент!

г  Я р о К # о Т _
ш 0 *

• Тогда
—р dp — С dL.

Интегрируя это уравнение в соответствующих пределах
рн оп  ^

— f pdp  =  C [ dL,
Р и а ч  О

получаем:

~~2~ (^нач ^кон) =  ^  или Рнач ' Рков e  2СЛ.

В условиях задачи скорость газа при О °С и 760 мм рт. ст, 
составляет:

15000 ^  ,
'•Щ ~  0,65-3600.0,785-0,За “ 30м/с<

Следовательно,
„  0,0253-0,65-302. 101 300-291

2.0,3-273 - л о - ш .

Подставим заданные и найденные величины в полученное 
уравнение: р \т —  (14,7* 104)2 =  2*266-10М 05 Отсюда находим, 
что начальное давление газа в сети должно быть:

Рна ч иа7Ы 0* Па, или 7,3 кгс/см3.

Пример 1.34. Определить экономически наивыгоднейший диа
метр трубопровода для транспортировки 6000 м8/ч (считая при 
0 °С и 760 мм рт. ст.) метана на расстояние 4 км. К. п. д. на
гнетателя с электродвигателем 0,5. Стоимость электроэнергии 4 коп.

* Коэффициент трения % является постоянным по длине трубопровода 
так же, как и критерий Re, поскольку wp ~  w<pQ — const,



за 1 кВт*ч. Стоимость амортизации трубопровода 2,4 руб. в год 
на 1 м длины и 1 м диаметра. Стоимость ремонта (эксплуатации) 
трубопровода 1,8 руб. в год на 1 м длины и 1 м диаметра.

Р е ш е н и е .  Примем ориентировочно, что коэффициент тре
ния X =  0,03 и что потери на местные сопротивления составляют 
10% от потерь на трение.

Сделаем расчет для условной температуры 30 °С, принимая 
(с последующей проверкой), что падение давления в трубопроводе 
невелико и среднее давление приближенно можно считать равным 
атмосферному.

Объемный расход метана:
u  6000-303 , Q_

3600-273 ~ 1>8 5 м /с-

Тогда
У 1,85 2,36

0,785da . 0,785с!3 d* м/с.

Пренебрегая затратой давления на создание скорости, полу
чаем по формуле (1.34) для горизонтального газопровода при 
Ардои — 0:

Ар =  ДРтр Н" ДРы. с =  1*1 ДРтр»
т. е.

1.1Ш А> 1,1-0,03-4000.2,36а*0,64 235 _
 ------------ Ш Г ---------- ■“ - З Г Па-

где плотность метана
16-273 Л , ,

Р ~  22,4-303 — °>64кг/м -

В соответствии с принятым допущением подсчитаем расходуе
мую нагнетателем мощность при Др  < | 0,1 кгс/см^ по формуле 
(1.33):

V Ар 1,85-235 _ 0,87
1000ч ЮОО-О, Ыъ- &

1 кВт*год стоит 0,04*24*330 =  316 руб., принимая 330 рабочих 
дней в году.

Таким образом, годовая стоимость электроэнергии в зависи
мости от диаметра трубопровода может быть выражена формулой!

Э =  0,87*316/ds =  275/d3 руб./год.

Подобным же образом выразим годовую стоимость амортиза
ции трубопровода

А =  2,4Ы  =  2,4-400Qd= 9600й( руб./год.

и ремонта (эксплуатации) его:
Р =  1,8Ы  =  720CW руб./год,



Суммарная годовая стоимость как функция диаметра выра
зится уравнением:

Э +  А +  Р =  (275/d6) +  16 800d руб./год.

Д ля отыскания минимума берем производную и приравниваем 
ее нулю:

(Э +  А +  Р) =  —5.275d-o +  16 800 =  0.

Вторая производная положительна.
Из последнего уравнения находим! d  =  0,66 м. Эго и будет 

экономически наивыгоднейший диаметр газопровода.
Проверим величину Ар  в трубопроводе диаметром 0,66 m i 

Ар =  235/d5 =  235/0,665 — 1890 Па, или 0,0193 кгс/см2,

т. е. меньше 0,1 кгс/см2, как и было принято выше.
Пример 1.35. При тепловом расчете теплообменника для на

грева некоторого раствора был выбран по каталогу четыреххо
довой кожухотрубчатый теплообменник (рис. 1.20), в котором 
раствор проходит по трубному пространству со скоростью 0,3 м/с. 
Определить гидравлическое сопротивление трубного пространства.

Характеристика теплообменника: общее число труб 90, трубы 
стальные диаметром 3 8 x 2  мм с незначительной коррозией, вы
сота трубного пространства 2 м, штуцеры для раствора имеют 
диаметр 159x 4 ,5  мм. Средняя температура раствора 47,5 °С, 
динамический коэффициент вязкости 0,83 мП а-с, плотность 
1100 кг/м3.

Р е ш е н и е .  Критерий Рейнольдса для раствора!

Re wdp 0,3-0,034-1100
И 0,83-10“3 =  13500.

В этом примере требуется определить потерю давления для 
неизотермического турбулентного потока. Но поскольку здесь 
мы имеем нагревающийся поток капельной жидкости, то прибли
женно рассчитываем гидравлическое сопротивление как для 

потока изотермического, делая при этом 
ошибку в сторону преувеличения потери 
давления, т. е. в сторону запаса. Д ля расчета 
применяем формулу (1.54).

Определяем потерю давления на преодоле
ние трения в трубах.

По табл. X II для стальных труб с незна
чительной коррозией шероховатость е =  
=  0,2 мм. При этом die =  34/0,2 =  170. По 
рис. 1.5 для Re =* 13 500 и die в  170 на
ходим X =  0,035.



Скоростное давление в трубах?
Дрск =  PW-J2 =  1100-0,32/2 =  49,5 Па.

Потеря давления на преодоление трения в трубах!
Д рт р  =  X (nL/d)  Дрон =  0,035 (4-2/0,034) 49,5 =  407 Па, 

где п — 4 — число ходов по трубному пространству.

Определяем потери давления на преодоление местных сопро
тивлений теплообменника (рис. 1.20) по следующей табличке:

Вид .сопротивления & 2 ^

Входная и выходная камера 1,5 1,5-2 = 3
Вход в трубы и выход из них 
Поворот на 180° из одной

1 1*8 = 8
2,5 2,5-3 = 7,Ь

секции в другую

Скорость раствора в штуцерах:
wm =  w (n d y d li )  =  0,3 (90 ; 4 0,0342/0 ,I52) =  0,346 м/с.

Скоростное давление в штуцерахз
Др^к =  рЕ0ш/2 == 1100-0,3462/2 =  66 Па.

Скорость в штуцере больше скорости в трубах, поэтому потери 
давления для входной и выходной камер находим по скорости 
в штуцерах, а потери при входе и выходе из труб и при поворотах 
из одной секции в другую — по скорости в трубах:

Д р м . 0 =  3-66 +  (8 +  7,5)49,5 =  966 Па.

Общее гидравлическое сопротивление трубного пространства 
теплообменника:

др  в  407 +  966 =  1373 Па =  140 мм вод. ст.

Пример 1.36. По межтрубному пространству кожухотрубчатого 
теплообменника (рис. 1.21) параллельно осям труб проходит 
анилин со скоростью 0,5 м/с. Теплообменник состоит из 19 сталь
ных труб диаметром 2 6 x 2 ,5  мм, длиной 2 ,7  м. Внутренний диаметр 
кожуха 200 мм. Средняя шероховатость труб е — 0,2 мм. Анилин 
в теплообменнике охлаждается водой от 100 до 40 °С.

Определить потерю давления на трение для анилина: а) считая 
поток изотермическим; б) для неизотермического потока при 
средней температуре стенки труб 25 °С.

Р е ш е н и е ,  а) Д ля  изотермического потока потерю давле
ния на трение рассчитываем по формуле (1.36) при средней тем
пературе анилина, равной (100 +  40)/2 =  70 РС.



Р и с . 1 .21 (в  примеру 1.36),

Эквивалентный диаметр межтрубного про
странства теплообменника?

4/ D3 — п $ 2003— 19-263
П D +  nd 200 +  Х9-26 39,2 мм,

где D  — внутренний диаметр кожуха, ым; d 
ный диаметр трубы, мм; п —  число труб.

наруж-

Определяем значение критерия Рейнольдса: 

R c_ юф _ о,5-0,0392-1040
1,4*10“®

14600.

Здесь 1040 кг/ы3 ~  плотность анилина; 1,4-10-8 
} П а*с— динамический коэффициент вязкости анилина
▼ при 70 °С (рис. V).

Коэффициент трения определяем по рис. 1.5. Д ля  Re =  14 600 
и die =  39,2/0,2 =  196 находим к  =  0,034.

Потеря давления на трение:
XL 0,034-2,7*0,52* 1040 . . .  „

=  0,0392-2----------=  304 Па.

б) Если поток неизотермический (температура стенки отли
чается от температуры жидкости), то значение Артр для изотер
мического потока необходимо умножить на поправочный коэффи
циент, который определяем, как  и для гидравлически гладких 
труб, по уравнению (1.44):

* = ( Р г ст/Ргж)1/3,

где Ргст — критерий Прандтля для протекающей жидкости при температуре 
стенки трубы; Ргж — критерий Прандтля для протекающей жидкости при ее 
средней температуре.

Значения критерия Прандтля для анилина находим по номо
грамме (рис. X III): для t07 — 25 °С Рг = 4 7 ,  для tm =  70 °С 
Рг =  16,5.

Потеря давления на трение для неизотермического (охлажда
ющегося) турбулентного потока анилина:

&ртр =  304 (47/16,5),/3 =  430 Па,

что значительно выше, чем для потока изотермического.
Пример 1.37. Д ля  определения коэффициента продольного пе

ремешивания Ег в насадочной колонне для газовой фазы были 
проведены опыты по получению выходной кривой отклика на 
импульсный (мгновенный) ввод индикатора в газовой поток на 
входе в колонну. Высота слоя насадки 6 м. Скорость газа в ко
лонне (фиктивная) 0,8 м/с. Полученные результаты приведены 
в табл. 1.5 и на рис. 1.22. Найти величину Ег.



т с т с 1 с

0 0 5 7,972 9 0,450
1 0 6 10,87 10 0,0657
2 0,7-10“* 7 6,511 11 0,0072
3 0,0621 8 2,151 12 0,0006
4 1,792

т  — врем я о т  момента ввода индикатора, с; С  —• кон ц ен трац и я ипдн 
кагора  ва  выходе, г/м*.

Р е ш е н и е .
Находим среднее время пребывания в колонне частиц (струек)

газового потока:

Cdx.т0р =  J хС dx j 
о / о

Вычисляем интегралы по формуле трапеций?
со 12 /  В—1 \

J c d T » A t  Сп +  С° 4 - ^  а  =
0 0 V «'=1 /

=  I (0,0003 +  29,86) =  29,86 г-с/м*;
12 /  п—1

2 TfC| 
о \  i= l

|  хС  йт «  J  тС dx w  Дт ! ■ - -^ n-  4

=  1 (0,0036 +  179,7) =  179,7 r-c2/^ ;  
тср =  179,7/29,86 =  6,018 c. 

Определяем дисперсию с>г/мз

aa = J т-Cdx J| Cdx:
о to

7 lc !i*C
j  x*Cdx& | т 5Сйтя5 Д т ( - % ^  +  
D O  '

v VH- 2 j  t f c t j =  1 (0,0432+ 1118) =
f=i /

«  1118 г-с3/м3; 
oa =  1118/29,86= 1,230 c3.

В безразмерных единицах: 
ag =  оУ%1 p =  1,230/36,22 =  0,03396.



Находим значение модифицированного критерия Пекле для 
продольного перемешивания Ре =  wHlEp из уравнения

° в = > Н р |г (Р в “ 1 + < гР в *‘
Реш ая это уравнение методом последовательных приближений, 
имеем:

Ре =  57,8.

Находим действительную скорость газа в колоннез 
w — Я /тСр =  6/6,018 =  0,997 м/с.

Коэффициент продольного перемешивания:
Ег =  wHfРе =  0,997-6/57,8 =  0,103 м3/с.

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ*

1.1. Найти мольную массу и плотность водяного газа при 
t =  90 °С и /?аб0 =  1,2 кгс/см2 (~ 0 ,1 2  МПа). Состав водяного газа: 
Н 2 —  50 %, СО —  40 %, Na — 5 %, С 02 — 5 % (по объему).

1.2. Определить плотность диоксида углерода при t = 8 5 ° С  
и р тб — 2 кгс/см2 (—0,2 МПа). Атмосферное давление 
760 мм рт. ст.

1.3. Состав продуктов горения 1 кг коксового газа (в кг)! 
С 0 2 — 1,45; Na =  8,74; Н20  — 1,92. Найти объемный состав 
продуктов горения.

1.4. Разрежение в осушительной башне сернокислотного за
вода измеряется U-образным тягомером, наполненным серной 
кислотой плотностью 1800 кг/м3. Показание тягомера 3 см. К а
ково абсолютное давление в башне, выраженное в Па, если баро
метрическое давление составляет 750 мм рт. ст.?

1.5. Манометр на трубопроводе, заполненном жидкостью, 
показывает давление 0,18 кгс/см2. Н а какую высоту h  над точкой 
присоединения манометра поднимается в открытом пьезометре 
жидкость, находящ аяся в трубопроводе, если эта жидкосты
а) водя* б) четыреххлористый углерод (рис. 1.23)?

1 .ь . Высота уровня мазута в резервуаре 7,6 м (рис. 1.24). 
Относительная плотность мазута 0,96. На высоте 800 мм от дна 
в резервуаре имеется круглый лаз диаметром 760 мм, крышка 
которого прикрепляется болтами диаметром 10 мм. Принимая 
для болтов допустимое напряжение на разрыв 700 кгс/см2, опре
делить необходимое число болтов. Определить также давление 
мазута на дно резервуара.

1.7. Н а малый поршень диаметром 40 мм ручного гидравли
ческого пресса (рис. 1.25) действует сила 589 Н (60 кгс). Пренебре
гая потерями, определить силу, действующую на прессуемое тело, 
если диаметр большого поршня 300 мм.

* Ответы к  контрольным задачам даны на стр, 495.
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Р и с , 1.29 (к  контрольной  зад ач е  1 .6 ). Рпс. 1 .2 4  (в  кон трольной  за д а ч е  1 .в ).

1.8. Динамический коэффициент вязкости жидкости при 50 °С 
равняется 30 мП а-с. Относительная плотность жидкости 0,9. 
Определить кинематический коэффициент вязкости.

1.9. Найти динамический коэффициент вязкости при 20 °С 
и атмосферном давлении азотоводородной смеси, содержащей 
75% водорода и 25% азота (по объему).

1.10. Известно, что динамический коэффициент вязкости льн я
ного масла при 30 °С равняется 0,331 П, а при 50 °С 0,176 П. 
Чему будет равен динамический коэффициент вязкости этого 
масла при 90 °С? (Воспользоваться правилом линейности, 
приняв за стандартную жидкость, например, 100%-ный гли
церин).

1.11. Холодильник состоит из 19 труб диаметром 2 0 x 2  мм 
(рис. 1.21). В трубное пространство холодильника поступает вода 
по трубопроводу диаметром 5 7 x 3 ,5  мм. Скорость воды в  трубо
проводе 1,4 м/с. Вода идет снизу вверх. Определить скорость 
воды в трубах холодильника.

1.12. По трубам теплообменника, состоящего из 379 труб 
диаметром 1 6 x 1 ,5  мм, проходит азот в количестве 6400 м3/ч 
(считая при 0 °С и 760 мм рт. ст.) под давлением ризб =  3 кгс/см2 
(~ 0 ,3  МПа). Азот входит в теплообменник при 120 °С, выходит 
при 30 °С. Определить скорость азота в трубах теплообменника 
на входе и на выходе.

1.13. Холодильник состоит из двух 
концентрических стальных труб диа
метром 2 9 x 2 ,5  мм и 5 4 x 2 ,5  мм. По 
внутренней трубе протекают 3,73 т/ч 
рассола плотностью 1150 кг/м*. В меж- 
трубном пространстве проходит 160 кг/ч 
газа под давлением /?аб0 =  3 кгс/см2 
(~ 0 ,3  МПа) при средней температуре

Ри с, 1.25 (к  нонтрольной  за д а ч е  1 .7 ) .
■ И И ®



О °С. Плотность газа при О °С и 760 мм рт. ст. равна 1,2 кг/м*.' 
Найти скорости газа и жидкости в холодильнике.

1.14. Определить необходимый диаметр наружной трубы в ус
ловиях предыдущей задачи, если газ пойдет под атмосферным 
давлением, но при той же скорости и при том же массовом рас
ходе.

1.15. Вычислить в общей форме гидравлический радиус при 
заполненном сечении для кольцевого сечения, квадрата, прямо
угольника и равностороннего треугольника.

1.16. Определить эквивалентный диаметр межтрубного про
странства кожухотрубчатого теплообменника (рис. 1.21), состоя
щего из 61 трубы диаметром 38X 2,5 мм. Внутренний диаметр 
кож уха 625 мм.

1.17. Определить режим течения воды в кольцевом простран
стве теплообменника типа «труба в трубе» (рис. 1.12). Наружная 
труба — 9 6 x 3 ,5  мм, внутренняя — 5 7 x 3  мм, расход воды 3,6 м3/ч, 
средняя температура воды 20 °С.

1.18. Определить режим течения этилового спирта: а) в пря
мой трубе диаметром 4 0 x 2 ,5  мм; б) в змеевике, свитом из той 
же трубы. Диаметр витка змеевика 570 мм. Скорость спирта 
0,13 м/с, средняя температура 52 9С.

1.19. Определить местную скорость по оси трубопровода 
диаметром 57X 3,5  мм при протекании по нему уксусной кислоты 
в количестве 200 дм3/ч при 38 9С.

1.20. В середине трубопровода с внутренним диаметром 320 мм 
установлена трубка Пито—Прандтля (рис. 1.4), дифференциаль
ный манометр которой, заполненный водой, показывает разность 
уровней Н  =  5,8 мм. По трубопроводу проходит под атмосфер
ным давлением сухой воздух при 21 °С. Определить массовый 
расход воздуха.

1.21. Из отверстия диаметром 10 мм в дне открытого бака, 
в котором поддерживается постоянный уровень жидкости высо
той 900 мм, вытекает 750 дм3 жидкости в 1 ч. Определить коэф
фициент расхода. Через сколько времени опорожнится бак, если 
прекратить подачу в него жидкости? Диаметр бака 800 мм.

1.22. В напорный бак с площадью поперечного сечения 3 
притекает вода. В дне бака имеется спускное отверстие. При 
установившемся течении расход через отверстие равен притоку 
и уровень воды устанавливается на высоте 1 м. Если прекратить 
приток воды, уровень ее будет понижаться и через 100 с бак 
опорожнится. Определить приток воды в бак.

1.23. По горизонтальному трубопроводу с внутренним диа
метром 200 мм протекает минеральное масло относительной плот
ности 0,9. В трубопроводе установлена диафрагма (рис. 1.3) 
с острыми краями (коэффициент расхода 0,61). Диаметр отвер
стия диафрагмы 76 мм. Ртутный дифманометр, присоединенный 
к  диафрагме, показывает разность уровней 102 мм. Определить 
скорость масла в трубопроводе и его расход.



Р в е , 1.2 6  (к  контрольной  з а 
дач е  1.24).

1.24. На трубопроводе 
диаметром 160X5 мм уста
новлен расходомер «труба 
Вентури» (рис. 1.26), внут* 
ренний диаметр узкой час
ти которой равен 60 мм.
По трубопроводу проходит 
этан под атмосфер ным дав
лением при 25 °С. Пока
зание водяного дифманометра трубы Вентури Я  =  32 мм. Опре
делить массовый расход этана, проходящего по трубопроводу 
(в кг/ч), приняв коэффициент расхода 0,97.

1.25. Определить потерю давления на трение при протека
нии воды по латунной трубе диаметром 1 9 x 2  мм, длиной 10 м. 
Скорость воды 2 м/с. Температура 55 °С. Принять шероховатость 
трубы е =  0,005 мм.

1.26. Определить потерю давления на трение в свинцовом 
змеевике, по которому протекает 60% -ная серная кислота со 
скоростью 0,7 м/с при средней температуре 55 °С. Принять ма
ксимальную шероховатость свинцовых труб по табл. X II. Вну
тренний диаметр трубы змеевика 50 мм, диаметр витка змеевика 
800 мм, число витков 20. Длину змеевика определить прибли
женно по числу витков и их диаметру.

1.27. По стальному трубопроводу внутренним диаметром 
200 мм, длиной 1000 м передается водород в количестве 120 кг/ч. 
Среднее давление в сети 1530 мм рт. ст. Температура газа 27 ?С. 
Определить потерю давления на трение.

1.28. Найти потерю давления на трение для пара в стальном 
паропроводе длиной 50 м, диаметром 108X4 мм. Давление пара 
р&б0 =  6 кгс/см2 (~ 0 ,6  МПа), скорость пара 25 м/с.

1.29. К ак изменится потеря давления на трение в газопроводе, 
по которому проходит азот, если при постоянном массовом рас
ходе азота: а) увеличить давление (абсолютное) подаваемого 
азота с 1 до 10 кгс/см2 при неизменной температуре; б) повысить 
температуру азота от 0 до 80 °С при неизменном давлении.

1.30. По водопроводной трубе проходит 10 м3/ч воды. Сколько 
воды в 1 ч пропустит труба удвоенного диаметра при той 
же потере напора на трение? Коэффициент трения считать по
стоянным. Течение турбулентное.

1.31. По прямому горизонтальному трубопроводу длиной 150 м 
необходимо подавать 10 м8/ч жидкости. Допускаемая потеря н а
пора 10 м. Определить требуемый диаметр трубопровода, прини
мая коэффициент трения X =  0,03.

1.32. К ак изменится потеря давления на трение, если при 
неизменном расходе жидкости уменьшить диаметр трубопровода



Р ас . 1.27 (к  кон трольной  задаче  1,33).

Р и с , 1,23 (к  контрольной  зад ач е  1,84),

вдвое? Задачу решить в двух вариантах: а) считая, что оба ре 
жима (старый и новый) находятся в области ламинарного течения
б) считая, что оба режима находятся в автомодельной области.

1.33. Ж идкость относительной плотности 0,9 поступает само 
теком из напорного бака, в котором поддерживается атмосферное 
давление, в ректификационную колонну' (рис. 1.27). Давление
в колонне 0,4 кгс/сма (~ 4 0  кПа) по манометру (разб). На какой
высоте х  должен находиться уровень жидкости в напорном баке 
над местом ввода в колонну, чтобы скорость жидкости в трубе 
была 2 м/с. Напор, теряемый на трение и местные сопротивле
ния, 2,5 м. Применить уравнение Бернулли.

1.34. 86% раствор глицерина спускается из напорного бака /
в аппарат 2 по трубе диаметром 2 9 x 2  мм (рис. I 28). Разность
уровней раствора 10 м. Общая длина трубопровода ПО м. Опре
делить расход раствора, если относительная плотность его 1,23, а 
динамический коэффициент вязкости 97 мПа-с. Местными сопротив
лениями пренебречь. Режим течения принять ламинарным (с после
дующей проверкой). Уровень раствора в баке считать постоянным.

1.35. 20 т/ч хлорбензола при 45 °С перекачиваются насосом 
из реактора 1 в напорный бак 2 (рис. 1.29). В реакторе над жид

костью поддерживается разрежение 
200 мм рт. ст. (26,66 кПа), в напорном 
баке атмосферное давление. Трубопро
вод выполнен из стальных труб с не
значительной коррозией диаметром 76 х  
X 4 мм, общей длиной 26,6 м. На 
трубопроводе установлены 2 крана, 
диафрагма (d0 — 48 мм) и 5 отводов под 
углом 90° (RJd =  3). Хлорбензол п £  
рекачивается на высоту Н  =  15 м.-

Р в е . 1 .29  (к : контрольной зад аче  1 .35),



Найти мощность, потребляемую насосом, приняв общий к. п. д. 
насосной установки 0,7.

1.36. Кожухотрубчатый теплообменник (рис. 1.21) состоит 
из 187 стальных труб с незначительной коррозией (е =  0,2 мм) 
диаметром 1 8 x 2  мм, длиной 1,9 и. К ож ух выполнен из трубы 
426X12 мм. По межтрубному пространству параллельно осям 
труб проходит 3000 м®/ч азота (считая при нормальных условиях) 
под атмосферным давлением при средней температуре — 10 °С. 
Диаметр входного и выходного штуцера 250 мм. Определить ги
дравлическое сопротивление межтрубного пространства^

1.37. В теплообменнике типа «труба в трубе» (рис. 1.12), 
состоящем из двух концентрических труб (внутренней диаметром 
4 4 ,5 x 3 ,5  мм и наружной диаметром 8 9 x 5  мм), охлаждается от 
70 до 30 °С толуол в количестве 1900 кг/ч. Толуол проходит по 
кольцевому пространству между наружной и внутренней трубой; 
по внутренней трубе протекает охлаждающая вода, нагреваю
щаяся от 14 до 21 °С. Определить потерю давления на трение на 
1 м длины трубы для толуола и для воды, принимая, что стальные, 
трубы имеют незначительную коррозию. Средняя температура 
стенки внутренней трубы 25 °С.

1.38. Привести формулу (1.39) к критериальному виду.
1.39. Какой должен быть взят геометрический масштаб мо

дели, если в промышленном аппарате рабочая жидкость —  нефть, 
а в модели — вода, кинематический коэффициент вязкости кото
рой в 50 раз меньше, чем у  нефти? Какую  скорость надо дать воде 
в модели, если скорость нефти в промышленном аппарате 1 м/с? 
Моделируются одновременно силы трения и силы тяжести.

1.40. Определить мощность, расходуемую при перекачке на
соса 4,6 м3/ч холодильного рассола (25% раствор СаС12) из хо
лодильной установки в конденсатор, расположенный над ректи
фикационной колонной. Высота подъема 16 м, динамический коэф
фициент вязкости рассола 9,5 мПа*с, плотность 1200 кг/м8, диа
метр трубопровода 3 2 x 2 ,5  мм, общая длина 80 м. Стальные 
трубы имеют незначительную коррозию. Н а линии установлены 
6 отводов под углом 90° (Rotd =  4) и 4 прямоточных вентиля. 
Общий к. п. д. насоса с электродвигателем 0,5.

1.41. По горизонтальному трубопроводу перекачивается жид
кость. Во сколько раз возрастет расход энергии на перекачку, 
если через трубу будет проходить удвоенное количество жидко
сти? Коэффициент трения считать постоянным, Дрдац =  0.

1.42. По стальному трубопроводу внутренним диаметром 75 мм 
требуется перекачивать 25 м3/ч  жидкости плотностью 1200 кг/м3, 
с динамическим коэффициентом вязкости 1,7 мП а-с. Конечная 
точка трубопровода выше начальной на 24 м. Длина трубопро
вода 112 м. На нем установлены 2 прямоточных вентиля и 5  пря
моугольных отводов с радиусом изгиба 300 мм. Трубы имеют 
незначительную коррозию. Найти потребляемую мощность, если 
общий к. п. д. насосной установки 0,6.



Р и с , 1.30 (к  контрольной задаче  1.43).

1.43. Вода при 10 °С подается из 
реки насосом в открытый резервуар 
(рис. 1.30). Верхняя точка на 50 м вы
ше уровня воды в реке. Трубопровод 
стальной с незначительной коррозией, 
внутренний диаметр его 80 мм, расчет
ная длина (собственная длина плюс эк
вивалентная длина местных сопротивле-

__________ний) 165 м. Насос подает 575 д м 3/ м и н .

К акова расходуемая насосом мощность, „если к. п. д. насосной 
установки 0,55?

1.44. По прямому воздухопроводу прямоугольного сечения 
4 0 0x600  мм, сделанному из кровельной стали, надо подавать 
14 400 кг/ч воздуха при 27 °С и атмосферном давлении. Длина 
воздухопровода 60 м. Найти требуемую мощность электродвига
теля, если его к. п. д. 0,95, а к. п. д.-вентилятора 0,4.

1.45. По трубопроводу с внутренним диаметром 100 мм по
дается диоксид углерода под давлением 2 кгс/см2 (по манометру) 
при средней температуре 75 °С с массовой скоростью 30 кг/(м2.с). 
Ш ероховатость трубы е =  0,7 мм. Определить гидравлическое 
сопротивление горизонтального трубопровода при длине его 
90 м и при наличии четырех колен под углом 90° и задвижки. 
Определить также мощность, потребляемую газодувкой для пере
мещения диоксида углерода, если ее к. п. д. составляет 50 %.

1.46. 40%-ный этиловый спирт спускается из бака по трубе 
диаметром 3 3 ,5 x 2 ,8  мм. На трубе имеются кран и 2 колена под 
углом 90°. Общая длина трубопровода 49 м. Определить скорость 
спирта в трубопроводе (при разности высот 7,2 м). Коэффициент 
трения принять приближенно равным 0,025. Найдя скорость 
спирта, проверить значение коэффициента трения. Температура 
спирта 35 °С.

1.47. По трубопроводу диаметром 2 6 ,8 x 2 ,5  мм стекает нитро
бензол с температурой 44 °С. Начальная точка трубопровода выше 
конечной на 200 мм. Длина горизонтальной части трубопровода 
242 м. Учесть только сопротивление трения. Найти массовый 
расход нитробензола и проверить принятый режим его движ ения/

1.48. В аппарат, работающий под давлением рабс =  0,2 МПа, 
надо подавать насосом воду из открытого резервуара по трубо
проводу внутренним диаметром 70 мм. Верхняя точка трубопро
вода выше уровня воды в резервуаре на 5 м. Расчетная длина 
трубопровода (собственная длина плюс эквивалентная длина 
местных сопротивлений) 350 м. Коэффициент трения Я =  0,03. 
Найти зависимость между расходом воды, протекающей по трубо
проводу, и потерей давления на преодоление всех сопротивлений 
трубопровода (найти уравнение характеристики сети).



1.49. Центробежный насос имеет еле- 
дующую паспортную характеристику:

Расход воды, м®/ч 12 18 24 30
Создаваемый напор, м 38 36 32 26

Сколько воды будет подавать этот на
сос, если поставить его работать на сеть 
контрольной задачи 1.48? (Найти рабочую 
точку).

1.50. Вентилятор подает воздух, заса
сывая его из атмосферы. Подача вентиля
тора 12 500 м3/ч. Какое массовое количество воздуха подает 
вентилятор зимой (/ =  — 15 °С) и летом (t =  30 °С)?

1.51. Определить давление, развиваемое вентилятором, кото
рый подает воздух из атмосферы при температуре 18 °С в про
странство с избыточным давлением 43 мм вод. ст. Потери давления 
в трубопроводе 275 Па, скорость воздуха в нем 11,5 м/с.

1.52. Какое абсолютное давление (в кгс/см2) должен иметь 
воздух, подаваемый в монтежю (рис. 1.31) для  подъема серной 
кислоты относительной плотности 1,78 на высоту 21 м? Гидрав
лическими потерями пренебречь.

1.53. Скорость струи на выходе из диффузора горизонтального 
водоструйного насоса (см. рис. 2.10) 2,35 м/с. Вода выходит из 

-диффузора под атмосферным давлением. Диаметр выходного 
отверстия диффузора 62 мм, диаметр отверстия сопла (сечение Г) 
30 мм. Пренебрегая потерями, определить теоретическую вы
соту / / .  на которую может быть поднята откачиваемая вода из 
открытого резервуара.

1.54. Определить гидравлическое сопротивление слоя сухой 
насадки высотой 3 м, состоящей из керамических колец 1 5 x 1 5  X 
X 2 мм. Через насадку просасывается воздух при 20 °С и атмос
ферном давлении со скоростью 0,4 м/с (скорость фиктивная).

Г л а в а  2

НАСОСЫ. ВЕНТИЛЯТОРЫ. КОМПРЕССОРЫ

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1, Полный напор, развиваемый насосом (рис. 2.1), опреде
ляется уравнением

н =  ? " ~ gl +  Я , +  йя. (2 .1)

идентичным уравнению (1.49).

3  П авлов К . Ф . и д р . 6 5
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Ри с. 2 .1 .  Схема установки  центробеж ного н а
с о с а . г '

3 |2гсь И  — полный напор, развиваемый 
насосом, в метрах столба перекачиваемой 
жидкости; pt  и pi — давления в пространст
ве/нагнетания н в пространстве всасывания, 
”  р — плотность перекачиваемо!} жидкое- 

ti, кг/м3; НР — геометрическая высота 
юдъема жидкости, м; Лп — напор, затрачи

ваемый на создание скорости и на преодо
ление трения и всех местных сопротивлений 

“■*“во .всасывающей и нагнетательной линиях, м; 
й =  9,81 м/с2- — ускорение свободного па
дения.

Этот же полный напор Н  может 
быть рассчитан и по другому урав
нению:

н =  Рн~ Рвс ■ +  я 0 +  ш'1~ И5с , (2.2)

где ра — давление в нагнетательном трубо
проводе на выходе жидкости аз насоса, Па; 
Pdc;— давление во всасывающем трубопро
воде на входе жидкости в насос, Па; Я 0—

— -------  вертикальное расстояние между топками
измерения давлений р5 и рвс, м; ьун — скорость жидкости в нагнетательном 
трубопроводе, м/с; wBC — скорость жидкости во всасывающем трубопроводе, м/с

Если скорости wE и швс близки и расстояние Я 0 мало, то 
уравнение (2.2) упрощается:

н Рв ~~ Рве
Рё

(2 .2а)

Формулы (2.1) и (2.2) получаются из уравнения Бернулли, 
составленного для соответствующих сечений потока. Формула (2.2) 
применяется при испытании действующих насосов, а формула 
(2.1) — при проектировании насосных установок.

2. Мощность N  (в кВт), потребляемая двигателем насоса:
QpgHN
1000ц

(2.3)

Здесь Q — объемная производительность (подача) насоса м3/с; р — плот
ность перекачиваемой жидкости, кг/м3; g  =  9,81 м/с2 — ускорение свободного 
падения; Н  — полный напор, развиваемый насосом, в метрах столба перека
чиваемой жидкости; т| — общий к. п. д. насосной установки, представляющий 
собой произведение к. п. д. насоса % , к. п. д. передачи %  и к. п. д. двигателя т)д:

11 =  (2.4)
С запасом на возможные перегрузки двигатель к  насосу уста

навливается несколько большей мощности iVy0T, чем потребляе
мая мощность:

N  у(.т — p/V.

е В учебника? по насосным и вентиляторным установкам объемный расход 
жидкости (газа), подаваемой насосом (вентилятором), обычно обозначают через Q,



N .  <;Вг & JV. кВт »

< 1 2—1,5 5—50 1,2—1,15
1 -5 1,5—1,2 > 50 1,1

Т а б л и ц а  2.2

Температура
°С ь ю 20 30 4У 50 60 70 80 93 too

Давление 
насыщенно* 
го пара hf. 
м вод. ст. 0,09 0,12 0,24 0,43 0,75 1,25 2,02 3,17 4,82 7,14 10,33

кПа 0,88 1,18 2,36 4,22 7,36 12,26 19,82 31,1 47,3 70,04 101,3

Коэффициент запаса мощности J5 берется в зависимости от 
величины N (табл. 2.1).

3. Теоретическая высота всасывания поршневого насоса Нво 
(в м) определяется выражением (рис. 2.2):

Я ВС < Л — ftj —  ЕЛ , (2.5)

где А — атмосферное давление; h( — давление насыщенного пара всасываемой 
жидкости при температуре перекачивания t; £  h — потери высоты всасывания, 
включающие затрату энергии на сообщение скорости потоку жидкости и пре
одоление инерции столба жидкости во всасывающем трубопроводе, а также 
на преодоление трения и местных сопротивлений во всасывающей линии; с уве
личением частоты вращения (числа оборотов) насоса £  h возрастает.

Все величины: A , fit, S ft — выражены 
в метрах столба перекачиваемой жидкости.

Атмосферное давление А зависит 
от высоты места установки насоса 
над уровнем моря (табл. XIX).

Давление насыщенного пара вса
сываемой жидкости ht определяется 
ее температурой. Для воды зависи
мость величины 1ц от температуры 
представлена в табл. 2.2.

Практически для определения 
допускаемой высоты всасывания (вм) 
при перекачивании воды поршневы
ми насосами рекомендуется пользо
ваться данными табл. XX.

Pi:c. 2 . 2 , Схема порыш евого н асоса,

3*



Рис. 2 .8 . Х арактеристики центробеж ного ва» 
coca (при п  =  const) и сети .

4. Производительность поршне- 
вого насоса Q (в м3/с):

а) простого действия и дифферен
циального

О - Ъ - Ж !  (2' 6)
б) двойного действия 

(2F - f )  sn
60

(2.7)

Здесь "Пр — коэффициент подачи, величина которого в среднем составляет 
0,8—0,9; F — рабочая площадь (площадь поперечного сечения) поршня (плун
жера), м3; /  — площадь поперечного сечения штока; м2; s —  ход поршня, м; 
п  — частота вращения, т. е. число двойных ходов поршня в 1 мин.

б. Напор и производительность центробежного насоса при 
данной частоте вращения зависят друг от друга. Если на график 
этой зависимости, называемый характеристикой насоса, нанести 
кривую  характеристики сети (рис. 2.3), то пересечение обеих 
кривых даст так  называемую рабочую точку, определяющую 
напор и производительность насоса при работе его на данную сеть.

К . п. д. центробежного насоса меняется при изменении на
пора и производительности.

При изменении в небольших пределах частоты вращения п 
центробежного насоса изменения его подачи Q, напора Н  и по
требляемой мощности N  определяются следующими соотноше
ниями:

- £ l =  3 _. 2h - =  ( M -Y .  ( ni V
С?2 * Яа \  /  '  Wa \  Я2 /

(2 . 8)

Высота всасывания центробежного насоса Я в0 (в м) рассчи
тывается по формуле:

Н во ^  ^  ht ^о. во Акав»

где А — атмосферное давление; h t — давление насыщенного пара всасываемой 
жидкости; Лп. вс — гидравлическое сопротивление всасывающей линии, вклю
чая затрату энергии на сообщение скорости потоку жидкости; ^кав “  кавита
ционная поправка (уменьшение высоты всасывания во избежание кавитации), 
зависящая от производительности насоса Q (в mVc) и частоты вращения п 
(в об/мин); Лкав =  0,00125 (<У)°>67.

Все величины: A , ht, Л„. вс, Лкав — выражены в метрах столба перекачи
ваемой жидкости.

6. Давление (точнее — повышение давления), создаваемое вен
тилятором * при подаче воздуха (рис. 2.4):

Др =  (р „  -  P l )  +  ( Д р в0  +  дри) + (2.9)

* Это давление в учебниках по вентиляционным установкам иногда назы
вают полным напором вентилятора и обозначают буквой Н.



(  юпР \  (  wlcP \
Др = .  ^Рст. а Ч g— J — \^от. вс 4 g—  /  * (2.10)

где рг —  давление в пространстве, из которого вентилятор забирает воздух, Па; 
р? — давление в пространстве, куда вентилятор подает воздух, Па; Дрвв и 
Д'р„ — потери давления во всасывающей и нагнетательной линиях, Па; ш — 
скорость воздуха на выходе из сети, м/с; рст, в и рст. D0 — статические давле
ния непосредственно после вентилятора и до него, Па; щ  и а>Ве — скорости 
воздуха в нагнетательном и всасывающем трубопроводах, м/с; р — плотность 
воздуха, кг/м3.

Уравнение (2.9) идентично уравнению (2.1) для насоса и 
уравнению (1.49). Уравнение (2.10) идентично уравнению (2.2) 
для насосов.

Если вентилятор подает не воздух, а другой газ, отлича
ющийся по плотности от окружающего воздуха, то в предыдущих 
формулах р — плотность газа, а к правой части уравнения (2.9) 
добавляется величина:

Дрпод в  (р Рвозд) S2'
Здесь 2 — разность высот мест нагнетания и всасывания, м.

Мощность N  (в кВт), расходуемая вентиляторной установкой:

QAp  (2.П)N lOOOrj ’
где Q — подача вентилятора, м^с; Др — повышение давления, создаваемое 
вентилятором, Па; г) =  т]в11пт1д — общий к. п. д. вентиляционной установки — 
см. уравнение (2.4).

7« Так же как и для центробежного насоса, графическая 
характеристика центробежного вентилятора меняет свое поло

жение при изменении частоты вращения. 
При этом зависимость между старыми и 
новыми параметрами работы центробежного

40В0 БВ00 8080 WOOD 12000 140Ш 

У, м 3/ ч
Р и с. 2 ,4 , Схема устан овки  вен ти лятора.

Рис* 2 ,5 .  Х арактери сти ка центробеж ного вентилятора»



вентилятора при изменении частоты вращения в небольших 
пределах определяется формулой (2.8).

На рис. 2.5 показана примерная характеристика центробеж
ного вентилятора при разных частотах вращения.

8 . Теоретическая величина работы £аа (в Д ж /кг), затрачи
ваемой одноступенчатым компрессором при адиабатическом (изозн- 
тропическом) сжатии 1 кг газа, может быть подсчитана по фор
муле:

(2 .12)

или
1ад (2.13)

Температура газа в конце процесса адиабатического сжатия 
определяется уравнением:

т Ы й - Р 1"- <2Л4)
В этих формулах k  — показатель адиабата, равный отношению cp/cv', p i 

и р2 — начальное и конечное давление газа, Па; vl — удельный объем газа 
при начальных условиях, т. е. при давлении pi и температуре 7*, м3/кг; if 
и ia — начальная и конечная энтальпия (теплосодержание) газа, Дж/кг; R — 
газовая постоянная, равная 8310/М Дж/(кг*К); /И — мольная масса газа.

Мощность N  (в кВт), потребляемая двигателем одноступен
чатого компрессора, сжимающего G кг газа в 1 ч от начального 
давления р х до конечного давления р2, рассчитывается по фор
муле:

N  —  G L qд G (<2 i‘i) _
3600-1000л 3600* 1000Г| * { }

где г) — общий к. п. д. компрессорной установки.

9. Производительность Q (в м3/с) поршневого компрессора 
простого действия определяется по уравнению:

« “ Ь - д р .  <2 - 16>

где X — коэффищ!ент подачи, безразмерный; F — площадь поршня, м2; $ —> 
длина хода поршня, м; п — частота вращения, об/мин.

Коэффициент подачи:
- X =  (0 ,8 -е-0,95) V  

Здесь Х0 — объемный к. п. д. компрессора, равный:

- l ] .  (2-17)

где Ed — отношение объема вредного (мертвого) пространства цилиндра к объ
ему, описываемому поршнем; т — показатель политропы расширения сжатого 
газа, оставшегося во вредном пространстве.



10. Теоретическая величина работы Laя (в Д ж /кг), затрачи
ваемой многоступенчатым компрессором при адиабатическом сж а
тии 1 кг газа от начального давления рг до конечного давле
ния ры в, определяется по формуле:

=  ■ F = r r [ ( ‘̂ f - ) ~ - 1]  (2 Л 8)

И ЛИ

"f" "Ь ' * * -f* (2.19)

Здесь л — число ступеней сжатия; Д^2.. .  — разности энтальпий газа 
для I, 2, ... ступени [формула (2.13)].

Потребляемая многоступенчатым компрессором мощность рас
считывается по формуле (2.15). Д ля воздушных компрессоров 
иногда пользуются такж е уравнением:

. fior.
1,69GIB3  Pi tn  201

3600-1000 3600-1000 9 * ' }

где N  — мощность, кВт; 1,69 — установленный практически коэффициент, 
учитывающий отличие действительного процесса сжатия воздуха в компрессора 
от изотермического.

Производительность многоступенчатого поршневого компрес
сора определяется производительностью первой ступени.

Пренебрегая потерей давления между ступенями, прибли
женно число ступеней сжатия п находят из уравнения:

=  Ртп/Рь (2.21)
откуда

Ы  Р к о н  ~  !g  P i  

п  ’

где х  — степень сжатия в одной ступени.

ПРИМЕРЫ

Пример 2 .1 . Манометр на нагнетательном трубопроводе насоса 
(см. рис. 2.1), перекачивающего 8,4 м® воды в i мин, показывает 
давление 3,8 кгс/сма (~ 0 ,3 8  МПа). Вакуумметр на всасывающем 
трубопроводе показывает вакуум (разрежение) 21 см рт. ст. 
(~ 2 8  кПа). Расстояние по вертикали между местом присоединения 
манометра и местом присоединения вакуумметра 410 мм. Диаметр 
всасывающего трубопровода 350 мм, нагнетательного — 300 мм. 
Определить напор, развиваемый насосом.

Р е ш е н и е .  Применяем формулу (2.2).



Скорость воды во всасывающем трубопроводе;

Шв0 =  8,4-0,785-0,35® =  1 *4& М/С'

Скорость воды в нагнетательном трубопроводе:

6 o :o ~. W o .3»  = 1 -9 8 ^ с -

Давление в нагнетательном трубопроводе (принимая атмосфер
ное давление равным 1,013’ 10* Па, или 760 мм рт. ст.): 

рн =  (3 ,8 +  1,013) 91 • Ю4 ^  474 000 Па.

Д авление во всасывающем трубопроводе:
Рво =  (0,76 — 0,21) 133,3-1000 =  73 300 Па.

Н апор, развиваемый насосом:
474000 — 73300 , Л „  , 1,98я — 1,48»

Я — TTwwTot--------Г U»41 +  '1000-9,81 ' ’ ' 2-9,81

=  40,8 +  0,41 +  0,09 =  41,3 м вод. ст.

Пример 2 .2 . Поршневой насос, делающий 150 об/мин, должен 
перекачивать воду, нагретую до 60 °С. Предварительные подсчеты 
показали, что затрата энергии на создание скорости, инерционные 
потери и гидравлические сопротивления всасывающей линии 
составляют в сумме 6,5 м вод. ст. Среднее атмосферное давление 
в месте установки насоса 736 мм рт. ст. На какой высоте над 
уровнем воды должен быть установлен насос?

Р е ш е н и е .  Величина А  — ht ~ ] $ h  [формула (2.5)] в дан
ном случае равняется:

0,736-13 600 опо , , 0  ш -----------2 , 0 2 - 6 , 5 =  1,48 м,

где ht — 2,02 ы взято из табл. 2 .2.

Следовательно, теоретическая высота всасывания не может 
быть больше 1,48 м. Практически, по данным табл. XX, высота 
всасывания в этом случае (п =  150 об/мин) равна нулю, т. е. 
насос должен быть установлен ниже уровня жидкости («под 
заливом»).

Пример 2 .3 , Поршневой насоо двойного действия (рис. 2.6) 
подает 22,8 м*/ч жидкости. Частота вращения насоса 65 об/мин, 
диаметр плунжера 125 мм, диаметр штока 35 мм, радиус криво
шипа 136 мм. Определить коэффициент подачи насоса.

Р е ш е н и е .  Объем, вытесняемый плунжером за один оборот!
(2F — f) s =  (2-0,785-0,1253 — 0 ,785-0.0353) 0,272 =  0,00637 м3, 

где 0,272 м — длина хода плунжера, равная удвоенному радиусу кривошипа.

Теоретическая подача насоса при 65 об/миш 
0,00637*65 ж  0,413 ы8/мин,



Ри с. 2 .6  (к  примеру 2*8).

Действительная подача?
22,8/60 =  0,38 м3/мнн.

Коэффициент подачи: 
т|0 — 0,38/0,413 =  0,92.

Пример 2.4 . Поршневым 
насосом простого действия (см. 
рис. 2.2) с диаметром поршня 
160 мм и ходом поршня 
200 мм необходимо подавать 
430 дм3/мин жидкости относи
тельной плотности 0,93 из
сборника в аппарат, давление в котором рпз0 =  3,2 кгс/сма 
(~ 0 ,3 2  МПа). Давление в сборнике атмосферное. Геометрическая 
высота подъема 19,5 м. Полная потеря напора во всасывающей 
линии 1,7 м, в нагнетательной — 8,6 м. К акую  частоту вращения 
надо дать насосу и какой мощности электродвигатель установить, 
если принять коэффициент подачи насоса 0,85 и коэффициенты по
лезного действия: насоса 0,8, передачи и электродвигателя по 0,95?

Р е ш е н и е .  Из формулы (2.6) находим:
Q-60п = Tie Fs

В нашем случае} 
430

1000-60 0,00717 мз/с; F =  0,785.0,16я =  0,0201 ма? 

0,00717-60
0,85-0,0201-0,2 126 об/мин.

Н апор, развиваемый насосом, определяем по формуле (2.1)1 
3,2-9,81-Ю4#  = 930-9,81 +  19,5 4-10,3 =  64,2 ы.

Мощность, потребляемую электродвигателем насоса, рассчи
тываем по формуле (2.3):

0,43.930.9,81.64,2 -  -
М =  -  60-1000-0,72--------5,82 кВт,

где 0,72 — общий к. п. д. насосной установки

tj =  'По'Па'Пд =  0,8-0,95*0,95 =  0,72.

В соответствии с данными табл. 2.1 необходимо установить 
(с запасом на перегрузки) электродвигатель мощностью

5,82-1,17 =  6,8 кВт.



Пример 2 .5 . Центробежный насос, делающий 1200 об/мин, 
п оказал при испытании следующие данные:

Перекачивался раствор относительной плотности 1,12. Опре
делить к. п. д. насоса для каждой производительности и построить 
графическую характеристику насоса.

Р е ш е н и е .  К . п. д . насоса определяем из уравнения:

По этой формуле вычислены следующие значения к. п. д. 
насоса:

Х арактеристика насоса представлена на рис. 2.7.
Пример 2.6 . Требуется подавать 115 м8/ч раствора относитель

ной плотности 1,12 из бака в аппарат на высоту 10,8 м, считая 
от уровня жидкости в баке. Давление в аппарате р аяб =  0 ,4кгс/сма 
(~ 4 0  кПа), давление в баке атмосферное. Трубопровод имеет 
диаметр 1 4 0x4 ,5  мм, его расчетная длина (собственная длина 
плюс эквивалентная длина местных сопротивлений ) 140 м. Можно 
ля применить центробежный насос предыдущего примера, если 
п р и н я т ь  коэффициент трения в трубопроводе X равным 0,03?

Р е ш е н и е .  Определяем необходимый напор, который дол
жен давать насос.

Скорость жидкости:
115

и  =  3600-0,785-0,131а =  2,37 м/с- 

Скоростной напор:

Q, дм3/ с .  . . О 10,8 21,2' 29,8 40,4 51,1
Я, и . . .  . 23,5 25,8 25,4 22,1 17,3 11,9
N, кВт.  . . 5,16 7,87 10,1 11,3 12,0 18,5

Л, =  QpgH
1000»)

откуда
< 2pgH _  

1 “  1000/V

Q, дма/с 
Ч  •

0 10,8 21,2 29,8 40,4 51,1
О 0,39 0,587 0,643 0,637 0,36

И,м Л',кВт 
30 •

.20  п=1200 н

Потеря напора на тре
ние и местные сопротив-
j

20

■60
■АО
■20

? 0
о Ю 20 30 АО 50

У,ДМ3/С



tij =  1200 об/мин Qi, Дмэ/с 21,2 29,8 40,4
t t v  м 25,4 22,1 17,3

п2 =  1260 об/мнн Qa. Дм3/с 22,3 31,3 42,5
Яа, м 28,0 24,4 19,1

Требуемый полный напор насоса вычисляем по формуле (2.1):

н== +  Ш’8 + -9’16 +  0>28ei =  м*
Требуемая производительность насоса:

115-1000
^  ~~ 3600 “  дм ,с'

Обращаясь к  рис. 2.7, мы видим, что точка А  с координатами 
Q =  32 дм3/с, И  — 23,8 м лежит выше кривой характеристики 
насоса, и, следовательно, данный насос при nL =  1200 об/мин не 
сможет обеспечить требуемую производительность (при Н  =  
=  23,8 м насос может подавать только 26 дм3/с). Однако, если 
несколько увеличить частоту вращения, то насос окажется при
годным. Пользуясь соотношением (2.8)

Ql _ nt _ /  tlj
Q3 Щ H2 \  Яа /  * 

можно подобрать необходимую новую частоту вращения «2-
Если, например, взять л2 =  1260 об/мин и пересчитать дан

ные примера 2.5 по формулам (2.8) на эту новую частоту враще
ния, то получим следующие результаты (табл. 2.3).

Вычертив по данным табл. 2.3 кривую характеристики насоса 
при п2 =  1260 об/мин (рис. 2.8), мы увидим, что при этой частоте 
вращения насос сможет обеспечить требуемые подачу (32 дм8/с) 
и напор (23,8 м).

Мощность, потребляемую насосом при новой частоте враще
ния, определяем по формуле

Л
~~ 1000)1 ’

считая приближенно, что к. п. д. насоса т) не изменился *. Зна
чение его берем по данный! примера 2.5, в котором было найдено, 
что для Q =  30-7-40 ды3/с к . п. д. насоса т] «  0,64.

Мощность, потребляемая насосом при п2 =  1260 об/мин:
„  32.1120-9,8Ь23,8 , 0 , „

“ шооЛоШШ-  ’ кВт-
Пример 2 .7 . Определить коэффициент подачи шестеренчатого 

насоса (рис. 2.9), делающего 440 об/мин. Число зубьев на ше-

й Мощность можно подсчитать также по формуле N n=  Aft  (~| ^  B3RB 
значение по графику (рис. 2.7).
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стерне 12, ширина зуба 42 мм, площадь сечения зуба, ограничен
ная внешней окружностью соседней шестерни, 960 мм2. Насоо 
подает 0,312 м3/мин.

Р е ш е н и е .  Производительность шестеренчатого насоса Q 
(в м3/с) определяется по формуле:

2fbm
Q — 4v go ,

где r\v — коэффициент подачи; /  — площадь сечения зуба, ограниченная внеш
ней окружностью соседней шестерни, м?; Ь — ширина зуба, м; г — число зубьев 
на шестерне; п  — частота вращения в 1 мин.

Теоретическая подача в нашем случае:
QT =  2fbzn/60 =  2-0,00096.0,042.12-440/60 =  0,00708 и8/о.

Действительная подача:
Q =  0,312/60 =  0,0052 м*/о.

Отсюда коэффициент подачи:
%  =  Q/Qt =  0,0052/0,00708 =  0,735.

Пример 2 .8 . Определить (пренебрегая потерями) теоретическое 
разрежение, которое может быть создано рабочей струей воды в ка
мере Л водоструйного насоса (рис. 2.10). Давление на выходе из диф

фузора атмосферное (1,013.105 Па, 
или 760 мм рт. ст.), скорость струи 
в этом месте 2,7 м/с. Диаметр струи в 
сечении /  23 мм, в сечении/ /  50 мм.

Р е ш е н и е .  Напишем, прене
брегая потерями, уравнение Бернул
ли  для сечений струи

Pi
рg

ч  +  • Ч-

I  и / / :  
Ра



При горизонтальном расположении насоса:
ZJ.—Z3.

Далее имеем:

щ  =  ( - а г ) * 2-7 =  12,8 м/С*
Из уравнения Бернулли находим:

Pi =  Ра + -w l~ w* Р =  760.133,3 +  2’73~ 12’8!  1000 =

=  101 300 — 78 300 =  23 000 Па.

Теоретическое разрежение, следовательно, составляет:
101 300— 23000 п о  , ,  0Л _

 9 81. 1Q4-------=  0,8 кгс/см2 «  80 кПа.

Пример 2 .9 , Водоструйный насос (рис. 2.10) поднимает 7,8 м3/ч 
перекачиваемой жидкости относительной плотности 1,02 на вы
соту Я  =  4 м. Расход рабочей (напорной) воды при этом состав
ляет 9,6 м3/ч. Напор рабочей воды перед насосом Я р =  22 м. 
Определить к. п. д. водоструйного насоса.

Р е ш е н и е .  Производимая насосом полезная работа (мощ
ность):

ЛГпол =  7,8-1020-9,81 -4/3600 =  86,7 Вт.

Затрачиваемая насосом мощность:
N  =  9,6.1000-9,81 (22 — 4)/3600 =  471 Вт.

Отсюда к. п. д. водоструйного насоса:

г] =  - § ^  100 =  18,4%.

Пример 2.10. Определить давление, развиваемое вентилятором 
(см. рис. 2.4), который подает азот (р =  1,2 кг/м3) из газохрани
лища в установку. Избыточное давление в газохранилище 
60 мм вод. ст., в установке 74 мм вод. ст. Потери во всасывающей 
линии 19 мм вод. ст., в нагнетательной линии 35 мм вод. ст. Ско
рость азота в нагнетательном трубопроводе 11,2 м/с.

Р е ш е н и е .  Давление, развиваемое вентилятором, находим 
по формуле (2.9).

Разность давлений в местах нагнетания и всасывания! 
ра — pj =  (74 — 60) 9,81 в  137 Па, или 14 мм вод. ст.

Общие потери во всасывающем и нагнетательном трубопро
водах:

Дрвс -}- Дрв =  (19 -{- 36) 9,81 =  530 Па, или 54 мм вод. ст.

Скоростное давление на выходе из трубопровода! 
деар/2 =  Ц,2М,2/2==76 Па, или 7,7 мм вод. ст.

Давление, создаваемое вентилятором:
Ар — 137 +  530 +  76 =  743 Па, или 76 мм вод. ст.



Пример 2.11. Во всасывающем трубопроводе перед центробеж
ным вентилятором имеется разрежение 15,8 мм вод. ст.; манометр 
на нагнетательном трубопроводе после вентилятора показывает 
избыточное давление 20,7 мм вод. ст. Расходомер показывает 
подачу воздуха 3700 м3/ч. Всасывающий и нагнетательный трубо
проводы имеют одинаковый диаметр. Частота вращения в 1 мин 
равна 960. Вентилятор расходует 0,77 кВт. Определить давление, 
развиваемое вентилятором, и к.п.д . вентилятора. К ак изменится 
производительность вентилятора, если увеличить частоту его 
вращения до 1150 об/мин, и какая мощность будет расходоваться 
при новой частоте вращения?

Р е ш е н и е .  Давление, развиваемое вентилятором, находим 
по формуле (2.10). Так как всасывающий и нагнетательный тру
бопроводы имеют одинаковый диаметр, то скоростные давления 
одинаковы. Тогда

Др =  Рет- в — Рст. в =  20,7-9,81 — (-15,8-9,81) =  354 Па,
Секундная подача вентилятора:

Q =  3700/3600 =  1,03 ы3/с.

Теоретический расход мощности:
N? ** 1,03-354/1000 =  0,368 кВт.

К . п. д. вентилятора:
Ц =  N T/N  =  0,368/0,77 =  0,48.

Подачу вентилятора при =  1150 об/мин определяем по 
формуле (2.8):

Qi =  Qi (Л2/Я1) =  3700 (1150/960) =  4430 м3/ч.

Расходуемая мощность при новой частоте вращения:
N 2 =  Л', (n2/n i)3 =  0,77 (1150/960)3 =  lt33  кВт

Пример 2.12. При испытании центробежного вентилятора с ча
стотой вращения в 1 мин п =  1440 получены следующие данные:

Q, м3/ ч ....................... 100 350 700 1000 1600 2000
. /  П а .......................  449 424 432 427 387 316
ар \  мм вод. ст. . . . .  45,8 43,2 44,0 43,5 39,5 32,2

Сколько воздуха будет подавать этот вентилятор при работе
ка некоторую сеть (с тон же частотой вращения, что и при испы
тании), если расчет сопротивления сети показал, что при про
хождении через нее 1350 м8/ч воздуха получаются следующие 
величины потерь давления:

дрск =  85 Па, или 8,7 мм вод. ст.

ДрТр +  Дрм. о =  288 Па, или 29,4 мм вод. ст.

Разность давлений в пространстве нагнетания и в пространстве 
всасывания для рассчитываемой сети составляет:

Дрдоп — Ра — Pi =  128 Па, или 13 мм вод. ст.



Ри с. 2 .11 ( в  примеру 3 .1 2 ) ,.  j
65r I

Р е ш е н и е .  Д ля решения \ р т ы т пор /  
этой задачи необходимо найти ра- л  _ с 
бочую точку на пересечении ха- * л / j  л .
рактеристик вентилятора и сети. ч I

Характеристика сети выра- g fjo - р  j \
жается параболой, в уравнении g /  \
которой сС /  I

^ 2 0  - У  I 
Лр =  aQ2 - f  6 |

первое слагаемое правой части aQ2 . I  т .
равно сумме потерь давления о 400 8 0 0  1200 т о  2000 
Дрек +  д Ртр +  дРм. С и изме- у;м5/ч
няется пропорционально квадрату
расхода, а второе слагаемое Ъ не зависит от расхода и представ
ляет собой разность давлений в пространстве нагнетания и  в  про
странстве всасывания, т. е. Дрдоп'» а  — постоянный коэффи
циент.

Вычислим по имеющимся данным несколько точек этой пара
болы (табл. 2.4).

Нанесем на общий график (рис. 2.11) характеристику венти
лятора по данным его испытания и характеристику сети по вы
численным точкам.

Точка пересечения обеих характеристик показывает, что при 
работе на заданную сеть вентилятор будет подавать 1170 м3/ч 
воздуха.

Пример 2.13. Сравнить теоретическую затрату работы на 
сжатие 1 м8 воздуха o r рабс =  9 ,81-I04 Па: а) до рабс =  10,8 X 
X 104 Па и б) до Рабо — 49,1.10* Па. Рассчитать затрату работы 
как по термодинамической формуле для адиабатического сж атия, 
так и по гидравлической формуле (т. е. считая воздух несжи
маемым).

Р е ш е н и е ,  а) рх =  9 ,8 1 .104 Па; р2 =  10,8- Ю4 Па.

Т а б л и ц а  2.4

Q. и3/ч aQ'
д р

П а М М  БО Д . СТ.

1350 38,1 501 51,4
1350/1,5=900 38,1/1,5» ** 16,9 293 29,9

1350/2 =  675 38,1/2? =  gj5 221 22,5
1350/2,5 =  540 38,1/2,52 =  6,1 187 19,1

0 0 128 13

П р и м е ч а н и е .  Значение Ь во всех с л у ч а я х  128 П а  (13 мм вод.
ст.).



По формуле (2.12), если отнести работу сжатия в компрес
соре к I м3 газа (при условиях всасывания), получаем (в Дж/м*):

Расчет по гидравлической формуле Lf =  Q k p  дает при Др =  
| =  1 0 ,8 .104 — 9 ,8 Ы 0 «  =  9 ,9 -103 Па:

Lr =  1-9,9.103 =  Q900 Дж/и»

б) Рг =  9 ,8 Ы 0 4 Па; р2 =  49,1-10* Па.
По термодинамической формуле:

По гидравлической формуле при Др =  4 9 ,1 .104 — 9,81. Ю4 =  
=  3 9 ,3 .104 Па:

Lr =  1-39,3-104 =  393 000 Дж/и®.

Сравнивая варианты а) и б), мы видим, что в первом случае 
результаты, полученные по термодинамической и по гидравличе
ской формулам, различаются всего на 3% . Этот случай (р2//Ч =  
=  1,1) соответствует предельной степени сжатия воздуха венти* 
ляторами, для которых расчет потребляемой мощности произво
дится, как мы видели выше, по гидравлической формуле.

Во втором случае {p2fp i ~  5), который соответствует сжатию 
воздуха в компрессоре, результаты, полученные по формуле 
адиабатического сжатия и по гидравлической формуле, расходятся 
на 100%. Д ля расчета мощности, потребляемой компрессором, 
всегда применяются термодинамические формулы (2.12) и (2.13).

Д ля  воздуха k  =  1,4 (табл. V). Тогда

( 44- N
^ап = 4 4 -9 .8 1 -1 0 *  U.1 1,4 -  I )  =  9520 Дж/м®.

м U,4

— I /  =  201 000 Дж/м8.

р, кгс/см2

j ^  м v  w л J

1 тического сжатия при р2 =
1 = 1 ,1  кгс/см2) приблизительно

Н а теоретической индика
торной диаграмме поршнево
го компрессора (рис. 2.12) 
ясно видно, что площадь abce 
(представляющая собой за
трачиваемую работу адиаба-

] равна площади abde, но пло-
jd  щадь afge (для ра =  5 кгс/см2)

далеко не равна площади affie.



Пример 2.14. Определить мощность, потребляемую односту
пенчатым поршневым компрессором, который сжимает 460 м3/ч 
(считая при 0 °С и 760 мм рт. ст.) аммиака от р аб0 =  2,5 кгс/сма 
до Рабе =  12 кгс/см2. Начальная температура аммиака — 10 °С; 
к. п. д. компрессора 0,7. Определить также температуру аммиака 
в конце сжатия.

Р е ш е н и е .  Определяем теоретическую работу компрессора 
по формуле (2.12) для адиабатического сжатия.

Д ля аммиака по табл. V находим: k  =  1,29, R  — 8310/17 =  
=  489 Дж/(кг- К). Тогда

Эту же величину вычислим теперь по формуле (2.13). По диа
грамме Т  — 5  для аммиака (рис. XXVI) находим для точки 1 
{ti =  — 10 °С; pi =  2,5 кгс/см2) ix =  1440 кД ж /кг. Проведя из 
этой точки вертикальную прямую (S — const) до пересечения 
с изобарой р2 =  12 кгс/сма, находим точку 2, для которой iz =  
— 1673 кД ж /кг. Тогда по формуле (2.13)

что близко к найденному выше (расхождение около 3% ). 
Массовый расход, аммиака:

Здесь 0,76 кг/м3 —  плотность аммиака при нормальных усло-

Потребляемую компрессором мощность находим по формуле

Температуру в конце сжатия вычисляем по уравнению (2.14):

Если определить эту температуру непосредственно по Т  — S  
диаграмме, то найдем в точке 2\ t2 — 104 сС.

Пример 2Л 5, Требуется подавать сжатый воздух под давле
нием /?изб =  4,5 кгс/см2 в количестве 80 кг/ч. Пригоден ли будет 
для этой цели одноступенчатый поршневой компрессор простого 
действия, имеющий диаметр цилиндра 180 мм, длину хода поршня 
200 мм и делающий 240 об/мин? Вредное пространство составляет 
5% от объема, описываемого поршнем. Показатель политропы 
расширения принять равным 1,25.

I 24
L™ = ~ m  489,263 1 | - j  1,29 — 1 = 2 4 0  000 Дж/кг.

1ад =  1 673 000 — I 440 ООО =  233 000 Дж/кг,

G =  460-0,76 =  350 кг/ч.

виях:
р0 =  М /22,4  =  17/22,4 =  0,76 кг/м*.

(2.15);
350-240000

3600-1000-0,7 =  33,4 кВт.

0,29

Г3 =  263 1,29 =  374 к =  101°С.



формуле (2.16) производитель
ность компрессора. Предваритель
но необходимо найти объемный 
к. п. д. компрессора Х0.

По уравнению (2.17) находим:

Я, =  1 — 0,05 \5 ,5  ‘ *25 - 1  /  =  0,854.

Примем коэффициент подачи:

К =  0,85Я0 =  0,85-0,854 =* 0,725.

Производительность компрессора:

Считая, что компрессор всасывает атмосферный воздух с тем
пературой ~ 2 0  °С, имеющий плотность 1,2 кг/м®, получим массо
вую производительность компрессора: 53* 1,2 =  63,6 кг/ч.

Следовательно, компрессор не обеспечит заданной производи
тельности (80 кг/ч). Однако требуемая массовая производитель
ность при использовании данного компрессора все же может быть 
достигнута, если увеличить частоту вращения с 240 до (80/63,6) X 
X 240 =  302 об/мин или если дать компрессору, не меняя частоты 
вращ ения, наддув установленной перед ним воздуходувкой, кото
рая будет сжимать воздух от атмосферного давления до дав
ления (абсолютного), равного 80/63,6 =  1,26 кгс/см2, и с 
этим давлением подавать воздух на всасывание компрессора 
(рис. 2.13),

В обоих случаях специальным расчетом должна быть про
верена динамика компрессора.

Пример 2Л 6 . В одноступенчатом поршневом компрессоре, 
предназначаемом для сжатия метана, вредное пространство со
ставляет 8,5%  от объема, описываемого поршнем. Считая процесс 
расширения сжатого газа из вредного пространства адиабатиче
ским, определить, при каком предельном давления нагнетания 
производительность компрессора станет равной нулю. Давление 
всасывания атмосферное.

Р е ш е н и е .  Производительность компрессора станет равной 
нулю, когда равным нулю сделается его объемный к. п. д ., т. е.



Согласно условию, расширение газа из вредного пространства 
считаем адиабатическим, т. е. вместо показателя политропы т  
берем показатель адиабаты k, равный для метана 1,31 (табл. V). 
Вредное пространство е0 =  0,085. Давление всасывания p i  =  
=  1 кгс/см2. Тогда

И з этого уравнения находим: р 2 ,ш  =  12,8, откуда рг «  
»  28 кгс/см2.

Следовательно, производительность компрессора будет равна 
нулю при давлении нагнетания /7а б с  =  28 кгс/см2.

Пример 2.17, Сравнить температуру в конце сж атия, теорети
ческую затрату работы и величину объемного к . п. д. при сжатии 
воздуха от давления (абсолютного) 1 до 9 кгс/см2: а) в односту
пенчатом поршневом компрессоре, б) в двухступенчатом компрес
соре с промежуточным охлаждением между ступенями. Начальная 
температура воздуха и температура его после холодильника 
20 °С. Объем вредного пространства составляет 8% от объема, 
описываемого поршнем.

Р е ш е н и е ,  а) Одноступенчатое сжатие.
Температуру в конце сжатия определяем по формуле (2.14). 

Д ля воздуха k  =  1,4 (табл. V):

Теоретическую затрату работы вычисляем по формуле (2.12). 
Д ля воздуха по табл. V находим:

R  =  8310/29 =  28? Дж/(кг- К>.

Следовательно,

Объемный к. п. д. компрессора находим по уравнению (2.17), 
принимая, что расширение воздуха из вредного пространства 
происходит по адиабате:

б) Двухступенчатое сжатие.
Степень сжатия в каждой ступени находим по уравнению 

(2.21): я2 =  9, откуда х  =  3.
Температура в конце сжатия в каждой ступени:

Г3 =  293-3 м  =  293* 1,37 =  402 К =  129йС. '

Суммарную теоретическую затрату работы в обеих ступенях 
вычисляем по формуле (2.18)i

0.4

Т а =  293-9 l*4 =  293-1,88 =  551 К =  278°С.

£ад = - М _  287-293 (1,88 — I) =  260000 Дж/кг.



LaB =  2 - 2 8 7 - 2 9 3 ( ш ”1" -  0  =  218000 Дж/кг,
ft—l

где 1,8 8 =  (Pkob^i) k •
Объемный к. п. д.|

Я0 =  1 — 0,08 ( з ~ — l )  =  0,905.

Сопоставим полученные результаты для одноступенчатого и 
двухступенчатого сжатия:

Число ступеней с ж а т и я ............................................  1 2
Температура в конце сжатия Г2, ° С .......................  278 129
Теоретическая затрата работы £ ад, Дж/кг . . . 260 000 218 000 
Объемный к. п. д. А0 ...............................................  0,7 0,905

Приведенное сопоставление ясно показывает преимущества 
двухступенчатого сжатия. Чем больше отношение р коц/р 1 , тем 
сильнее проявляются преимущества многоступенчатого сжатия.

Пример 2 .18, Компрессор должен подавать 210 м3/ч метана 
(считая при 0 °С и 760 мм рт. ст.), сжатого до давления рйбс =  
=  55 кгс/см2. Начальное давление атмосферное, начальная тем
пература 18 °С. Определить: а) число ступеней сжатия и распре
деление давлений по ступеням; б) расходуемую мощность, при
нимая к. п. д. компрессора 0,7; в) расход воды в холодильниках 
компрессора при нагревании ее на 10 °С.

Р е ш е н и е ,  а) При допускаемой степени сжатия в одной 
ступени ~ 4  требуемое число ступеней, согласно уравнению (2.21), 
будет равно:

п =  lg 55/lg 4 — 2,9 т  3.

Пренебрегая потерей давления между ступенями, уточним
степень сжатия в каждой ступени трехступенчатого компрессора 
(рис. 2.14): _

* =  ^ 5 5  «  3,8.

Таким образом, приближенное распределение давлений по 
ступеням}

Рнач Ркои
I ступень 1 3,8
II  s 3,8 14,45

III а 14,45 55



б) Теоретический расход рабо
ты определяем по формуле (2.18).
Д ля метана по табл. V находим:

£ =  1,31; Я =  8310/16 =  519 Дж/(кг-К); )

р0 =  0,72 кг/м3 (при 0° С и

760 мм рт. ст.).

Принимая, что в промежуточных холодильниках метан охла
ждается до 30 °С, получаем:

/  0,31 \

1 ад =  3 .5 1 9 .3 0 з4 4 { - \55 - 1 } =  746 000 Дж/кг.
(J, «51

Расходуемую мощность вычисляем по формуле (2.15)i 
,, 210-0,72.746000 „
N =  3600-1000.0,7 =  44’6 КВТ'

в) Д ля определения расхода воды в холодильниках компрес
сора найдем температуру в конце сжатия в ступенях I I  и II I , 
принимая, как уже было сказано, что в промежуточных холодиль
никах после I и II  ступеней метан охлаждается до 303 К 
(рис, 2.15). В цилиндре I ступени компрессора температура в конце 
сжатия будет несколько ниже, так как в I ступень метан засасы
вается не при 30 °С, а при 18 °С.

По уравнению (2.14) имеем*
0,31

Г 3 =  303 -3 ,8  ‘-31 =  4 1 6 К  =  143°С.

Принимая приближенно удельную теплоемкость метана при 
абсолютных давлениях 3,8; 14,45 и 55 кгс/см2 одинаковой и рав
ной 2,22 кДж/(кг*К), находим, что в трех холодильниках ком
прессора (после I, II  и I I I  ступеней) охлаждающая вода всего 
должна отнимать теплоты:

Q =  3.210-0,72.2,22.10“ (143 — 30J/3600 =  31 700 Вт.

Это же количество теплоты может быть подсчитано другим 
путем, как теплота, эквивалентная работе сжатия:

Q =  LaBy opg =746000-210-0,72/3600 = 3 1  300 Вт.

При нагревании воды на 10 °С расход ее составит»

° в "  =  4 ,1 9 -1 ^ 1 0 ' =  ° ’756 КГ/С ИЛИ ?» =

g  а 2 7 1  м3/ч 
1000 V 1 “ / l

Здесь с =  4(19-103 Д ж /(кг-К )— удельная теплоемкость воды.



Пример 2.19. При помощи поршневого вакуум-насоса в аппа
рате должен быть создай вакуум (разрежение) 0,9 кгс/см2. Считая 
процесс сжатия воздуха в вакуум-насосе политропическим (с по
казателем политропы 1,25), определить теоретический расход 
работы: а) в тот момент, когда достигнут вакуум 0,1 кгс/см3, т. е. 
остаточное давление в аппарате стало равным 0,9 кгс/см2; б) когда 
давление в аппарате стало равным 0,3 кгс/см2; в) когда достигнут 
требуемый вакуум, т. е. остаточное давление в аппарате стало 
равным 0,1 кгс/см2.

Р е ш е н и е .  Подсчитываем теоретический расход работы на 
1 м® засасываемого газа (т. е. в  Дж/м3) по формуле (2.12):

т —  1
т

Pi

т—1

1
( * Г -

где т  — показатель политропы сжатия.
Рг _  9,81-10! , и . т  _  1,25 _  т - 1

; Pi 8,83.10* * ’ т —  1 0,25 * т  ’ ’

L =  5-8,83-104 (1Л10,2 — 1) =  9720 Дж/м3. 

б) 7 7  =  ~ 3,33: 1  =  5 ' 2’94' 104(3,33°'2 - = 40000 Дж/ы3-

В) =  Ю; L  =  5-0,981-Ю4 (Ю0,2 — 1) =  28 600 Дж/ы3»Pl 0 ,Уо1 • Ш3

Мы видим, что расход работы, затрачиваемой вакуум-насосом, 
проходит через максимум. На этот максимум и рассчитывается 
мощность двигателя вакуум-насоса.

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

2.1 . Насос перекачивает 30%-ную серную кислоту. Показа
ние манометра на нагнетательном трубопроводе 1,8 кгс/см2 
(~ 0 ,1 8  МПа), показание вакуумметра (разрежение) на всасыва
ющем трубопроводе перед насосом 29 мм рт. ст. Манометр при
соединен на 0,5 м выше вакуумметра. Всасывающий и нагнетатель
ный трубопроводы одинакового диаметра. Какой напор развивает 
насос?

х2.2. Насос перекачивает жидкость плотностью 960 кг/м3 из 
резервуара с атмосферным давлением в аппарат, давление в кото
ром составляет р изб — 37 кгс/см2, или ~ 3 ,7  МПа (см. рис. 2.1). 
Высота подъема 16 м. Общее сопротивление всасывающей и на
гнетательной линий 65,6 м. Определить полный напор, развива
емый насосом.

2.3. Определить к. п. д. насосной установки. Насос подает 
380 дм®/мин мазута относительной плотности 0,9. Полный напор 
30,8 м. Потребляемая двигателем мощность 2,5 кВт.



Рис. 2 .16 (а  контрольной  зад аче  2 .6 ).

2.4. Производительность на
соса 14 дм3/с жидкости относи
тельной плотности 1,16. Пол
ный напор 58 м. К. п. д. насоса 
0,64, к. п. д. передачи 0,97, 
к. п. д. электродвигателя 0,95.
Какой мощности двигатель надо 
установить?

2.5 . Поршневой насос (см. 
рис. 2.2) установлен на заводе, 
расположенном на высоте 300 м 
над уровнем моря. Общая потеря высоты всасывания составляет 
5,5 м вод. ст. Геометрическая высота всасывания 3,6 м. При 
какой максимальной температуре воды еще возможно всасывание?

2.6 . Определить производительность дифференциального 
поршня насоса (рис. 2.16), который имеет больший диаметр сту
пенчатого плунжера 340 мм, меньший —  240 мм. Ход плунжера 
480 мм, частота вращения 60 об/мин. Коэффициент подачи 0,85. 
Определить также количество жидкости, подаваемой каждой сто
роной ступенчатого плунжера.

2 .7 . Поршневой насос двойного действия (см. рис. 2.6) на
полняет бак диаметром 3 м и высотой 2,6 м за  26,5 мин. Диаметр 
плунжера насоса 180 мм, диаметр штока 50 мм, радиус криво
шипа 145 мм. Частота вращения 55 об/мин. Определить коэффи
циент подачи насоса.

2.8. Центробежный насос, делающий 1800 об/мин, должен 
перекачивать 140 м3/ч воды, имеющей температуру 30 °С. Среднее 
атмосферное давление в месте установки насоса 745 мм рт. ст. 
Полная потеря напора во всасывающей линии составляет 4,2 м. 
Определить теоретически допустимую высоту всасывания.

2 .9 . Центробежный насос при перекачке 280 дм3/мин вода 
создает напор Я  =  18 м. Пригоден ли этот насос для перекачки 
жидкости относительной плотности • 1,06 в количестве 15 м3/ч 
по трубопроводу диаметром 70 X 2,5 мм из сборника с атмосфер
ным давлением в аппарат с давлением p ll3Q =  0,3 кгс/см2? Гео
метрическая высота подъема 8,5 м. Расчетная длина трубопровода 
(собственная длина плюс эквивалентная длина местных сопро
тивлений) 124 м. Коэффициент трения в трубопроводе % — 0,03. 
Определить также, какой мощности электродвигатель потребуется 
установить, если к. п. д. насосной установки составляет 0,55.

2.10. Центробежный насос для перекачки воды имеет следу
ющие паспортные данные: Q — 56 м3/ч, Я  =  42 м, N  =  10,9 кВт 
при п  =  1140 об/мин. Определить: 1) к. п. д. насоса, 2) произ
водительность его, развиваемый напор и потребляемую мощность 
при п =  1450 об/мин, считая, что к. п. д. остался неизмен
ным.



2.11. При испытании центробежного насоса получены следу
ющие данные:

Q, дмз/мнн 0 100 200 300 400 500
Я, м 37,2 38,0 37,0 34,5 31,8 28,5

Сколько жидкости будет подавать этот насос по трубопроводу 
диаметром 76 х  4 мм, длиной 355 м (собственная длина плюс 
эквивалентная длина местных сопротивлений) при геометрической 
высоте подачи 4,8 м? Коэффициент трения К =  0,03; Ардоп =  0. 
(Построить характеристики насоса и трубопровода и найти рабо
чую точку.)

К ак изменится производительность насоса, если геометриче
ская высота подачи будет 19 м?

2.12. Определить производительность шестеренчатого на
соса (см. рис. 2.9) по следующим данным; частота вращения 
650 об/мин, число зубьев на шестерне 12, ширина зуба 30 мм, 
площадь сечения зуба, ограниченная знешней окружностью сосед
ней шестерни, 7,85 см2, коэффициент подачи 0,7.

2.13. Требуется выкачивать 215 дм3/мин раствора относительной 
плотности 1,06 из подвального бака водоструйным насосом 
(см. рис. 2.10). Высота подъема 3,8 м. Давление воды перед насо
сом p a3Q =  1,9 кгс/см2 (~ 0 ,1 9  МПа). К. п. д. насоса 0,15. Сколько 
кубометров воды будет расходовать в 1 ч водоструйный на
сос?

2.14. Какой мощности электродвигатель необходимо устано
вить к вентилятору производительностью 110 м3/мин при полном 
напоре 834 Па (85 мм вод. ст.)? К. п. д. вентилятора 0,47.

2.15. Центробежный вентилятор, делающий 960 об/мин, подает 
3200 м3/ч  воздуха, потребляя при этом 0,8 кВт. Давление (избы
точное), создаваемое вентилятором, 44 мм вод. ст. Каковы будут 
у этого вентилятора подача, давление и затрачиваемая мощность 
при п  — 1250 об/мин? Определить также к. п. д. вентилятора.

2.16. Какое количество воздуха будет подавать вентилятор 
примера 2.12 при работе на сеть, у которой при расходе 1000 м8/ч 
сумма (Дрск +  Дртр +  Дрм. с) составляет 265 Па, а разность 
давлений в пространстве нагнетания и в пространстве всасывания 
равняется 20 мм вод. ст.?

2.17. Сколько воздуха будет подавать вентилятор примера 2.12 
в сеть, у  которой при расходе 1350 м3/ч сумма (Др ск -j- Др тр +  
+  Дрм.с) составляет 167 Па, а Дрдоп равно 128 Па?

2.18. Какую частоту вращения надо дать вентилятору при
мера 2.12, если он должен подавать 1500 м3/ч  воздуха в сеть, 
полное сопротивление которой при этом расходе 422 Па?

2.19. Определить аналитическим путем и по диаграмме Т  — S 
температуру воздуха после адиабатического сжатия его от началь
ного давления (абсолютного) 1 кгс/см^ до конечного давления
3,5 кгс/см2. Н ачальная температура 0 °С. Определить также 
затрату работы на сжатие 1 кг воздуха.



2.20. Определить мощность, потребляемую углекислотным 
поршневым компрессором производительностью 5,6 м3/ч (при 
условиях всасывания). Компрессор сжимает диоксид углерода 
<ут 20 до 70 кгс/см2 (давление абсолютное). Н ачальная температура 
— 15 °С. К. п. д. компрессора принять равным 0,65. Задачу решить 
как аналитическим путем, так и с помощью диаграммы Т  —  S 
для углерода (рис. X X V II).

2.21. Определить объемный к. п. д. компрессора предыдущей 
задачи, если вредное пространство составляет 6% от объема, 
описываемого поршнем, а показатель политропы расширения 
m  =  1,2 .

2.22. Определить производительность и расходуемую мощ
ность для одноступенчатого поршневого компрессора по следу
ющим данным: диаметр поршня 250 мм, ход поршня 275 мм, объем 
вредного пространства 5,4% от объема, описываемого поршнем, 
частота вращения 300 об/мин. Компрессор сжимает атмосферный 
воздух до /?абс =  4 кгс/см2. Показатель политропы расширения 
на 10% меньше показателя адиабаты. Н ачальная температура 
воздуха 25 °С. Общий к. п. д. компрессора 0,72.

2.23. Как изменяется производительность и потребляемая 
мощность компрессора предыдущей задачи, если дать ему воздухо
дувкой наддув до р н8б =  0,4 кгс/см^ (см. рис. 2.13). Конечное 
давление (абсолютное) 4 кгс/см2.

2.24. При каком давлении нагнетания объемный к. п. д. 
одноступенчатого поршневого компрессора, сжимающего этилен, 
упадет до 0,2? Давление всасывания 1 кгс/см2. Расширение газа 
из вредного пространства считать адиабатическим. Объем вредного 
пространства составляет 7% от объема, описываемого поршнем.

2.25. Исходя из условия, что компрессорное смазочное масло 
допускает без заметного ухудшения смазки температуру в ци
линдре не выше 160 °С, определить предельное значение давления 
нагнетания в одноступенчатом поршневом компрессоре: а) для 
воздуха, б) для этана. Давление всасывания 1 кгс/сма. Н ачальная 
температура 25 °С. Процесс сжатия считать адиабатическим.

2.26. По данным примера 2.17 определить для одноступенча
того и двухступенчатого компрессоров теоретическую затрату 
работы по формулам (2.13) и (2.19).

2.27. Определить требуемое число ступеней поршневого ком
прессора, который должен сжимать азот от 1 до 100 кгс/сма (давле
ние абсолютное), если допускаемая температура в конце сжатия 
не должна превышать 140 °С. Процесс сжатия считать адиабати
ческим. Начальная температура азота 20 °С.

2.28. Определить теоретическую затрату работы на сжатие 
водорода от 1,5 до 17 кгс/см2 (давление абсолютное) при односту
пенчатом и двухступенчатом сжатии. Начальная температура 
водорода 20 °С.

2.29. Компрессор при испытании нагнетал атмосферный воз
дух в баллон объемом 42,4 дм8. За 10,5 мин давление в баллоне



повысилось от 0 до 52 кгс/см2 (давление избыточное), а темпера
тура воздуха в баллоне поднялась от 17 до 37 °С. Определить 
производительность компрессора в м8/ч (при нормальных усло
виях).

2 .30. Определить потребляемую мощность и расход воды на 
холодильники поршневого компрессора, который сжимает 625 м3/ч 
(при нормальных условиях) этилена от давления (абсолютного) 
9,81- 104 до 176,6-10* Па. К. п. д. компрессора 0,75. Охлаждающая 
вода нагревается в холодильниках на 13 °С. Начальная темпера
тура газа 20 °С.

ПРИМЕР РАСЧЕТА ЦЕНТРОБЕЖНОГО НАСОСА

Центробежный насос необходимо установить на высоте 5 м над уровни! 
открытого водоема для перекачка 45 м3/ч воды в реактор, работающий под 
избыточным давлением ОД МПа. Геометрическая высота подъема воды 20 м. 
Температура воды 20 °С. На линии нагнетания (L^ =  35 м) расположены 2 от
вода под углом 90° и 5 отводов под углом 110°, а также 2 нормальных вентиля 
и 1 прямоточный. На линия всасывания (£вс =  15 м) установлено 2 прямоточ
ных вентиля и 3 отвода поя углом 9{Р (в обоих случаях отношение радиуса 
изгиба к  внутреннему диаметру трубопровода равно 4). Следует выбрать насоо 
(по напору и мощности).

Р е ш е н и е .  I. Выбор диаметра трубопровода проведем, приняв скорость 
воды во всасывающей и нагнетательной линиях одинаковой и равной 1,5 м/с:

d = V  V7(G,785m) =  V 45/(3600.0,785-1,5) =  0,103 м.

Выбираем стальной трубопровод с незначительной коррозией.
2. Расчет потерь на трение и местные сопротивления.
Определим режим течения вода:

R e =  ю ф/р — 1,5-0,103-998/(1,005-10-3) =  153 420.

Режим турбулентный.
Среднее значение абсолютной шероховатости стенок труб е =  0,2 мм 

(табл. XII). Относительная шероховатость dgfe =  103/0,2= 515. По графику 1.5 
находим значение коэффициента трения % =  0,0235.

Сумма коэффициентов местных сопротивлений для всасывающей линии:

Е  Ево =  E i +  +  З£3 =  0,5 +  2-0,5 +  3- 0, И =  1,83,

где C i=  0,5 — вход в трубу , (с острыми краями); ^  =  0,5 — прямоточный 
вентиль (для d — 100 мм и Re >3-10$); £3 =  А В  =  1,0-0,11 =  0,11 — отвод 
под углом 90° (табл. XII I) .  Тогда

Д Р а в Ц ^ + ^ Ь с ) - ^ -

=  ^0,0235 +  1,83) 998-1,53/2 =  5894 Па.

Потерн напора на всасывающей линии:
Нп. вс =  bPBctiPg) =  5894/(998-9,81) =  0,60 м.

Сумма коэффициентов местных сопротивлений для нагнетательной линии: 

^  £н — £i +  5£3 -f-2£a +  =  1 +2*0,11 -}- 5*0,124-2*4,1 0>5 == 10,52,



где £1=  I — выход из трубы; С2 =  Л2В2 =  1,0*0,11 = 0 ,1 1  — отвод под углом °П°; 
£з =  А3В3 =  1,13*0*11 =  0,12 — отвод под углом П0о; £ 4 = 4 , 1 — нормаль
ный вентиль (при d — 100 мм); £5 =  0,5 — прямоточный вентиль (при Re >  
>  3* 10й). Тогда

Дрв =  (о ,0235 +  10,52) 99821,52 =  20 777 Па.

Потери напора на нагнетательной линии:

Ян =  А Р в/Ш  =  20 777/(998-9,81) =  2,12 м.

Общие потери напора:

Яп =  Я во +  Ян =  0,60 +  2,12 =  2,72 м.

3. Выбор насоса.
По формуле (2.1) рассчитаем полный напор, развиваемый насосом:

/ ,= £ 1 ^ а + Я г + Я п = = ^ ш - + 2 0 + 2 '72 =  32'93 “ •

Полезная мощность насоса:

N  =  VpgH =  45-998-9,81 -32,93/3600 =  4030 Вт =  4,03 кВт.

Для центробежного насоса средней производительности примем t) —
=  т)пт1дЛн =  0.6. Тогда мощность, потребляемая двигателем насоса:

Nm  =  4,03/0,6 =  6,7 кВт.

По табл. 2.5 устанавливаем, что по заданным производительности и напору 
следует выбрать центробежный насос марки Х45/54, для которого при оптималь
ных условиях работы производительность Q =  1,25-10"? м3/с, напор Я  =  42 м, 
к. п. д. насоса %  =  0,6. Насос снабжен двигателем А02-62-2 номинальной 
мощностью 17 кВт (цд =  0,88, частота вращения вала п — 48,3 об/с).

4. Предельная высота всасывания.
Для центробежных насосов запас напора, необходимый для исключения 

кавитацип, рассчитывают по формуле:

Яиав =  0,3{Сл2)2/3 =0,3(0,0125-48,32)2/3 = 2 ,8 4  м.

По формуле (все слагаемые выражены в метрах перекачиваемой жидкости) 
Яцр. во <  А — h* —  Я во — ЯИав« гДе А — атмосферное давление, hf  ■— дав
ление насыщенного пара при соответствующей температуре,

Я ве <  Ю,25 — 0,24 — 0,60 — 2,84 =  6,57 м.

Здесь А =  10,25 (табл. XIX), ft, =  0,24 м при 20 °С (табл. 2.2).
Таким образом, расположение насоса на высоте 5 м над уровнем водоема 

вполне допустимо.



Т а б л и ц а  2.5

М арка
насоса

Я , 
м столба п.

об/о

Э лектродвигатель

Q, м*/о « в N Чдж идкости ТИП * а
кВ

Х2/25 4,2- Ю“ 4 25 50 _ _ АОЛ-12-2 1,1 —

X8/ I 8 2,4-10“^ 11,3 48,3 0,40 А02-31-2 3 —
14,8
18 ВАО-31-2 3 0,82

Х8/30 2 ,4 -10_3 17,7 48,3 0,50 А02-32-2 4 —
24
30 ВАО-32-2 4 0,83

Х20/18 5,5-10"§ 10,5 48,3 0,60 А02-31-2 3 _

13,8
18 ВАО-31-2 3 0,82

Х20/31 5,5-10"* 18 48,3 0,55 A02-4I-2 5,5 0,87
25
31 ВАО-41-2 5,5 0,84

Х20/53 5,5- 10"* 34,4 48,3 0,50 АО2-52-2 13 0,89
44
53 ВАО-52-2 13 0,87

Х45/21 1,25-10"* 13,5 48,3 0,60 А02-51-2 10 0,88
17,3
21 ВА0-51-2 10 0,87

X45/3I 1,25-10”8 19,8 48,3 0,60 А02-52-2 13 0,89
25
31 ВАО-52-2 13 0,87

Х45/54 1,25*10“* 32,6 48,3 0,60 А02-62-2 17 0,88
42
54

А02-71-2
А02-72-2

22
30

0,88
0,89

Х90/19 2,5-10"» 13 48,3 0,70 А02-51-2 10 0,88
16 А02-52-2 13 0,89
19 А02-62-2 17 0,88

Х90/33 2,5-10"» 25 48,3 0,70 А02-62-2 17 0,88
29,2 А02-71-2 22 0,90
33 А02-72-2 30 0,90

Х90/49 2,5-10"* 31,4 48,3 0,70 А02-71-2 22 0,88
40 А02-72-2 30 0,89
49 А02-81-2 40 —

Х90/85 2,5-10"» 56 48,3 0,65 A02-8I-2 40
70
85

А02-82-2
A02-9I-2

55
75 0,89

X 160/29/2 4,5-10"» 20 48,3 0,65 ВА0-72-2 30 0,89
24
29

А02-72-2
А02-81-2

'30
40

0,89

X 160/49/2 4,5-101 33 48,3 0,75 А02-81-2 40 __

40,6
49

А02-82-2
А02-91-2

55
75 0,89

X 160/29 4,5- ю _а 29 24,15 0,60 A02-8I-4 40 —

П р и м е ч а н и я .  1. Насосы предназначены для перекачивания химнчеокн ак«
тивных и нейтральных жидкостей без включение (или о твердыми включениям! с раз*ыером частиц до 0,2 мы лрп концентрации us до 0, 2 % ).

2. К аж ды й  ваеос  может быть изготовлен о трем я различными диаметрами колеса.что соответствует трем различным напором (в области оптимального значения т)^.



Г л а в а  3

Г И Д Р О М Е Х А Н И Ч Е С К И Е  М ЕТО Д Ы  Р А З Д Е Л Е Н И Я .
ГИДРОДИНАМИКА ВЗВЕШЕННОГО СЛОЯ*
П Е Р Е М Е Ш И В А Н И Е  В Ж И Д К О Й -С Р Е Д Е

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

Осаждение
Осаждение под действием силы тяжести {пылевые камеры , 

отстойники).
1. Д ля описания в крйтериальной форме процесса осаждения 

шарообразной частицы в неподвижной неограниченной среде 
могут быть применены критерии подобия? Архимеда Аг, Лящ енко 4 
Ly и Рейнольдса Re.

Наиболее удобной формой критериальной зависимости яв
ляется Ly =  f  (Аг).

2. При так называемом ламинарном режиме осаждения, когда 
критерии имеют значения Аг <  3,6; Ly <  2* 10“3; Re «< 0,2, 
Стоксом теоретически получена следующая формула для скорости 
осаждения woc (в м/с) шарообразной частицы *1

Д ля осаждения частицы в газовой среде формула (3.1) упро
щается!

так как в этом случае величиной р0 можно пренебречь.
В формулах (3.1) и (3.2): d — диаметр шарообразной частицы м; р — плот

ность частицы, кг/м3; р0 — плотность среды, кг/м3; (i.0 — динамический коэффи
циент вязкости среды, Па-с, т. е. Н-с/м?, или кг/(м*с).

3. Определение скорости осаждения шарообразной одиноч
ной частицы в неподвижной неограниченной среде по обобщенному 
методу, пригодному при любом режиме осаждения, осуществляют 
следующим образом.

Определяют критерий Архимеда'

где Ga =  Re2/Fr — критерий Галилея. ^
Д ля осаждения в газовой среде!

Аг =  <*3РРсЯ / ( 4 ^

* Практически возможно применение формулы Стокса н при более высокая 
значениях критериев Архимеда и Лященко,

(3.1)

(3.2)



По найденному значению критерия Аг определяют критерий 
Re или критерий Ly (рис. 3.1):

L y =  Rf- =  -ReFrP°. =  (з.4)
* Аг Р — Ро Р'С (Р “ ■ Рс) S

либо (если среда — газ)

Ly =  i M .  У  (3.<а)
МсЯР 1

Д алее вычисляют скорость осаждения:

^  * ■ • - * д г  (3-5)

или _______________
^ о с  =  | / b y  Цс (Р -  Рс) S/Pc* (3 5 а )

Д ля частицы неправильной формы скорость осаждения опре
деляют тем же путем из критерия Лященко, но с подстановкой 
в критерий Архимеда вместо d  величины d3.

Эквивалентный диаметр d3 частицы неправильной формы вы
числяют как  диаметр условного шара, объем которого V равен 
объему тела неправильной формы:

d3 =  y W f r  =  1,24 у Щ р ,  fjUJ)
где М — масса частицы, кг.

4. Диаметр осаждающейся шарообразной частицы при изве- 
^ стной скорости осаждения находят обратным путем, т. е. вы

числяют сначала критерий Лященко

Ly
Ис ( Р - Р с ) г

и по найденному значению Ly определяют критерий Аг (рис. 3.1); 
кз последнего по формуле (3.3) вычисляют диаметр шарообразной 
частицы.

5. Эквивалентный диаметр частицы твердого тела неправиль
ной формы при известной скорости осаждения определяют таким 
же путем. Сначала определяют критерий Ly по формуле (3.4), 
затем находят значение критерия Аг из рис. 3.1 для частицы 
соответствующей формы и вычисляют ее эквивалентный диаметр!

л Г  АгМс2
d° =  V  - ¥ = ш ; -  (3-7>

6. Площадь осаждения F00 (в ма) пылеосадительной камеры 
или отстойника для суспензий (взвесей) определяется по формуле:

f oc= ^ 4 c -  (3.8)
где У — объемный расход газа (жидкости), проходящего через аппарат парал
лельно поверхности осаждения, м3/с; w'^ —  средняя расчетная скорость осаж
дения частиц, м/с,



K f'2  4  6810 2  4 6 8 1 0 * 2  4 -В 810s 2  4 68Ю* 2  4'68105 2 4  6810s 2  $  6 8 l f
A t

Рис. 3 .1 . Зависим ость критериев R e и  Ly о т  критерия Л г  д л я  о сан д еи и я  одиночной ча« 
стнцы  в неподвиж ней среде:
J  е  6  —  ш арообразны е частицы; 2  — округленны е; $  — угловаты е; 4  —* продолговаты е;
5 **> пластинчатые,



О тстойиив непреры вного дей-
J I S S S J J S X  с т а в я .  '

Слав f  »______  1. hi------- ДД-Ulv; j 1
Отношение средней расчетной 

скорости стесненного осаждения
I- частиц w'oc к скорости осаждения

, ЛЛ.Лмм..а одиночной частицы woc зависит от
гущена у объемной концентрации суспензии.

При ориентировочных расчетах, учитывая приближенно от
личие реальных условий осаждения от теоретических (стесненность 
осаждения, форма частиц, движение среды), среднюю расчетную 
скорость осаждения часто принимают равной половине теорети
ческой скорости осаждения одиночной шарообразной частицы:

ю' =  0,5»,*

7. В применении к  отстойнику непрерывного действия для 
отстаивания суспензий (рис. 3.2) формула (3.8) принимает вид:

Р<Рс
(3.9)

или
V9 (Хсг — *е) (ЗЛО)

Здесь Foli — площадь осаждения отстойника, м3; GB — массовый расход 
начальной (разбавленной) суспензии, кг/с; сп — массовая концентрация твердой 
фазы в начальной суспензии, кг/кг; ссг— массовая концентрация твердой фазы 
в сгущенной суспензии (шламе), кг/кг; р0 — плотность 
осветленной жидкости, кг/м3; У0 — объемный расход жид
кой фазы, содержащейся в начальной суспензии, м*/с; 
хп и *сг — концентрации начальной суспензии и шлама, 
кг твердой фазы 
кг жидкой фазы'

Осаждение под действием центробежной 
силы  (циклоны)

8. Основные размеры циклона (рис. 3.3) 
определяются обычно в зависимости от его диа
метра D . Д ля  распространенных циклонов 
НИИОГАЗ (Научно-исследовательский инсти
тут по промышленной и санитарной очистке га
за) эти размеры (в долях D) даны в табл. 3.1.

Отличительной особенностью циклонов 
НИИОГАЗ является наклонный патрубок для 
поступающего газа.

Рис, 3 .3 .  Циклон НИИ О ГА З.



Х арактери сти ка  циклона

Тип циклона

Диаметр выходной трубы Dx 0,6 0,6 0,6
Ширина входного патрубка b 0,26 0,26 0,26
Высота входного патрубка 1,11 0,66 0,48
Высота выходной трубы Ла 2,11 1,74 1,56
Высота цилиндрической части 2,11 2,26 2,08
Высота конической части Л4 1,75 2,0 2,0
Общая высота циклона Н 4,26 4,56 4,38
Коэффициент сопротивления £о 60 160 250

Широко применяются три типа этих циклонов:
1) с углом 24° (ЦН-24); этот тип обеспечивает повышенную 

производительность при наименьшем гидравлическом сопротивле
нии; предназначен для улавливания крупной пыли;

2) с углом 15° (ЦН-15); этот тип обеспечивает хорошую степень 
улавливания при сравнительно небольшом гидравлическом сопро
тивлении;

3) с углом 11° (ЦН-11); этот тип обеспечивает повышенную 
эффективность и рекомендуется в качестве унифицированного 
пылеуловителя.

9 /  Диаметр циклона D  определяют по условной скорости газа 
Доц, отнесенной к полному поперечному сечению цилиндрической 
части циклона:

где V —  объемный расход газа, проходящего через циклон, м®/с.

Скорость С0 ц определяется по формуле (3.12). При этом 
предварительно задаются отношением Д/?/р (см. пример 3.10). 
Поданным [3.1] значения принимают равными 2,5—
4 м/с.

10. Гидравлическое сопротивление Ар  (в Па) циклона рассчи
тывают по уравнению?

и£р
Ар =  ?0- | - 1 (3.12)

где Со — коэффициент сопротивления циклона, безразмерный; р — плотность 
газа, проходящего, через циклон, кг/м3.

11. Степень улавливания пыли т] в циклоне зависит, 
помимо свойств пыли, от диаметра циклона, а также от

4  П авлов К . Ф , а  д р . 9 7



Ри с. S .4 , Степень улавливания п ш в  в ц п я л о в е  
Цн-15
Значения d (в ыкм)? Jf *“  1В; 2 »  10; 3 — S.

скорости газа доц, т. е. от отноше
ния Дpip в  соответствии с формулой
(3.12).

На рис. 3.4 показана зависи
мость степени улавливания ц  от 
диаметра циклона D при различ
ных диаметрах частиц пыли d. 
График составлен для пыли с

740 м2/са.

Фильтрование

12. При А р  =  const объем фильтрата V, прошедшего через 
1 м2 фильтрующей поверхности за время %, и продолжительность 
фильтрования т связаны уравнением:

7 а +  2УС =  /Ст, (3.13)

где С —  константа фильтрования, характеризующая гидравлическое сопротив
ление фильтрующей перегородки (ткани), м®/ы2; К  —  константа фильтрования, 
учитывающая режим процесса фильтрования и физико-химические свойства 
осадка и жидкости [см. формулу (3.15) ],'м2/с; х  — продолжительность фильтро
вания, с.

Константы К  и С определяются опытным путем.
13. Скорость фильтрования [в м3/(м2*с)] в данный момент 

определяется по уравнению:

dV К , o t J X
dx 2 (V  С)" ( }

По этому уравнению может быть рассчитана и скорость про
мывки осадка промывной жидкостью, если вязкость промывной 
жидкости равна вязкости фильтрата и если промывная жидкость 
проходит через фильтр тем ж е путем, что и фильтрат. При этих 
условиях скорость промывки равняется скорости фильтрования 
в  конечный момент.

Видоизмененное уравнение (3.14)
dx 2
dV

выражающее прямолинейную зависимость между величинами 
dxldV  и V, применяется для определения констант С и К  по экс
периментальным данным. Д ля  этой цели откладывают по оси абс
цисс измеренные значения Vlt V%> ..., а по оси ординат — соот
ветствующие измеренные значения A xJA V i, ••• Проведя



по экспериментальным точкам прямую (рис. 3.5), находят затем К  
н С из уравнений:

tg p  =  2/tf; т ~  2С/К-
14. Константа фильтрования К  (в ма/с), отнесенная к 1 м2 

фильтрующей поверхности, при Ар  =  const связана с удельным 
сопротивлением осадка уравнением [ЗЛО):

где Др  —  перепад давлений на фильтре, Па; ji — динамический коэффициент 
вязкости фильтрата, Па*с; г  — удельное сопротивление осадка (в расчете на 1 кг 
содержащегося в нем твердого сухого вещества), м/кг; с —  масса сухого твердого 
вещества, отлагающегося на фильтре при прохождении через фильтрующую 
поверхность 1 ы8 фильтрата, кг/м3.

15. Величина с (в кг/м8) может быть выражена через кон
центрацию фильтруемой суспензии х  следующим образом (см. 
пример 3.11):

с =  — р-*- .  (3.16)
1 — т х  1 '

Здесь р — плотность фильтрата, кг/м3; х  — массовая концентрация твердой 
фазы в  суспензия, кг/кг; т — масса влажного осадка в расчете на 1 кг содер
жащегося в нем сухого вещества, кг/кг.

При подстановке значения с в уравнение (3.15) получаем сле
дующую формулу для константы К  (в м2/ ф

2Др О - т х )
цгхр к '

Если известна константа фильтрования К,  то удельное сопро
тивление осадка г может быть найдено из уравнения (3.15), ре-

(в  --------   )i\  кг сухого осадка /
2 Д р ( 1 - Ш*)

Кцхр '  '

16. Константа фильтрования С (в м3/м2), характеризую щ ая 
сопротивление фильтрующей перегородки (ткани) и отнесенная 
к  1 м2 поверхности фильтра, при Ар = co n st определяется следую
щим выражением [3.10]:

C = - C f  (3.19) g

или в соответствии с уравнением (3.16):
~  гТ п (1 —  т х)

шенного относительно г  в „ „
к г  су х о го  осад ка

гхр
(3.20)

где гтк — удельное соп роти влен и е ф ильтрую щ ей  
тк ан и  (на 1 я 3 п оверхности), м/ы?; т —  у дельн ое 
сопротивление осад ка , м /к г.



Следовательно, если значение константы фильтрования О 
(в м8/м2) известно, то удельное сопротивление ткани может быть 
вычислено по формуле:

г— (3. 21)

17. Концентрация промывной воды в любой момент времени 
от начала основного (диффузионного) периода промывки § может 
быть вычислена по уравнению»

С = С1Г ^ .  <3^

Здесь Ci — концентрация промывной воды в начале процесса; е — основа
ние натуральных логарифмов (е =  2,718); К  — коэффициент, учитывающий 
физико-химические свойства осадка и промывной воды, а также режим промывки 
(находится экспериментальным путем); w —  удельная интенсивность промывки 
или скорость прохождения промывной воды, м3/(м?*с); х •— продолжительность 
промывки, с; 6 — толщина слоя осадка, м.

■ Уравнение (3.22) после логарифмирования принимает вид:

Т2 — Т1 2,36 /о n-jv
lg Ci — lg C2 ~  Kw ' ( *

где t j  и т2 — время начала и конца наблюдений в любой период процесса диф
фузионной промывки; Ci и С2 — соответствующие концентрации промывной 
воды.

Из уравнений (3.22) и (3.23) может быть найдена продолжи
тельность промывки т, т. е. время, необходимое для заданного 
изменения концентрации вымываемого вещества в осадке, а также 
величина коэффициента /( .

18. Количество сухого вещества G (в кг) в осадке, получаемом 
на фильтре, зависит от количества собранного фильтрата V, 
плотности фильтрата р, массовой доли твердой фазы в суспензии х, 
влажности осадка (выражаемой массовым отношением т) и может 
быть вычислено по формуле:

. G = V c = V  , рх . (3.24)
1 — тх

19. Концентрация твердой фазы в суспензии х  в зависимости 
от плотности суспензии рс выражается формулой:

„   (Рс — Р) Ртв
(Ртв — Р) Рс

Плотность суспензии!

(3.25)

п +  1 Р ( 1 - М ) Р т в

P° - _ L  +  i  Р +  РтвЛ • (3-26)
Рти Р

- * Во время основного периода промывки идет процесс диффузии раствори
мого вещества в промывную воду и удаления его с водой. Во время же начального 
периода промывки происходит лишь вытеснение фильтрата промывной водой из пор 
осаака,



В этих формулах х  — массовая концентрация твердой фазы в суспензии, кг/кг? 
р0 — плотность суспензии, кг/ы3; р — плотность жидкой фазы, кг/м®; ртв — 
плотность твердой фазы, кг/м3; п  — масса жидкой фазы в суспензии на единицу 
массы твердой фазы (Т : Ж  =  1 : л).

По формуле (3.26) можно вычислить и плотность влажного 
осадка, рассматривая его как концентрированную суспензию.

20. Расчет рукавных фильтров для газов сводится к  определе
нию требуемой поверхности F (в м2) фильтра по формуле}

F =  v / v ysf (3.27)
где V — объемный расход запыленного газа; Ууд — удельный объемный расход 
запыленного газа в расчете на 1 м? поверхности ткани.

Величину Ууд принимают обычно равной 0,2— 1 м3/(м2*мин), 
а при улавливании крупной пыли до 2,5 м3/(м2*мин).

Центрифугирование

21. Центробежная сила С (в Н), развиваемая при центрифу
гировании, определяется по уравнению:

С =  M nVR  =  Мшая  »  40Мп3/? л* 20МпЮ. (3.28)
Здесь М  — масса осадка и жидкости, находящихся в барабане центри

фуги, кг; © — угловая скорость, с"1; D  — 2R  — диаметр барабана, м; я  — 
частота вращения центрифуги, с-1 .

Давление фильтрования (в Па) при центрифугировании] 
приближенно

Дрд =  О Д  (3.29)

где С — центробежная сила, рассчитываемая по уравнению (3.28); F =  nDH  — 
средняя поверхность фильтрования, ма; D —  внутренний диаметр барабана 
центрифуги, м; Я  — высота барабана (в центрифугах периодического и полу* 
непрерывного действия) или длина зоны фильтрования (в центрифугах непрерыв
ного действия), м;
более точно

Арц =  20рсгс2 (Rjj- Я?) =  5рсв2 ( D \ - D \ ) , (3.30)

где р0 — плотность суспензии, кг/мэ; Di =  2Rt  — диаметр внутреннего слоя 
жидкости, м; £>а — 2R* — внутренний диаметр барабана, и; п — частота вра
щения центрифуги, с"*.

22. Фактором разделения в центрифугах называется отноше
ние ускорения центробежной силы к ускорению силы тяжести:

f  =  CjP =  to2tf/g «  20Fr;, (3.31)

где R — радиус барабана, м; ю — угловая скорость, с"1.

* Фактор разделения представляет собой видоизмененный критерий Фруда 
(центробежный):



23. Скорость фильтрования при центрифугировании может? 
быть выражена в форме общего гидравлического закона:

dV  дрц 
dx R a ’

Здесь Дрц — перепад давлений при центрифугировании; Ra ~  %ос +  Ятв~* 
сбщее сопротивление при центрифугировании, равное сумме сопротивлений 
осадка и фильтрующей перегородки.

Величины сопротивлений R 0Q и R TH могут быть рассчитаны по 
уравнениям фильтрования или определены экспериментальным 
путем.

24. Глубина воронки Л (в м) жидкости, образуемой при вра
щении барабана центрифуги, рассчитывается ориентировочно 
по формуле:

/t =  2natfa, (3.32)

где п — частота вращения барабана, с*-1; R  — радиус барабана, м.

По этой же формуле приближенно может быть рассчитана 
глубина воронки и в аппаратах с мешалкой.

25. Расход мощности в пусковой период для центрифуг пери
одического действия вычисляется по следующим формулам.

а) Мощность, расходуемая на преодоление инерции барабана 
и загрузки.

Работа Т х (в Дж), затрачиваемая на преодоление инерции 
барабана в пусковой период:

Т 1 =  ю\М 6{ 2, (3.33)

где ю2 — установившаяся по достижении заданной частоты вращения окружная 
скорость вращения барабана (на внешней поверхности его с радиусом R?), м/с; 
M q — масса барабана, кг.

Работа Т 2 (в Д ж ), затрачиваемая на преодоление инерции 
загрузки  в пусковой период (объем загруженного материала 
принят равным половине полного объема барабана):

Т 2 =  0,75Ш[рУ/4. (3.34)

Здесь Wi — окружная скорость вращения на внутреннем радиусе бара
бана R f, м/с; р — плотность загруженного материала, кг/м3; V — полный объем 
барабана центрифуги, равный nR%H, м3.

Мощность (в Вт), расходуемая на преодоление инерции 
барабана и загрузки во время пускового периода:

щ  =  (П  -Ъ r j / т, . (3.35)

где т  — продолжительность пускового периода, с.

По практическим данным т  обычно составляет 1—3 мин.



Рн е, 9 .6 . С яеыа деП ствуищ пх си л  г  барабане 
центрифуги.

б) Мощность Л̂а (в Вт), расхо
дуемая на трение вала в подшип
никах!

Wg =  ЯМШв̂ г, (3.36)

где ‘К —■ коэффициент трения, равный 0,07—
0,1 М  — масса всех вращающихся час
тей центрифуги вместе с загрузкой, кг; 
пув — окружная скорость вращения цапфы 
вала, м/с.

в) Мощность (в Вт), расходуемая на трение стенки барабана 
о воздух!

Л^ =  2(94.10“*3р/ф 4> в, (3.37)

где Рв — плотность воздуха, кг/м3; Р — коэффициент сопротивления, равный 
в среднем 2,3.

г) Полный расход мощности (в Вт) для центрифуги пери
одического действия в пусковой период:

ЛГТ =  JV, +  +  N 9. (3.38)

С учетом к . п. д. передаточного устройства rjn расходуемая
М ОЩ НОСТЬ!

N = *N T! % . (3.39)

Установочную мощность электродвигателей для центрифуг 
следует выбирать с запасом в 10—20%.

26. Расчет толщины стенки барабана центрифуги или проверка 
стенки на прочность могут быть сделаны по уравнению!

Ci +  СзК* 2/ (3.40)

Здесь Кг — допускаемое напряжение материала стенки барабана на 
разрыв, Па, /  — площадь сечения стенки барабана, м? [так как действующее 
усилие воспринимается обеими частями сечения барабана, то общая площадь 
сечения равна 2/ (рис. 3.6)]; Ci — центробежная сила полукольца стенки бара
бана, Н; Са — центробежная сила полукольца загрузки, Н.

Величины Сд и Са рассчитываются по уравнению (3.28). При 
этом расстояние R  (в м) от центра тяжести вращающегося полу
кольца до оси вращения определяется по формуле:

* ! - * ?
Зя ■*?

(3.40а)

где и # 2 —  внутренний и наружный радиусы полукольца, м.

27. а) Производительность V  (объемный расход поступающей 
суспензии) отстойной центрифуги с ножевым съемом осадка типа

9 Для обыкновенных подшипников с кольцевой смазкой. Для шарикопод
шипников к  — 0,03,



АОГ (в м*/с) при ламинарном режиме осаждения определяется
по видоизмененному уравнению (3.8)!

V =  F ' щ .  (3.41)
Здесь F' — 2пR0L  — поверхность аеркала суспенэин в барабане, м?; Я0 —* 

внутренний радиус кольцевого слоя суспензии, м; L  — длина барабана, ы; w ==
— а'ос/ “  скорость осаждения частиц под действием центробежной силы, м/с} 
[0ОС — скорость осаждения частиц под действием силы тяжести, м/с; /  — фактор 
разделения, определяемый по радиусу Л — коэффициент, учитывающий отно
шение действительной и теоретической производительности центрифуги, который 
при отсутствии опытных данных можно принимать равным 0,4—0,5; он зависит 
от скольжения жидкости относительно барабана, а также учитывает наличие 
вихрей, затрудняющих осаждение.

Формула (3.41) может быть приведена к удобному для расчетов 
виду (применение см. в примере 3.23)i

Vtt=25,3r\Ln2RlwQali, ' (3.42)

где k — отношение времени подачи суспензии (время собственно центрифуги
рования) к общему времени работы центрифуги.

б) Производительность V  (в м3/ч) по суспензии центрифуги 
НОГШ (непрерывнодействующей отстойной горизонтальной со 
шнековой выгрузкой осадка) определяется по уравнению}

V =  3,5 ( р - р с) ■ А .8] /? ,  (3.42а)

где Den и ^сл Диаметр и длина «сливного цилиндра», м; р и р0 — плотность 
частиц и среды, кг/м3; d —  крупность разделения (диаметр наименьших осаж
даемых частиц), м; п — частота вращения ротора, об/мин; ц — динамический 
коэффициент вязкости среды, Па«с.

28, Производительность V  (в м3/с) трубчатой сверхцентрифуги 
(по питанию) определяется из следующего выражения:

V ^ w V m/h, (3.43)
где w — скорость осаждения частиц в центробежном поле, м/с; Уж =  0,785 (Da —
— D§) L — объем жидкости в барабане, м3; h —  глубина потока в барабане, м; 
L  — длина рабочей части барабана, м; D —  внутренний диаметр барабана, м; 
£>о — диаметр сливного порога, м.

Условием хорошей работы сверхцентрифуги (без уноса частиц) 
расчетного диаметра является наличие ламинарного режима 
движения потока в барабане (Re «  350). При больших значениях 
критерия Re необходимо увеличивать длину барабана.

Гидродинамика взвешенного слоя
29. Д ля  неподвижного слоя твердых частиц порозность, т. е. 

относительная доля объема, не занятого твердой фазой:
=  (Унао ’Ю/Унас* (3.44)

В том случае, когда плотностью среды между частицами можно 
пренебречь по сравнению с плотностью самих частиц:

80 =  1 — (Рнас/Р)* (3.44а)
Здесь V и Уна0 — объем, занимаемый частицами, и объем слоя, м8; р и рНао— 

плотность частиц и плотность слоя (так называемая насыпная), кг/м®.



Практически порОзность неподвижного насыпанного (неупоря
доченного) слоя шарообразных частиц одинакового диаметра 
колеблется в пределах 0,38—0,42; в расчетах принимается среднее 
значение 0,40.

Д ля взвешенного слоя твердых частиц порозносты

в « ( V o n - W e ®  <3-45>
где Усл — объем взвешенного слоя, м3.

30. Условием перехода неподвижного слоя твердых частиц 
во взвешенное состояние является равенство силы давления со 
стороны среды (проявляющейся в наличии перепада давления по 
высоте слоя) и веса слоя, приходящегося на единицу площади 
его поперечного сечения.

Основной гидродинамической характеристикой взвешенного 
слоя (при неизменном количестве материала в нем) является 
постоянство А рсп'

Арсл “  Gqji/S  =  const, (3.46)
где б сл — вес материала в слое, Н; S  — площадь поперечного сечения, м3.

Перепад давления (в Па) для потока, проходящего через взве
шенный слой твердых частиц, определяется по уравнению:

Арсл =  (Р — Рс) 8  (1 — е) h =  (р — рс) g  (I — е„) ftQ, (3.47)
где h  и А0 — высота взвешенного и неподвижного слоев, м; р и р0 -  плотность 
твердых частиц и среды, кг/м8.

Если средой является газ, то р0 <  р, и приближенно:
Дрсл =  р2( 1 — &)h =  p g ( l — e0)h 0. (3.47а)

Перепад давления (в Па) в газораспределительной решётке 
можно определить по уравнению:

Дрр8ш =  0,б03^рс (1 -  (Л /С 2. (3.48)

Здесь ф —• доля живого сечения решетки; эта величина часто принимается 
равной 0,01—0,05; а>0 =  иу/ф — скорость потока в отверстиях решетки, м/с; 
w  — скорость потока, отнесенная к  полному сечению аппарата, ы/с; С —  коэф
фициент сопротивления решетки, зависящий от отношения d j 6 и опреде
ляемый по графику (рис, 3.7); d0 *— 
диаметр отверстия решетки, ы; 6 — 
толщина решетки, м.

31. Скорость потока, при 
которой сопротивление слоя 
становится равным весу слоя, 
приходящегося на единицу 
площади поперечного сечения, 
и при которой частицы непод
вижного слоя переходят во
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взвешенное состояние, называется критической скоростью или 
скоростью псевдоожижения. Критическая скорость для слоя 
сферических частиц одинакового диаметра определяется из урав
нения [3.15]:

Аг
1400 +  5 ,2 2 /А г

ReKp =  ■ • (3.49)

Это уравнение выведено для средней порозности неподвижного 
слоя е0 =  0,4 и дает погрешность ± 2 0 % . В нем

wlipd Re3 (p — Рс)
Rem> — ----------; Аг =  — =---------- =зщ  ve ' Fr ро

<*3 (р — Po)g <*эРс(р — Pc)g
Ф с  I*

где toKp — критическая скорость потока, отнесенная к полному сечению аппа
рата, м/с; d  — диаметр частиц, ы; р и рс — плотность частиц и среды, кг/м3; 
vc — кинематический коэффициент вязкости среды, м2/с; |х — динамический 
коэффициент вязкости среды, Па*с.

Д ля газа (рс <  р):
Л г _  d3 №

Д ля частиц неправильной формы критическую скорость потока 
можно определить с учетом фактора формы:

Ф =  0,207S/y2̂ 3, (3.S0J
где V — объем частицы, м3; S — поверхность частицы, м?.

При этом принимается, что эквивалентный диаметр (в м) 
равен:

ds —

где dm— диаметр шара (в м), объем которого равен объему частицы (</ш =  
=  1,24 $Л/).

Д ля полидисперсного слоя, состоящего из частиц разного диа
метра:

п

”  "  (3.51)

Здесь п — число фракций; d i— средний ситовой размер f-й фракции (т. е. 
среднее между размерами проходного и непроходного сит); Х( — массовое со
держание i-u фракции в долях единицы.

32. При увеличении скорости потока w  происходит расшире
ние (т. е. увеличение высоты и порозности) взвешенного слоя.
Высота взвешенного слоя h  (в м) связана с высотой неподвижного 
слоя h 0 соотношением:

h=* T z r t ha- (3.52)



Порозность взвешенного слоя может быть подсчитана по фор
муле:

. - (  “ * + « ! « £  ) ° ' 21,  (з.5а,

Отношение рабочей скорости газа, отнесенной к полному сече
нию аппарата, к критической скорости называют числом псевдо
ожижения:

Кю =  (3.54)

Действительная скорость потока в свободном (живом) сечении 
между частицами слоя определяется выражением:

сод =  ш/е. (3.55)

33. Скорость потока, при которой одиночная частица пере
ходит во взвешенное состояние, называется скоростью витания. 
Она приближенно соответствует началу разрушения монодисперс- 
ного взвешенного слоя. При этом в =  1. Скорость витания может 
быть определена по формуле:

ReBItr =  — Аг , (3.56)
18 +  0,61 У  Аг

где К®вот =  ^вит Фс/Мс-
34. Н а рис. 3.8 представлен график зависимости Ly =  /  (Аг, е) 

для взвешенного (кипящего) слоя от е0 — 0,4 до е =  1,0. График 
позволяет определять скорость потока w, необходимую для до
стижения заданной порозности взвешенного слоя, состоящего 
из частиц известного диаметра d, или решать обратную задачу.

35. Среднее расходное время пребывания т0 (в с) частиц твер
дого материала в аппарате со взвешенным слоем (одиночным):

т0 =  M/L.  (3.57)
Здесь М  — масса материала, находящегося в слое, кг; L — расход твердого 

материала, кг/с.

Ввиду интенсивного перемешивания материала во взвешенном 
слое время пребывания в слое отдельных частиц значительно 
отличается от среднего расходного времени пребывания твердого 
материала в слое т0. Если известно среднее расходное время т0 
и задано некоторое время т (например, продолжительность какого- 
либо процесса, проводимого во взвешенном слое), то долю х  
частиц, имеющих время пребывания в слое, не меньшее чем т, 
можно определить по уравнению:

Х =  е~х/х\  (3.58)
где е =  2,718.

Д ля получения более равномерного распределения частиц 
по времени пребывания применяют несколько последовательно 
расположенных взвешенных слоев. Д оля х п частиц материала,





имеющих в многослойном аппарате время пребывания, не меньшее 
чем т, для аппарата с п  взвешенными слоями составит:

, " “ [ 1 + i + - r ( i )  + - + р 1 г ( { Г ] , ' Л ' м

Перемешивание в жидкой среде

36, Критерии гидродинамического подобия для процесса пере
мешивания определяются следующим образом.

Критерий Рейнольдса (центробежный):
Rea == р ntPfp,. (3.60)

Критическое значение этого критерия: Re4, кр «  50.
Критерий мощности

« « - р И Г *  (3.61)

Критерий Фруда (центробежный):
Р»ц =  пЧ/g. (3.62)

В этих критериях: N — мощность, потребляемая мешалкой, Вт; р — плот
ность жидкости, кг/ы8; ц — динамический коэффициент вязкости жидкости, Па*с; 
п — частота вращения мешалки, c“l ; d  — диаметр мешалки, м; g  =  9,81 м/с2 — 
ускорение свободного падения,

37* Критериальное уравнение для расчета мощности, по
требляемой мешалкой, в  общем виде:

Ядг =  /  (Reц, Ffjj, Г/j, Гь, Г//0, . . . ) ,

Обычно влиянием силы тяжести пренебрегают. Тогда
/Слг =  ф(Кец, Гд, Гь, ГНо, . . . ) (

где Г “  D/d; Гь =  bid\ ТИй — H0jd, — симплексы геометрического подобия, 
характеризующие конструкцию мешалки, влияние высоты слоя жидкости и 
другие геометрические факторы; d  — диаметр мешалки, н; D — диаметр сосуда, м; 
Ь — ширина лопасти мешалки, м; Н0 —  высота слоя жидкости, м.

Д ля геометрически подобных аппаратов с мешалками обобщен
ное критериальное уравнение принимает вид:

K N =  c/Re”  (3.63)

где с и m  —* постоянные величины (для данной конструкции мешалки и для 
определенного режима перемешивания).

Данные расхода энергии на перемешивание приведены в лите
ратуре [3.22]. Значения постоянных величин с и m  в общем урав
нении (3.63) для различных мешалок приведены в табл, X X I; 
на рис. V II  дана зависимость К н  =  f  (Кед) для тех ж е мешалок.

•  В литературе иногда называется центробежным критерием Эйлера и 
обозначается Еиц.



Осаждение

Пример 3 .1 . Найти верхний предел (т. е. наибольший диаметр 
частиц) применимости формулы Стокса к частицам кварца плот
ностью 2650 кг/м3, осаждающимся в воде при 20 °С.

Р е ш е н и е .  Формула Стокса строго применима при Аг <  
<  3,6. Поэтому наибольшая частица кварца, осаждение которой 
может быть рассчитано по формуле Стокса, должна иметь диаметр:

У  Ш ч г
Л°  V  (2650-'1000)1000-9,81 ° 6° - 10~8 “  =  6°  Ш '

Пример 3 .2 . Найти скорость осаждения в воде частиц кварце
вого песка шарообразной формы диаметром 0,9 мм, если плотность 
песка 2650 кг/м3, а температура воды'20  °С.

Р е ш е н и е .  Определяем критерий Аг:
Лг <*3 (P ~ P o)P cg  ,

v l

0,93.10-е (2650— 1000) 1000-9,81
1,18.10*,I M 0"s

где для воды р 0 =  1*10"3 Па*с (табл. VI).

По значению Аг =  1,18*10* из рис. 3.1 находим Re =  140. 
Скорость осаждения частиц кварцевого песка шарообразной 

формы диаметром 0,9 мм определяем из выражения:
R e u c 140-Ы 0-3 Л ._ ,

И°с “  сГрс ~  0,0009-1000 ’ М/С‘

Пример 3 .3 . Определить размер наибольших шарообразных 
частиц мела, которые будут уноситься восходящим потоком воды, 
идущим со скоростью 0,5 м/с. Температура воды 10 °С, плотность 
ыела 2710 кг/м3.

Р е ш е н и е .  Определяем критерий Ly по формуле (3.4):

.. Q.5MOOOMO» _ 57210а 
У M o ( P - P c ) g  1,3(2710-1000)9,81 '  ш  ’

где для воды при 10 °С ц,0 =  1,3-10“® Па-с.

По найденному значению Ly =  5 ,72-103 из рис. 3.1 находим 
R e =  1750; затем по формуле (3.5) определяем максимальный 
диаметр частиц мела, которые будут уноситься водой:

. Re p c 1750*1,3-10-8d  =  s-S- =  — ^ nnrr— «= 4,55.10 3 м в* 4,55 мм.
®осРс 0,5-1000

Пример 3 .4 . Найти скорость осаждения в воде при 20 °С ча
стицы свинцового блеска угловатой формы с d9 =  1 мм. Плотность 
свинцового блеска 7560 кг/м®.



Р е ш е н и е .  Скорость осаждения частиц неправильной формы 
найдем из критерия Ly, предварительно определив значение кри
терия Аг:

4 ( Р  — Pc)PcS I3- 10-fl (7560— 1000) 103-9,81 а л . , п.
^  -  1а-10“° 6,44- ш ,

где }хс г=  1»10"3 Па*с (табл. VI).

По графику (рис. 3.1) находим для частиц угловатой формы 
Ly =  3,1 -Ю2.

Скорость осаждения по формуле (3.5а):

®ос =  У  Ly йс (Р“ Рс)^/Рс =

=  У  3,1 - 10й- 1.10-* (7560 — 1000) 9,81/ЮОО2 =  0,271 м/с.

Пример 3 .5 . Определить размеры продолговатых частиц угля 
(Pj =  1400 кг/м3) и плоских частиц сланца (р2 =  2200 кг/м3), 
оседающих с одинаковой скоростью шос =  0,1 м/с в воде 'при 
20 °С.

Р е ш е н и е .  Размеры частиц следует рассчитать по фор
муле (3.7) __________

d8 =  i / _ ^ L _
V  (Р — Рс) Рс£ '

предварительно определив значение критерия Аг по критерию Ly 
из графика (рис. 3.1) для частиц соответствующей формы.

Д ля частиц продолговатой формы:

Lv < Р с  _ 10~3- 10в
yi М'С ( P i Рс) ё  М 0~8-0,4-103 *9,81

где цс =  ЫО"8 Па-с (табл. VI); рс =  1000 кг/м3*

Д ля частиц пластинчатой формы:

®LpI КГ3-Юе
У з_  ^c(P2- P c ) g  ЫО"3-1,2-103-9,81 “

Значению Lyj =  255 соответствует Ага =  9-104 для продолго
ватых частиц. Значению Ly2 =  85 соответствует Аг2 =  7 • 104 для 
частиц пластинчатой формы.

Эквивалентный диаметр частиц угля:

Эквивалентный диаметр частиц сланца:

Ш



Р и с , 3 .8  (к  примеру 3 .8 ) ,

3,6 . Какую 
высоту надо дать слою газа 
между полками пылевой 
камеры (рис. 3.9), чтобы 
осели частицы колчедан
ной пыли диаметром 8 мкм 
при расходе печного газа 
0,6 м3/с (при нормальных 
условиях)? Длина камеры 
4,1 м, ширина 2,8 м, об
щая высота 4,2 м. Средняя 
температура газа в камере 
427 °С. Вязкость газа при 

этой температуре 0,034 -ДО-8 П а-с, плотность пыли 4000 кг/м3, 
плотность газа 0,5 кг/м8.

Р е ш е н и е .  Определяем расход газа при заданных условиях:
V =  0,6 (273 +  427)/273 =  1,54 м3/с.

Линейная скорость газа (пренебрегая толщиной полок): 
оур =  1,54/(2,8-4,2) =  0,131 м/с.

Время пребывания газа в камере:
х =  L/.wr =  4,1/0,131 =  31,3 с.

Теоретическая скорость осаждения шарообразных частиц (ве
личиной р0 пренебрегаем) по формуле (3.1):

1 (8-10~в)а 4000-9,81 
18 0,034-10‘3®оо =  0,0041 м/с.

Действительную скорость осаждения принимаем равной 0,5 х  
X 0,0041 =  0,002 м/с.

Находим расстояние между полками:
h  =  =  0,002-31.3 fa 0,06 м =  60 мм.

Проверяем правильность применения формулы (3.1):

сУосФо 8-10~a.Q,0041-0,5Re:
Но 0,034-10‘3

=  0,00048.

Т ак как Re =  0,00048 <  0,2, то применение формулы Стокса 
допустимо.

Пример 3 ,7 . Определить размер наименьших частиц, осаждаю
щ ихся в газоходе квадратного сечения длиной 16 м и высотой 2 м 
при линейной скорости газа 0,5 м/с. Вязкость газа 0 ,0 3 -10-3 Па-с, 
плотность газа 0,8 кг/м3, плотность частиц 4000 кг/м3.

Р е ш е н и е .  Газ проходит канал в течение
т  =  16/0,5 =  32 о.



З а  это время успеют полностью осесть только те частицы, 
действительная скорость осаждения которых не меньше, чем

Wqq —  2 /3 2  =  0,062 м /о .

Определим диаметр шарообразных частиц, теоретическая ско
рость осаждения которых вдвое больше, т. е. равна 0,124 м/с.

Вычислим значение критерия Ly по формуле (3.4а):

т. ._  *4Рс 0,1243-0,б*
^Cpg “  0,03• 10"3■ 4000■ 9,81 ~ 1’035*10 •

По графику (рис. 3.1) находим значение R e =  0,14, откуда
R euc 0,14-3-10-3-10_3 . ft. tft_. d=  10 =  — =  4,24*10 м =  42,4 шш.
и»осРс 0,124-0,8

Пример 3 .8 . Определить диаметр отстойника (см. рис. 3.2) для 
непрерывного осаждения отмученного мела в воде. Производи
тельность отстойника 80 т/ч начальной суспензии, содержащей 
8% (масс.) СаС03. Диаметр наименьших частиц, подлежащих 
осаждению, 35 мкм. Температура суспензии 15 °С. Влажность 
шлама 70% . Плотность мела 2710 кг/м3.

Р е ш е н и е .  Чтобы определить диаметр отстойника, надо 
вычислить необходимую площадь осаждения по формуле (3.9), 
для чего предварительно находят скорость осаждения:

* ( Р - Р о ) Я  3,5а*10-10(2710—  1000)9,81 

Ш00    W o  ----------------18-1,14-10“®------------"  0,001

где Ц о =  1,14* 10“3 Па-с (табл. VI).
Проверим значение критерия Re:

Ке =  А = Ы0-М.5.Ш Г -№ =  о о зо 7 < ^

Действительная скорость осаждения:

w'o z  =  0,5-0,001 =  0,5-10“3 м/с.

Площадь отстойника:

,  8°-№ ( ' - ж )  r : i .
00 З б О О р ^  3600.103-0,5-10-3 м *

Диаметр отстойника;
D  =  V  32,5/0,785 *  6,4 м.

Пример 3 ,9 . Определить высоту отстойника (см. рис. 3.2), если 
известно, что для уплотнения суспензии в зоне сгущения необ
ходимо 16 ч. Относительная плотность твердой фазы 2,6. Среднее 
разбавление в зоне сгущения Т : Ж  =• 1 : 1,5. Диаметр отстой
ника 10 м. Суточная производительность отстойника 24,2 т твер
дой фазы. Ж идкая фаза — вода.



Р е ш е н и е .  Находим относительную плотность суспензии 
в зоне сгущения по формуле (3.26), разделив ее на р:

Л А т в ( я + 1 )  2,6 (1,5 +  1) 1М  
Л° “  Дтвя  +  1 2,6-1,5+1

где п  =  Ж  : Т =  1,6.
М ассовая концентрация суспензии в зоне сгущения:

х _  1 таердой Фазы
1 +  1.5 1 кг суспензии

Таким образом, 1 м3 сгущенной суспензии содержит твердой 
фазы:

Т  — 1320-0,4 =  530 кг.

. По условию задачи, в течение суток на 1 м2 осаждается твердой 
фазы:

24 2
0,308 т/(м*-сутк11)-

1бСледовательно, в  зоне сгущения за 16 ч пройдет 0,308 =
=  0,205 т  твердой фазы на.1 м2 площади осаждения.

Выше было найдено, что суспензия в зоне сгущения содержит 
0,530 т твердой фазы на 1 м3; поэтому высота этой зоны:

й2 =  0,205/0,530 =  0,387 м.

Высота зоны питания принимается 0,45—0,75 м. Д ля раз
бавленной суспензии (Т : Ж  =  1 : 10) можно принять ее равной 
hi — 0,6 м.

Высота зоны отстойника, в которой вращаются гребки, зависит 
от наклона лопастей к  дну отстойника. Примем ее равной 0,146 м 
на 1 м радиуса отстойника. Следовательно,

ЙЗ =  0,146-5 =  0,73 м.

Таким образом, общая высота отстойника:
н  =  ht +  fta +  h3 =  0,6 +  0,387 +  0,73 =  1,717 м «  1,72 м.

Пример 3.10. Рассчитать циклон для выделения частиц сухого
материала из воздуха, выходящего из распылительной сушилки, 
по следующим данным: наименьший размер частиц 80 мкм, расход 
воздуха 2000 кг/ч, температура 100 °С.

Р е ш е н и е .  Д ля  улавливания частиц материала размером 
80 мкм выбираем циклон типа ЦН-15.

Принимая йр/рр =  740, диаметр циклона найдем по формуле

D =  V  0,7850;/



предварительно определив условную скорость газа в цилиндри
ческой части циклона шц из уравнения, Др/рг =  £0ш*/2, где £0 =  
=  160 (стр. 97):

=  /7 4 0 -2 /1 6 0  =  3,04 м/с.

Плотность воздуха: рг =  1,293 (273/373) =  0,95 кг/м3. Следо
вательно,

~  1/  2000
V  0 ,95.3600.0,785.3,04 “ 0, ‘

Принимаем диаметр циклона равным 0,5 м. 
Гидравлическое сопротивление циклона:

д Ри  =  ^ о ( р У и ) / 2 й =  16° (°> 9 5 - 3*042)/2 = = 703 П а > т * «• 72  мм вод. ст.

Пример 3.11. Вывести формулу (3.16), дающую зависимость 
между массой сухого осадка на 1 м3 фильтрата, плотностью филь
трата, концентрацией суспензии и влажностью осадка.

Р е ш е н и е .  Уравнение материального баланса процесса 
фильтрования:

О с у о п  “  “ Ь  ^ В Л "  О С »

где Gcycn, Оф а  Овл, ое — масса суспензии, фильтрата а  влажного осадка, 
соответственно.

Разделим это уравнение на Ссух— массу сухого вещества, 
содержащегося в суспензии:

Gcycn бф <?вл. 00
7 Г = г - ^ -  +  —г  • (3.64)^оух «сух «сух

Массу фильтрата заменим произведением объема фильтрата 
на его плотность:

бф =  ^фР-
Введем обозначения:

_  Рвя. 00  кг влажного осадка #
~  Goys кг  сухого вещества *

_  бсух кг сухого вещества ,
“  GQyeD кг суспензии ’

__ О ays кг сухого вещества
~  Уф м3 фильтрата

Тогда уравнение (3.64) можно переписать так:

+  т ,



откуда

Пример 3.12. Определить продолжительность фильтрования 
10 дм3 жидкости через 1 м2 фильтра, если при предварительном 
испытании фильтра с 1 м2 было собрано фильтрата: 1 дм3 через 
2,25 мин и 3 дм3 через 14,5 мин после начала фильтрования.

Р е ш е н и е .  По опытным данным находим эксперименталь
ные константы К  и С  в уравнении фильтрования:

У3 +  2 VC «  кх.
Д ля этого составляем два уравнения с двумя неизвестными?

Iя 2-1 -С =  К -2,25; За -|-2.3.С =  Я-14,5,

откуда К  =  0,77 дм8/(м4*мин) и С  =  0,37 дм3/м2.
Д л я  определения искомой продолжительности фильтрования 

полученные значения констант и заданный объем фильтрата под
ставляем в уравнение фильтрования:

I03 +  2-10.0,37-= 0,77т,

откуда % =  140 мин или 2 ч 20 мин.
Пример 3.13. В условиях предыдущего примера определить 

длительность промывки осадка, если количество промывной воды 
составляет 2,4 дм3/ма и промывка идет по линии основного филь
трата.

Р е ш е н и е .  Пренебрегая различием в динамических коэф
фициентах вязкости фильтрата и промывной воды, будем считать, 
что скорость промывки равна скорости фильтрования в конечный 
момент.

Скорость фильтрования в конечный момент определим по урав
нению (3.14) с использованием данных предыдущего примера!

dV К 0,77 Л ЛО_ я // а \
1 Г  "  2 (K + 'q  "  2(10 +  0,37) “  0,03 т  /(м ’ШВ)'

Продолжительность промывки:
^  пр 2,4 с_

T"P =  ( 3 i 7 ^  =  W  =  6S “ в-

Пример 3,14. Во время опытного фильтрования водной суспен
зии с содержанием 13,9% карбоната кальция при 20 °С на лабо
раторном фильтрпрессе с F  =  0,1 ма и толщиной осадка 50 мм 
были получены данные, приведенные в табл. 3.2.

Определить константы фильтрования: К  (в ма/ч) и С (в м3/м2).
Р е ш е н и е .  Численные значения констант фильтрования 

найдем из уравнения (3.13):



При избыточном завлопии
Собрано В рем я от начала

фильтрата, дм* опыта, 1-
Пэ кгс/см*

3,43- Ю1 

10,3-10»

0,35

1,05

2 ,9 2
7.80 
2,45
9 .8 0

146
888

50
660

При избыточном давлении 3,43*10* Па (0,35 кгс/см2) резуль
таты опытов дают:

 ̂= Тош»- - 2'92-10'2 ма/м3; ** " -ЯГ= °-0405
7,8 

■'1000-0,1 ^ = S  =  0’246 4-

Подставляем пересчитанные величины в уравнение (3.13) 
и решаем систему уравнений:

(2,92* Ю-2)2 +  2*2,92*10~аС =  /<-0,0405;

(7,8*1 O’*®)2 +  2*7,8* 10-2С =  К '  0,246,

откуда К  =  278 *10-4 м2/ч; С =  4,7*10“» м8/м2.
Аналогичным образом вычисляем константы К  и С доя избы

точного давления 10 ,3-104 Па (1,05 кгс/см2). Получаем следующие 
значения констант фильтрования: К  =  560*10"* м2/ч; С =  3,78 X  
х  10"* м3/м3.

Пример 3.15. В условиях предыдущего примера рассчитать 
удельное сопротивление осадка карбоната кальция. Дополни
тельно известно, что влажность осадка при =  3,43*104 Па 
(0,35 кгс/см2) равнялась 37%, а при рй =  10,3 *10* Па 
(1,05 кгс/см3) — 32% от массы влажного осадка.

Р е ш е н и е .  Удельное сопротивление осадка рассчитываем 
по формуле (3.18).

Давление фильтрования Ар =  рг =  3,43 *104 Па.
Плотность фильтрата р =  1000 кг/м3.
Динамический коэффициент вязкости фильтрата прн 20 °С: 

р = з Ш 10-3 в  27*8' 10' 8 “ -/(и*4)*

Константа фильтрования (при давлении p t — 3,43*10* Па) К  =  
=  278* 10"* м2/ч.

Массовая доля твердой фазы в суспензии х  =  0,139.



Массовое отношение влажного осадка к сухому т  =  
=  1/(1—0,37) =  1,59.

Количество фильтрата на 1 кг суспензии 1 —  т х =  1 — 
—  1,59*0,139 =  0,779.

Найденные величины подставляем в формулу (3.18):
2Др (1 — тх) 2-3,43- Ю4-0,779

Г =  Кррх 278-10"4-27,8-10-li-1000*0,139 e

г= 5 -1010----------- - ------------.
кг сухого осадка

При давлении фильтрования 10,3-10* Па, т. е. 1,05 кгс/см2, 
имеем:

К =  560-10~а м2/ч; т =  х _ / Q>32 =  1,47;

1 — тх =  I — 1,47-0,139 =  0,795.

Остальные величины имеют те же значения, что и при рг — 
=  3 ,4 3 -104 Па, т. е. 0,35 кгс/сма.

Новое удельное сопротивление осадка можно найти путем 
подстановки численных значений этих величин в формулу (3.18) 
или из соотношения:

л> &р»Кг (1 — тх)% 10,3 • 101 •278 ■ 10“а ■ 0,795
П ЬргКъ (1 — тх)} 3,43-104-560-10_4-0,779 — 1>52>

откуда
г2 =  5-1010-1,52 =  7,6-1010 м/кг сухого осадка.

Следовательно, при увеличении давления фильтрования 
в  3 раза удельное сопротивление осадка карбоната кальций уве
личилось лишь на 52%.

Пример 3 .16. Чему равно удельное сопротивление ткани при 
фильтровании суспензии карбоната кальция в условиях при
меров 3.14 и 3.15?

Р е ш е н и е .  Удельное сопротивление ткани (в м/м2) вычис
ляем  по формуле (3.21):

гтк як CrpxK I — тх).

При р г =  3 ,4 3 -I04 Па, т. е. 0,35 кгс/см3:
гта =  4,7-10"3-5 -I010-1000-0,139/0,779 =  4,2-Ю» м/ма.

При р% =  10,3-10* Па, т. е. 1,05 кгс/см2:
гтн =  3,78- Ю-з.7,6- ю » . 1000-0,139/0,795 =  5-10» м/ма.

При изменении давления в 3 раза удельное сопротивление 
ткани изменилось лишь на 19%.

Пример 3.17. Необходимо отфильтровать суспензию на рам
ном фильтрпрессе и за 3 ч получить 6 м3 фильтрата. Опытное



фильтрование этой суспензии на лабораторном фильтрпрессе 
при том же давлении и той же толщине слоя осадка показало, 
что константы фильтрования, отнесенные к 1 ма площади фильтра, 
имеют следующие значения: К  =  20,7-Ю"4 м2/ч и С — 1,45 X 
X 10"3 м3/м2. Определить требуемые размеры фильтрпресса.

Р е ш е н и е .  Находим по уравнению фильтрования (3.13) 
производительность 1 м2 фильтрпресса:

F3 - f  2-0,145- 10~aF  =  20,7-10_4-3,

откуда

V ~  —  0,145-10-2 +  У (0,145-Ю-2)2 +  62,1-10 '4 =

=  — 0,145-Ю"2 + 7,88-10-2 =  7 ,73-10‘ 2 м3/м2

за цикл фильтрования, т. е. за 3 ч.
Следовательно, для заданной производительности необходима 

поверхность фильтрования:
F =  6/0,0773 =  77,5 м®.

По каталогу выбираем ближайший больший фильтрпресс с F  =  
=  83 м2, имеющий 42 рамы размером 1000 X 1000 мм.

Примечание. Поверхность фильтрования можно определить ташке непосред
ственно из уравнения (3.13), составленного для всего фильтра с поверхностью F 
и производительностью Vf  ы3 фильтрата за цикл фильтрования.

V2f  +  WpFC = 
б2 +  2-6-1,45- Ю-з/7 =  20,7- Ю -*-ЗЯ,

откуда F  =  77,4 ма.

Пример 3.18. Н а барабанный вакуум-фильтр непрерывного 
действия (рис. ЗЛО) подается 8,5 м3/ч водной суспензии, содержа
щей 17,6% твердой фазы. Ж елательная конечная влажность 
осадка 34% . Предполагаемый вакуум на заводе 600 мм рт. ет. 
Во время опытного фильтрования на лабораторной модели при 
вакууме 510 мм. рт. ст. было установлено, что необходимая влаж
ность осадка достигается за 
32 с работы зоны фильтрования.
При этом константы фильтро
вания, отнесенные к 1 м2, 
оказались равными: К  —
=  11,2 дм6/(м4 - с) и С —
=  6 дм3/м2. Плотность суспен
зии 1120 кг/м3. Определить 
требуемую поверхность фильт
ра и частоту e ra  вращения.

Р е ш е н и е .  Пересчитаем 
константу фильтрования К  для

Рис. 3.10 (к  примеру 3 .18 ).



вакуума 600 мм рт, ст., принимая приближенно, что К  пропор
ционально Ар  *:

Д /К ' 600/510 =  1,17,

откуда
11,2-1,17=  13,1 дм<У(м4.с),

Определяем удельную производительность зоны фильтрования 
из уравнения (3.13), приняв время фильтрования т  =  32 с (по 
заданию):

V* +  2VC =  Kx\ Vs +  2V-Q =  13,Ь32;

V  =  — 6 - f  / 3 6  +  420 =  — 6 +  21,4 =  15,4 дМз/ма за 32 с.

Следовательно, удельная производительность зоны фильтро
вания в 1 с: 15,4/32 =  0,482 дм8/(м2*с).

Пересчитываем заданную производительность по суспензии 
на производительность по фильтрату.

При влажности осадка 34% массовое соотношение влажного 
и сухого осадка:

т =  1/(1 — о,34) =  1,52.

Массовая доля твердой фазы в суспензии х  =  0,176; расход 
суспензии G0 — Vcpc =  8,5-1120 =  9500 кг/ч; масса влажного 
осадка G00 =  Gcxm  =  9500-0,176• 1;52 =  2540 кг/ч; масса филь
трата Оф — Gc — G00 — 9500 —  2540 =  6960 кг/ч. При плотности 
фильтрата р =  1000 кг/м3 объемный расход фильтрата составляет 
6960 дм3/ч.

Таким образом, заданная производительность по фильтрату:
6960/3600 1,93 дм3/с.

Следовательно, необходимая поверхность в зоне фильтрования:
=  1,93/0,482 =  4,0 ма.

Т ак как обычно в барабанных вакуум-фильтрах поверхность 
зоны фильтрования составляет ~ 35%  от общей поверхности, то 
общая поверхность фильтра:

F =  4 ,0 /0 ,3 5 =  11,43 м2.

По каталогу подбираем ближайший тип барабанного вакуум- 
фильтра с F  — 12 м2. Диаметр фильтра D  =  2,1 м, длина фильтра 
L  — 1,8 м.

Частота вращения фильтра в 1 мин, необходимая для обеспе
чения заданного времени фильтрования т =  32 с, определится 
из пропорции

32 — 0,35 

60 — я,

* На самом деле это не совсем так — см. пример 3.J4,



откуда

Пример 3,19. Сколько времени необходимо отмывать осадок 
на фильтрпрессе от NaCI, чтобы достигнуть концентрации 5 г/дм8, 
допустимой в промывной воде? Промывка ведется чистой водой. 
Интенсивность промывки 0,33 м3/(м2>ч). Толщина слоя осадка 
35 мм. Константа промывки К  =  520 см8/дм8. В начальный мо
мент промывки концентрация NaCI в промывной воде 143 г/дм8.

Р е ш е н и е ,  Воспользуемся уравнением (3.23), подставив 
в него заданные величины в соответствующих единицах измерения: 
6 =  0,035 м; w =  0,33 м8/(ма -ч); К  =  520-0,001 м^м3. Тогда

*■-й с г ш ш г  0 * :>«■- Ч -  ° '683 '  - 41 “ »■

Пример 3.20. В условиях предыдущего примера рассчитать 
концентрацию NaCI в промывной воде через 50 мин после начала 
основного периода промывки.

Р е ш е н и е .  Концентрацию соли в промывной воде найдем 
по формуле (3.22):

520«0,001.0,33-Б0
С а =  т Г  0.035-60 _  1 4 3 ^ . 0 8 ,

Логарифмируя это выражение, получаем:

lg Са =  lg 1 4 3 - 4 ^ -  = 2 , 1 5 6 -  1,75 =  0,406.

Следовательно, С2 =  2,53 г/дм3.

Центрифугирование

Пример 3.21* Определить технологический тип и наметить кон
струкцию центрифуги для отделения поташа от маточного рас
твора, исходя из того, что концентрация твердого вещества в сус
пензии составляет 75% ; для осадка (кристаллического) требуемая 
остаточная влажность 3% ; промывка осуществляется водой, 
отбелка — паром; как маточный раствор, так  и осадок имеют 
щелочную реакцию.

Процесс разделения следует механизировать, так как  центри
фуга должна обеспечить большую производительность.

Р е ш е н и е .  Д ля разделения системы жидкость — твердое 
тело в случае грубых суспензий пригодны центрифуги технологи
ческого типа 1-а.

Согласно заданию, процесс должен быть механизирован. Этому 
заданию отвечают центрифуги полунепрерывного (класс Б) и не
прерывного (класс В) действия. Учитывая необходимость про
мывки осадка водой и отбелки паром, останавливаемся на центри
фугах полунепрерывного действия. М еханизация процесса может 
быть обеспечена путем автоматизации управления. К  классу Б



относятся две конструктивные группы центрифуг: горизонтальные 
и вертикальные. И з числа центрифуг полунепрерывного действия 
получили наибольшее распространение горизонтальные центри
фуги, поэтому останавливаем свой выбор на центрифуге горизон
тального типа.

Пример 3.22. Центрифуга периодического действия имеет 
барабан с внутренним диаметром 1200 мм, высотой 550 мм, тол
щиной стенок 10 мм и массой 120 кг. Число отверстий в стенке 
барабана по вертикали 12, диаметр отверстий 5 мм. На барабан 
надеты три стальных обруча сечением 15 X 30 мм2 каждый. Мате
риал барабана —  сталь с временным сопротивлением на разрыв 
4500 кгс/см2. Масса загрузки 400 кг, толщина слоя 200 мм. Найти 
предельно допустимую частоту вращения центрифуги, если запас 
прочности не должен быть менее 5.

Р е ш е н и е .  Д ля  данной стали допускаемое напряжение на 
разрыв:

Kz =  4500-9,81.10V5 =  8,83-10* Па, или 900 кгс/сма.

Площадь сечения стенки барабана и обручей за вычетом от
верстий:

f  =  55 • 1 — 12. Ь  0,5 +  3 • 3 • 1,5 =  62,5 сма =  6,25 • 10'* м*.

И з формулы (3.40) следует, что максимально допустимая цен
тробежная сила:

С, + С а =  8,83.101г.2 .6 ,25-10-3=  1Д.10" Н.

Расстояние от центра тяжести полукольца стенки барабана 
до оси вращения находим по формуле (3.40а):

4 /0 ,613 — 0,63 \
“  3-3,14 (  0,61а — 0.62 )  “  0,387 “ •

Центробежная сила, развиваемая половиной барабана, со
гласно уравнению (3.28):

C l =  0,011 • 60- 0,387л3 =  0,253ла Н.

Расстояние от центра тяжести полукольца загрузки до оси 
вращения:

4 / о,б3 — 0,43\
Л з“  3-3,14 ( о ,6 3 — 0,4а)  ==0'32ы -

Центробежная сила, развиваемая полукольцом загрузки:
. С2 =  0,011- 200 -0,32ла =  0,697ла Н.

Общая центробежная сила:
+  С2 =  0,253л2 +  0 ,697л3 =  0,950лЗ Н.

Выше было найдено, что центробежная сила не должна пре
вышать 1,1-10° Н . Следовательно, максимально допустимая ча
стота вращения центрифуги:

п =  /  1 ,Ы 0 в/0,950 =  1070 об/мин =» 17,8 об/о.



Пример 3.23. Определить часовую производительность (по пи
танию) автоматической осадительной центрифуги АОГ-8 ОО при 
работе ее на водной суспензии гидроксида магния. Плотность 
частиц р =  2525 кг/м3. Температура суспензии 30 °С. Наимень
ший диаметр частиц 3 мкм. Характеристика центрифуги: диа
метр барабана 800 мм; длина барабана 400 мм; диаметр борта 
570 мм; частота вращения 1200 об/мин. Ц икл работы центрифуги 
составляет 20 мин; из них 18 мин — подача суспензии, 2 мин — 
разгрузка осадка.

Р е ш е н и е .  Производительность определяем по формуле
(3.42):

V ,=25,3niA ?;je0A

Скорость осаждения частиц находим по формуле Стокса:
(Р -  Рс) S &  (2525 -  1000) 9,81 _

Woc~  18(хс “  1012- 18-0,8.10-3 - 0 -5» 5 10 м' с-

Динамический коэффициент вязкости воды при 30 °С ji0 =  
=  0 ,8 -Ю-3 Па-с.

Определяем скорость осаждения под действием центробежной 
силы:

— — 4 8 т  -  ° '935' 10' 5 ° '2™ 1 = 4’26-10-8 м/с-

Проверяем режим осаждения:
Н 4,26 .10-» .3-10-.10» .  0_я
* е - — с------------  0,8-10-3 ~ 1>Ь 10 *

т. е. режим ламинарный.
Далее находим:

k  =  18/20 =  0,9.

Производительность центрифуги, принимая =  0,45:

V4 =  25,3-0,45-0,4-1200a-0,285a-0,935-10"'5-0,9 =  4,46 и»/ч.

Пример 3.24. Определить, какую производительность может 
обеспечить трубчатая сверхцентрифуга СГО-150 с трехлопастной 
крыльчаткой, работающая на осветлении минерального масла. 
Плотность масла р0 =  900 кг/м3. Динамический коэффициент 
вязкости масла при температуре центрифугирования 3 • 10"® П а-с. 
Плотность твердых частиц р =  1400 кг/м3. Диаметр частиц 1 мкм. 
Техническая характеристика центрифуги: внутренний диаметр 
барабана 150 мм, диаметр сливного порога 50 мм, длина барабана 
750 мм, частота вращения 13 ООО об/мин.

Р е ш е н и е .  Производительность определяем по формуле
(3.43).



Т ак как  частицы очень малы, то режим осаждения их будет, 
вероятно, ламинарным. Воспользуемся формулой Стокса о после
дующей проверкой режима осаждения:

_ ^ ( p - p 0)g  __ 1" (1400-900) 9,81 _
®о с *“  1бцс “  Ю12-18-3-10"3 9,06 10 - М/3.

Скорость осаждения под действием центробежной силы!
и» =  wocf  =  9,06-10- S-4700 =  4,26-10“3 м/о.

Здесь
/  =  н2^о/900 =  133- 103.0,025/900 =  4700.

Проверяем режим осаждения:
Р wdpQ 4,26-1.900 1,42

Цо “  10М0°-3-10-з =  ю* ‘

Найдем полезный объем барабана центрифуги:
Уж =  FL =  0,785 (D2 — Z>2) i. =  0,785 (0,152 — 0,052) 0,75 =  0,0118 м3. 

Глубина потока в барабане:
> - О ^ й — ° . | 5 - 0 . 0 6 _ _ (Ц)В|ь

Тогда

V <  3600 =  4f Q6; .0 |°01518 3600 -  0,368 м«/Ч.

Проверяем режим потока в барабане центрифуги:
п- ^пот 4Р .*'еПОТ “  »

у  1.05 Л . пс_ , .. 0,368 1,05 „
Г^пот— Р ю».о,0157 “  ’0067 М/с, V — ^  _  1{}1 м /с;

F =  0,785 (£>2 — D l) =  0,785 (0,15г — 0,052) =  0,0157 м3.

Д ля центрифуги с трехлопастной крыльчаткой:
.  F _  4 я ( Р 2 - Р З )  Л (Р2_ p g )  3,14(0,15а — 0,053) AWOIg...

3 ~  П -  4(nD  +  6ft) ~  я£>+6Л 3,14-0,15+ 6-0,05 - и’исиэ м>

0,0067-0,0815.900 , сл Ren0T = -------- --------------------  164 <  350,

т. е. режим ламинарный.
Пример 3.25. Выбрать тип фильтрующего аппарата для геля 

кремниевой кислоты и определить необходимое число аппаратов 
на основании следующих данных: 1) начальная концентрация 
твердой фазы в суспензии 4,7 %, относительная плотность суспен
зии 1,1; 2) суточное задание 9 т влажного осадка; 3) осадок должен 
иметь наименьшую влажность, так  как в дальнейшем идет на 
суш ку (в вакуум-сушилку); 4) осадок аморфный, плохо филь
трующийся.



Х арактери сти ка Отсосный
фильтр Ц ентриф уга

Площадь фильтрования, ма 1 0,3
Толщина слоя осадка, мм 60 30
Продолжительность:

фильтрования 1 ч 45 мин
промывки щелочью и водой 2 ч 33 мин
общая 3 ч 1,3 ч

Профильтровано суспензии, дм3 170 108
Остаточная влажность осадка, % 85 78
Вакуум, ым рт. ст. 400

Предварительные опыты фильтрования геля на отсосном филь
тре (нутч-фильтре) и на центрифуге дали результаты, приведен
ные в табл. 3.3.

Барабан центрифуги имел D  =  400 мм, Н  =  250 мм, п  =  
=  800 об/мин.

Р е ш е н и е .  1 .; Определение давления фильтрования.
Отсосный фильтр

Ар =  4 0 0 /7 6 0 =  0,525 кгс/см2 =  5,15-10* Па.

Ц ент риф уга
При коэффициенте заполнения барабана центрифуги во время 

ее работы <р =  0,5 имеем объем суспензии (рабочий объем бара
бана):

у 0 =  0,785£>2# ф  =  0,785-0,4а-0,25*0,5 =  0,0157 м*.

Давление фильтрования при центрифугировании определяем 
по формуле (3.29):

Дл n2M Rnа 0,01 Ш £ л а 0,011-0,0157-П 0 0 .0 52-800й 
Р ~  900F ~  F ~  0 ,3  “

=  8 ,Ы 0 4 П а, или 0,83 кгс/см2.

Следовательно, давление при центрифугировании было в пол
тора раза больше, чем при фильтровании на отсосном фильтре.

2. Определение удельной производительности.
Отсосный фильтр
Профильтровано 170 дм8 суспензии с начальной концентра

цией 4,7 %, т. е. собрано геля, считая на сухое вещество:
G =  0,170-1100-0,047 — 8,8 кг.

Продолжительность всей операции 3 ч (без учета времени на 
разгрузку), следовательно, удельная производительность:

G 8 8
- я -  = -я -Ц - — 2,94 кг сухого геля/(м2*ч).Гт О-1

Считая на влажный гель (при влажности 85 %)\
2,94/0,15 =  19,5 влажного геля/(м2*ч).



Ц ент риф уга
Профильтровано 108 дм3 суспензии, следовательно, получено 

осадка, считая на сухое вещество:
G =  0,108-1100*0,047 =  5,54 кг.

Соответственно, удельная производительность:

~Тх ~  0 Э,5143 ~  14,3 1<Г СУХ0Г0 геля/(м3*ч).

Считая на влажный гель (при влажности 7896):
14,3/0,22 =  05 кг влажного геля/(ма»ч).

3. Сопоставим, насколько больше надо удалить воды при сушке 
влаж ного геля после отсосного фильтра по сравнению с гелем, 
отжатым на центрифуге

Влажность осадка на отсосном фильтре 85% , а на центрифуге 
78% , следовательно, центрифуга удаляет воды больше, чем от
сосный фильтр, на 2120 кг:

1000 __ 1000 _  gj 20 кг воды
0,15 0 ,2 2 “  кг сухого геля *

Сопоставляя опытные и расчетные данные по фильтрованию 
геля, можно констатировать следующее.

Центрифуга, работая с давлением фильтрования в 0,83/0,525 =  
=  1,6 р аза  большим и при толщине слоя осадка в 2 раза меньшей, 
чем в случае отсосного фильтра, дает производительность 
в 14,3/2,94 та 5 раз большую, чем отсосный фильтр (считая на су
хой гель; в пересчете на влажный осадок производительность цен
трифуги больше в 65/19,5 =  3,3 раза).

Центрифуга, по сравнению с отсосным фильтром, дает мень
шую остаточную влажность и тем самым облегчает работу су
ш илки, освобождая ее от испарения 2,12 т воды (считая на 1 т 
сухого геля).

При суточной производительности 9 т геля с влажностью 78% 
и удельном расходе пара на суш ку, равном 1,5 кг/кг испаренной 
влаги, экономия пара за сутки составит:

Da =  9*0,22*2,12-1,5 — 6,3 т.

Больш ая удельная производительность центрифуги, меньшая 
остаточная влажность осадка и, следовательно, существенная эко
номия пара при суш ке геля заставляют в данном случае отдать 
предпочтение центрифуге, несмотря на ее более высокую стои
мость.

4. Определим ориентировочно число промышленных центри
ф уг, необходимых для выполнения суточного задания (9 т влаж
ного геля). #

При таком сравнительно большом задании целесообразно оста
новиться на центрифуге полунепрерывного действия с механиче
ской выгрузкой осадка и автоматическим управлением. По ката-



логу выбираем горизонтальнзя&^евтрифугу со следующей харак
теристикой: D  =  1600 мм, Н  =  500 об/мин, полезный
объем 500 дм3.

Поверхность фильтрования этой центрифуги:

F =  3,14.1,6-0,7 =  3,5 н*.

Развиваемое давление фильтрования по формуле (3.29):

Др =  0,011-0,5-1100-0,8-5003/3,5 =  34,6.10* Па, или 3,5 кгс/сма,

Таким образом, промышленная центрифуга развивает давле
ние фильтрования в 3,5/0,83 =  4 раза больше, чем опытная.

Ориентировочно производительность фильтров пропорцио
нальна ] /Д р , следовательно, можно ожидать увеличения удельной 
производительности центрифуги почти в 2 раза , т. е. до 65-2 =  
=  130 кг влажного геля/(м2-ч).

Т ак как фильтрование и промывка осадка занимают около 75% 
общего времени работы центрифуги полунепрерывного действия, 
то средняя часовая производительность ее равна 130*0,75 =  
=  97 кг/(м2-ч).

Следовательно, суточная производительность одной центри
фуги, принимая для нее 20 рабочих часов в сутки, составит 97 х  
X 3,5*20 =  6800 кг влажного осадка.

Д ля обеспечения всей заданной суточной производительности 
необходимо установить 9000/6800 =  1,32, т. е. две центрифуги, 
а с резервом — три.

Взвешенный слой
Пример 3.26. В аппарате имеется взвешенный слой силика

геля, ситовой состав которого следующий:

Фракция, мм —2,0+1,5 —1,5+1,0 —1,0+0,5 —0,5+0,25

Насыпная плотность силикагеля РнаС =  650 кг/м3, плотность 
частиц р =  1100 кг/м3. Температура воздуха 150 °С. Число псевдо
ожижения Kw =  1,6.

Определить критическую, рабочую и действительную (в сво
бодном сечении между частицами) скорость воздуха.

Р е ш е н и е .  Подсчитываем величину критерия Аг и по 
рис. 3.8 находим соответствующее значение ЬунР.

С этой целью определяем эквивалентный диаметр частиц сили
кагеля.

Среднеситовые диаметры фракций:

Содержание, 43 
% (масс.)

28 17 12

т



Тогда эквивалентный диаметр по формуле (3.51)1

e  V  Н  =  0,43 . 0,28 , 0,17 . 0,12 ** 1,0 Ш '
Z j  di 1,75 ^  1,25 0,75 * 0,37

Динамический коэффициент вязкости воздуха при 150 °С (см. 
рис. VI): {х =  0 ,024-10 '3 Па*с.

Плотность воздуха:
070

Р =  ‘ -2932 7 3 + 1 6 0  =  ° '835 КГ/Л

Следовательно,

4 р р се  Р . 10-ь. 1(Ы 03 .0 ,835-9,81 , r(Mf
А г = -------------2 48.20-ю--------------*  1.565.10*.

■ с
Значению Аг =  1,565* 104 соответствует LyKp =  3• 10“2. От

сюда
3/ LyKP,ucpg =  у  3-10-2.0,024-10-з.1,1.10^9,81 =  ^

Wap pI V  о д а
Определяем рабочую скорость воздуха:

ю =  /СдДОкр =  1*6*0,224 =  0,358 м/с.
Найдем порозность взвешенного слоя. При K w — 1,6:

Ly =  ^ L y Kp=  1(б3.З .Ю -2 == 1 ,2 3 -ю -1.

По рис. 3.8 п р и Ь у  — 1,23*10"1и А г =  1,565-104имееме =  0,47.
Действительная скорость воздуха в свободном сечении слоя: 

шд =  ш/e — 0,358/0,47 =  0,762 м/с.

Пример 3.27. По данным предыдущего примера определить 
размеры и гидравлическое сопротивление аппарата. Производи
тельность 2,5 т/ч силикагеля при среднем времени пребывания его 
в аппарате т0 =  10 мин. Расход воздуха в рабочих условиях 
4300 м3/ч. Живое сечение решетки 0,015, диаметр отверстий 0,8 мм, 
толщина решетки 2 мм.

Р е ш е н и е .  Определяем диаметр аппарата. Секундный рас
ход воздуха:

V =  4300/3600 =  1,195 мЗ/с.

Площадь сечения аппарата:
S =  V /W =  1,195/0,358 =  3,34 м2.

Диаметр аппарата:
D  =  \ Г Щ п  =  j/4-3,34/3,14 =  2,06 м.

Определяем высоту слоя в аппарате. Масса силикагеля в аппа
рате:

М =  1т0 =  2500-10/60 =  417 кг.



Объем неподвижного слоя силикагеля;
Vz  =  М/ркао == 417/650 =  0,642 м3.

Высота неподвижного слоя:
К  «  К / S  =  0,642/3,34 =  0Д92 м.

Порозность неподвижного слоя;
8а =  1 -  (рнас/р) =  1 -  (650/1100) =  0,41.

Высота взвешенного слоя при Kw =  1,6:

ft =  4 ^ ^ “ T ^ W ° ' 192“ 0,214 “ •
Рассчитаем гидравлическое сопротивление аппарата. Сопро

тивление слоя:

Лрсл = Р ( 1  — е0) gh0 =  1100 (1 — 0,41) 9,81 -0 ,1 9 2 =  1200 Па.

Скорость воздуха в отверстиях решетки при живом сечении 
Ф =  0,015:

©о — И'/ф =  0,358/0,015 =  23,9 м/с.

Диаметр отверстий решетки d0 — 0,0008 м, толщина решетки 
6 =  0,002 м. При dQ/b =  0,4 по рис. 3 .7  находим С — 0,63.

Сопротивление решетки:
ДРрет =  0,503-23,9а ' 0,835 (1 — 0,0152)/0,63а =  605 Па.

Сопротивление аппарата:
Др  =  Арсц +  Арреш — 1200 +  605 =  1805 Па, т. е. 184 мм вод. ст»

Пример 3.28. Определить диаметр шарообразных частиц квар
цевого песка плотностью 2640 к г /м , которые начнут переходить 
во взвешенное состояние при скорости потока воздуха 1 м/с и тем
пературе 20 °С.

Р е ш е н и е .  Диаметр шарообразных частиц песка определяем 
из критерия Аг, предварительно найдя значение критерия LyKp:

Iv  _ < PPg l3-1,205* . . .
Р ~  f*cgp  0,018-9,81-2640-10_3 ’ '

г д е р о -  1,293 (273/293)=  1,205 кг/м3; ц с =  0,018* 10~3 Па-с.
Значению LyKp — 3,14 соответствует, по рис. 3.8, Аг =  9 -I0 5. 

Искомый диаметр частиц песка:
з ГдГрГ зА9.10з.1>8а. ]0-4,ю-о

У  ppcff 2640-1,205-9,81 0,0021 м - 2 , 1  мм.

Пример 3.29, Во взвешенном слое содержится 1000 кг твердого 
материала; расход материала через слой (скорость ввода и вывода 
частиц) составляет 4000 кг/ч. Определить: 1) какая доля частиц 
будет находиться в слое в течение времени, большего чем среднее 
расходное время пребывания материала в слое; 2) сколько таких 
взвешенных слоев необходимо соединить последовательно, чтобы

б Павлов К. Ф. и др. 129



доля частиц, находящихся в аппарате в течение времени, мень
шего чем среднее расходное время пребывания материала в одном 
слое, не превышала 10%.

Р е ш е н и е .  Вычисляем среднее расходное время пребыва
ния материала в одном слое. При М  — 1000 кг, L =  4000 кг/ч 

т0 =  M / L  =  1000/4000 «  */« ч  =  SG0 е.

Определяем долю материала, находящегося в одном взвешен
ном слое в течение времени т т0:

хх =  =  e-sooyoco =  е- 1  =  озз 68.

Таким образом, только 37 % материала находится в слое 
больше 15 мин, и, следовательно, для материала, находящегося 
в слое, менее 15 мин, составит:

1 — Xj =  0,63, т. е. 63%.

Д л я  того чтобы найти число взвешенных слоев, которые должны 
быть соединены последовательно, определим по формуле {3.59) 
для аппарата с двумя, тремя и т. д . слоями долю материала, время 
пребывания которой в слоях меньше т„,

а) Д ля  двухслойного аппарата;

*  -  ( 1 + i )  ^  -  0 + w )  е- аоо/9И - -  т я г = ° ’736:
1 — *2 =  0,264.

Следовательно, в аппарате с двумя последовательно соединен
ными взвешенными слоями 26% материала будет находиться 
в слоях меньше 15 мин.

б) Д л я  трехсяойного аппарата:

Г 1 _ l , _J_ /  900 \ 2\  1 —еоо/эоо _  2,5 
[  +  900 21 \  900 )  /  J 2,718 

. х3 =  0,08.

=  0,92;

Таким образом, в аппарате с тремя слоями только 8%  мате
риала будет находиться в слоях менее 15 мин. Следовательно, 
трехслойный аппарат удовлетворяет требуемым условиям. Сред
нее расходное время пребывания материала в трехслойном аппа
рате составит:

ТСР — 3M /L = 3000 /4000  =  3/4 4  =  45 мин.

Сравним этот трехслойный аппарат с  таким однослойным, 
в котором количество материала в слое такое ж е, как и во всех 
слоях трехслойного (3000 кг). Среднее расходное время пребыва
ния твердого материала в таком однослойном аппарате также со
ставит:

%ср =  3000/4000 =  3/4 ч =  45 мин.



Но доля материала, находящегося в 
слое менее 15 мин, будет уж е больше:

I — е—1Ь/ 45 — 0,285, т. е. 28,3 %.

Отсюда видно преимущество секцио
нированного (трехслойного) аппарата.

гмешивание в жидкой среде

~2

а:
*
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Пример 3.30. Смесь кислот (плот
ность 1600 кг/м3, динамический коэф
фициент вязкости 2 -1 0 '“ Па «с) приго
товляют в аппарате без перегородок 
(диаметр 1200 мм, высота 1500 мм), заполненном на 0,75 объема. 
Исходные кислоты перемешивают пропеллерной мешалкой с час
тотой вращения 3,5 о б /с  (рис. 3.11). Определить требуемую 
установочную мощность электродвигателя.

Р е ш е н и е .  Находим диаметр нормализованной мешалки:
d =  Dl3 =  1,2/3 = 0 , 4  м.

Определяем режим перемешивания по формуле (3.60): 
п р л #  ЮТО'3,5-0,43 ОЛЛ

28-10-» = 44800-
Режим — турбулентный.
Определяем значение критерия мощности по графику (рис. V II): 

К х  =  0,27.
Рассчитываем мощность, потребляемую мешалкой при устано

вившемся режиме, по уравнению (3.61):
Np =  KNpn3d* =  0,27-1600*3,53*0>43 =  200 Вт =  0,2 кВт.

Мощность в пусковой момент обычно в 2—3 раза превышает 
рабочую:

Niryeit =  =  М  кВт.
Определяем установочную мощность, принимая к. п. д. элек

тродвигателя с передачей 0,95 и запас мощности в 20%:
Муст =  0 ,4-I ,2/0,95 »  0,5 кВт.

Пример 3.31. Электродвигатель мощностью 16,5 кВт с приво
дом, понижающим частоту вращения до 240 об/мин, приводит 
в действие открытую турбинную мешалку с шестью лопатками; 
мешалка интенсивно размешивает реакционную массу (р =  
=  1200 кг/м3, р, =  1,6 П а-с) в сосуде диаметром 1630 мм с  пере
городками. Какой должен быть диаметр мешалки?

Р е ш е н и е .  Поскольку обусловлено интенсивное перемеши
вание, можно считать режим развитым турбулентным. П о рис. V H  
находим: I(N =  6,9.



16,5-10* V3120-HT» =  0,5 м.
V Кл/pn3 ~  V 6,9- 

Проверим отношение Did,
6,9-1,2-103-43

D/d =  1,63/0,5 =  3,26

Пример 3.32. Теоретический анализ и результаты опытов пока
зывают, что мощность, затрачиваемая на перемешивание жидкости 
(/У), зависит от динамического коэффициента вязкости (ц) и плот
ности (р) жидкости, ускорения свободного падения (g), частоты 
вращения мешалки (п), ее диаметра (dM) и других геометрических 
характеристик (диаметра аппарата, высоты заполнения его жид
костью, высоты размещения мешалки над дном сосуда). Требуется 
найти общий вид критериальной зависимости, связывающей пере
численные переменные.

Р е ш е н и е .  Д ля геометрически подобных систем функцио
нальная зависимость между переменными записывается так:

В соответствии с я-теоремой искомая критериальная зависи
мость долж на иметь вид

где JXj, зт2, л з — неизвестные пока безразмерные выражения (критерии подобия).
Предполагая, как обычно, что связь, существующую между 

переменными, в некотором диапазоне изменения переменных с до
статочной точностью можно описать уравнением типа степенного 
одночлена, перепишем исходную зависимость (а) так:

[ЛЧ =  с  м »  М* [«Г [/■]'№,]'• (б)
Д алее, подставляя единицы измерения соответствующих вели

чин, получим уравнение связи основных единиц:

Сопоставляя затем показатели степени у одноименных единиц 
измерения, придем к системе из трех уравнений, содержащей пять 
неизвестных:

Полученную неопределенную систему уравнений (г) можно 
решить относительно трех любых величин, принимая две осталь
ные величины заданными. Общее число вариантов решений опре
деляется числом сочетаний, которые могут быть составлены из 
всех неизвестных, входящих в систему, по числу выбираемых за
данными, т. е. в данном случае числом сочетаний из пяти по два:

N  =  /  (ц, р, g, п, dM).

ф (Я х, л2> яа) SS 0 или % =  /  (Я2, Я д),

(Г)



Такими сочетаниями будут:
ab, ас, аг, of, 

be, be, bf, 
ce, cf, 

ef.

Элементарный анализ системы уравнений (г) позволяет уста
новить, что при выборе заданными величин а и b решить систему 
невозможно * и, таким образом, число вариантов решений умень
шается до девяти.

Решим систему уравнений (г), считая заданными величины а 
и с (показатели степени у р. и g)

Перепишем уравнение (б), используя найденные значения bt 
е  и /:

N  =  Cfiap 1 - у  „ з - а - а  ̂ 2a_c.

Группируя величины с  одинаковыми буквенными показате
лями, получим:

т. е. получим систему безразмерных переменных, в которой только 
по одному разу и каждая только в один какой-то критерий входят 
физические характеристики ^  и g.

Таким ж е путем, принимая заданными

* Следует подчеркнуть, что невозможность решения системы (г) при выбор© 
заданными величин а  и & не случайна, а отражает физическую особенность реаль~ 
пых жидкостей — вязкость и плотность являются свойствами, которые незави
симо изменять нельзя.

& — 1 — а; в =  3 — а — 2с; /  =  5 — 2а — с.

или
K n = C  Re“ fl Frj.—с

b ас, получим; K N Reu =  С Ref( F r~ c; 

п н е ,  „ K% F r j  =  С2 Ga“ fl Fr* J

Ь п е ,  . t f JVRea F r1(* C G a « 2 F r f :

с и е ,  „ К д| Reu =  С Gac Re® ;



Рис. 3.12 (к примеру «.ЗЗ).

Таким образом, для описания процесса 
перемешивания жидкости можно использо
вать девять принципиально совершенно 
равноценных, но различных по форме крите
риальных уравнений.

Различие уравнений обусловливается те
ми физическими величинами, характеризую
щими изучаемое явление (в  данном случае 
двумя величинами), которые входят в опре
деляющие критерии только по одному разу 
и каждая только в один какой-то критерий.

Все уравнения .легко злотут быть преобразованы одно в  другое, 
поскольку численные значения показателей степени определяются 
уравнениями- связи.

Выбор того или иного критериального уравнения определяется 
обычно либо стремлением использовать традиционные формы об
общенных переменных (в данном случае критерии Рейнольдса и 
Ф руда), либо удобством обработку экспериментальных данных. 
Численные значения коэффициента С и показателей степени могут 
быть определены только опытным путем.

Пример 3.33. В реакторе {рис. 3.12) диаметром 1000 мм, запол
ненном на высоту 1000 мм реакционной массой, имеющей при тем
пературе ведения процесса р — 150-Ю’3 П а-с и р„ — 1200 кг/м3, 
необходимо обеспечить равномерное распределение твердых частиц 
катализатора с наибольшим размером 1,3 мм и плотностью 
2450 кг/м3; Т : Ж  =  1 : 4.

Какую  мешалку целесообразнее использовать — пропеллер
ную трехлопастную (рис. 3.13, а) с шаговым отношением 1 или 
турбинную (рис. ЗЛЗ, б) закрытого типа с  восемью лопас
тями?

Р е ш е н и е .  1. Определяем диаметр нормализованной ме
ш алки:

=  (0,25 +  0,3) D =  (0,25 н- 0,3) 1 =  0,3 м.

2. Д ля  нахождения требуемых значений критерия Re0 и вели
чины определяющей частоты вращения воспользуемся обобщен
ным уравнением:

Ши =  С О а ^ г £ г £ ,

В этом уравнении:

С к 1 т rt

Для пропеллерной ьдаиалкя . . . <3,105 0,6 0,8 0,4 1,9
» турбинной » ...........  0,25 0,57 0,37 0,33 1,15



Вычислаем значения критериев и ст ат евавв оодобия: 

4 к а  ^-№3.1,22.10^9,81 ,  ,
US” '—р~~  -  U5*. 1Г3

Рч_ 2 ,45-10* 
р _ Р е ~  1,2-10»

Г л . —-Ф -  =  ■ =  4,33» 10"®;
®* da 3«10"i ’ '

T d ~  —  =  — У ^ г  =  3 ,3 3 .°  du  3*10-* ’

Найденные величины критериев и* симплексов подобия леж ат 
б  пределах приложимости уравнений.

Находим значения критерия ReQ и  определяющей частоты вра
щения для пропеллерной мешалки:



Находим значения критерия Ren и определяющей частоты вра
щения для  турбинной мешалки:

Ren =  0,25Ga0-57S j '37r ^ 33r J j 15 =  2,5-10“ 1- l l7'3’e7.103' 99-2,04Dl37 X 

X 4,330,33*10- '0’99-3133!’1Б =  2,85* 103;

п0 =  Rea  =  2182-103-ЗМ0~а “ 3,96 o6/G =  238 об/мин*
Pc м ’

3. Определяем мощность, затрачиваемую непосредственно на 
перемешивание.

И з графика Kn  == f  (Re) 12] 'находим] для пропеллерной ме
ш алки: К ц =  0,32; для турбинной мешалки: K N — 1,3.

Вычисляем постоянный множитель:

Рс^м “  1*2*103-Зб*10“ 5 =  2,91.

Мощность, потребляемая пропеллерной мешалкой:

N =  K N4 p cd l  =  312 -1 0 - , .6,263.2,91 =  227 В т« 0 ,2 3  кВт,

Мощность, потребляемая турбинной мешалкой:
N =  K Nnzрс4  =  1,3-3,963*2,91 =  234 Вт я* 0,23 кВт.

Т ак как в данном случае мощность, затрачиваемая на переме
шивание, одинакова, выбираем турбинную мешалку, работающую 
при меньшей частоте вращения.

Пример 3.34. Опыты по окислению сульфида аммония в тио
сульфат кислородом, проведенные в. модельном аппарате диаме
тром 500 мм с четырьмя отражательными перегородками, пока
зали , что при перемешивании закрытой турбинной мешалкой диа
метром 125 мм, с частотой вращения 6 об/с и при удельном расходе 
кислорода «м =  3 ,5 -10-3 м3 0 2/(м3-с) обеспечивается поглощение 
1,04 дм3 кислорода на 1 м3 реакционной среды в 1 с — удельная 
производительность kM =  1,04• 10~3 м3 0 2/(м3*с).

На основании результатов модельных опытов проектируется 
промышленный аппарат диаметром 2 м с мешалкой диаметром 
0,5 м, геометрически подобный модельному ( fD =  D id  =  4). Не
обходимо рассчитать частоту вращения мешалки в промышлен
ном аппарате, при которой будет обеспечена такая же удельная 
производительность, как и в модельных условиях. Расход кисло
рода в промышленном аппарате ип =  3 ,5-10_3 м8 0 2/(м3'С); физи
ческие свойства реакционной среды в модельном и в промышлен
ном аппаратах близки к свойствам воды. Температура реакции 
80 °С.

Р е ш е н и е .  Д ля расчета промышленных аппаратов, в кото
рых Rea ^  1,8-Ю5, можно воспользоваться уравнением:

где Di =  k/n — критерий Дьяконова; К и =  и/я — критерий распределения, 
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Если при переходе от модели к промышленному аппарату свой
ства реагирующих фаз не изменяются, уравнение (а) приводится 
к виду:

*0-6Ч ’015«0’75
‘ - с , — £ в —

Вычисляем значение критерия Рейнольдса (центробежного) 
для модельного аппарата:

Кед =  М  =  - | ^  =  2,5, № > 1 ,8.10,

Таким образом, результаты опытов могут быть использованы 
для моделирования.

По опытам на модели определяем коэффициент Сх для рассма
триваемого процесса:

У У 7 1,04-ю —3-о,50,67 s

< ’67 W L ’015̂ ’75 б ^ .о л г Б '- ^ й б .ю - 3)0-75 ”  ’ '

Подставив в уравнение характеристики промышленного аппа
рата и найденное значение Clt рассчитаем частоту вращения ме
шалки:

1 1 
^ДМ 7 ^0,67 !  1,04-10“ 3-20,67 \ ° 'ет

Ятт —
л V С1 ( 4 ) л 015ио 75 I  ^  1,15-Ю ^-О .б1-015 (3 ,5-Ю -3}0-75

=  2,85-об/с.

Принимаем скорость вращения мешалки пп =  3 об/с.
Проверяем значение критерия Рейнольдса для промышленного 

аппарата:
_  9 7 2 .3 .0 ^  Qe

к е д “  3,56*10 4 ’ •

Поскольку значение критерия Рейнольдса для промышленного 
аппарата также лежит в пределах приложимости уравнения (а), 
выбранная частота вращения обеспечит заданную производитель
ность.

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

3.1. Найти соотношение диаметров частиц свинцового блеска 
(р =  7800 кг/м3) и кварца (р =  2600 кг/м8), осаждающихся с оди
наковой скоростью: а) в воздухе; б) в воде, считая, что осаждение 
происходит при R e <  0,2.



3 .2 . С  какой скоростью будут осаждаться шарообразные ча
стицы кварца (р =  2600 кг/м3) диаметром 10 мкм; а) в  воде при 
15 °С; б) в  воздухе при 15 и 500 °С?

3.3 . Какой должна быть скорость воздуха в вертикальной 
трубе пневматической сушилки, чтобы обеспечить перемещение 
кристаллов плотностью 2000 кг/м3 с наибольшим диаметром 3 мм? 
Температура воздуха 60 °С. Скорость воздуха должна быть на 
25%  больше скорости витания частиц.

3 .4 . Рассчитать скорость восходящего потока воздуха в  воз
душном сепараторе, необходимую для отделения мелких (d  <  
<  1 мм) частиц апатита от более крупных. Температура воздуха 
20 °С. Плотность апатита 3230 кг/м3.

3 .5 . Каким должно быть расстояние между полками пылевой 
камеры (см. рис. 3.9), чтобы в ней оседали частицы колчеданной 
пыли диаметром более 15 мкм? Остальные условия такие же, как 
в примере 3.6.

3 .6 . Через пылевую камеру (см. рис. 3.9} с  расстоянием между 
полками 100 мм проходят 2000 м3/ч  запыленного газа плотностью 
1,6 кг/м® (расход и плотность даны при нормальных условиях). 
Температура газа  400 °С. Динамический коэффициент вязкости 
газа при этой температуре 0 ,0 3 ♦10'? Па*с. Плотность пыли 
3700 кг/м3. Длина камеры 4,55 м, ширина 1,71 м, высота 4 м. Ка
кого размера частицы пыли будут улавливаться в камере, если 
считать, что действительная скорость осаждения вдвое меньше 
теоретической?

3 .7 . Д оказать идентичность формул (3.9) и (ЗЛО) для расчета 
площади отстойника непрерывного действия.

3 .8 . Определить диаметр отстойника (см. рис. 3.2) для непре
рывного уплотнения водной суспензии мела, имеющей темпера
ту р у  35 °С. Остальные условия такие же, как в примере 3.8.

3 .9 . К ак изменится производительность отстойника, если тем
пературу водной суспензии повысить е 15 до 50 °С? В обоих слу
чаях Re <  0,2.

ЗЛО. Подобрать циклон типа НИИОГАЗ (см, рис. 3.3 и 
табл. 3.1) по следующим данным: расход запыленного воздуха 
5100 м3/ч (0 °С и 760 мм рт. ст.), температура воздуха 50 °С. Плот
ность пыли 1200 кг/м3. Частицы пыли имеют наименьший диаметр 
15 мкм. Определить такж е гидравлическое сопротивление ци
клона.

З .И .  Вывести формулу (3.25), исходя из условия, что объем 
суспензии равен сумме объемов жидкой и твердой фаз.

3.12. Рассчитать плотность водной суспензии, содержащей 
10% (масс.) твердой фазы. Относительная плотность твердой фазы 
равна 3.

3.13. Определить скорость осаждения в воде при 25 °С продол
говатых частиц угля (р — 1400 кг/м3) и пластинчатых частиц 
сланца (р =  2200 кг/м3), имеющих эквивалентный диаметр 
2 мм.



ЗЛ 4. Определять диаметр частиц свинцового блеска угловатой 
формы, осаждающихся со скоростью 0,25 м/с в воде при темпера
туре 15 °С. Плотность свинцового блеска 7500 кг/м3.

3.15- Какое количество влажного осадка будет собрано на 
фильтре в результате фильтрования 10 м3 суспензии относитель
ного удельного веса 1,12, содержащей 20% {масс.) твердой фазы? 
Влажность осадка 25% .

3.16. В результате фильтрования водной суспензии с содер
жанием 20% (масс.) твердой фазы собрано 15 м3 фильтрата. Влаж
ность осадка 30% . Сколько получено осадка, считая на сухое 
вещество?

3.17. Фильтрпресс имеет 26 рам размером 6 2 x 6 2  см. Толщина 
рам 25 мм. Время фильтрования до заполнения рам 2 ч. Промывка 
ведется водой в количестве 10% от объема фильтрата. Д авление 
во время фильтрования и промывки одинаково и  постоянно. 
Сколько времени требуется на промывку? Осадок однородный 
несжимаемый, объем его составляет 5% от объема фильтрата. 
Расчет вести по уравнению (3.13), полагая С =  0.

3.18. Время фильтрования 20 м3 раствора на рамном фильтр
прессе 2,5 ч. Найти ориентировочное время промывки осадка 2 м3 
воды, полагая приближенно, что скорость промывки в 4 раза  
меньше скорости фильтрования в конечный момент. Сопротивле
нием ткани пренебречь. Динамические коэффициенты вязкости 
фильтрата и промывной воды одинаковы.

3.19. К ак изменится время промывки осадка в условиях пре
дыдущей задачи, если ft фильтрата 1,5*10~? Па*с, а промывной 
воды 1 -Ю-3 Па*с.

3.20. Найти теоретическое время промывки осадка на фильтре 
при следующих условиях: интенсивность промывки 6  дм3/(м2* мин); 
толщина лепешки 30 мм; начальная концентрация отмываемой 
соли в фильтрате промывной воды 120 г/дм8, конечная — 2 г/дм3. 
Константа скорости промывки К , по опытным данным, равняется 
350 см3/дм3.

3.21. Определить константу скорости промывки К  при сле
дующих условиях: интенсивность промывки 10 дм3/(м3-мин); тол
щина лепешки 25 мм; начальная концентрация соли в фильтрате 
промывной воды 40 г/дм3, конечная — 0,5 г/дм3; время промывки 
1 ч 40 мин.

3.22. К ак изменится производительность фильтра, если: 
1) вдвое увеличить фильтрующую поверхность; 2) вдвое увеличить 
давление {при однородном несжимаемом осадке); 3) вдвое увели
чить концентрацию твердого вещества в фильтруемой суспензии;
4) вдвое уменьшить (повышая температуру) вязкость фильтрата;
5) вдвое увеличить время полного оборота фильтра (т. е. увели
чить толщину слоя осадка)?

3.23. Показать ориентировочно, как  влияет изменение частоты 
вращения барабанного вакуум-фильтра (см. рис. ЗЛО) н а его про-



изводительность (например, при увеличении частоты вращения на 
50 %), Воспользоваться уравнением (3.13), полагая С — 0.

3 .24. Определить технологический тип и наметить конструк
цию центрифуги для отделения «-нитроанилина от раствора после 
перекристаллизации, учитывая следующие данные: 1) концен
трация твердого вещества в суспензии 35% ; 2) растворитель — 
вода; 3) осадок кристаллический; 4) требуемая остаточная влаж
ность 5 %; 5) кристаллизация идет периодически.

3.25. Требуется выделить хлопковое масло из промывных вод 
(соапстока) после щелочной очистки. Определить технологический 
тип и наметить конструкцию центрифуги, учитывая следующие 
данные: 1) характер см еси — эмульсия; 2) относительная плот
ность масла 0,9; 3) относительная плотность водного раствора 
соли (добавленной для разруш ения эмульсии) 1,05.

3.26. Определить удельное давление на стенки барабана цен
трифуги, если толщина слоя жидкости 10 см, внутренний диаметр 
барабана 1 м, частота вращения 500 об/мин. Плотность жидкости 
1100 кг/м3.

3.27. Найти частоту вращения центрифуги, если известно, что 
высота барабана Н  =  0,5 м. Давление у стенок барабана должно 
быть 5 кгс/см2 (~ 0 ,5  МПа). Загружено 400 кг суспензии.

3.28. П оказать приближенно, что при допускаемом напряже
нии на разрыв для стали Кг — 8 8 ,3 -108 Па, т. е. 900 кгс/см2, ок
руж ная скорость барабана центрифуги не должна превышать 
60 м/с. Исходя из этого условия, определить наибольший допусти
мый диаметр барабана: а) для фильтрующей центрифуги, делаю
щей 1100 об/мин; б) для трубчатой сверхцешрифуги, делающей 
14 000 об/мин.

3 .29. Вывести формулу, по которой можно вычислить скорость 
центрифугирования твердых шарообразных частиц, исходя из 
закона Стокса. Частота вращения измеряется в об/с.

3 .30. Во сколько раз быстрее произойдет осаждение одних и 
тех же частиц в центрифуге, чем в отстойнике, если барабан цен
трифуги имеет D  =  1 м и п =  600 об/мин? Режим осаждения 
в обоих случаях ламинарный.

3.31. Определить приближенно, пренебрегая трением вала 
в подшипниках и трением стенки барабана о воздух, время раз
гона центрифуги, в которую загружено 300 кг влажной соли. Вну
тренний диаметр барабана 1 м, его масса 200 кг. Рабочая частота 
вращения 800 об/мин. Мощность электродвигателя 6 кВт, общий 
к. п. д. агрегата 0,8. Высота барабана 780 мм, коэффициент за
полнения барабана 0,5.

3.32. В условиях предыдущей задачи найти требуемую мощ
ность электродвигателя (с учетом трения), если период разгона 
центрифуги принять равным 2,5 мин. Диаметр вала 70 мм; под
шипники —  шариковые; толщина стенки барабана 10 мм.

3.33. Определить необходимое число центрифуг периодиче
ского действия с  размерами барабана D =  1200 мм, Я  =  500 мм



для фильтрования 50 т суспензии в сутки. Суспензия содержит 
40% (масс.) твердой фазы. Относительная плотность жидкой фазы
1,1, твердой— 1,8* Продолжительность одной операции 25 мин. 
Число рабочих часов в сутках принять равным 20. Коэффициент 
заполнения барабана 0,5.

3.34. К ак изменится производительность фильтрующей цен
трифуги, если увеличить частоту ее вращения вдвое? Осадок одно
родный несжимаемый. Сопротивлением фильтрующей ткани пре
небречь.

3.35. Отстойная горизонтальная автоматическая центрифуга 
АОГ-1800 должна работать на водной суспензии мела. Опреде
лить производительность центрифуги по питанию, если темпера
тура суспензии 40 °С. Размер наименьших частиц мела 2 мкм. 
Техническая характеристика центрифуги: диаметр барабана 
1800 мм, длина барабана 700 мм, диаметр борта 1300 мм, частота 
вращения п — 735 об/мин; к. п. д . принять равным 0,45.

3.36. Во сколько раз производительность промышленной филь
трующей центрифуги типа АГ больше производительности лабо
раторной модели, геометрически ей подобной? Размеры промыш
ленной центрифуги больше размеров лабораторной в три раза. 
Работа ведется на одной и той же суспензии, с одинаковой частотой 
вращения и при одинаковом времени заполнения барабана осадком.

3.37. Определить производительность шнековой осадительной 
центрифуги НОГШ-бОО, работающей на водной суспензии гипса 
при температуре 50 °С. Наименьшие частицы гипса в суспензии 
имеют диаметр 2 мкм. Техническая характеристика центрифуги: 
диаметр сливного цилиндра 480 мм; длина зоны осаждения 350 мм; 
частота вращения барабана п =  1400 об/мин.

3.38. Осаждение частиц какого диаметра обеспечит центри
фуга НОГШ-230, если на разделение подавать 3  м3/ч  водной суспен
зии каолина при 35 °С? Техническая характеристика центрифуги: 
диаметр еливного цилиндра 180 мм; длина его 164 мм; частота 
вращения барабана 1600 об/мин.

3.39. Определить скорость воздуха, необходимую для начала 
образования взвешенного слоя частиц гранулированного алюмо
силикагеля при следующих условиях: температура воздуха 100 °С; 
плотность алюмосиликагеля (кажущаяся) р =  968 кг/м3; диаметр 
частиц 1,2 мм. Каково будет гидравлическое сопротивление, если 
высота неподвижного слоя 400 мм?

3.40. В условиях предыдущей задачи определить порозность и 
высоту взвешенного слоя, если скорость воздуха превышает кри
тическую в 1,7 раза.

3.41. Определить наибольший диаметр гранулированных, ча
стиц угля, начинающих переходить во взвешенное состояние в воз
духе при скорости его в аппарате 0 ,2  м/с. Температура 180 °С. 
Определить такж е объемную концентрацию частиц, если скорость 
воздуха повысится до 0,4 м/с. Плотность угля (каж ущ аяся) ' 
660 кг/м3



8 .4 2 . Б а к  диаметром 900 мм и высотой 1100 мм, снабженный 
меш алкой, заполнен на э/4 цилиндровым маслом <р =  930 кг/м3, 
fi — 18 П а*с). Какой мощности надо установить электродвигатель 
для трехлопастной пропеллерной мешалки с частотой вращения 
180 об/мин?

3.43. Д ля  получения разбавленного раствора минеральная 
соль интенсивно размешивается с  водой при 64 °С посредством ло
пастной мешалки. К акова частота вращения мешалки, если диа
метр ее 0,5 м, а мощность, потребляемая электродвигателем, 
0,8 кВт? Физические характеристики для разбавленного раствора 
принять такие же, как и для воды.

3.44. Лопастная мешалка р азм ер о м ^ =  £>/3 заменена на мень
шую с d 2 — D l4. Размешивание в обоих случаях производится 
в условиях ламинарного режима. К ак изменится частота вращения 
мешалки при той же мощности электродвигателя?

3.45. К аков должен быть диаметр пропеллерной мешалки для 
интенсивного перемешивания технического глицерина (р =  
=  1200 кг/ма, |а =  1,6 Па*с) в баке диаметром 1750 мм при п  =  
=  500 об/мин и расходе мощности 17 кВт?

ПРИМЕР РАСЧЕТА БАТАРЕЙНОГО ЦИКЛОНА 13.1]

В батарейном циклоне (рпс. 3.14) требуется очищать от пыла 7800 м*/ч газа 
при температуре 310 “С. Плотность газа (при 0°С н 760 мм рт. ст.) 1,3 кг/м3. 
Барометрическое давление 99 300 Па (745 мм рт. ст.). На входе в батарейный 
циклон газ находится под разрежением 294 Па (30 мм вод. ст.). Гидравлическое 
сопротивление батарейного циклона не должно превышать 392 Па (40 мм вод. ст.). 
Плотность пыли 2450 кг/м3. Запыленность газа 32 г/м3 (прн 0 СС и 760 мм рт. ст.). 
Пыль слабо слипающаяся.

Р е ш е н и е .  Характеристики циклонных элементов тала БЦ с розеточ- 
ньш. направляющим аппаратом а случае улавливания слабо слипающейся пыли 
с плотностью 2300 кг/м8 прн Ар/р =  736 ма/с3 (или Др/у =  75 м) приведены 
в табл. 3.4. На основании данных этой таблицы выбираем циклонные элементы 
диаметром 150 мм (допускаемая запыленность газа до 35 г/мэ).

Определим плотность газа при рабочих условиях:

-273 (715 ^  ̂

Р=  1-293' (273+ З Щ 'М  = ° -695 КГ/Л
По условию потеря давления Д/7 не должна превышать 392 Па (40 мм вод. ст). 

Соотношение Ар/р =  392/0,595— 600 м-/с2 (или Др/у =  40/0,595 =  67,2 м) 
не выходит из рекомендуемых пределов 540—73G ма/с2 (или 55—75 м).

Т а  б л н ц а 3.4

Диаметр 
элемента мм

Наибольшая 
допускаемая 
запыленность 

гааа. т/и5 (прн 
<J С о 760 им рт, 

ст.)

Степень улаалияааая 
пыли (в %) при днанетре 

частиц

Коэффициент 
гидравлического 
сопротивления 
прн угле наклона 

лопастей

5 мкм 10 MKtt | 15 мкм 25е 30=

250 75 4 72 84 93
150 35 78 88 д5 S0 65
100 15 82 91 96



Д ля направляющего аппарата типа розетки с 
углом наклона лопастей к горизонтали 25° коэф
фициент гидравлического сопротивления £0 =  90.

Скорость газа в цилиндрической части циклон
ного элемента определяем из формулы (3.12):

10ц —
2 Ар
£вР

392-2
90-0,595 =  3,84 м/с.

Расход газа на один элемент батарейного цик
лона:

Vt  =  0,7851)2*3600^ =  0,785*0,ISO3 *3600-3,84 =
=  244 м3/ч.

Требуемое "число элементов:
л  =  7800/244 =  32.

Располагаем их в четыре ряда по ходу газа 
(восемь элементов в  каждом ряду),

ПРИМЕР РАСЧЕТА ПЕННОГО 
ГАЗОПРОМЫВАТЕЛЯ ДЛЯ ОЧИСТКИ ГАЗА 
ОТ ПЫЛИ [3.9]

Определить основные размеры пенного газо
промывателя для  очистки от пыли 50 ООО м*/ч 
газа при 80 °С. Запыленность газа на входе в ап
парат св х =  0,01 кг/м3 (при нормальных условиях), 
степень очистки 0,99.

Р е ш е н и е .  Поскольку скорость газа в  пол
ном сечении аппарата является основным факто
ром, от которого зависит хорошее пенообразование 
и, следовательно, эффективность очистки, важно 
правильно выбрать расчетную скорость. Верхним 
пределом допустимой скорости газа является такая 
его скорость, при которой резко усиливается унос воды в виде брызг. П о экс
периментальным данным в газопромывателях, имеющих слой пены высотой 
30— 100 мм, струйный прорыв газа, вызывающий разрушение пены а сильный 
брызгоунос, начинается при скоростях газа в полном сечении аппарата ' (под 
решеткой) от 2,7 до 3,5 м/с.

Чем выше слой пены на решетке в чем больше свободное сечение решетки, 
тем ббльшая скорость газа возможна без брызгоуноса. Уменьшение диаметра 
отверстий (прн сохранении постоянного свободного сечения решетки) также 
способствует уменьшению брызгоуноса. Обычно верхним пределом является 
скорость газа под решеткой ~ 3  м/с.

Нижним пределом скорости газа для пенного аппарата являе ся такая 
скорость, при которой сильно уменьшается пенообразование.

Для пенных газопромывателей с  большим свободным сечением решетки и 
большим диаметром отверстий нижним пределом является такая  скорость газа, 
при которой большая часть жидкости протекает через отверстая, в  результате 
чего высота пены становится ничтожно малой. Д ля обычных условий нижним 
пределом расчетной скорости можно считать 1 м/с.

Примем среднюю скорость газа w =  2,3 м/с. Определяем площадь попереч
ного сечения аппарата:

,  50000 л ч



Ри с, 3 .1S . Пенный газопром ы ватель.

Газопромыватель может быть круглого млн 
прямоугольного сечения. В круглом аппарате 
обеспечиоается более равномерный поток газа, в 

\Вода I прямоугольном— лучшее распределение жид-
' кости.

Примем аппарат прямоугольного сечения 
размером 3 X 2  м с подачей воды посередине 
(рис. 3.15). Для лучшего распределения газа по 
площади аппарата ввод газа осуществляется 
через диффузор.

Расчет количества подаваемой воды про
водится различно, в зависимости от темпера
туры поступающего газа. Для холодного газа 
наибольшее влияние на расход воды оказывают 
гидродинамические факторы, для горячего газа 

» Утечка расход воды определяется тепловым балан
сом.

При очистке от пыли газов, имеющих температуру ниже 100 °С, расчет коли
чества подаваемой воды проводят, исходя из гидродинамики процесса и мате
риального баланса газоочистки. В обычных условиях для сохранения достаточной 
равномерности пенообразования по всей решетке необходимо, чтобы через отвер
стия протекало не больше 50 % подаваемой воды, так как слишком сильная 
утечка создает неравномерность высоты слоя воды на решетке.

Расход воды в газопромывателе складывается из расхода воды, идущей 
в утечку, и расхода воды, идущей на слив с решетки.

Испарением воды при заданной температуре газа можно пренебречь.
Количество воды, протекающей через отверстия решетки, определяется 

массой уловленной пыли и заданным составом суспензии, а затем подбирается 
решетка с таким свободным сечением, диаметром отверстий и прочими данными, 
чтобы обеспечить установленную утечку.

При заданной степени очистки г) концентрация пыли в газе после газопро
мывателя свых определяется по формуле *:

свых =  свх (1 — Ч) =  0.01 (1 — 0,99) =  0,0001 кг/м5*.

Количество улавливаемой пыли:

273
=  (^вх ~ ■ свы*) =  50 000 оуз j go* (0»01 “  0,0001) =  383 кг/ч.

Если известна концентрация суспензии с=» Т :Ж  (в кг/кг), то утечка Ly, 
т. е. объем воды, необходимый для образования суспензии (в м3/ч), определяется 
по уравнению:

/
у ~  1000с *

где /< — коэффициент распределения пыли между утечкой и сливной водой, 
выраженный отношением количества пыли, попадающей в утечку, к общему 
количеству уловленной пыли; обычно К =  0,64-0,8.

Концентрация суспензии, как правило, находится в пределах отношения 
Т : Ж  — (1 : 5) -i- (1 : 10). Получение суспензпп с Т : Ж  >  1 ; 5 может вызвать 
забивание отверстий решетки (особенно мелких). Получение суспензии с Т : Ж  <  
<  1 : 10 нерационально ввиду ее слишком больших объемов.

* Концентрация пыли свых отнесена к объему газа перед аппаратом Ка, 
приведенному к нормальным условиям. Она незначительно отличается от запы
ленности газа (в кг/м3) после аппарата, так как количество газа после аппарата 
увеличивается на 1—2 % за счет испарения воды в газопромывателе,

Слив



Примем с — I : 8 =  0,125 кг/кг и К =  0,7. Тогда 
,  0,7-383 *
£ ? =  1000-0.125 ° 2’14 в ,/*

на всю решетку или
2,14/6 =  0,36 мз/(ы3.ч)

на 1 ма решетки.
Вследствие трудности определения параметров решетки по заданной утечке, 

а также учитывая частичное испарение воды после ее протекания через решетку, 
возьмем коэффициент запаса ~ 1 ,5 , т. е. примем Lv =  1 ,5-2 ,14-«  3,3 м3/ч , 
или 0,55 Ь13/  м3*ч).

Количество сливной воды определяется по формуле:

^сл =  №>
где t — интенсивность потока на сливе с решетки, м*/'м-ч); Ь — ширина решетки 
перед сливом, равная длине сливного порога, м.

Принимая i =  1 м3/(м-ч), находим для выбранного типа аппарата (слив на 
обе стороны):

1 СП =  1 .2 .2  =  4 м»/ч.
Общий расход воды:

L  =  3,3 +  4 =  7,3 м3/ч.
Удельный расход воды:

Lya =  7300/50000 =  0,146 дм3/м3 газа.

Утечка составляет от общего расхода воды L:
£ у =  (3,3/7,3) 100 =  4 5 % ,

что приемлемо (должно быть L  >  2Ly).
Основные характеристики решетки (диаметр и шаг отверстий) подбирают, 

исходя из необходимой утечки.
Установлено, что утечка воды возрастает с увеличением диаметра отверстий 

do и высоты исходного слоя * жидкости на решетке Aq.
Утечка сильно возрастает при уменьшении скорости газа в отверстиях ниж е 

4—6 м/с (в зависимости от d0 и А0) и резко снижается при увеличении скорости 
газа выше 13—15 м/с, что может вызвать забивание решетки пылыо. Кроме того, 
повышение скорости газа в отверстиях при небольшом слое воды (пены) на ре
шетке, характерном для газопромывателей, приводит к струйному прорыву газа 
и сильному брызгообразованию.

Д ля обеспечения нормальной работы газопромывателя скорость газа %  
в крупных отверстиях решеток следует выбирать в пределах 8— 13 -м/с, а для 
решеток с более мелкими отверстиями в пределах 7—10 м/с, в зависимости от 
исходной запыленности газа, возможных колебаний газовой нагрузки и других 
условшз.

Учитывая значительную концентрацию пыли в газе (10 г/м3 при нормальных 
условиях) и относительно ббльшую легкость изготовления решеток с крупными 
отверстиями (меньше отверстий и легче сверловка их), устанавливаем решетку 
с крупными отверстиями, для которых рекомендуются расчетные скорости газа 
8— 13 м/с. Считая, что колебания в нагрузке аппарата по газу будут происхо
дить, в основном, в сторону снижения (обычные условия), выбираем скорость 
газа %  =  12 м/с.

Тогда отношение площади свободного сечения решетки f0 к  площади сечения 
аппарата f- составит:

h t f  ®  ю/d щг) =  2,3/(12-0,95) =  0,2,

* Исходным слоем называется высота слоя невспененной жидкости, идущей 
на образование слоя пены данной высоты.



Р я с .  3 ,10 . Разм ещ ение о тверсти й  п а  реш етнс.

где z — 0,95— коэффициент, учитывающий, что 5 % 
площади свободного сечения занимают опоры решетки, 
переливные стешсн н т. д.

При разбивке отверстий решетки по шестиуголь
нику с шагом t заштрихованная площадь на рис. 3.16 
равняется:

S  =  tx  =  t-2 —

Н а эту площадь приходится два отверстая диамет
ром d0. Площадь отверстий:

5 о =  2-0,78М ^= l,57rfg.

Как было найдено выше, отношение S j S  должно составлять 0,2: 
1,574/(1,73*2) =  0,2,

откуда
i  =  V \> ш у ( \М Ж 2 ) .

При диаметре отверстий d0 —  5 мм:

i  =  У  0,91-25/02 =  10,7 «  11 мм.
Высота порога на сливе с  решетки устанавливается из расчета создания 

слоя пены перед сливом высотой 60—100 мм {в зависимости от зяданнрй степени 
очистки).

Подсчитаем, какова должна быть высота слоя пены на решетке, чтобы обес
печить заданную степень очистки т} =  0,99.

Коэффициент скорости пылеулавливания
К а ~  2r\w/(2 — rj) =  2-0,99 • 2,3/(2 — 0,99) =  4,5 м/с.

Связь между коэффициентом Кп я высотой слоя пены Н  при улавливании 
гидрофильной пыли со средним размером частиц 15—20 мкм выражается эмпи
рической формулой:

И  =  Кп — 1,95а» *  0,09 =  4,5 — 1,95-2,3 -J- 0,09 =  0,1 и.

С другой стороны, для пылеуловителей

И  =  0,806ш(|' г-^ ’е,

где Л., — высота исходного слоя воды на решетке, м.
Отсюда

/  И \  1/0,6 /  п,1 \  1/0,6
!ц =  (о“ 8 0 6 ^ )  ^  (~O,806-2,3e ,i )  0,013 М‘

Высота исходного слоя жидкости /20 связана с интенсивностью потока ва 
сливе * и с высотой порога hn эмпирической зависимостью:

^  =  9 ^ 4 -  ТЛц,
где ф — коэффициент, характеризующий водослив; для пропзводетаенных рас
четов с достаточной точностью можно принять ф =  3; — степень лодпора ЖВД-
косги порогом, которая может значительно изменяться в зависимости от условий 
ледообразования; для рабочих условий газопромывателей V «  0,4.

Таким образом, высоту порога (в мм) можно рассчитать по формуле;



В нашем случае; т =  2,3 м/с, L=  I  ь#/(м-ч). Тогда высота ворога: 

h0  =  2,5-13 — 7,5 | / F  =  25 m i.

Д ля обеспечения работы аппарата при колебаниях его режима примем вы
соту порога 30 мм.

Общая высота газопромывателя складывается пз высот отдельных пастей 
его: надрешеточной hl t  подрешеточной {ц и бункера ftg. Эти высоты определяются 
конструктивно: fti — в зависимости от брызгообразовзния н размеров брызго- 
уловителя, /ia— в зависимости от конструкции подвода газа, — в зависимости 
от свойств суспензии.

ПРИМЕР РАСЧЕТА БАРАБАННОГО ВАКУУМ-ФИЛЬТРА

Рассчитать барабанный вакуум-фильтр (см. рис» ЗЛО) производительностью
2.8 т/сутки сухого осадка гидрата закиси никеля по следующим данным: 1) ва
куум 53,3* IQ3 Па (400 мм рт. c r.)i 2} среднее удельное сопротивление осадка 
г  =  43,21-1010 м/кг сухого осадка; 3) удельное сопротивление фильтрующей 
ткани (диагональ) гт к =  11,43-1010 м/м2; 4) масса твердого вещества, отлага
ющегося на фильтре при получении 1 м3 фильтрата* с =  207,5 кг/м3; 5) заданная 
толщина слоя осадка о — 5 мм *; 6) объем влажного осадка, получаемого при 
прохождении через фильтр 1 м3 фильтрата, 0,680 м®/м3; 7) плотность влажного 
осадка 1220 кг/м3 (при влажности 75,2 %>, плотность фильтрата Ш 0  кг/м3; 
8) общее число секций фильтра г =  24 (но аналогии с  применяющимися барабан
ными фильтрами); 9) динамический коэффициент вязкости фильтрата (при тем
пературе фильтрования 50 °С) ц * =  1,51-1Q-3 П а-с;. 10) время просушки осадка 
на фильтре тс =  1,5 мин; 11) концентрация исходной суспензии 10,67% .

Р е ш е н и е ,  Расчет вакуум-фильтра сводится к  определению необходимой 
поверхности фильтрования и к  подбору фильтра по каталогу.

Поверхность фильтрования F  (в м®) можно определить из выражения:

F  =  V 06m / V \

где Уосщ — производительность фильтра по фильтрату, м3/ч; V' — производи
тельность 1 м2 фильтра по фильтрату, равная vn, м3/(м2-ч); v — производитель
ность 1 м2 фильтра за один оборот, м3/м2; п — частота вращения фильтра, об/ч.

Определяем производительность фильтра по фильтрату.
Производительность фильтра по сухому осадку должна составить,

2.8 т/суткн, ш ш  117 кг/ч. В  пересчете на влажный осадок (влажность 75 ,2% ) 
это будет (П7»110)/24,8 =  472 кг/ч.

Количество суспензии, поступающей на фильтрование, при концентрации ее 
10,67%  составит (117-f00)/I0,67 — 1096 кг/ч. Тогда выход фильтрата будет 
равен 1096 — 472 =  624 кг/ч или, при плотности фильтрата Ш 0  кг/м3, 624/1110= 
— 0,56 м8/ч, т. е. 13,4 м3/сутки.

Таким образом, У0ьш =  0,56 ь^/ч.
Д ля определения V' надо знать производительность 1 м2 у л ь т р а  за один 

оборот, т. е. за  время прохождения зоны фильтрования х, и частоту вращения 
фильтра в 1 ч.

Известно, что объем влажного осадка, отлагающегося на фильтре при про
хождении 1 м3 фильтрата, равен 0,686 м3/м3. При заданной толщине слоя осадка 
5 мм необходимая поверхность зоны фильтрования на 1 м* фильтрата 0,686/0,005= 
=  137,5 mVm3. Очевидно, через поверхность зоны фильтрования в 1 м2 пройдет 
объем фильтрата:

v =  1/137,5 =  0,00728 м3/ма.

* Такая толщина слоя объясняется аморфной структурой осадка; для  кри
сталлических оса, д ш  толщина слоя обычно больше (15—20 мм).



Для определения частоты вращения фильтра надо знать время фильтрова
ния х  (время, за которое образуется осадок толщиной 5 мм). Для этого восполь
зуемся основным уравнением фильтрования (3,13):

V * + 2 V C = K x ,
где V =  7,28-10“3 м3/м2.

Константу К определим по уравненшо (3.15):
2 Ар 2-53300 Л „Л , Л „ „
\icr 1,51-I0"3-207,5-43,21-10*° ’ М/С’

где
Д/> =  53 300 Па =  400 мм рт. ст.; ц, =  1,5Ы 0*3 Па-с;

с = 2 0 7 ,5  кг/м3; г  =  43,21 -Ю10 м/кг.
Константу С определим по уравнению (3.19):

П   ГТВ   11,43- Ю10   I по 1Л-з м3/м2
гс ~  43,21 • 1010-207,5 ’ '

Тогда
7,28а-10"° +  2-7,28.10_3- 1,28-10~3 Л1 . со 

■ " = - ------------  0.79-10-»-------!----------- = 9 1  с =  1,52 мш,.

Д ля определения частоты вращения барабана необходимо найти угловую 
скорость вращения фильтра по формуле:

36Q — го'ю  -----j—— ,•с +  т0 *
где х — 1,52 мин— время фильтрования; т0 — 1,5 мин — время подсушки 
осадка; ф' — угол, занимаемый зоно": съема осадка и мертвой зоной [принимаем 
его равным 1,23 рад, или 70° (на основании практических данных)}, Тогда

2 я — 1,23
 g-Qg—  =  ^67 рад/мин,

или
360 — 70 о со  

ю =  — —  =  96,2 град/мин.

Общая продолжительность рабочего цикла, или продолжительность одного 
оборота барабана:

т0б =  2я/1,67 — 360/96,2 «  3,8 мин.
Частота вращения фильтра в 1 ч:

п — 60/3,8 =  15,8 об/ч.
Время просушки, съема осадка и пребывания в мертвых зонах:

хсуш =  3 ,8 — 1,52 =  2,28 мян.
Число секций, одновременно находящихся в зоне просушки, в зоне съема 

осадка и в мертвых зонах:
г =  2,28.24/3,8 и  14.

В зоне фильтрования находится 10 секций (24— 14),
Необходимая поверхность фильтра:

F =  = ____ 0|5-6 - , — 4 86 м3
vn 0,00728-15,8 -  **eb м •

Принимаем вакуум-фильтр с поверхностью фильтрования 5 ма.



Г л а в а  4

ТЕПЛОПЕРЕДАЧА В ХИМИЧЕСКОЙ АППАРАТУРЕ

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ 

Теплопроводность
1. Уравнение теплопроводности для установившегося тепло

вого потока через однослойную плоскую стенку:

( f r - f* ) .  (4.1)

где q — удельный тепловой поток (удельная тепловая нагрузка), Вт/ыа; Q — 
тепловой поток (расход теплоты), Вт; F — площадь поверхности стенки, мг; 
/г и tz  — температуры горячей и холодной поверхности стенки, К или °С; г =  
=  S/X — термическое сопротивление стенки, (м2- К)/Вт; б — толщина стенки^ м; 
\  — коэффициент теплопроводности, Вт/(м• К).

Уравнение теплопроводности для установившегося теплового 
потока через многослойную плоскую стенку:

Q — fx f p— /А 04
( 2 )

2. Д ля цилиндрической однослойной стенки средняя площадь 
поверхности определяется по формуле:

f Cp =  *rfCpi = ” (rfa~ / l ) L » <4'3>
di

где df н rig— внутренний и наружный диаметры; L — длина цилиндра, м.

Уравнение теплопроводности для установившегося теплового 
потока через однослойную цилиндрическую стенку:

л  ^  f i r  2я?. (fr  t-g) L  ,  ..
Ч — ~~с~ ih"— *х) * с р — j --------- « « (4-4)

0 1п-^-

Здесь б ~  (d2 — rfx)/2.

Если d2/dx <  2, то вместо вычисления по формуле (4.3) можно 
с достаточной точностью принимать для средней площади поверх
ности однослойной цилиндрической стенки величину

Fcp =  it{d t + d z)L f2 .  (4.5)

Уравнение теплопроводности для установившегося теплового 
потока через многослойную цилиндрическую стенку: 

л _  2nL ( i p - t * )  __ 2я1 (tr — / х)
' 1 I .  dH 1 . dn , I . do
т -  ̂  'a— T “  ~T~ "f" — I** ~7~f Л Ц0 «j Ад «2

(4.6)

Здесь dD н da  —  внутренний и наружный диаметры каждого цилиндриче
ского слоя,



3. При отсутствии экспериментальных данных коэффициент 
теплопроводности жидкости i  1в Вт/(м- К) ] при температуре 
~ 3 0  °С может быть рассчитан по формуле:

Л30 =  Аср У № >  (4 7)
где с — удельная теплоемкость жидкости, Дж/(кг- К); р — плотность жидко
сти, кг/м3; М  — мольная масса жидкости, кг/кмоль; А — коэффициент, завися
щий от степени ассоциации жидкости, ы3-кмоль'1/3-с-1.

Д ля ассоциированных жидкостей (например, воды) А =  
=  3,58-10~8, для неассоциированных (например, бензола) А =  
=  4,22* 10-8.

Коэффициент теплопроводности жидкости при температуре t 
определяется по формуле:

1 * = й « С 1 - в { ( -  30)3, (4.8)
где € — температурный коэффициент. Значения &• Ю3 {в
А н и л и н ......................1,4 Метиловый спирт . . 1,2 Хлорбензол . . .  1,5
Ацетон . . . . .  2,2 Нитробензол , . . . 1,0 Хлороформ . . .  1,8
Б е н з о л ......................1,8 Пропиловый спирт . 1,4 Этилацетат . . . 2,1
Г е к с а н ..................... 2,0 Уксусная кислота . 1,2 Этиловый спирт . 1,4

Коэффициент теплопроводности водного раствора при темпера
туре i определяется по формуле:

Ч = я р - г 1- ’ <4-9>• * 30 Ч о
где Лр и Яв — кбэффнциенты теплопроводности раствора и воды.

4. Коэффициент теплопроводности газа 1в Вт/(м-К)1 при не
высоких давлениях может быть вычислен по формуле:

х  =  В с^ . (4.10)

Здесь р. — динамический коэффициент вязкости газа, Па-с; В  =  0,25 X 
X (9k — 5); k  =  cplcD — показатель адиабаты; ср  и св — удельная теплоемкость
газа прн постоянном давлении и при постоянном объеме, соответст
венно, Дж/(кг*К).

Т ак как для газов данной атомности отношение ср1с0 есть вели
чина приблизительно постоянная, то для одноатомных газов В  ~  
=  2,5, для двухатомных В =  1,9, для трехатомных В =  1,72.

Д ля расчета коэффициента теплопроводности смеси газов пра
вило аддитивности в общем случае неприменимо. Приближенный 
расчет К смеси газов см. в примере 4.6.

Теплоотдача

5. В табл. 4 Л дан перечень основных случаев теплоотдачи и 
соответствующих расчетных уравнений.

Ь. Основные критерии подобия, входящие в критериальные 
уравнения конвективной теплоотдачи:

Критерий Нуссельта:
Nu =  atjb. (4.11)



Номер
у р а в н е н и я

A. Конвективная теплоотдача, не сопровождающаяся измене
нием агрегатного состояния
/ .  В ы нуж денное движение

1. Течение в трубах н каналах*.
а) развитое турбулентное течение
б) R e <  10 000

2. Поперечное обтекание пучков труб;
а) гладких
б) оребренных

3. Течение вдоль плоской поверхности
4. Стекание жидкости пленкой, до  вертикальной поверхности 
б. Перемешивание жидкостей мешалками

I I .  Свободное движ ение (естественная конвекция)
Б. Теплоотдача при изменении агрегатного состоящая
1. Пленочная конденсация пара
2. Кипение жидкостей
B. Теплоотдача при тепловом излучении твердых тел

(4.17)— (4.22) 
(4.23)—(4.28)

(4.29)—(4.35) 
(4.36)—(4.37) 
(4.38)—(4.40) 
(4.41)—(4.44) 

(4.45) 
(4.46)—(4.48)

(4.49)—(4.59) 
(4.60)—(4.65) 
(4.66)— (4.71)

Критерий Прандтля:
Р г = =  у/а, (4.12)

Критерии Рейнольдса:
Re =  =  wl/v. (4-13)

Критерий Галилея:
Ga =  Rea/F r  =  ̂ 3p3/fi3 =  g ^ /v V  (4.14)

Критерий Грасгофа:

Gr =  G a p A f = - |^ p A * <  (4Л5)

Критерий Пекле;
P e = R e P r = a > / /a  =  atfcpA, (4.16)

Эти критерии учитывают, соответственно, влияние физических 
свойств теплоносителя и особенностей гидромеханики его движе
ния на интенсивность теплоотдачи.

Величины, входящие в выражения для критериев подобия, и 
их единицы измерения приведены в табл. 4.2.

Физико-химические свойства жидкости (газа), входящие в кри
териальные уравнения, необходимо брать при так  называемой оп
ределяющей температуре. Какая температура принимается за 
определяющую, указывается для каждого частного случая тепло
отдачи.

6. Приближенные значения критерия Р г  для капельных жид
костей можно определить по номограмме (рис. X III) . Д ля  воды 
значения критерия Рг даны в табл. X X X IX .



Т а б л и ц а  4.2 ,

Единица
В еличина Н аименование измерения 

п СИ

а Коэффициент теплоотдачи Вт/(м2- К)
Р Коэффициент объемного расширения к->
X Коэффициент теплопроводности Вт/(м- К)
И Динамический коэффициент вязкости Па-с
V Кинематический коэффициент вязкости м2/с
Р Плотность кг/м3

а ~  АУ(ср) Коэффициент температуропроводности м2/с
с Удельная теплоемкость (при постоянном давлении) Дж/(кг-К)
8 Ускорение свободного падения м/с?

Определяющий геометрический размер (для каж
дой формулы указывается, какой размер является

м

определяющим)
Дж/кгг Теплота парообразования (испарения) удельная

М Разность температур стенки и жидкости (или на К
оборот)

м/сW Скорость

У капельных жидкостей с возрастанием температуры величина 
критерия Рг уменьшается — см. рис. X II I . Следовательно, для 
капельных жидкостей при нагревании Рг/Ргсх >  1, а при охла
ждении P r/P rCT <  1. Н а этом, основании при проектировании теп
лообменников в расчете коэффициентов теплоотдачи для нагрева
ющихся жидкостей можно принимать (Рг/Ргст)0*25 =  I, допуская 
небольшую погрешность в сторону уменьшения коэффициента теп
лоотдачи, т. е. в сторону запаса. Д ля охлаждающихся жидкостей, 
когда Рг/Ргст Зэ 0,5, с достаточной точностью можно принимать 
среднее значение (Рг/Ргст)0>23, равное 0,93.

7. Во многие критериальные уравнения конвективной теплоот
дачи входит множитель (Рг/Ргех)0-25, учитывающий направление 
теплового потока и близкий к единице, когда температуры жид
кости и стенки не сильно отличаются. При вычислении критерия 
Ргст значения физико-химических свойств жидкости надо брать 
по температуре стенки.

Д ля  газов Рг/Ргст =  1 как при нагревании, так и при охла
ждении, поскольку для газа данной атомности (при невысоких 
давлениях) критерий Рг является величиной приблизительно
постоянной, не зависящей от температуры и давления.

Приближенные значения критерия Рг для газов, рекомендуе
мые для расчетов:
Одноатомные газы 0,67 Трехатомные газы 0,8
Двухатомные газы 0,72 Четырех- и многоатомные газы 1,0

8. Теплоотдача при развитом турбулентном течении" в прямых 
трубах и каналах (Re >  10 000).

Расчетная формула:

Nu =  0,021с* Ке0,8Ргм з {Рг/Ргст}0*25. (4.17)



По уравнению (4.17) построена номограмма (рис. X II), реко
мендуемая для расчетов.

Выражения д ля  критериев Nu, Re, P r — см. уравнения (4.11) 
и следующие, а такж е табл. 4.2.

Определяющая температура — средняя температура жидкости 
(газа), определяющий геометрический размер / — эквивалентный 
диаметр dd:

d» =  № ,  (4-18)
где f  — площадь поперечного сечения потока, а П — полный периметр попереч
ного сечения потока, независимо от того, какая часть этого периметра участвует 
в теплообмене.

Д ля  труб круглого сечения 4 j =  d.
Значения поправочного коэффициента еь  учитывающего влия

ние на коэффициент теплоотдачи отношения длины трубы L  к  ее 
диаметру d, приведены в табл. 4.3.

Д ля изогнутых труб (змеевиков) полученное по формуле (4.17) 
значение а  умножают на коэффициент я, учитывающий относи
тельную кривизну змеевика:

аам =  ха; (4.19)

* = 1 + 3 , 5 4 - ^ - ,  (4.20)

где d — внутренний диаметр трубы змеевика; D — диаметр витка змеевика.
Д ля газов расчетная формула (4.17) упрощается, так  как в этом 

случае Рг/Ргст =  1, а Рг зависит только от атомности газа:
Nu =  С ц  Re0-8. (4.21)

Например, для воздуха:

Nu =  0,0188, Re0>8. (4.22)

9. Теплоотдача в прямых трубах и каналах при (G rPr) <
<  8*105 и R e <  10 ООО для вертикального или горизонтального
расположения труб (см. табл. 4.4).

a) Re <  2300:

№ - i .« f c . ( R * 4 Г Ш 0,14- <4-23>

Т а б л и ц а  4.3
Значения коэффициента 8|

Звачеи не
Отношение Lid

Re 10 20 20 40 50 и более

Ы О 3 1,23 1,13 1,07 1,03 1
2* 104 1,18 1,10 1,05 1,02 I
5 -104 1,13 1,08 1,04 1,02 1
ЫО? 1,10 1,06 • 1,03 1,02 1
МО» 1,05 1,03 1.02 1,01 1
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критерия R e при зи ачспш г (G rP r)  <  i -  10s.

Коэффициент 8;  (Bt ^  1) вводит
ся, если перед обогреваемым участ
ком трубы нет участка гидродина
мической стабилизации. Величина ej 
обычна близка к единице и для при
ближенных расчетов может ве учи
тываться. Остальные обозначения — 
см. уравнения (4.11)—(4.16) и
табл. 4.2. Д л я  газов (р/р-Ст) не учи
тывается.

Определяющая температура: t —
tm. Ср =— 0,5 (/сг tm, Ср), где

=  0,5 (?ньнач а̂с. кой)*
Формула (4.23) выведена при зна

чениях 0,00067 «  (р-/Ист) и 20

< ( Рет ) -
При значениях (Р е  <  20 величина Nu асимптотически 

стремится к предельному значению

в ю
Re-!0's 

J-

Nu «  3,66. (4.24)

б) 2300 <  R e <  10 000. В этой области надежных расчетных 
формул нет. Приближенно расчет (с запасом) можно выполнять 
по графику (рис. 4.1).

10. Теплоотдача в прямых трубах и каналах при (GrPr) >  
>  8 - Ш3 и Re <  10 000 (табл. 4.4).

Определяющая температура t =  0,5 (/ст - f  *ж. ер).
а) Горизонтальное расположение труб (Re <  3500):

Nu =  0,8 ( p e 4 ) M (GrPD».‘ ( 7£ - )
0,14

(4.25)

Обозначения —  см. в  уравнениях (4.11)—(4.16) и табл. 4.2. 
Д ля  газов (fi/j.icx) не учитывают.

Формула (4.25) выведена при значениях 20 <  ^Р е <  120;
10* с  (G rPr) с  1,3-10»; 2 с Р г <  10.

При ^ Р е  <  ю  значение Nu определяют по уравнению:

NU =  0,5 ( р ^ х )* (4.26)



Указатель формул для расчета коэффициентов теплоотдачи в  прямых 
трубах и каналах при Re <  10 600

Значение
GrPr

Ра наложение 
ярйй ш  труб Пределы применения

Номер
форнудн

или
рисунка

(4.23)

< 8 -1 0 1 Л ю бое R e  <  2  300
( Р е  4 )  < 3 0 (4.24)

2 300 <  R e <  10 000 — Рис. 4.1

>8-105

Горизонталь-
нее

Re <  3  500

20 <  ^ Р е  <  120 (4,25)

~ Ы )
< 1 0 (4.26)

Re > 3  500 (4.27)

Вертикальное 250 <  R e <  10 ООО 
при несовпа
дении свобод
ной й выну

жденной кон
векции

(4.28)

б) Горизонтальное расположение труб (Re >  3500):

Nu =  0,022 Ree*sPr0,4 (ji/pCT)n, (4.27)

где п =  0,14 при нагревании, я  =  0,25 при охлаждении.
Формулы (4,25) и (4.27) выведены на основании эксперимен

тальных данных при (GrPr) <  13-10е. Д ля  приближенных расче
тов эти формулы можно применять и при (GrPr) >  13- 10е.

в) Вертикальное расположение труб при несовпадении сво
бодной и вынужденной конвекции (движение жидкости в верти
кальной трубе снизу вверх прн охлаждении и сверху вниз прн 
нагревании):

Nu =  0,037 Re0' 75 Рг0*4 (4.28)
где л  =  0 ,П  при нагревании, п  — 0,25 при охлаждении.

Формула (4.28) выведена при значениях 250 <  Re <  10 0С0; 
1,5- 10е <  (GrPr) <  12* 10s. Д ля  приближенных расчетов эту фор
мулу можно применять и при (GrPr) >  12-10®.

г) Вертикальное расположение труб при совпадении свободной 
и вынужденной конвекции (движение жидкости в вертикальной 
трубе снизу вверх при нагревании и сверху вниз при охлаждении). 
Коэффициенты теплоотдачи при такой схеме движения теплоноси-



телей значительно ниже коэффициентов теплоотдачи при горизон
тальном расположении труб и при вертикальном расположении 
при несовпадении вынужденной и свободной конвекции. Поэтому 
аппараты с такими направлениями движения теплоносителей при
менять не рекомендуется и расчетная формула не приводится. 

Сводка расчетных формул при R e< 1 0  ООО приведена в табл. 4.4.
11. Теплоотдача при поперечном обтекании пучка гладких труб,
а) Аппараты с однократно-перекрестным движением жидкости^ 

Пример — межтрубное пространство аппарата, изображенного 
на рис. 4.2. Течение жидкости по В — В.

При Re <  1000 для коридорных и шахматных пучков:
Nu =  0,56еф Re0-5 Рг0-36 (Рг/Ргст)0' 25. (4.29)

При Re >  1000 для коридорных пучков:

Nu =  0,22еф Re°’65Pr0*36 (Рг/Ргст)0'25; 

для шахматных пучков:

Nu =  0,4еф Re0' 6 Рг0’36 (Рг/Ргст)0,25-

(4.30)

(4.31)

Определяющая температура — средняя температура жидкости, 
определяющий размер — наружный диаметр трубы. Расчет ско
рости w  — см. формулу (4.35).

Коэффициентом е„ учитывается влияние угла атаки (р (рис. 4.3). 
Значения еф приведены в табл. 4.5.

По формулам (4.29)—(4.31) находят значения коэффициентов 
теплоотдачи для третьего и последующих рядов труб в пучке. При 

А достаточно большом числе
рядов эти значения прибли
женно можно считать сред
ними для всего пучка.

.Д ля газов формулы упро
щаются, так как Рг/Ргот =  
=  1, а Рг зависит только от

— >В

Л

/

Р и с , 4 ,2 ,  С хема а п п а р ата  с  однократно-перекрестны м  движ ением  ж идкости . 

Р и с . 4 ,3 .  У гол  атак и .

156



90 80 70 60 50 40 30 20 10

1 1 0,98 0,94 0,88 0,78 0,67 0,52 0,42

атомности газа. Д ля  воздуха при Re >  1000 и шахматном рас
положении труб:

Nu =  0»356©ф Re0,s. (4.32)

б) Аппараты с многократно-перекрестным движением жидкости. 
Пример — межтрубное пространство кожухотрубчатых теплооб* 
менников с поперечными перегородками (рис. 4.4); течение жид
кости по В —В .

Применительно к кожухотрубчатым теплообменникам с попе
речными перегородками (рис. 4.4) в формулах (4.29)—(4.31) при
нимают коэффициент еф =  0,6, учитывая, что теплоноситель в меж
трубном пространстве лишь часть пути движ ется поперек труб и 
при угле атаки, меньшем 90°; кроме того, он может протекать через 
щели между перегородками и кожухом или трубами.

Расположение входного штуцера и сегментных перегородок 
для одно- и двухходового кожухотрубчатых теплообменников 
показано на рис. I I  и I I I .  ^

Поперечные перегородки в меж
трубном пространстве часто разме
щают на таком расстоянии друг от 
друга,' чтобы живое сечение продоль
ного потока в сегментном вырезе 
перегородки было равно живому се
чению поперечного потока у  края пе
регородки.

При соблюдении этого условия, 
например, для стрелки сегмента b —
=  0,25DBH расстояние между перего
родками I будет равно;

6 (4.33)

(4.34)

1 1,415$
где ^  — коэффициент, зависящий только от 
наружного диаметра d и шага t труб:

« к - . 1- т . .  
r  1 — 0,9  (d/0* *

Расчетная скорость потока:
ю « * 7 5 с .ж .  (4.35)

Рис. 4.4. Кожухотрубчатый теплообменник с сег
ментными поперечными перегородвймн,



Ри с. 4 .5 .  Т руба с  поперечны м и реСраыи. 

Р и с . 4 .6 .  Зави си м ость а Цр  о т  а .

Здесь V — расход жидкости, ьг/с;, S e. 1K— площадь проходного сечення 
межтрубного пространства, между перегородками, м-. Д ля  стандартных тепло
обменников в ГОСТах приводятся площади проходных сечений.

12. Теплоотдача при обтекании пучка труб с  поперечными

Расчетная формула имеет вид:
Nu =  C  (d /t) -0'54 R e^Pr9,4. (4.36)

В этой формуле (рас. 4-.5): d — наружный диаметр весущей трубы и ; i  — 
шаг ребер, м; h =  (D — d)/2 высота ребра, м.

Д ля коридорных пучков:- С — 0,116, п  =  0,72; для шахматных 
пучков: С =  0,25, п =  0,65.

Определяющая температура — средняя температура жидкости, 
определяющий размер —  шаг ребер t.

Ф ормула (4,36) применима при значениях R e =  ЗООО-т-25 ООО 
и 3 <  (d /t)  <  4,8.

По вычисленному из уравнения (4.36) коэффициенту теплоот
дачи определяют по графику (рис. 4.6) так называемый приведен
ный коэффициент теплоотдачи а пр, который и подставляют в фор
мулу для коэффициента теплопередачи (отнесенного к полной 
площади наруж ной поверхности £„):

к  ~  — I г 4  Г5------ ’ <4'37>1 , t - J j L j -  \  г
аПр «з F0 Z j  ст

где FH — площади полной наружной поверхности сребренной трубы на единицу 
длины, шшочая поверхность ребер; FB — площадь внутренней поверхности не- 
сущей TpyC'Lj на единицу длины; а 2 —  козффиаиекг теплоотдачи для  потока, 
проходящего вкутрл трубы, Вт/{м2-К); 2  гСт — сумма термических сопротив
лении стенки я  загрязнений.

13. Теплоотдача при течении вдоль плоской горизонтальной 
поверхности.

Расчетные формулы:
a) Re <  5 - 105

Mu =  0,66 Re0,5P r0,33 (Рг/Ргет)0,э5; £4.38)



Определяющая температура —  средняя температура жидкости, 
определяющий размер — длина обтекаемой стенки по направлению 
движения потока.

Д ля расчетов по формуле (4.39) можно использовать номо
грамму (рис. X II), умножая полученное значение критерия Nu
н а величину 0,037/0,021 — 1,76.

Д ля  газов формулы упрощаются. Д л я  воздуха уравнение (4.39) 
приводится к виду;

Nu =  0,032 Re0-8. (4.40)

14. Теплоотдача при стекании жидкости пленкой по вертикаль
ной поверхности.

а) При турбулентном стекании пленки (Re >  2000):
Nu =  0,01 (GaPrRe)1/3.  (4.41)

б) При ламинарном стекании пленки (Re <  2000):

Nu =  0,67 (Ga2Pr3Re)1'rs. (4.42)

Определяющая температура — средняя температура погра
ничного слоя, равная 0 ,5  (f0T - f  4р. ж)*

В уравнениях (4.41) и (4.42):
Nu =  a t f /Л; Ga =  Re =  wd3pl\i ~  4T7ji, (4.43)

где H  — высота поверхносто, м; da — 4 //П  — эквивалентный диаметр пленки, м; 
f  — площадь поперечного сечения плешш, м2; П — ш ы ваезщ й пленкой пери
метр, м; Г — Q/(ndn) — G/П  — линейная плотность орошения, кг/(м-с).

При R e с  1500 толщина пленки Ь определяется теоретическим 
уравнением:

15. Теплоотдача при перемешивании жидкостей мешалками
Коэффициент теплоотдачи в аппаратах со змеевиками, рубаш

ками и мешалкой можно рассчитать по уравнению:

На ~  CRem Рг0' 33 Г ” 1, (4.45)

где N u =  adM/?v; Re =  pnd^/lf, Г =  D!dfX\ D —  -диаметр сосуда; п  —  частота 
вращения мешалки; d-a  — диаметр окружности, ометаешй мешалкой; ц ст — 
динамический коэффициент вязкости жидкости при температуре стеекн рубашет 
или змеевика; ц  — динамический коэффициент вязкости жидкости при средней 
температуре 0,5 (^ер.ш +  'ст)-

Значения остальных физических констант надо брать при 
средней температуре жидкости в сосуде /ср, ж.



Д л я  аппаратов с рубашками: С =  0,36, т =  0,67; для аппа
ратов со змеевиками: С =  0,87, т  =  0,62.

Формула (4,45) дает удовлетворительные результаты для тур
бинных, пропеллерных и лопастных мешалок с Г — Dldu — 2,5 ч- 
-т-4 в аппаратах диаметром до 1,5 м.

16. Теплоотдача при свободном движении (при естественной 
конвекции).

Расчетные уравнения:
А. Теплоотдача снаружи горизонтальных труб при 103 <

<  G rP r <  10°:
Nu =  0,5 (G rPr)0,25 (P r/P rOT)°‘25. (4.46)

Определяющая температура — температура окружающей
трубу среды; определяющий размер — диаметр трубы.

Б. Д ля вертикальных поверхностей, плоских и цилиндриче
ских:

а) при 103 <  G rPr <  10е
Nu =  0,76 (GrPr)0'25 (Рг/Ргст)0,25; (4.47)

б) при G rP r >  10°
Nu =  0,15 (GrPr)0' 33 (P r/P rCTl0-25. (4.48)

Определяющая температура — температура окружающей
среды; определяющий размер для вертикальных поверхностей — 
высота.

17. Теплоотдача при пленочной конденсации пара.
А. Пленочная конденсация чистого насыщенного пара любых 

веществ, не содержащих неконденсирующихся газов (воздуха, 
инертных газов).

1. Обобщенная расчетная формула теплоотдачи в модели 
Н уссельта с преимущественным термическим сопротивлением 
в пленке конденсата:

Nu =  С (GaPr Кф)л, (4.49)

Здесь С, п —  постоянные; Nu =  а//Х; Ga =  gPp2lp ’, Рг =  р,срГК; Кф =
=  г /( е рД/); а — среднее значение искомого коэффициента теплоотдачи при 
конденсации пара; I —  характерный линейный размер, равный высоте Я  для 
вертикальных поверхностей теплоотдачи и диаметру d для поверхностей гори
зонтальных труб; X, р, ц , ср , g  — соответственно, величины коэффициента 
теплопроводности, плотности массы, динамической вязкости, изобарной тепло
емкости и ускорения свободного падения для пленки конденсата при средней 
определяющей температуре ее (пп =  0,5 (<конд+ ^ст)- равной полусумме тем* 
пературы конденсации /копд и температуры стенки / ст; г — теплота фазового 
превращения при *Новд:

Д t =  ^конд — ^ст» ^

С  =  0,728 — при конденсации на поверхности одиночных горизонтальных труб;
С =  0,94 — при конденсации на поверхности вертикальных стенок (пучка труб) 
в приближении ламинарного режима стенания пленки конденсата; С =  1,15 —
<со ж е, но с поправкой в  21 % на волнообразование в стекающей пленке конден* i 
сата; п  =  0,25, i



а) Среднее значение коэффициента теплоотдачи [в Вт/(м2-К)1 
на поверхности пучка вертикальных труб высотой Н\

<4л9а>
где Я, р, §, г* fi, Дt, Я — для пленки конденсата при /Пл =  0,5 (^юяд— о̂т) 
в единицах СИ.

'б) Среднее значение коэффициента теплоотдачи [в Вт/(м2*К)1 
на наружной поверхности одиночной горизонтальной трубы диа
метром d;

a = 0 -7S8f j m -  <4А9б>

2. Коэффициенты теплоотдачи при пленочной конденсации 
в скорректированной модели Нуссельта.

Коррекция модели состоит в выборе определяющей темпера
туры для вычисления физических свойств пленки конденсата. 
Принимая в качестве рпределяющей температуры /К0Вд, в соот
ношения (4.49) вводим поправочную функцию е, по формуле [4.1, 
с. 134]:

Индекс kr означает, что Л,ст и ^ст определяют при темпера, 
туре поверхности стенки, соприкасающейся с пленкой конденсата. 
Значение е, может быть весьма существенным для вязких конден
сатов при больших L t.  Д ля воды величину е* в первом приближе
нии принимают равной единице.

Скорректированным моделям (4.49) посредством соотношений 
(4.50) и

r  =  a&fjtdHn/G • (4.61)

часто придают более простой для проектных расчетов вид, ис
пользуя для этого данные о массовом расходе конденсирующегося 
пара G и общем числе теплообменных труб п .

а) В случае конденсации на пучке п  вертикальных труб высо
той И  диаметром d  среднее значение коэффициента теплоотдачи 
{в Вт/(ма‘К )£  ______ _____

“ = 2-04“ f j r S r  “  3' 7 в ф / Ц н  ( Ш >
где значения величин Л, р, J* берут при tROim.

В частности, в этом случае для водяного пара, полагая et =  ij  

a  =  W - r 7 = ± = r . (4.52а)
у  п  a t

Значения функций B t и A t для воды приведены в табл. 4.6 
при /1(0НД, где B t »  Яр2/з/|л!/3.
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Т а б л и ц а  4.6

iG M iiepatypa конденсации 
вод ян ого  п ора / |{0„л . СС 100 п о 120 140 (60 180

At
Bt
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б) .В случае конденсации на наружной поверхности пучка гори
зонтальных труб длиной L  при определении среднего значения 
коэффициента теплоотдачи а  помимо функции е/ вводит еще по
правочный множитель е, учитывающий влияние числа труб по 
вертикали. Тогда осредненный по всему пучку коэффициент тепло
отдачи а, [в Вт/(м2-К )]:

Af ̂
(4.53).  -0 .7 2 В Щ  | / ^ f ,

где е зависит от nD (рис. 4.7).

Число труб п ъ можно определить по ГОСТ 15118—79 (см. 
табл. 4.14).

Д ля  водяного пара в случае конденсации на пучке горизон
тальных труб при et — 1:

а Ср = 1 ,2 8 в Л |/ (* Д 0 0,25- (4.54)

Значения А { и B t — см. табл. 4.6.
При технических расчетах в тех случаях, когда второй коэф

фициент теплоотдачи значительно ниже, для конденсирующегося 
водяного пара можно принимать приближенно а гоад =  10 000 —
~ 1 2  ООО Вт/(м2-К).

в) Подставляя в формулы для а 1;онд значение д  /конд =  q/ai{om 
(где q — удельная тепловая нагрузка, Вт/м2), получаем: 
для вертикальных поверхностей

а к о н д = 1 .2 ^ ( - ^ - ) 1/3<? 1/3; 

е

(4.55)

Р а с .  4 .7 .  Зави си м ость усредненного для всего  лучка коэф ф ициента 8 от  чи сла труб по 
верти к али  лв и порядок определения ив для коридорного ( ! )  и ш ахм атного <2) располо
ж е н и я  труб,



для одиночных горизонтальных труб

г) Конденсация пара внутри горизонтальных труб и змееви
ков.

Общая критериальная зависимость для случая конденсации 
водяного пара приводится к виду [4.21 J:

1.36V - 6Z,°'3% - ° '25 ' (4.57)

или

• «коад =  1.85Л2 Д*новдL°*7<£-°*5, (4.58J
где А  — коэффициент, объединяющий физико-химические константы воды н пара 
(его значения в  зависимости ох температуры конденсации приведены на 
рис. 4.8); q — удельная тепловая нагрузка, Вт/м3; L  — длина трубы, м; d — 
внутренний диаметр трубы, м.

При конденсации пара в змеевиках длина змеевика не должна 
быть очень большой, так  как в нижней части длинных змеевиков 
скапливается конденсат, что ухудшает теплоотдачу; кроме того, 
уменьшается давление пара, что приводит к снижению полезной 
разности температур.

По практическим данным, для паровых змеевиков начальная 
скорость пара в змеевике не должна превышать ~ 3 0  м/с. При 
средней разности температур М ср =  304-40 К предельное наи
большее отношение длины-змеевика к  диаметру трубы L id  в  зави
симости от давления пара /7абс составляет:

рабс*
МПа 0,49 0,29 0,15 0,78
кгс/ш ? 5 3  1,5 0,8

(L/d) ыако 275 225 175 125

При других значениях д  tcp для паровых змеевиков .приведен
ные значения Lfd  следует умножать на коэффициент 6/■ / Д /ор.

Б . Конденсация пара, содержащего неконденсирующийся газ 
(например, воздух).

Если пар содержит воздух или другой неконденсирующийся 
. газ, то теплоотдача прн конденсации сильно ухудшается. На 

рис, 4.9 приведены полученные опытным путем значения отноше
ния ег =  а в/а копд в зависимости от концентрации Y  воздуха в паре.

Здесь «конд — коэффициент теплоотдачи при конденсации чистого пара, 
рассчитываемыйj i o  приведенным уравнениям; а а  — то ж е  при содержании воз
духа в  паре; Y  —  относительная массовая концентрация воздуха в  паре, 
кг воздуха/кг пара [или % (масс.)].

В. Конденсация чистого перегретого пара.
а) Если температура стенки выше температуры насыщения, то 

конденсации нет и теплоотдачу рассчитывают как  д ля  охлаждаю
щегося газа.



t,®C Y ,%
Р к с . 4 ,8 .  Зн ач ен и е  коэф ф ициента А  [ф ормулы  (4.57) (4 .6 8 )] .

Ри с . 4 .0 ,  Зави си м ость  поправочного  коэф ф ициента ^  от  концентрации  воздуха в парс,

б) Если температура стенки ниже температуры насыщения, то 
расчет теплоотдачи ведут по формулам (4.52) и (4.58), но вместо 
теплоты конденсации г подставляют сумму теплот конденсации 
и перегрева:

г ' =  г са (/0 — *ноед)» (4.59)

где сп — теплоемкость перегретого пара, Д ж /(кг-К ); ta — начальная темпе
ратура перегретого пара, К; /конд — температура конденсации, К.

З а  Д / в формулах (4.52) и (4.58) при конденсации перегретого 
пара принимается такж е разность температуры конденсации пара 
и температуры стенки.

18. Теплоотдача при кипении жидкостей.
Уравнения теплоотдачи при кипении жидкостей существенно 

различаются в зависимости от вида термомеханического режима 
этого энергоемкого гетерогенного процесса, сопровождающегося 
фазовым превращением. По характеру и интенсивности кипения 
различают три основных режима процесса: 1) пузырьковый; 2) пу
зырчато-пленочный и 3) пленочный, причем наибольшее приме
нение в химической технологии нашел первый режим, который 
в расчетной практике оценивают указанием области изменения 
удельной тепловой нагрузки (<?Кр. о <  Я <  tfup.i)-

Современные модели кипен#ия в пузырьковом режиме опираются 
на представления о турбулизующем влиянии пузырьков паровой 
фазы, лимитирующем кинетику этого процесса, что позволяет зна
чительно сократить его описание и выразить коэффициент тепло
отдачи а  без прямого обращения к методам статистики через обоб-
щенныи критерий Нуссельта Nu посредством модифицированного
критерия Рейнольдса Re и критерия Прандтля Рг:

Nu =  CRe"1 Ргл% (4.60)



* М * * 9f eгде С, п j, л2 — постоянные; N u = c w /a ; R e =  I — характерный (мо-
дифицированный) линейный размер процесса теплоотдачи, являющийся па
раметрической функцией критического лапласовского радиуса пузыря Я вр, 
выраженного через основные физические свойства кипящего теплоносителя 
(изобарную теплоемкость ср, . плотности масс паровой рп и жидкой рж фаз, 
поверхностное натяжение а , теплоту фазового превращения гп  и температуру

а е
кипения Ткип); w —  средняя скорость движения паровой фазы (w =  а'п), опре- 
деляется по удельной тепловой нагрузке qSn и  объемной теплоте фазового 
превращения.

Используя явный вид такой зависимости, например, по
Д . А. Лабунцову, в области 10~2 <  Re <  Ю1, когда С  =  0,125; 
%  =  а/8; nz =  Vg, т . е. из уравнения

Nu =  0,125Re2/3P r1/3, (4.61)
*

можно определить критерий Nu и найти из него среднее значение 
коэффициента теплоотдачи а  при пузырьковом режиме кипения 
жидкости.

В пределах пузырькового режима кипения жидкостей в усло
виях свободного или вынужденного движения в трубах и продоль
ных некруглых каналах можно использовать преобразованное 
уравнение (4.60), которому придают упрощенный вид, удобный 
для определения осредненного значения коэффициента теплоот
дачи а  [в Вт/(м2-К )] через удельную тепловую нагрузку q или 
движущую силу процесса Д Г Н1Ш:

a  =  b У  =  ба ^ I ' k h h ) 2 , (4.62)
У  vgT  иди \о Т  киц

Здесь величины коэффициента теплопроводности Я., -плотности теплового 
потока q, кинематической вязкости v, поверхностного натяжения о, темпера
туры кипения Т’кпш движущей силы процесса теплоотдачи Д 7\{ПП =  (Гот — 
— Т’нпп) выражают в единицах СИ (табл. 4.2).

Численные значения безразмерной функции Ь, апробирован
ной на множестве опытных данных по кипению различных жид
костей на поверхностях из нержавеющей стали, бронзы, никеля, 
меди и серебра, можно найти из графика зависимости b от отноше
ния плотности жидкости рж к плотности ее пара ра (рис. 4.10). 
При составлении этого графика использовано уравнение вида:

6 =  0,075 +  0,75 ( -----£ е _ _ у /3 .  (4.62а)
V Рж — Рп /

Отклонения экспериментальных данных по величине b =  

=  с* /1 /  —h r — , найденной в соответствии с обратным соотноше-/ у V01 ,шп
нием (4.62), от численных значений b, рассчитанных по формуле
(4.62а), составили ± 3 5 %  из-за влияния на интенсивность тепло
отдачи материала теплопередающих труб и чистоты поверхности 
нагрева.
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Рп е. 4 .10 . Значение воэфф ицпопта Ь  в форму* 
д е  (4.02).

Преобразованная формула 
(4.62) относительно абсолютного 
давления П (в кгс/см2) примени
тельно к ’определению коэффи
циента теплоотдачи кипящей воды 
имеет вид [4.1 ]:

3,4Е0’18 
1 — 0.0045П

;4.63)

lg—
Рп

Кроме приведенных выше рас
четных формул (4.61) и (4.62) для 
а ,шп можно использовать формулы 
других авторов (см. пример 4.22).

Величина критической тепловой нагрузки qBXL1 при кипении 
жидкости на горизонтальных трубах в большом объеме опреде
ляется -уравнением (при рж >  рп):

Якр. 1 =  0.14т V p ^  V ogPw. (4 -64)
где г — теплота парообразования, Дж /кг.

Отклонения экспериментальных данных от рассчитанных по 
формуле (4.64) такж е леж ат в пределах ± 3 5 % .

Для- приближенного расчета коэффициента теплоотдачи при 
пузырьковом кипении жидкости в большом объеме на внешней 
поверхности пучков труб и в вертикальных испарителях в области 
умеренных тепловых нагрузок (до 0,4^1ф) и давлений рабс =  
— 0,2-т-10 кгс/см2 можно применять формулу: •

«кип =  2.72фР0,Й 9">7. (4-65)
где <р — множитель, учитывающий физические свойства жидкости; рабс вы
ражено в  кгс/сма.

Экспериментально найденные значения ср (для кипения на по
верхности труб из цветных металлов):.
Бензол . . . . . . . . . . .  0,31 9 % водный раствор NaCl . . . 0,86
Г а з о л и н ......................................  0,27 24 % водный раствор NaCl . , 0,62
Гептан  ........................ 0,46 10 % водный раствор Na2S 04 . .0,91
Вода . . . . . . . . . . .  1 К ер о си н ........................ . .0 ,3 1 —0,50
26 % водный раствор глине- 0,83 Метиловый сшгрт . . . . . . .  0,36
р и н а ............................................... Этиловый сп и р т ............................... 0,45
25 % водный раствор сахара . 0,57

19. Теплоотдача при тепловом излучении твердых тел.
Количество теплоты, переходящей от более нагретого тела 

к  менее нагретому посредством лучеиспускания, определяется по 
уравнению:



Здесь Qji — количество теплоты, передаваемой лучеиспусканием в  еди
ницу времени» Вт; F — площадь поверхности излучения, ьг; Ci_3 — коэффи
циент излучения, Вт/См3* К4); — температура поверхности более нагретого
тела, К; Т2 — температура поверхности ыенее нагретого тела, К ; ф  — угловой 
коэффициент, безразмерный.

Коэффициент излучения Сг_3 зависит от взаимного расположе
ния и степени черноты $ излучающих поверхностей, имеющих тем
пературы Т г и Г*.

а) Если одно тело, площадь поверхности излучения которого 
равна Fu  расположёно внутри полого тела с  площадью поверх
ности излучения i*2 , то F =  Flt угловой коэффициент ф =  1 и

(4'67>C i  +  f 2 \  с3 с * )
где Ci =  ejCq — коэффициент лучеиспускания м ергаего тела; С2 =  е2Са  — 
коэффициент лучеиспускания большего (охватывающего) тела; Сч =  
=  5,7 Вт/(м3*К4) — коэффициент излучения абсолютно черного тела; е* и еа — 
степени черноты поверхности меньшего и большего тела.

Значения е  для некоторых материалов:

Алюминий . . . . . . . 0,05—0,07 Краска масляная . . . . 0,78—0,96
Асбест . . . . . . . . . . .0 ,9 6 Лак . . . . . . . . . . . 0,8—0,98
В о д а . ................................. . . 0,93 Медь . . . . . . . . . .

Гипс . . . . . . . . . . . 0,78—0,9 Свинец . . . . . . . . . .0 ,2 8
Дерево строганое . . . . . .0 ,9 С текло. . . . . . . . . . . 0,94
Ж елезо (сталь) окислен Чугун шероховатый окис
ное .......................................... 0,74—0,96 ленный . . . . . . . . . . 0,96
Кладка кирпичная . . . 0,93 Штукатурка . . . . . .

б) Если площадь Fz очень велика по сравнению с Ft  (например, 
аппарат в цехе), т. е. отношение FJF^, близко к нулю, то коэффи
циент излучения Сх_2 =  Сг.

в) Если Рг =  F2 (две параллельные бесконечно большие по
верхности), то

•с^ = Х Т X Z X -  <4-68>
Ci С% Сц

Суммарный коэффициент теплоотдачи лучеиспусканием и конвек
цией:

ос =  с% -{- «к, (4.69)

где

д -  * ч ш г - ш .
л ~  {TX- T $ F  T i - T 2 ’

а к — коэффициент теплоотдачи конвекцией, определяемый по соответствующим 
формулам для свободного или вынужденного движения,



Д л я  расчета тепловых потерь аппаратов, находящихся в за
крытых помещениях, при температуре поверхности аппарата до 
150 °С можно пользоваться приближенной формулой:

сс =  9,74 +  0.07Д*, (4.71)
где а  — суммарный коэффициент теплоотдачи лучеиспусканием и конвекцией-, 
Вт/(ы2 *К); Д / — разность температур поверхности аппарата и окружающего 
воздуха, К.

Теплопередача в поверхностных теплообменниках

Основную группу теплообменных аппаратов, применяемых 
в промышленности, составляют поверхностные теплообменники, 
в которых теплота от горячего теплоносителя передается холод
ному теплоносителю через разделяющую их стенку. Другую  группу 
составляют теплообменники смешения, в которых теплота пере
дается при непосредственном соприкосновении горячего и холод
ного теплоносителей.

20. Уравнение теплопередачи:
Q =  K F M cp. (4.72)

Здесь Q — тепловой поток (расход передаваемой теплоты), Вт; / (  — коэф
фициент теплопередачи, Вг/(мМ<); F — площадь поверхности теплопередачи,
ма; Д /Ср **“  средняя разность температур горячего и холодного теплоносителя, К.

Удельная тепловая нагрузка (удельный тепловой поток):
q =  QlF — К. Д*ср. (4.73)

Д л я  плоской поверхности коэффициент теплопередачи К  в фор
мулах (4.72) и (4.73) равняется:

* -  . v  . . <4-74>

где а г и а х — коэффициенты теплоотдачи для горячего и холодного тепло- 
носителя, Вт/(м®- К); £  rov — сумма термических сопротивлений всех слоев, 
на которых состоит стенка, включая слои загрязнений, (ма *К)/Вт,

Уравнения (4.72)—(4.74) с достаточной точностью можно при
менять и для расчета теплопередачи через цилиндрическую стенку, 
если ^вн ^  0,5cfgap.

Площа&ь поверхности теплопередачи трубчатых аппаратов 
F ann (в м2) определяют по формуле:

Fа ш  =  ndcpnL. (4.75)

Здесь dgp =  dBH, если &вдр ®вн* ^ср =  0 ,5  (^нар ^вн)« бели а вар ^  
<  «вш  п  “  число труб; L  — длина труб, м.

Д ля трубчатого теплообменника, состоящего из п  труб длиною 
каж дая L  (в м), уравнение теплопередачи может быть представлено 
в виде:

Q =  KLnL Д/Ср. (4.76)



Здесь коэффициент теплопередачи на 1 м длины Kl  [в Вт/(м • К) 1 
равен:

К ь ~ — , v = n -------j — 5------- ,  у ,  , -------, (4.77)1 ■ % ' 1 i„ «паи I 1 г \ х гаагр
I о! 111 л ~r~Z а г  /  ,~з------«ив^вн asA 2Х d^jj ctgapdaap ^загр

где X — коэффициент теплопроводности материала стенки, Вт/(м-К).

Тепловая проводимость загрязнений на стенках (1/г?агр) за
висит от рода теплоносителя, его температуры и скорости, а такж е 
от материала стенки, температуры нагревающей среды и длитель
ности работы аппарата без очистки, т. е. в конечном счете от рода 
осадка или продукта коррозии. Точные данные о гдагр можно 
получить только опытным путем.

Ориентировочные значения тепловой проводимости загряз
нений приведены в табл. X X X I.

При редких чистках аппарата или сильной коррозии значение 
l/rgQrp может уменьшаться до 500 Вт/(м2*К) и ниже.

21. Средняя разность температур Д /Ср, входящая в урав
нение теплопередачи, определяется следующим образом.

а) Д ля противотока и прямотока:
д, _ А/б — А/ц _  А/б — А/м м т
a  °Р “  In (Д/б/Д/м) 2,3  lg <Д/б/А/м) 5

где Д/о и Д/м — ббльшая и меньшая разности температур на концах теплооб
менника.

Следует отметить, что из уравнения (4.78) вытекает; если 
Д /б =  0 или =  0, то и Д*ср =  0; если Д /0 — Д /м, то A tov =  
=  Д t$ — Д tj&.

Если отношение (Д ^/Д^м) <  2, то с достаточной точностью 
вместо уравнения (4.78) можно применять уравнение

Д /ср =  (Д /0 +  Д /ы)/2 . (4.79)

Формулы (4.72), (4.78) и (4.79) применимы при условии, что 
в теплообменнике значения коэффициента теплопередачи К  и 
удельной теплоемкости с для каждого из теплоносителей можно 
считать постоянными вдоль всей поверхности теплообмена.

В тех случаях, когда вдоль поверхности теплообмена значи
тельно меняется величина коэффициента теплопередачи К  (или 
величина с), применение уравнений (4.72) и (4.78) становится 
недопустимым.

В этих случаях определение поверхности теплопередачи вы
полняют по дифференциальному уравнению теплопередачи мето
дом графического интегрирования — см. -пример 4.26.

б) Д л я  смешанного тока в многоходовых теплообменниках 
и для перекрестного тока:

А /ср =  Д /др. (4 .80)
где ед ,  — поправочный коэффициент к средней разности температур А/Пр1 

'вычисленной для противотока.



Значение коэффициента ед* берется из специальных графиков 
И З, 4.11. Примеры таких графиков даны на рис. V III.

В многоходовых теплообменниках с простым смешанным то* 
ком (один ход в межтрубном пространстве и четное число ходов 
в  трубном — см. рис. 4.15 и 4.20) среднюю разность температур 
можно рассчитать по формуле 113):

2>3 1е Ы6 + Ь - А
где Д/б и Д*ы — большая и меньшая разности температур на концах тепло
обменника при противотоке с темн ж е начальными и конечными температурами 
теплоносителей; А =  1/r fi7'2 -f- 6/2; ЬТ  =  Тнач— Т’коа*— изменение темпера
туры горячего теплоносителя; б/ =  /К011— /нач— изменение температуры хо
лодною  теплоносителя.

22. Определение средних температур теплоносителей.
В большинстве критериальных уравнений теплоотдачи значе

ния физико-химических констант теплоносителя отнесены к его 
средней температуре, которая находится следующим образом.

Д ля  того теплоносителя, у которого температура изменяется 
в теплообменнике на меньшее число градусов, средняя температура 
определяется как средняя арифметическая между начальной и 
конечной:

*ср, =  (*нач, +  'кон*)/2 - (4-82)

• Д ля  второго теплоносителя среднюю температуру находят по 
формуле:

*сря= * ер1± д * ср. (4.82а)

Это уравнение справедливо и тогда, когда температура пер
вого теплоносителя постоянна вдоль поверхности теплообмена.

Теплопередача при непосредственном соприкосновении потоков
23. Обобщенное уравнение для определения коэффициента теп

лопередачи от охлаждающегося ненасыщенного газа к жидкости 
в  колонных аппаратах с насадками:

K i =  0,01 Re?'7 R e£7 Р г? '33.  (4.83)

Здесь Ki =  Kd9fhP — критерий Кирпичеаа; ReP =  4 ^ p r /{ojir) — кри
терий Рейнольдса для газа; ReH{ =  4£,/(оцЯ{) — критерий Рейнольдса для  жид
кости; Ргг =  CpUjJKp — критерий Прандтля для газа; К  — коэффициент тепло
передачи от газа к жидкости, Вт/(м2 ,К); <4 =  4VcJ o  — эквивалентный ди
аметр насадки, м; Vr.B —  свободный объем насадки, im i* ; о  — удельная поверх
ность насадки, m2/mj ; Шф — фиктивная скорость газа в аппарате (отнесенная к 
полному поперечному сечению аппарата), м/с; L  —- плотность орошения, 
кг/(ма*с); Лр — коэффициент теплопроводности газа, Вт/(ы*К); ftr — динамиче
ский коэффициент вязкости газа, П а-с; рг — плотность газа, кг/м3? |хЯ{ — ди
намический коэффициент вязкости жидкости, Па*с.

Ф ормула (4.83) получена по экспериментальным данным для 
охлаждения воздуха от 80 до 2 °С при удельном орошении водой, 
равном 3,5— 10 м®Дма‘Ч).



24. Обобщенное уравнение для коэффициента испарения с по
верхности жидкости в турбулентный газовый поток при вынуж
денном его движении:

где N u ' =  $d/Dr — диффузионный критерий Нуссельта; Р г ' — vr(Dг — диф
фузионный критерий Прандтля для газа; (5 — коэффициент испарения, м/с; 
DP —  коэффициент диффузии, м2/с; vP — кинематический коэффициент вязкости, 
м2/с.

Д ля случая охлаждения воздухом воды, стекающей пленкой 
внутри каналов, по которым проходит воздух (Ргг =  0,63):

Ориентировочные значения коэффициентов теплоотдачи 
и теплопередачи

В табл. 4.7 приведены приближенные значения коэффициентов 
теплоотдачи (с округлением) дня воды и воздуха, вычисленные по 
вышеприведенным формулам для основных случаев конвективной 
теплоотдачи, а в табл. 4.8 — ориентировочные значения коэф
фициентов теплопередачи, полученные практически для различ
ных случаев теплообмена.

NU;  =  0,027 ReJ-s (P r ; ) 0'33, (481)

Nur =  0,019 Re®’83, (4.85)

Т а б л и ц а  4.7
Ориентировочные значения коэффициентов теплоотдачи [в  Вт/(м3> К )}

Вид теплоотдачи П рим ечание

Вынужденное турбу
лентное течение:

а) в трубах и кана- I2C0—5800
лая

35—60 d =  30 мм. Приведен
ные зиачення а  соот
ветствуют скоростям: 
воды — от 0,2 до 
1.5 м/с, воздуха —

б) при поперечном 
обтекании груб 

Свободное Движение 
Кипение воды

3100—10 000
а - i s  м/с 

70—100 Шахматный пучок;

250—900 
2000—24 000 Давление атмосфер

ное. Значения а  соот
ветствуют Ы =  5-г- 
-5-15 К

Конденсация наш* 6300— 15 000 Давление насышенно- 
мого пара (абе.)щепного водяного па

ра на наружной по
верхности горизон
тальной трубы

0,4 МПа; d — 30 мм» 
Значения а  соответ
ствуют Д / =  35-т-б К



Т а б л и ц а  4.8
Ориентировочные значения коэффициентов теплопередачи [в Вт/(ма»К)1______

Вид теплообмена
Вынужденное

дОИ2!1С1Ше
Свободное
движ ение

От газа к  газу (прн невысоких давлениях)
От газа к жидкости (газовые холодильники)
О т конденсирующегося пара к газу (воздухопо
догреватели)
От жидкости к жидкости (вода)
От жидкости к жидкости (углеводороды, масла) 
От конденсирующегося пара к  воде (конденсато
ры, подогреватели)
От конденсирующегося пара к  органическим жид
костям (подогреватели)
От конденсирующегося пара органических ве
ществ к воде (конденсаторы)
От конденсирующегося пара к  кипящей жидко
сти (испарители)

10- -40 4—12
10-60 6 - 2 0
10- -60 6 -1 2

800—1700 140-340
120—-270 30-60
800—3500 300—1200

120—340 60-170

300--800 . 230-460

300-2500

ПРИМЕРЫ

Пример 4.1.* Аппарат диаметром 2 м и высотой 5 м покрыт 
слоем теплоизоляции из асбеста толщиной 75 мм. Температура 
стенки аппарата 146 °С, температура наружной поверхности 
изоляции 40 °С.. Определить потери теплоты (тепловой поток)

. через слой изоляции.
Р е ш е н и е .  Средняя площадь, через которую проходит 

теплота:
F cp =  ji ^D cpL +  2-^j—̂  = 3 ,1 4 (2 ,0 7 5 -5  +  0 .5-22) =  38,8 ма.

Коэффициент теплопроводности асбеста Я — 0,151 Вт/(м-К) 
находим по табл. X X V III.

Тепловой поток через изоляцию:

Q =  -  ti) Fcp =  (146 -  40) 38,8 =  8280 Вт.

Пример 4 .2 , Рассчитать коэффициент теплопроводности 
жидкого нитробензола при 120 °С по формуле (4.7).

Р е ш е н и е .  Удельная теплоемкость нитробензола (табл. 
XXV I) с =  1380 Д ж /(кг*К ).

Плотность нитробензола при 30 °С р «  1200 кг/м3 (табл. IV). 
Коэффициент теплопроводности нитробензола при 30 °С по 

формуле (4.7):
h o  =  Лер Y p M  =  4 ,22-10-8.1380-1200 1200/123 =  0,149 Вт/(м-К),

где А  =  4,22-10"8 для неассощшрованных жидкостей; М  =  123 кг/кмоль — 
мольная масса нитробензола.

Коэффициент теплопроводности нитробензола при 120 °С по 
формуле (4.8):

=  [1 — е (< — 30)] = 0 ,1 4 9  [1 — 1,0-Ю -з (120 — 30)] = 0 ,1 3 6  Вт/(м-К).

По экспериментальным данным (рис. X) %t =  0,137 Вт/(м*К).



Пример 4 ,3 , Рассчитать коэффициент теплопроводности 25 % 
водного раствора хлористого натрия при 80 °С. Плотность 25% 
раствора хлористого натрия р =  1189 кг/мэ.

Р  е ш е н и е. По номограмме (рис. X I) удельная теплоемкость 
25% раствора хлористого натрия при 30 °С равна о =  
=  3390 Д ж /(кг-К ).

М ольная масса раствора:
М  =  0,907 ■ 18 +  0,093*58,5 =  21,7 кг/кмоль,

л по* 25/58,5'!
где и,1Ш =  ‘(25/5g ^  _|_ (75718) — мольная доля хлористого натрия в рас
творе.

Коэффициент теплопроводности 25% раствора хлористого 
натрия при 30 °С по формуле (4.7):

%а0 =  3 ,58 -10-8*3390-1189 189/21,7 =  0,548 Вт/(м-К).

Коэффициент теплопроводности раствора при 80 °С по формуле 
(4.9):

Къ =  0,548 (0,674/0,615) =  0,60 Вт/(м-К),
где 0,674 и 0,615 Вт/(м • К) — коэффициенты теплопроводности воды при 80 
и 30 °С (рис. X).

Пример 4.4 . Вычислить коэффициент теплопроводности для 
жидкого метана при t = — 160,6 °С и сопоставить полученное 
значение с экспериментальным.
I Р е ш е н и е .  Ж идкий метан относится к неассоциированным 
жидкостям.-

% = Аср У р Щ  =  4 ,22-10“8-3,47-10М 23 |М 23/16  =  0,184 Вт/(ы-К),

где А =  4,22-10"?для неассоциированных жидкостей; с =  3,47-Ю 8 Дж/(кг*Ю  — 
удельная теплоемкость жидкого метана при Т =  112,6 К; р =  423 шум* — 
плотность жидкого метана; М  =  16 кг/кмоль — мольная масса метана.

По справочнику [4.153 коэффициент теплопроводности жид
кого метана при /  =  — 160,6 °С равен 0,194 Вт/(м«К). Погрешность 
при вычислении по формуле (4.7) составляет:

0,194 — 0,184
0 ,1 8 4

100 =  5,4% .

Пример 4 .5 . Рассчитать коэффициент теплопроводности сухого 
воздуха при 300 °С.

Р е ш е н и е ,  й о  формуле (4.10):
t  =  Вс,,ji  =  1,9• 0,748-I  О3 *2,97 • 10~б =  0,0422 Вт/(ы-К).

Здесь В  =  1,9 для двухатомных газов; — удельная теплоемкость при 
постоянном объеме, определяется из отношения cplcv =  1,4:

св =  ср П ,4 =  I.05-103/ ! ,4 =0,748-103 Д ж /(кг-К );

ср =  1,05 • 1G3 Д ж /(кг-К ) — удельная теплоемкость сухого воздуха при 300 °С; 
р  =  2,97-10" ё П а-с — динамический коэффициент вязкости воздуха при 300*0.



Пример 4 .6 . Вычислить коэффициент теплопроводности при 
О °С для газовой смеси состава: Н2 —  50%, СО — 40% , N2 — 10% 
(по объему).

Р е ш е н и е .  Правило аддитивности неприменимо. Прибли
женно можно определить коэффициент теплопроводности смеси 
газов по формуле (4.10). Выпишем значения физико-химических 
свойств для отдельных компонентов смеси:

Компонент Pj„ КГ/м* с. 10~а. 
Дж/(кг. К

II ц. 10*. 
Па. с

н 2 0,09 10,14 1,41 0,00842
СО 1,25 0,75 1,4 0,0166
N a 1,25 0,75 1,4 0,017

Находим массовый состав газовой смеси:

Компонент мг
[% (об.)] КГ % (масс.)

на 50 50-0,09 — 4,5 6,7
со 40 40*1,25*= 50,0 74,6
n 2 10 1 0 -1 ,2 5 =  12,5 18,7

Итого 100 67,0 100,0

Вычисляем Cv для смеси газов: 
с0 =  0,067-ю, 14-103 +  0,746-0,75-103 +  0 , 187.0,75-10* =  1,379-10» Дж/(кг-К)',

Находим динамический коэффициент вязкости газовой смеси 
по формуле (1.12) и по табл. XI:

(0,5-8,13-0,00842+ 0,4-61,4-0,0166-1-0,1-59,^.0.017). 10-3 
^ см ~  0,5-8,13 +  0,4-61,4 +  0,1-59,5

=  0,0156-10-3 Па-с.

Вычисляем коэффициент В  в формуле (4.10):

5 = 0 ,2 5 ( 9 - 1 ,4  — 5) =  1,9.

Определяем коэффициент теплопроводности газовой смеси: 
^см =  5^|Хсы =  1 ,9-1 ,379-10;)-0 ,0156-10-3 =  0,041 ВтДм-К).

Если рассчитать*коэффициент теплопроводности газовой смеси 
по правилу аддитивности, воспользовавшись данными-табл. XXX, 
то получим:

для аддитивности по объему
а,сЫ= 0,0926 Вт/(м-К);

по массе



Пример 4.7. Стенка лечи состоит из двух слоев: огнеупорного 
кирпича (6j. ~  500 мм) и строительного кирпича (Ьг =  250 мм). 
Температура внутри печи 1300 °С, температура окружающего 
пространства 25 °С. Определить; а) потери теплоты с  1 м2 по
верхности стенки и б) температуру /3 на грани между огнеупор
ным и строительным кирпичом. Коэффициент теплоотдачи от 
печных газов к стенке а х =  34,8 Вт/(м2 -К); коэффициент тепло
отдачи от стенки к  воздуху а 2 =  16,2 Вт/(м2-К). Коэффициент 
теплопроводности огнеупорного кирпича ^ = 1 , 1 6  В т/(м -К ); 
коэффициент теплопроводности строительного кирпича Х2 =  
=  0,58 Вт/{М'К).

Р е ш е н и е .  Схема процесса теплопередачи через стенку 
печи изображена на рис. 4.11.

а) Коэффициент теплопередачи:

*  =  - i— 7 Г - Ч -------- i -  =  - i  <Г< 1 л пс— —р - == Ь 05 Вт/(м*.К)., J k  i L  1 . Q,5 0,25 . 1
cti h . Ъ  ctj 34,8 0,16 "r  0,58 "r  16,2

Потери теплоты с 1 м2 поверхности стенки:" 
q = K  (ti —  h) =  1,05(1300 — 25) =  1340 Вт/ма.

б) Температура t3 на грани между огнеупорным и строитель
ным кирпичом' может быть найдена и з соотношений

q =  ( f i— t3) I  у <7 =  a l  f a .— h ) =  ( 4  — h).

Отсюда

tz =  ti  -  4 ~  =  1 3 0 0 = *  1261 °C;GCj g4|0

= 1 2 6 1 -  « « ^ 1  =  6 8 4 ^Aj X110

Строительный кирпич может применяться до 800 °С  Следо
вательно, температура на внутренней поверхности строитель
ного кирпича t3 = .6 8 4  °С допустима.

Пример 4 .8 . Определить температуры внутренней /2 и  наруж 
ной ta поверхностей стенки теплообменника, а такж е температуру 
t4 наружной поверхности изоляции* которой покрыт аппарат. 
Температура жидкости в теплообменнике tx =  80 °С, температура 
наружного воздуха th =  10 °С. Теплообменник сделан из стали; 
толщина стальной стенки бст =  5 мм, толщина изоляции 6И9 == 
=  50 мм. Коэффициент теплоотдачи от жидкости к стенке аппарата 
а г =  232 Вт/(м2-К), коэффициент теплоотдачи от поверхности 
изоляции к  воздуху а 2 =  10,4 Вт/(м2 -К), коэффициент тепло
проводности изоляции Япз =  0,12 Вт/(м-К).

Р е ш е н и е .  Н а рис. 4.12 дан схематический разрез стенки, 
аппарата, покрытого изоляцией.



Рис. 4.11 (к  примеру 4 ,7 ). Рис. 4.12 (к  примеру 4 .8 ) .

Коэффициент теплопередачи:
1 1К = I , 6СТ , б„а , 1 “  1 . 0,005 , 0,05 , 1* г о̂т j j  * __  ____  ___

су i '  Яо* «а 232 46,5 ^  0,12 ^  10,4
=  1,86 Вт/(м3*К),

где ^ст =  46,5 Вт/(м-К) (табл. XXVIII).
Удельный тепловой поток:

q =  К (h  — h) =  1,86 (80 — 10) =  130 Вт/ма.

Температуры t2f ts и tt  определяются из соотношения:

Я =  <Ч(к — к) =  С̂а — к) =  аа (/3 — /Б).Ост
Температура внутренней поверхности стенки аппарата:

4 -С

Температура наружной поверхности стенки аппарата:

ts =  t2 ~ q ^ ^  7 9 , 4 - - 30; 0,005 ~  79,4°С.
Л ет 40 ,0

Температура наружной поверхности изоляции:

. ' ‘ = i + (*“ w + 10= 22'4 °a
К ак  видим, при наличии изоляции термическим сопротивлением 

стальной стенки можно пренебречь (t.2 &  ts).
Пример 4 .9 . Определить среднюю температуру стенки в паро

вом подогревателе, в котором водяным паром (раб0 =  0,4 МПа) 
подогревается: а) воз&ух при атмосферном давлении; б) вода. 
Средняя температура как воздуха, так и воды 30 °С. Толщина 
стенки стальных труб 60т =  4 мм. Коэффициенты теплоотдачи 
для пара, воздуха и воды взять приближенно по средним данным 
табл. 4.7 (турбулентное течение в трубах). Учесть наличие ржав
чины на обеих сторонах стенки. Тепловая проводимость одного 
слоя ржавчины: 1 /грж =  2320 Вт/(м2-К). Обозначение темпера
тур — см. на рис. 4.13.



Р е ш е н и е .  Температуры по
верхностей стенки 4  и ts найдем из 
соотношения:

q — <%t (h  — 12) *  a 2(ts — /4).

Температура конденсации водя
ного пара при р й5о =  4 кгс/см* рав
няется 143 °С (табл. LV II).

а) Паром нагревается воздух.
Коэффициент теплопередачи:

1

Воздух
или

вода

t4=30°G

К

«1 +  riрж +  '■1

1 1 0,004 1 1 =  44,3 Вт/(м2 • К).

13 300 ' 2320 46,5 2320 ' 46,4

Здесь коэффициент теплоотдачи для конденсирующегося пара 
a t  =  13 300 Вт/(м2*К), для воздуха’ а 2 =  46,4 Вт/(м2-К), коэф
фициент теплопроводности стали (табл. X X V III) ‘ Яст =  
=•46,5 Вт/(м-К).

Удельный тепловой поток:
q = K — = 44,3 (143—30) =5010 Вт/м2.

Температура t2:

h =  — и з.CCi
5010

13300
142,6 °G.

Температура t3:

t t .и q w-t- 5010

Средняя температура стенки:
*Cp =  (f3 - H 3)/ 2 = 1 4 0 °C (

б) Паром нагревается вода. 
Коэффициент теплопередачи:

138 °а

К
I

- ^ + г <’* + ! ^ + Г р ж + ’%
1

1 1 0,004 1 I =  761 Вт/(ма-К)«

13300 ' 2320 ‘ 46,5 1 2320 1 3420 

Здесь коэффициент теплоотдачи для воды а а =  3420 Вт/(ма*К).



У дельная тепловая нагрузка:
g = K { h —  *4) = 761  <143— 3G) =  86000 Вт/ма.

Темпер

Температура *а:

Средняя температура стенки:
top =  (<а +  h)/2  =  (136,5 - f  55,2)/2 ** 96 °С,

Пример 4.10. В 'противоточный трубчатый конденсатор посту
пает 200 кг/ч аммиака под давлением р&бо =  1*19 МПа при тем
пературе 95 °С. Конденсатор охлаждается водой, поступающей 
при температуре 15 °С. Ж идкий аммиак выходит из аппарата при 
температуре конденсации.

К акое количество воды надо подавать в конденсатор, если на
именьшая разность температур аммиака и воды в конденсаторе 
допускается в .5 К ; какую  температуру будет иметь вода на вы
ходе из конденсатора?

Р е ш е н и е .  По Т —5  диаграмме для аммиака (рис. XXVI) 
или по табл. X L V III находим, что температура конденсации 
аммиака под давлением рйб0 1,19 МПа равняется 30 °С. Сле
довательно, входящий в конденсатор с температурой 95 °С аммиак 
находится в состоянии перегретого пара. Д ля охлаждения его при 
постоянном давлении /?айс =  1,19 МПа от 95 °С до начала -кон
денсации, т. е. до 30 °С, необходимо отнять теплоты:

где (1647-Ю 3 — 1467-103) Д ж /кг— разность удельных-энтальпий паров амми
ака при давлении рябо — 1 >19 МПа и температурах 95 и 30 °С — см. диаграмму 
T—S  (рис. XXVI).

Для* того чтобы затем сконденсировать пар аммиака в жид
кость, необходимо отнять теплоты:

где 323-103 Дж/кг — удельная энтальпия жидкого амынака при р аяс =  
=  1,19 МПа и t=  30°С.

Таким образом, водой должно быть отнято теплоты:

Изменение температуры аммиака в конденсаторе в зависи
мости от количества отданной им теплоты изображено на рис. 4.14.

Q3 =  200 (1467* 10» — 323-108)/3600 =  63 600 Вт,

Q =  Qi +  Q3 =  10 000 +  63600 =  73 600 Вт.
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Исходя из условия, что раз
ность температур аммиака и 
воды в любом сечении конденса
тора не должна быть меньше 
5°С  — 5 К,принимаем темпера
туру воды в том сечении кон
денсатора, где начинается кон
денсация аммиака и имеется 
наименьшая разность темпера
тур, равной 30 — 5 *  25 °С,
Удельная теплоемкость воды 
при 0— 100 °С равна 4 ,1 9 -103 Д ж /(кг-К ). Тогда необходимый 
расход вода может быть найден из уравнения теплового баланса 
участка конденсации:

63600 =  GB-4,I9*103 (25— 15), .

откуда (?в =  1,515 кг/с.
Температуру воды на выходе из конденсатора t2 определим из 

уравнения теплового баланса конденсатора:
7 3 6 0 0 =  1,515-4,19-103 (*й — 15),

откуда
73600to, — ' 1,515.4.19-103

+  2 8 8 = 2 9 9 ,6  К =  26,6°С.

Пример 4.11. Теплота крекинг-остатка используется для по
догрева нефти. Определить среднюю разность температур в  тепло
обменнике между обогревающим крекинг-остатком и нагреваемой 
нефтью, если крекинг-остаток имеет температуры /нач =  300 °С, 
4он =  200 °С, а нефть /йач — 25 °С, iKOa = 1 7 5  °С.

Р е ш е н и е .  Рассмотрим два случая 1см. формулу (4.78) I.
1 случай. Прямоток — обе жидкости движутся в одном напра

влении:
300 — *■ 200 

25 —>■ 175
>  2.275

AIq s=s 275 Д /а  =  25

Следовательно,

Д/й 25

Д̂ ер
275 — 25 =  Ш4СС = Ю 4  К.

Н Ы Х

2,3  lg  (275/25)

2 случай. Противоток — жидкости движутся а  противополож- 
направлениях:

300 —*■ 200



Р я с . 4.15 (в  Примеру.4.12)*

Следовательно,
Д/Ср =  (125 +  17Б)/2 «  150 ° С =  150 к.
Если рассчитать среднюю раз

ность температур для противотока 
как среднюю логарифмическую, по
лучим 149 °С =  149 К .

И з приведенного расчета следует, 
что при прочих равных условиях 
средняя разность температур при 
противотоке больше, чем при пря
мотоке.

Необходимо отметить, что в слу
чае противотока обогреваемая жид
кость (нефть) может быть нагрета до 
температуры, гораздо более высокой, 
чем 175 °С (например, до 290 °С), а 
крекинг-остаток может быть охлаж
ден много ниже 200 °С. Это является 
основным преимуществом противо
тока.

Пример 4.12. Определить среднюю разность температур в мно
гоходовом теплообменнике, имеющем один ход в межтрубном про
странстве и два хода в трубном (рис. 4.15):

Начальная температура горячего теплоносителя 
Конечная » » »
Начальная . » холодного теплоносителя
Конечная э » »

Т х =  80 °С 
Т2 =  40 °С 
1г — 10 °С 
/а =  34 °С

Р е ш е ' н и е .  Воспользуемся формулой (4.81), откуда 
А =  V 6T*  +  612 =  у  40- — 242 =  46,6.

Температурная схема при противотоке:
80 — 40 
34 Ч— 10

Д/б =  46 Д/м — 30

Средняя разность температур в многоходовом теплообменнике: 
А 46,6Д/ojp

2,3 lg Д/д Н~ Д/м -Ь А 
Д/б +  Д/м — А

2;3 lg 46 -h 30 И- 46,6 
46 +  30 — 46,6

=  32 °С =  32 К.

Сделаем расчет по формуле (4.80):
Д/ср =  ®д< Д/пр*



Вычислим среднюю разность температур для противотока:
Д/пр =  (46 -j- 30)/2 =  38 °С =  38 к .

Найдем величины Р  и R  (см. рис. V III);
3 4 - юр  _  h  — h

T i —  t  i  8 0 - 1 0 =  0,34;

T i - T z 8 0 - 4 0  , се
*  = “ - 3 4 ^ 1 0 - “ ‘ 'S6-

По графику (рис. V II I ,  а) определяем значение поправочного 
коэффициента ед*. При Р  =  0,34 и R  =  1,66 находим ед< =  0,9.

Следовательно, средняя разность температур в многоходовом 
теплообменнике:

Д^ср =  ед( Л*пр =  0.9-32 =  28,8 °С =  28,8 К.

Пример 4.13. Вычислить коэффициент теплоотдачи для воды, 
подогреваемой в трубчатом теплообменнике, состоящем из труб 
диаметром 4 0 x 2 ,5  мм. Вода идет по трубам со скоростью 1 м/с. 
Средняя температура воды 47,5 °С. Температура стенки трубы 
95 °С; длина трубы 2 м.

Р е ш е н и е .  Определяем режим течения:

где 0,57-10-3 П а -с — динамический коэффициент вязкости воды лри 47,5 °С 
(табл. VI); р =  989 кг/м3 — плотность воды при 47,5 °С (табл. X X X IX ).

Значение R e >  10 000. Коэффициент теплоотдачи определяем 
по номограмме (рис. X II), построенной по формуле (4.17):

* Nu = 0 ,0 2 1 e i Re0,8Pr°*43.(P r/P rCT)0,25.

Здесь ei — 1 для L /d  =*2000/35 =  57 (табл. 4.3); Рг/Ргст =  
=  3,74/1,85 =  2,02, где Рг =  3,74 при tcp. m =  4 7 ,5 °С; Ргст =  
=  1,85 при /ст =  95 °С (табл. X XX IX ).

По номограмме находим Nu =  300, откуда
_  NuJL 300-0,643 55Ш Вт/(м3. к>1

d  0,035

где “к  =  0,643 Вт/(м*К)— коэффициент теплопроводности воды при 47,5 °С 
(табл. X X X IX ).

Пример 4.14. В трубах кожухотрубчатого теплообменника на
гревается бензол. Внутренний диаметр труб 53 мм, длина труб 
3 м, скорость бензола в трубах 0,08 м/с, средняя температура 
бензола 40 °С, температура поверхности загрязнения стенки, 
соприкасающейся с бензолом, 70 °С. Определить коэффициент 
теплоотдачи бензола.



Р е ш е н и е ,  Определяем режим течения бензола при t  =  
=  40 °С:

Д - -  tS T o - f 8 ~™о<юооо.
Здесь ft =  0,492-10'3 Па-с — динамический коэффициент вязкости бензола 

при 40 °С (табл. IX); р =  858 кг/м3 — плотность бензола при 40 °С (табл. IV).

Д ля выбора расчетной формулы при Re <  10 ООО определяем 
критерии Gr, Рг и Re при определяющей температуре t  =  
=  0,5 ( /и . вр +  /ет) =  0,5 (40 +  70) =  55 °С:

<PpP$btg 0,053s -8412-0,0394-9,81
(I3 “  0,413"-10'е - А & ' Ю ,

Ф  1800-0,413.10-* г n wdp  0,08.0,053-841 ОЯОЛ 
Р г = Х  = ---------- 0Л4---------- =  5' 31; R e °  — °  6,413ТЮ - ° ' =  Ю ° ’

где р 841 кг/м3 — плотность бензола п ри 55еС (табл. TV); { Ш = ( и а — 
— vx)fv± =  (рх — р2)/р2 =  (858 — 825,5)/825,5 =  0,0394; Pi =  858 и р3 =  
=  825,5 кг/м3 — плотности бензола при 40 и 70°С; ft =  0,413-10~3 Па-с — 
динамический коэффициент вязкости бензола при 55 °С (табл. IX); с =  
=  1800 Дж/(кг-К) — удельная теплоемкость бензола при 55СС (рис. XI); %=■ 
=  0,14 Вт/(м • К) — коэффициент теплопроводности бензола при 55 СС (рис. X).

Произведение (GrPr) =  239* 10s-5,31 =  12,7- 10s. При значе
ниях 10е <  (GrPr) <  12-10е и Re > 3 5 0 0  применяются для го
ризонтальных труб формула (4.27), а для вертикальных — фор
мула (4.28)*. В нашем случае (GrPr) ь> 12*10“. Однако для при
ближенного расчета используем эти же формулы. 

Горизонтальное расположение труб [формула (4.27)]:
Nu =  0,022 Re°*R Рг0*4 ^ /й с т )0,и =  0,022.86300' в-5,310*4 (0,413/0,36)°'”  =  61,6.

- Здесь ficx — 0,36-10‘ 3 Па-с — динамический коэффициент вязкости бен
зола при tCT =  70°С (табл. IX).

а гор =  Nu Ш  =  61,6-0,14/0,053 =  162,7 Вт/(мЗ. К).
Вертикальное расположение труб [формула (4.28) I:

Nu -  0,037 (ft/Мст)0’11 -  0,037-863б°-7г-.5 ,3 1 ^  (0,413/0,36)°*”  =  65,6;

«верт =  Ш  =  65,6-0,14/0,053 =  173 *Вт/(ма- К).

Пример 4.15. В трубном пространстве теплообменника нагре
вается толуол. Внутренний диаметр труб 21 мм, длина труб 4 м. 
Скорость толуола 0,05 м/с. Средняя температура толуола 30 °С. 
Температура поверхности стенки, соприкасающейся с толуолом, 
50 °С. Определить коэффициент теплоотдачи толуола.

Р е ш е н и е .  Определяем режим течения толуола при его 
средней температуре 30 °С:.

я ф  0,05-0,021 -856 
К ц ~  0,522-10-3

где р =  856 кг/м3— плотность толуола при 30 °С (табл. IV); ц =  0,522 X 
X  10"® Па-с — динамический коэффициент вязкости толуола при 30СС 
(табл. IX).



Д ля выбора расчетной формулы при Re <  10 ООО рассчитываем 
критерии Gr, Рг и Re при средней температуре t — 0,5 (30 +•
+  50) -  40 °С:

„  d y-fi M g  0,0213-8472- 1,11-10-3 (50 — 40) 9,81 „ 1ЛЯ
ц » " ~ д -------- ------  0,4ti8a-10~ff ------------- - 3 ,3 3 - 1 0 .

Здесь р =  847 кг/м3 — плотность толуола прн 40 ®С (табл. IV); р =  
s= 1,П-Ю~* К-1 — коэффициент объемного расширения толуола при 40 °С 
(табл. X X X II); ц  =  0,466*10"® П а*с— динамический коэффициент вязкости 
толуола при 40 СС (табл. IX).

Рг =  е ц А =  17I8-0.466- 10-а/0 ,14 =  5,72,
где с = 1 7 1 8  Д ж /(кг• К) — удельная теплоемкость толуола при 40°С 
(рис. XI); Я =  0,14 Вт/(м-К) —  коэффициент теплопроводности толуола при 
40 °С (рис. X).

и ф  0,05.0,021-847 1ППЛ
Re = ------------------------------- —  =  1900,

(л 0,46б-10 3

Произведение (G rPr) =  3,33*10в*5,72 -  19*10® >  8 - 105. 
Расчетные формулы:
а) Д ля горизонтальных труб при Re <  3500 [формула (4.25)1:

Ku =  0>8( P e 4 ) 0-4 (Q rP r)» .> (-^ -)° ',4 =

=  0 , 8 ( l 9 0 Q . 5 , 7 2 ^ p ^ M  (19-Ю6)0*1 21,75.

Здесь Ре =  RePr =  1900-5,72; ц ст =  0,42-10“3 П а-с— динамический ко
эффициент вязкости толуола при 50 43 (табл. IX).

Таким образом,
Огор =  Nu&/# — 21,75-0,14/0,021 =  145 Вт/(и3-К).

б) Д ля  вертикальных труб при несовпадении свободной и  вы
нужденной конвекции (при движении жидкости сверху вниз при 
нагревании) {формула (4.28)]:

Ки =  0,037Ре°-75Рг0,4 (и/йст)0' 11 =  0 ,037 -Ш 0 0' 75-5 ,72м  (0,466/0,42)° 'и  =

=  21,17,

где и от =  0,42*1СГ5 П а-с — динамический коэффициент вязкости толуола 
при 50 °С (табл. IX).

Следовательно,
а Вер т '=  Nu ^  =  21,17-0,14/0,021 =  141 Вт/(мМ <).

Пример 4 Л 6. Через трубное пространство кожухотрубчатого 
теплообменника прокачивается рассол хлористого кальция кон
центрации 24,7% (масс.) при средней температуре fCp.p =  —20 °С 
со скоростью 0,1 м/с. Внутренний диаметр труб 21 мм, длина 
труб 3 м. Средняя температура поверхности загрязнения стенки, 
соприкасающейся с рассолом, /ст =  — 10 °С.



Определить коэффициент теплоотдачи хлористого кальция. 
Р е ш е н и е .  Критерий Рейнольдса при средней температуре 

рассола / ср. р =  —20 °С [при концентрации ~ 2 5 %  (масс.)}: 
wdp  _ 0,1-0,021-1248 

И- 99,96-10-** ’

где р =  1248 кг/м3 — плотность рассола при /ср. р =  —20 СС (табл. IV); р. =  
=  99,96-Ю"4 Па-с — динамический коэффициент вязкости рассола при /Cd.d =  
=  - 2 0  еС (табл. LI). Р

Д ля выбора расчетной формулы при Re <  10 000 находим 
критерии Gr, Рг и Re при определяющей температуре t  =  
=  0,5 ( /ст +  *ср. Р) =  0,5 [(— 10) +  (—20) ] =  — 15 °С-

^  # р 2рД &  0.0213-12462 -0,00361 *9,81
U r _  ^ ------------- 81,32а- Ю"8

m  2861 -8 1 ,3 2 -10-4 , ft о „  wdp 0 ,1-0 ,021-1246  *00
Р г = Т ^  =  '-------0.1 6 7 -  =  49’8: 1Г  =  '  81,32.10-» ° 322-

Здесь р г= 1246 кг/м3 — плотность рассола при / =  — 15 °С (табл. IV); 
0Д/ =  («2 — v j /v i  =  (pi — р2)/р2 =  (1248 — 1243,5)/1243,5 =  0,00361; р* =  
s= 1248 и ра =  1243,5 кг/м3 — плотности рассола при /ср. р =  —20 °С и /ст =
— — 10°С (табл. IV); ji =  81,32-10-4 Па-с — динамический коэффициент вяз
кости рассола при / = —15°С (табл. L1); с =  2861 Дж/(кг• К) — удельная 
теплоемкость рассола при t  =  —15 °С (табл. LII); % =  0,467 Вт/(м • К) — козф- 
фпциент теплопроводности рассола при i =  — 15 СС (табл. LI).

Произведение (GrPr) =  0 ,77-104-49,8 =  3,84 *105 <  8 ■ IО5 — 
расчетная формула как для горизонтальных, так  и для вертикаль
ных труб (4.23):

-  -  ( *  4 Г  ( i t r  -  (*>■«•*  J T - ) W  ( « Г -

=  1,55-91,31/3-1,3°*14=  1,55-4,5-1,037 =  7,24,

где |хст =  62,69-Ю-4 Па-с — динамический коэффициент вязкости рассола при 
/ст =  — 10 °С (табл. LI).

Коэффициент теплоотдачи рассола!
а  =  Nu %/d =  7,24-0,467/0,021 =  161 Вт/(м2-К).

Пример 4.17. В условиях предыдущего примера рассчитать 
коэффициент теплоотдачи рассола при его скорости 1,24 м/с.

Р е ш е н и е .  Определяем режим течения раствора хлори
стого кальция:

n w d p  1 ,24-0,02Ы 246 ,nnn
~ р ~  в Щ й 4  = 400°.

При значении , (GrPr) =  3,84 -10s <  S * J0° в пределах 2300 <  
<  R e =  4000 <  10 000 приближенный расчет (с запасом) коэффи
циента теплоотдачи осуществляем по графику (рис. 4.1). При 
Re =  4000 находим:

- -  Nu
Рг0-43 (Рг/Ргст)0'25 ~  *



откуда .
Nu =  12Рг0’43 (Рг/Ргст)0-23 =  12-49,80' 43 (49,8/37,77)0-23 =  69.

Здесь P r0T=  2874-62,69-10“4/0 ,477 =  37,77 п р и /ст =  — 10°С (табл. LI 
a  LII).

Следовательно,
а  ^ Ш Х /d =  69-0,467/0,021«. 1535 Вт/(м3.К ).

Пример 4.18* Определить коэффициенты теплоотдачи воздуха 
для двух случаев: а) однократное поперечное обтекание под углом 
90° многорядного пучка шахматно расположенных труб (рис. 4.2); 
скорость воздуха в наиболее узком сечении 12 м/с; б) движение 
воздуха через межтрубное пространство (с поперечными перего
родками) кожухотрубчатого теплообменника; расчетная скорость 
12 м/с (рис. 4.4). В обоих случаях наружный диаметр труб 
44,5 мм, средняя температура воздуха 200 °С, давление атмосфер
ное.

Р е ш е н и е ,  а) Однократное обтекание пучка труб.
Критерий Рейнольдса:

w dp  12-0,0445.0,745 
R e -  —  -  0 0 2 6 . ш _3 15300,

273
где р =  1,293 =  0,745 кг/м5 — плотность воздуха при 200 °С; р. =  0,026 X

X  10“ 8 П а-с — динамический коэффициент вязкости воздуха при 20 0 СС 
(рис. VI).

По формуле (4.32):
Nu =  0,3566^ Re0’6 =  0 ,356 -145  ЗОО0*6 =  115.

Здесь 8ф =  1 (табл, 4.5).

Коэффициент теплоотдачи:
а  »  N u V d =  115-0,0395/0,0445 =  102 Вт/(ы2-К ),

где Я =  0,0395 Вт/(м • К) — коэффициент теплопроводности воздуха при 200 °С 
(табл. XXX).

б) Течение воздуха в межтрубном пространстве теплообмен
ника с поперечными перегородками в кожухе.

Если задана расчетная скорость, то расчет аналогичен преды
дущему, но в формулы для определения Nu или а  вводится 
коэффициент еф =  0,6 (см. стр. 157):

ефа =  0,6*102 =  61 Вт/(и3-К ).

Пример 4.19. В вертикальном кожухотрубчатом теплообмен
нике, состоящем из 61 трубы диаметром 3 2 x 2 ,5  мм и высотой 
1,25 мм, стекает сверху тонкой пленкой по внутренней поверх
ности труб 13 м3/ч  четыреххлористого углерода. Средняя тем
пература четыреххлористого углерода 50 °С, температура внут
ренней поверхности труб 24 °С.



Определить коэффициент теплоотдачи от четыреххлористого 
углерода к стенке в двух случаях: а) четыреххлористый'углерод 
стекает тонкой пленкой по внутренней поверхности труб; б) че
тыреххлористый углерод проходит по трубам, заполняя все их 
поперечное сечение.

Р е ш е н и е ,  а) Отекание пленкой. В зависимости от режима 
течения коэффициент теплоотдачи будем определять по одной 
из формул (4.41) или (4.42). В обеих формулах значения физико
химических констант надо брать при температуре пограничного 
слоя (пленйи):

tun =  (fop. ш +  *0т)/2 =  (50 +  24)/» =  37 “С.

К ритерий Рейнольдса [формула (4.43)1:
п • 4G 4.13.1560 ь ^ пл

л dnn 3600-3,14-0,027-61 -0,77-Ю-8 >
Здесь р. =  0,77-10“3 Па-с — динамический коэффициент вязкости четырех- 

клористого углерода при 37 °С (табл. IX).

Отекание пленки турбулентное. Применим формулу (4.41): 
" Ga =  =  1,253-1560^9,81 =  ^

ц* 0,77а-10'6

При 37 °С находим по номограмме (рис. X III) Рг =  6. Тогда 
Nu =  0,01 (GaPrRe),/3 =  0,01 (78,6-10*2.6-5660)1/3 =  13 900,-

откуда
a nn =  N u Ш  =  13900-0,109/1,25^  1210 Бт/(м2-К),

где; \  =  0,109 Вт/(м2-К )— коэффициент теплопроводности четыреххлористого 
углерода при 37 СС.

б) Сплошное заполнение труб. Скорость течения четырех
хлористого углерода:

13
"61-0,785-0,027а-3600  ̂0,103 м/с.

К ритерий Рейнольдса:
Re =  wdp/p =  0,103.0,027.1536/(0,65-10-®) =  6570,

где 1536 кг/м3 — плотность четыреххлористого углерода при 50 °С (табл. IV); 
0,65-Ю"3 Па-с — вязкость четыреххлористого углерода при 50°С (табл. IX).

Критерий Рейнольдса Re =  6570, следовательно, режим дви
жения соответствует переходной области.

И з графика (рис. 4.1) для R e =  6 ,6 -I0 3 имеем:
Nu =  22,бРг0-43 (Рг/Ргст)0-25 =  22,6.5,40-43 (5,4/6,6)0-25 =  40.

Здесь Рг — 5,4 — критерий Прандтля для четыреххлористого углерода пря 
50 °С (рис, XIII); Рг =  6,6 — то же при 24 °С <рис, XIII),



Коэффициент теплоотдачи при полном заполнении трубок 
жидкостью:

N u A /tfss4 0 .0 ,10 /0 ,027»  150 Вт/(м2-К ),
где Я =  0,10 Вт/(м2*К) — теплопроводность четыреххлористого углерода пра 
50 сС (рис. X).

Отношение а ип/с£ =  1210/150 «  8.
Таким образом, в  условиях данного примера коэффициент 

теплоотдачи при стекании четыреххлористого углерода тонкой 
пленкой в 8 раз  больше коэффициента теплоотдачи при сплошном 
заполнении всех трубок теплообменника жидкостью.' ’

Пример 4,20. Изопропиловый спирт нагревается в баке в усло
виях свободной конвекции горячей водой, подаваемой насосом 
через ряд горизонтальных труб наружным диаметром 30 мм. 
Определить коэффициент теплоотдачи для изопропилового спирта, 
если его средняя температура 60 °С, а средняя температура на
ружной поверхности «труб 70 °С.

Р е ш е н и е .  Коэффициент теплоотдачи при свободном дви
жении жидкости около горизонтальных труб рассчитываем по 
формуле (4.46):

Nu =  0,5 (G rPr)0-25 (P r/P rCT)0-25.

Значения констант, входящих в критерий Gr — d?p*$At gjy?, 
для определяющей температуры 60 °С: р =  752 кг/м3 (табл. IV); 
р  =  0,8 «Ю-3 П а-с (табл. IX). Величину (5Д£ находим по урав
нению:

—EJfi )/vh ,
где vtz — удельный объем изопропилового спирта при 70 СС; vt  — то же 
при 60 СС.

Удельные объемы можно рассчитать по уравнению:
vt = v 0 (l +  at +  bp +  ci*},

В справочнике [13, т. 1 1 для изопропилового спирта даны 
следующие значения коэффициентов (округленно): а  =  1,043 X 
X 10-*; Ь =  0,443-10-®; с =  2 ,7 3 -Ю"8. Тогда

с * л О (U -  i,) -j- Ь (й ~  ф  -f- с (*j -  т  
Р  “  l + o t x +  ЬЦ +  Щ

1,0*13-10‘3 (70 — 60) - f  0 ,443-10 '6 (702 — 602)  +  2 ,73-10"8 (703 _  6Q3)
1 4- 1,043-10“3‘60 i -  0,443 - 1СГе-602 +  2,73-Ш "8-603

=  0,0135®

Критерий Грасгофа:
0,033 -7523• 0,0135• 9,81 Л , Л . Ля



П о номограмме (рис. X III) находим для изопропилового спир
та: при 60 С Рг =  19; при 70 °С Ргот =  16,5. Следовательно,7

Nu =  0,5 (GrPr)0'25 (Рг/Ргст)0,25 =  0,5 (3,16-108.19)и>25(19/16,5)0>25 =  46.

Коэффициент теплопроводности изопропилового спирта при 
60 °С* находим по формуле (4.8):

=  Х0 [I — в (* — О)] =  0,154 {(1 — 1,4* 10“3-60)] =  0,141 Вт/(м-К),

где Х0 =  0,154 Вт/(м • К)— коэффициент теплопроводности изопропилового спирта 
при0°С (13, т. 11; 8 =  1,4'Ю "8 (принимаем как для пропилового спирта).

Коэффициент теплоотдачи:
а  =  NиЯ/rf =  46■ 0,141/0,03 =  216 (Вт/(м*.К).

Пример 4.21. Определить коэффициент теплоотдачи от кон
денсирующегося насыщенного пара бензола к наружной поверх
ности пучка вертикальных труб при атмосферном давлении. Тем
пература стенки трубы 75 °С. Высота трубок в конденсато
ре 4 м.

Р е ш е н и е .  Коэффициент теплоотдачи при конденсации 
насыщенного пара бензола находим по формуле (4.52):

ссконд =

Физические свойства жидкого бензола при температуре кон
денсации 80,2 °С: А, =  0,13 Вт/(м-К) (рис. X); р =  815 кг/м3 
(табл. IV); ji =  0 ,316-10“3 П а-с (табл. IX); г =  384 кД ж /кг 
(табл. XLV). Значение st принимаем равным 1 — см. пояснение 
к формуле (4.50). Следовательно,

где 5,2 К =  5,2 °С — разность температуры конденсации и температуры стенки
80,2 — 75).о

Пример 4.22. В вертикальных трубах испарителя (куб ректи
фикационной колонны) кипит толуол с небольшим содержанием 
бензола при средней температуре 110°С. Температура конденсиру
ющегося водяного пара (в межтрубном пространстве) 136 С. 
Диаметр труб 2 5 x 2  мм.

Определить коэффициент теплопередачи.
Принять коэффициент теплоотдачи от конденсирующегося 

водяного пара к стенке а г =  10 000 Вт/(м2-К), температуру по
верхности стенки, соприкасающейся с толуолом, fCTi 2 =  
— 128,5 °С. Влияние примеси бензола на теплоотдачу не учи
тывать.



. Р е ш е н и е .  Коэффициент теплоотдачи от стенки к кипящему 
толуолу по формуле (4.62):

Ы (^^кип)2
1 ц Я * ~  =  •

=  0w3».0;llff.777(128,s-il0)» ,
0,251•10“3*18,35*10“8 (273 +  110) Д ;

Здесь физические свойства жидкого толуола при /КИП= 1 1 0 ° С : рт =  
=  777 кг/м3 (табл. IV); *т =  0,116 Вт/(м*К) (рис. X); ц т =  0 ,2 5 Ы 0 "? П а-с 
(табл. IX); а  =  18,35*10"3 Н/м — поверхностное натяжение толуола при 110*0

92 1 • 273
(табл, XXIV). Плотность паров толуола рп =  22 4 ( ^ 7 3 +  110) =  2,9 кт̂
(92,1 кг/кмоль — мольная масса толуола). Движущая сила процесса: Д7,Кпп =  
=  128,5 — ПО =  18,5 СС =  18,5 К. Коэффициент Ь =  0,093 (из рис. 4.10).

Принимаем тепловые проводимости загрязнений стенки со 
стороны пара и толуола по 1 /г =  5800 Вт/(м2-К) (табл. X X X I) .  
Коэффициент теплопроводности стали Я =  46,5 В т/(м-К ) 
(табл. X X V III). Тогда

Т Ь "  1 . 0.002 , 1 =2580 Вт/(ыа-1С).
"  5800 +  46 ,5  5800

Коэффициент теплопередачи:

/(  = — j------------\------------ -j—  =  910 Вт/(м2-К).

Т Ш б + "В 8 0- +  Л бзГ  
Средняя разность температур при кипении: Д /Ср =  136 —

— ПО =  26 °С =  26 К . Тогда плотность теплового потока: 
q =  к  д ;Ср =  910-26 =  23 600 Вт/ма.

Д ля определения коэффициента теплоотдачи от стенки к  ки
пящей в большом объеме жидкости можно такж е использовать 
следующие' формулы:

1) по С. С. Кутателадзе [4.2],

NUoen =  7 ,0 -Ю“4 (Не Яр)0,7 Рг0’35,

где Nu =  к нпп?/Я; Re =  q lp j(rp avm); K p =  p //o ; Рг =  vm/o„{ =  цсрД; 1 =  
=  K o /fg  (рж — Pn)j — определяющий линейный размер (см. стр. 165).

Д ля плотности теплового потока q — 20 000 Вт/м2:
А 1,555* Ю"3-777 „ г ™ , * - , . .
R 9 362,5-103* 2,9*0,251 *10~3 - 4*578,10 <?•

, 18,35-JO'3 , ссе |П_»
1 ~  V  9,81 ( 7 7 7 - 2 ,9 )  ~  1,55 М’

Кр  =  1,013* 105« 1,555* 10"3/18,35*10‘3 =  8584;

Рг =  ̂„  0 ,2 5 М 0 -3*0,45*4190
Рг  -о Л б  =  4>08‘



Тогда Nu„Cn =  15,34, откуда
NUhbh^»  15,34-0,116  - . n T//.,a,

«пип 1 1,555.10“» (

2) По А. М. Кутепову [4.51,

NuHC„ « C ( P  eK?*63^ 5)"  ндв NuHCn =  CNa, 

где <V =  PeK®>G3/C®’5'
При N  ^  107 С — 3,2 *10~3 и n =  0,7, при 105 <  N  <  l'O7-

c  =  0,101 и n =  0,25.
!k

Здесь NunCH =s a//X}1!; Pe = — —— =  RePr,
r P » \a

K t - ь - ^  p°  - Л -  =Рж Рл: Po cpT B g ]foJ[g {Pilt—Pn)i ’ °  g V  a/[g {рИ(—Ри)1

Д ля q =  20 000 Вт/м3:

Re =  4,578-10*3.20000 =  91,56; P e .=  R ePr =  91,56-4,08 =  373,6;
2 ,9  2 ,9  362.5-10» ’
777 777 — 2 ,9  0 ,45 -4 1 9 0 (2 7 3  +  110) X

X 362,5-103 =  0i63 =  25
9,81 /1 8 ,3 5 - 10 '3,19,81 (777 — 2,9)J *

tc — _________T_   T________362,5 -103______ 9470.108*
£ ^ Л ? ( Р ж - р и} Г  £l ” 9.81-1,655.10“» 1U’

=  4,877-103;

t f  =  P e /(J ,B3K°’5 =  373,6-25,76-4,877-103 =  4,68-107.

Д ля этих значений N: С =  3,2-Ю ”5; я  — 0,75. Тогда 

Nuqcd =  CAP* =  3 ,2 -1 0 -5*565800 =  18,106,

откуда
NtlgCB^ ip  m e  0,116анш . =  - у - =  18, м в 1 д а й = г  =  1 3 5 0 - ^ .

Расхождение расчетных данных по приведенным формулам 
± 2 0 % .

Пример 4,23. Метиловый спирт (100 %) нагревается в трубном 
пространстве .одноходового кожухотрубчатого теплообменника от 
15 до 40 °С. Противотоком в межтрубном пространстве течет вода, 
которая охлаждается от 90 до 40 °С. Теплообменник состоит из 
111 стальных труб диаметром 2 5 x 2  мм. Скорость метилового 
спирта в трубах 0,75 м/с.



Определить необходимую поверхность теплопередачи тепло
обменника и длину трубчатки, если принять «коэффициент тепло
отдачи от воды к стенке 840 Вт/(м2 -К), суммарную тепловую про
водимость обоих загрязнений стенки 1700 Вт/(м2-К) и среднюю 
температуру загрязнений поверхности стенки со сторонл спирта 
38 °С.

Р  е ш е н и е. Средняя разность температур:
90 —► 40 
4 0 * — 15

Д<0 =  50 Ы п  -  25.

Отношение A 2V A tK =  50/25 =  2, следовательно, можно при
нять среднюю арифметическую разность температур А tGp =  
=  0,5 (50 +  25) =  37,5 К .

Средняя температура спирта:
/3 =  0 ,5 (40  ■+-15) =  27,5 °С.

Массовый расход спирта:
G2 =  /i-0t785rf|te»sp2 =  111.0,785-0,0212.0,75-785 =  22,6 кг/с, 

где р2 =  785 кг/м3 — плотность метилового спирта при 27,5 °С (табл. IV).

Количество передаваемой теплоты:
Q ~ G zc2 (tli(m, 2—  tm 4, 2) = 2 2 ,6 .2 5 2 0 (4 0  — 15) =  1,424-10s Вт,

где с2 =  2520 Дж/(кг.-К) — удельная теплоемкость спирта прн 27,5 °С 
(рис. XI).

Критерий Рейнольдса для спирта:
Р ш.Д>р2 0,75*0,021-785 ппг,

* 0 , 5 3 - 1 0 - 3 ------=  23000.

Здесь ц 3 =  0,53-Ш "3 П а*с— динамический коэффициент вязкости спирта 
при 27,5 °С (табл. IX}.

Критерий Прандтля для спирта:

р г  =  С#аА 2 =  2520* °>53-10‘ 3/0,212 =  6,3,

гдеЯ 2 =  0,212 Вт/(м*К)— коэффициент теплопроводности спирта при 2 7 ,5 СС 
(рис. X).

Режим течения спирта турбулентный, поэтому принимаем для 
расчета формулу (4Л 7), полагая ег =  1:

Ки2 =  0 ,0 2 т ^ - 8Р г |-43(Р г2/Р г ет)°*23 =  0,021-23 000°’8 -6,3°*43 (6,3/5,94)&' 25 =

=  145.
Здесь

РгСТ =  ( с # 2/А2)е-г =  2 5 8 9 .0 ,4 8 .т “3/О,2О9 =  5,94,

где с$, (i2 я  Я2 определены при /СТ =  38 °С,

т



^  ^ N ^ a .  =  П5-0.212 =  И60 Вт/(м3<К)>

Коэффициент теплопередачи:
IК =

■ бет ■ у  , 1 
«1 ^ст 881,15 а2

=  ~j 0,002. I Г  = 4 0 °  Вт/См2*Ю*
840 +  Ж Г  +  1700 +  Н60 

где Хст =  46,5 Вт/(м • К) — коэффициент теплопроводности стали (табл, XXVIII),

Поверхность теплообмена:
Q М 24.10° а

К М Ср 400-37,5

Д лина трубчатки по среднему диаметру труб:
, F 95 , ,  ое

nndcp ~  111.3,14-0,023 - И ’ЙЭМ*

Здесь dcр =  (0,025-j- 0,021)/2 =  0,023 м.

По ГОСТ 15122—79 для теплообменника с кожухом 400 мм 
и числом труб 111 трубчатка имеет длину 2; 3; 4 и б м. Чтобы 
обеспечить запас поверхности теплообмена, принимаем 5 аппаратов 
с трубчаткой длиной 3 м.

З а п а с  поверхности теплообмена будет равен:

» - 3,5i T i s ' " 1» - » * -

Д ля  принятых теплообменников L jd  — 3000/25 =  120 >  50. 
Следовательно, величина е1 =  1 принята правильно.

Пример 4.24. Воздух подогревается в трубном пространстве 
двухгодового кожухотрубчатого теплообменника с 2 до 90 °С 
при среднем давлении (абсолютном) 810 мм рт. ст. Объемный рас
ход воздуха при нормальных условиях (0 °С и 760 мм рт. ст.) 
составляет и0 =  8290 м3/ч. Общее число труб — 450, на один ход 
трубного пространства — 225. Диаметр труб равен 3 8 x 2  мм. 
В  межтрубное пространство подается насыщенный водяной пар 
под давлением (абсолютным) 2 кгс/см2 (~ 0 ,2  МПа).

Определить необходимую поверхность теплообмена и длину 
трубчатки. Принять коэффициент теплопередачи равным коэффи
циенту теплоотдачи воздуха.

Р е ш е н и е .  Массовый расход воздуха:
. Ga =  и0р0/3600 =  8290-1,293/3600 =  2,98 кг/с, 

где Ро =  1,293 кг/м3 — плотность воздуха прц нормальных условиях (табл. V). 
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Средняя разность температур:
(119,6 — 2) — (119,6 — 90) 88

ср 119,6 — 2 2,3 lg 3,973 U
’ g 119,6 — 90

Средняя температура воздуха: .

^ср. 2 =  ^кокд — — 119,6 — 63,79 ~  55,8 °С.

Плотность воздуха при средних рабочих условиях:

р2 =  Ро k r  =  1’'293 760 (273 -ь 55,8) =  1,144 КГ/м3*

Объемный расход воздуха при средних рабочих условиях!
ir3 =  О2/Р2 =  2,98/1,144 =  2,6 м3/с.

Скорость воздуха в трубах:
2 6

Шз =  7 Г  =  225-0785.0,034* =  12,76 М/° ' 

где U  — площздь поперечного сечения труб (на один ход).

Критерий Рейнольдса для воздуха при 55,8 °С:
п .  *М*Ра 12,76.0,034.1,144 охопл
Rfi2 "  ~ jIT  ~ ------- 0,02-10-3----------- 24 80Е>'

Здесь [х2 =  0 ,02-10"8 Па-с — динамический коэффициент вязкости для воз
духа при 55,8 °С (рис, VI).

Режим движения воздуха турбулентный [формула (4.22) Is

Nu2 =  0 ,0 1 8 R e ^ -% =  0,018-24 800°-8.1 = 5 9 .

Следовательно,
а 2 =  NusXa/da =  59-0,0284/0,034 =  49,3 Вт/(м2*К).

Здесь =  0,0284 Вт/(м • К) — коэффициент теплопроводности воздуха 
при 55,8 °С (табл, XXX). Величину е принимаем равной 1, предполагая, что 
U d  будет больше 50.

Количество передаваемой теплоты:
Q =  G2C2 (гкон. 3 — *на<1, J  =  2,98-1006 (90 — 2) =  263 800 Вт,

где с2 =  1006 Дж /(кг • К) — удельная теплоемкость воздуха при 55,8 °С 
(табл. XXVII).

Поверхность теплообмена (по заданию К  я* а 2):

Q 263 800
K A tcp 49,3-63,79 .83,9 м \

Ввиду того, что коэффициент теплоотдачи для воздуха много 
меньше коэффициента теплоотдачи для пара (а2 <£ а х), расчет-

7 Павлов к . Ф. и др. 193



вую  поверхность определяем по внутреннему диаметру труб 
d  =  0,034 м.

Д лина трубчатки по расчету:

, _______ F _______ 83,9
225-л-0,034 225-3,14-0,G34 ~ ’j*4 y u -

По ГОСТ 15121—79 длины трубчатки для двухходового ко
жухотрубчатого теплообменника с диаметром кожуха 800 мм и 
числом труб 450/225 составляют 2; 3; 4 и 6 м. Принимаем L  =■ 
— 4 м.

Запас поверхности теплообмена:

4 __3 49

з Ж ~ 100г“ 15%‘
П роверка принятой величины ег:

Ш  =  4GQG/34 =  1 17>  Б0.

Таким образом, величина 8г =  1 была принята правильно. 
Пример 4.25. В выпарном аппарате со стальными трубами вы

сотой 4 м и толщиной стенок 6 =  2 'мм кипит под разрежением 
0,64 кгс/см2 при средней температуре 80 °С 20% водный раствор 
аммиачной селитры. Греющий пар имеет давление (абсолютное) 
1,1 кгс/см2 ( - 0 ,1 1  МПа).

Определить удельную тепловую нагрузку и коэффициент теп
лопередачи.

Р е ш е н и е .  Температура конденсации греющего пара 101,7 °С 
(табл. L V II). Средняя разность температур:

Д*ср =  101,7 — 80 =  21,7 °С =  21,7 К.

Коэффициент теплоотдачи для конденсирующегося греющего 
водяного пара находим по формуле (4.55):

-  1,21 .0,683 ) ' V ‘« = 2 ;1r . J0 V “-

Физико-химические свойства конденсата взяты из табл. 
X X X IX . Д ля 20% раствора аммиачной селитры при 80 °С 
[5.1 ]: Я =  0,445*1,16 =  0,517 В т/(м-К); pffl =  Ю51 кг/м3; р  =  
=  41*10-в-9,81 — 0,402*10-* Па*с; ст'=- 65,3-10“® Н/м (принимая

18 273 П
такое ж е изменение а с  температурой, как у  воды); рп =  -22 4 .353 1 ~  
=  0,224 кг/м3 (где р0 =  М /22,4  = 1 8 /2 2 ,4 ) .



Коэффициент теплоотдачи для кипящего раствора находим по 
формуле (4.62):

Здесь значение коэффициента Ь =  0,078 определено прн р ж/рп =  
=  105(/0,224 =  4700 по формуле (4.62а):

Сумма термических сопротивлений стенки и загрязнений 
(табл. X X V III и XXXI):

СТ '  ' г за гр . 1  + ■ г за гр . а 8=3,  Г С Т  “

“ Т ^ + Ш + Ш ” 3-88' 10' 4 <ы2' К)/Вт-
где Хст =  46,5 Вт/(м-К) — коэффициент теплопроводности стали (табл. X X V III). 

Коэффициент теплопередачи;

К i I
I

Й0 ■ + + J -
1

« р  2 , 1 7 - 1 0  V * 0 ’ 3 3
+  3,88-10-4 1

2,43?,0,67

Удельная тепловая нагрузка:
21,7

*  А*Ср ~~ 0,461 • 10“ 5?0>ж} 4 - 3,88- £0- 4  Ч- 0 .4I29- 0 -87

О т к у д а

0,461 ■ W V ’33 +  3,88* КГ4* +  О . Ш ^ 33 — 2 1 ,7 =  0.

Это уравнение решаем графически, задаваясь значениями д 
(рис. 4.16), у — левая часть уравнения. При у  =  0  находим 
q =  21 ООО Вт/м!.

Коэффициент теплопередачи;
Я  *= 9/М Ср =  2 1 000/21,7 =  968 Вт/(**-К).

Пример 4.26. Определить поверх
ность протнвоточного теплообмен
ника, в котором горячая жидкость 
(поглотительное масло) в количестве 
3  т/ч  охлаждается от 100 до 25 °С 
холодной жидкостью, нагревающейся 
от 20 до 40 °С. Известно, что коэф- -*

Ри с. о .Ю . Г р а ф и ч е ск и  определение а  ( в  при- 
и ер у  4 .2 5 ) . *  *  - J



фициент теплопередачи следующим образом изменяется g  тем
пературой масла:

Г, °С 100 80 60 40 30 25
К, Вт/(м2-К) 354 350 342 308 232 166

Удельная теплоемкость масла 1,67-10® Д ж /(кг-К ). 
Р е ш е н и е .  По условию задачи коэффициент теплопередачи 

сильно меняется вдоль поверхности теплообмена, поэтому сред
нюю логарифмическую разность температур применить нельзя. 
Воспользуемся уравнением теплопередачи в дифференциальной 
форме:

G[cr dT =  — к  (Т  —  0 dF,

откуда
ТК ^  Тп ^

F =  ~ G Tcr |  K { T _ t) =  GrcT j  K ( T _ ty

тв TK
где T , t — температура горячей и холодной жидкости соответственно,

Г 7*Интеграл J  к  т _  ^  решаем графическим путем. 
тк

Предварительно найдем данные, необходимые для построения 
графика с ординатой ^  (T — t) и збсциссой— температурой горя
чей жидкости Т . Сначала из уравнения теплового баланса 

GpCr (7’н — 7") =  GjCj (<к — /)

определим отношение:
<Vr <Н — *н 40 — 20

100 — 25

Следовательно,

0,267.

t s* tK — ( Гн — Г) =  40 — 0,267 (100 — Т).

Задаваясь значениями Т, находим по этому уравнению соот
ветствующие температуры холодной жидкости t. Полученные 
данные сводим в табл. 4.9.

По данным табл. 4.9 строим график (рис. 4.17). Площадь под

г t/xкривой 5 = J  ^  определяем приближенно по формуле

трапеций:

о Т'н — 7'н ( уй + у п ................. . . \
Ь — д ^-----2------ г й т й + , , , +  Уъ-\ J •



т i Т К К  ( Т  — 1)

100 40,0 60,0 354 0,47
80 34,7 45,3 350 0,63
60 29,3 30,7 342 0,95
40 24,0 16,0 308 2,30
30‘ 21,3 8,7 232 4,96
25 20,0 5,0 166 12,07

Примем п  =  10 и составим табл. 4.10, взяв из графика значе
ния ординат у . По данным табл. 4.10 находим:

s  =  --в — ' Е I + Д у

_  Ш - 2 5  ^ 2 ,0 7  +  0,47 +  10. 4 _  138. 101 (М, . К)/Вт,

Требуемая площадь поверхности теплообмена:

« Т ? ^ Л ) ~ Ш 5 1'67' ШЗ' 138‘10' 4 =  19’2 “а'— (Згсг J*

Если определить площадь под кривой более точно (планиме
трированием), получим F =  18,9 ма.

Д ля сравнения рассчитаем требуемую поверхность теплообмена, 
если принять постоянным значение коэффициента теплопередачи К  
(при средней температуре) и применить среднюю логарифмическую 
разность температур;

100 25

40-«— 20

Д/б = 6 0  Д*м =  5; 

60— 5
Л'°Р  2,3 lg (60/5) ,2 ° С =

«  22,2 К.

Средняя температура охлаж
даемой жидкости:

Гер =  ^вр +  Д^ор ~  30 -f- 22,2 =  52,2 °С.

При этой температуре К  =  
=  329 Вт/(м2*К).

0  10 2 ) 3 0  4 0  5 0  60  7Q 8 0  90 100 
Т,*С



Т а б л и ц а  4.10

т. ес Номер
ординаты

,
Т.

Номер
ординатыV- K i T  —  t )  10 у  K I T  —  i)

25 0 12,07 70 6 0,74
32,5 3,85 77,5 7 0,65
40 2 2,30 85 8 0,58
47,5 3 1,60 92,5 9 0,50
55 4 1,13 100 10 0,47
62,5 5 0,85

Расход передаваемой теплоты:

д  =  |щ 1 ,6 7 - 1 0 э (100 -  2 5 )=  104 500 Вт.

Площадь поверхности теплообмена: 
Q 104500

3 2 9 -2 2 ,2
14,3 а 3.

К  A top

К ак  видим, расчет по этому методу дает большую ошибку 
в сторону уменьшения требуемой поверхности теплопередачи.

Пример 4.27. Толуол (горяча* жидкость) в количестве <5Г =  
=  1400 кг загруж ен в сосуд, в котором имеется змеевик. Через 
змеевик пропускается вода (холодная жидкость). Толуол охла
ждается от температуры Т г =  105 до Тй =  25 °С в течение т: ч. 
Вода повышает свою температуру, от tx =  13 °С до t. Конечная 
температура воды в периодическом процессе все время уменьша
ется по мере понижения температуры толуола. В конце процесса 
охлаждения толуола ч ер езтч  температура встанет равной t2{< T 2).

Сколько времени т потребуется для охлаждения толуола и ка
ков будет общий расход воды (?х, если поверхность теплопередачи 
змеевика F =  3,2 м2, а значение коэффициента теплопередачи 
принять постоянным и равным К  =  255 Вт/(м2 К)?

Р е ш е н и е .  Схема процесса: 
в сосуде (толуол охлаждается): T L =  105 °С,' через т ч Т2 =  25 °G 
в змеевике (вода нагревается): =  13 °С, через % ч t2 =  ?

Принимаем t2 =  18 °С.
Уравнение теплопередачи:

Q  — K F  Д^ср. охл-5.

Средняя разность температур для периодического процесса 
охлаждения жидкости в сосуде Ш :

Т ^ Т Ь / Л - 1  \
,п тх~ н  К а ш а / ^A t с р .о х л

Г2— tx 
105 — 25 /  1 , 7 1 4 - 1

in Г й ( щ щ 5 ) = а д 1 с  =  30' ”105



Величина А  постоянна для всего процесса охлаждения. Д л я  
любого момента времени, когда температура охлаждаемой жид
кости равна Т:

А - 7 - 4
7 - U

При расчете поверхности теплообмена принимаем Т  =  Га =
=  25 °С;

2 5 - 1 3  
7 z —  i3 25— Ш ’

Средняя конечная температура охлаждающей жидкости (воды): 
hep  =  А^ор. охя 1п Л Н -^! =  30,36 In 1,714 + 1 3 =  29,35 °С.

Количество теплоты» отдаваемое толуолом воде:
Q  =  G & , ( T t  —  Т з )  =  1400-1,8-Ш 3 (105 —  25) =  2016-105 Дж.

Здесь Ср=  1.8-103 Д ж /(кг-К ) —  удельная теплоемкость толуола при сред
ней температуре 65 °С (рис. X I).

Время охлаждения толуола:

— « - 2016'да —8137 с = 2,26 ч.
KF Д*ер. охл 255-3,2.30,36

Общий расход охлаждающей вода:

G в - 2Q16’1Q5 -2943 кг
CxVzcp —  h )  ~  4180(29,35— 13) “

Пример 4,28. Бутиловый спирт (холодная жидкость) в коли
честве Gs — 1800 кг загруж ен в сосуд, в  котором имеется змее
вик. Через змеевик пропускается вода (горячая жидкость). Бу
тиловый спирт нагревается от температуры tx — 20 до iz — 60 °С 
в  течение т  ч. Вода понижает свою температуру от Т х =  90 °С 
до 7V Конечная температура воды в периодическом процесс» 
все время увеличивается по мере повышения температуры спирта. 
В  конце процесса нагревания через т  ч  температура станет рав
ной Г2 0 4 ) *

Сколько времени т потребуется для нагрева спирта и какой 
должен быть общий расход горячей воды Сг, если’ поверхность 
теплопередачи змеевика F  =  4,3 м3, а значение коэффициента 
теплопередачи принять постоянным и равным К  =  280 Вт/(м2 - К )?

Р е ш е н и е .  Схема процесса: 
в  сосуде (бутиловый спирт нагревается): 4  =  20 °С через т  ч 
U =  60 °С;
в змеевике (вода охлаждается): Тг =  90  °С через т  ч Г3 =  ?

Принимаем Т 2 =  70 °С.
Уравнение теплопередачи:

Q — KF  Д*ср. нагр^*



Средняя разность температур для периодического процесса 
нагрева жидкости в сосуде [1]:

д , к - к
Д 'ср .ы агр - T i - t t  \ A \ n A )  ~

60- ^ r ( l 4 b ^ “c = -. 90in
90 -  60.

Величина А  постоянна для всего процесса нагрева, Д ля лю
бого момента времени, когда температура нагреваемой жидкости 
будет равна t:

А Tx ~ t  90 — 60 30 _
T 2 —  t  7 0 - 6 0  10

При расчете поверхности теплообмена определяют А  для 1 =  
=  /2 =  60 °С.

Средняя конечная температура горячей воды:
7*2ср =  тг — At0p, нагр In А => 90 — 28,65 In 3 =  58,52 °С.

Количество теплоты, отдаваемое водой спирту:
Q = c xcx (t2 — lx) =  1800-2,56-Ю3 (60 — 2 0 )=  1843-105 Дж.

Здесь cz  =  2,56' 103 Дж/(кг-К) — удельная теплоемкость бутилового спирта 
при средней температуре 40 °С (рис. XI).

Время нагрева спирта:
Q 1843.10»

Х KF  Д/ср. вагр 280*4,3*28,65
Общий расход горячей воды:

=  5343 с =  1,48 ч.

r  Q 1843-10®
сг (Гг — Г аср) 4190(90 — 58,52) *

Пример 4.29. Определить потерю теплоты лучеиспусканием 
поверхностью стального аппарата цилиндрической формы, нахо
дящегося в помещении, стены которого выкрашены масляной кра
ской. Размеры аппарата: Н  =  2 m;Z) =  1 м. Размеры помещения: 
высота 4 м; длина 10 м; ширина 6 м. Температура стенки аппарата 
70 °С, температура воздуха в помещении 20 С.

Определить также общую потерю теплоты аппарата лучеис
пусканием и конвекцией.

Р е ш е н и е .  Потерю теплоты излучением вычислим по фор
мулам (4.66) и (4.67):

Cl~‘ - L + / J ____ L \ - £ l
*̂1 \  с3 Сц )



В нашем случае:
T i  =  273 -Ъ 70 =  343 К; Т 2 =  273 +  20 =  293 К;

Fi =  nDH  2-0,785D2 =  3*14* 1 -2 +  2-0,785*12 =* 7,85 м2;
/  ^  =  2 (4-6 4*10 6-10) =  248 м2.

Так как площадь F2 велика по сравнению с площадью Flt to  
коэффициент излучения «  Сг.

Д ля окисленной стали среднее значение степени черноты 8 ** 
=  0,85 1см. формулу (4.67)]. Следовательно, Сг — 5 ,7-0,85 =  
=  4,84 Вт/(ма.К 4).

Потеря теплоты лучеиспусканием:

Qn =  C J i  [  ( - ^ ) 4 -  ( - Щ - ) 4 ]  =  4,84.7,85 (3,43* -  2,93*) =  2490 Вт.

Общую потерю теплоты лучеиспусканием и конвекцией найдем 
по формуле:

Q  =  O tf 1  (£с т  —  ^возд)*

Здесь а  — суммарный коэффициент теплоотдачи лучеиспусканием и конвек
цией — определяется по формуле (4.71):

а  =  9,74 -j- 0,07 A t  =  9,74 -f- 0,07 (70 — 20) =  13,2 Вт/(м2*К).

Общая потеря теплоты аппаратом:
Q =  13,2*7,85(70 — 20) =  5200 Вт.

Пример 4.30. Определить необходимую толщину слоя изоля
ции аппарата, внутри которого температура 154 °С. Изоляционный 
материал — совелит. Температура наружной поверхности изоля
ции не должна быть выше 40 °С.

Р е ш е н и е .  Примем температуру окружающего воздуха 
/„ =  20 °С и определим суммарный коэффициент теплоотдачи 
в окружающую среду лучеиспусканием и конвекцией по урав
нению (4.71):

а  =  9,74 +  0,07 A t  =  9,74 +  0,07 (40 — 20) =  11,1 Вт/(ыа * К).

Удельный тепловой поток:
q =  a  (tCT— f0) =  11,1 (40 — 20) =  222 Вт/м2.

Принимая приближенно, что все термическое сопротивление 
сосредоточено в слое изоляции, можно написать

Я
Ц =  К (/вн — *о) ^  (̂ ВН — ô)i

откуда толщина слоя изоляции;
а л поя

8 =  Y  (tm  -  к) =  (154 “  20) =  ° '059 м*
где А, =  0,098 В т/(м -Ю — коэффициент теплопроводности совелита (табл. 
X X V III),



Пример 4 .31. Вдоль плоской стенки аппарата продувается воз
дух со скоростью 3 м/с при средней температуре 90 °С и давле
нии 900 мм рт. ст. Снаружи аппарат покрыт слоем теплоизоляции 
(совелит) толщиной 40 мм. О пределив количество теплоты q, 
теряемое с 1 ма стенки аппарата.

Д лина стальной стенки 5  м, толщина 5 мм; температура воз
духа в помещении 20 °С. Учесть загрязнение внутренней стенки 
аппарата.

Р е ш е н и е ,  Находим коэффициент теплоотдачи от горячего 
воздуха к стенке [расчетная формула (4.40)]. Значение критерия 
Нуссельта!

Kill =  0,032R«M  =  0,032 (9,07-105)0,8 ~  1867.

wLpt 3-5.1,149 Л/У71ЛЙ л 900-273Здесь Re =  —  -  а д а . 10-3 ~  9,07-10»; р, =  1,293 щ ; _ 55)=
=  1,149 кг/м3 — плотность воздуха при рабочих условиях; fii =  0,019 X 
X 10_3 Па-с — динамический коэффициент вязкости воздуха при 90 °С 
(рис. VI).

Следовательно,

% =  Nujkx/L шт 1867.0,0316/5= 11,8 Вт/(ма.К),

где k, =  0,0316 Вт/(м-К) — коэффициент теплопроводности воздуха пои 9 0 °G 
(табл. XXX).

Суммарный коэффициент теплоотдачи лучеиспусканием и кон
векцией от наружной поверхности изоляции в окружающую среду:

Яа =  9,74 0,07 (/дг. а — ^возд)*

Ввиду того, что tQI. 2 —  температура наружной поверхности 
изоляции — неизвестна, для первого приближения принимаем 
а ,  »  10 Вт/(м2-К ).

Тепловую проводимость загрязнения внутренней поверхности 
стенки принимаем по табл. X X X I для теплоносителя —  воздуха: 
1 / Л т г р . 1  —  2 8 0 0  В т Я м ^ К ) .

Коэффициент теплопередачи (ориентировочный)!

л - ^ г -  1 '1 , 0,005 0,04 1 '
т  л ЛГ1О Т  1 А11,8 ' 2800т  46,5 1 0,098 т 10 

1

0,4934 +  - L
1,685 Вт/(м*.К).

Здесь коэффициент теплопроводности совелита ^  — 0,098 Вт/(м*Ю, для 
стали Яот =  46,5 Вт/(м*К) — см. табл. XXVIH.

Уточнение с^:

Д*а =  *ст. 2— 'возп =  К  Д/ср/а э =  1,685*(90 — 20)/10 =  11,8 К; 

а 2 =  9,74 +  0,07-11,8 =  10,57 Вт/(Ма- К).



Уточненное значение коэффициента теплопередачи:

К =  0,4934 (1/Щ.5?) "  1,7 Вт^ м3‘К >-

Удельные потери теплоты:
q »  К  Д %  =  1,7 (90 — 20) =  1 В  Вт/м2.

Пример 4.32. Цеолит NaX подвергается десорбции — нагреву 
в  токе горячего воздуха в непрерывнодействующем аппарате со 
взвешенным слоем цеолита. Средняя температура воздуха 190 °С. 
Цеолит поступает в аппарат с начальной температурой 20 °С. 

.Диаметр зерна цеолита 4 мм, плотность его 1100 кг/м3,, удельная 
теплоемкость 870 Д ж /(кг«К ), коэффициент теплопроводности 
0,24 &т/(м-К). Число псевдоожижения * 4. Определить время, 
необходимое для нагрева зерна цеолита от 20 °С до средней тем
пературы 185 °С.

Р е ш е н и е .  Прогрев зерна цеолита представляет собой не
стационарный процесс теплопроводности в твердом теле. Решение 
уравнения нестационарной тешюпроводности (при постоянстве 
теплофизических характеристик нагреваемого тела)

a  V2* =  “  от

совместно с  граничными и начальными условиями приводит [4 .2 ] 
к уравнению

*к - < " - / ( B i ,  Fo), (а)
fo. С —  1̂Т

правая часть которого — сложная функция критериев Био (Bi) 
и Фурье (Fo).

Д л я  зерна, имеющего форму шара радиусом i?i

B l“  Кг ’ F Я* стртЯ3'
В последних уравнениях /н , ?к, t0, 0 •— начальная и конечная темпера

туры нагреваемого тела, температура окружающей среды; а  —  коэффициент 
теплоотдачи от окружающей среды к поверхности нагреваемого тела; Ят, с-т 
рт — коэффициент теплопроводности, удельная теплоемкость и плотность твер
дого тела; а  — коэффициент температуропроводности твердого тела (зерна).

На рис. 4.18 приведен график уравнения (а) для ш ара 14.1, 
4.121.

Определяем коэффициент теплоотдачи и  от воздуха к поверх
ности зерна цеолита во взвешенном слое. Предварительно най
дем значение критерия Архимеда по уравнению (3.3):

д . dtprpcg 0,0043.1100.0,763.9,81АГ“ g 25,7-40-** °'Ш'
* Отношение рабочей скорости воздуха к  критической {скорости псевдо

ожижения).



Рис. 4 ,18  (в  примеру 4 ,32).

где р0 =  0,763 кг/м3 и |х0 =  25,7 х  
X 10-е П а-с— плотность н динамиче
ский коэффициент вязкости среды (воз
духа) при 190 °С [4.1],

По графику (рис. 3.8) находим 
при Аг =  8 . 10б и в == 0,4 крите
рий Лященко Ly„p =  2,75. Отсюда 
по уравнению (3.4а) определяем 
критическую скорость псевдоожи
жения: __________

Whp ~  ^ ^УкрМ-С̂ Рт/Рс =
=  У 2,75-25,7-10"6-9,8Ы100/0,Уб32 =  

=  1,09 м/с.

Рабочая скорость воздуха (отнесенная к полному поперечному 
сечению аппарата):

w в  4шкр =  4-1,09 =  4,36 м/с.
По этой скорости рассчитываем критерий Лященко

Ly. 4,363*0,763а 174
ИсРтЯ 25,7-10_(Ч  100-9,81

и по рис. 3.8 при Аг =  8-10* находим порозность взвешенного 
слоя е =  0,67.

Критерий Рейнольдса для потока воздуха: 
wdp0 4,36.0,004-0,763Re

0,67*25.7* 10"8 773.

Критерий Прандтля Рг =  cji/A, =  1020*25,7.10 '6/0,0385 — 0,681. 
Определяем критерий Нуссельта по уравнению [1Ь

Nu =  0,4Re0,67PF0,33 =  0.4-7730*67-0,681е*33 =  30,2 .

Коэффициент теплоотдачи от воздуха к поверхности зерна? 
а =  NuXc/ d =  30,2.0,0385/0,004 — 290 Вт/(ма-К),

где Яс =  0,0385 Вт/(м-К) — коэффициент теплопроводности воздуха при 190 °С 
[4.1].

Критерий Био:
Bi =  a ff/Я, «= 290-0,002/0r24 =  2,42.

Симплекс разностей температур:
t K — ta 185 — 20

190 — 20 0,97.
*0. О — *н

По этим данным находим по графику (рис. 4.18) значения кри
терия Fo =  1, откуда время прогрева зерна цеолита?

T =  F o c Tpr i?2A T =  1-870-1100*0,002а/0 ,2 4 «  16 с.



4 .1 . Во сколько раз увеличится термическое сопротивление 
стенки стального змеевика, свернутого из трубы диаметром 38 X 
Х2»5 мм, если покрыть ее слоем эмали толщиной 0,5 мм? Считать 
стенку плоской. Коэффициент теплопроводности эмали 1,05 
Вт/(м.К).

4 .2 . Паропровод длиной 40 м, диаметром 51X 2,5 мм покрыт 
слоем изоляции толщиной 30 мм; температура наружной поверх
ности изоляции fa == 45 °С, внутренней /х =  175 °С. Определить 
количество теплоты, теряемое паропроводом в 1 ч. Коэффициент 
теплопроводности изоляции Я =  0,116 Вт/(м-К).

4 .3 . Стальная труба диаметром 6 0 x 3  мм изолирована слоем 
пробки толщиной 30 мм и сверху еще слоем совелита (85 % маг
незии +  15% асбеста) толщиной 40 мм. Температура стенки 
трубы — 110 °С, а нарз'жной поверхности изоляции 10 °С. Вы
числить часовую потерю холода с 1 м длины трубы.

4.4. К ак изменится потеря холода в условиях предыдущей за 
дачи, если внутренний слой сделать совелитовым (6 =  40 мм), 
а наружный — пробковым (б =  30 мм)?

4.5. Найти температуру внутренней поверхности обмуровки 
аппарата (рис. 4.19), если температура на наружной поверхности 
ее 35 °С. Толщина обмуровки 260 мм. Термометр, заделанный на 
глубину 50 мм от наружной поверхности, показывает температуру 
70 °С.

4 .6 . Вычислить коэффициент теплопроводности для: а) жид
кого хлороформа при t  =  20 °С; б) сернистого газа при t  =  160 СС 
и абсолютном давлении 1 кгс/см3 (~ 0 ,1  МПа); в) 25% водного 
раствора хлористого кальция при i  =  30 °С.

4 .7 . Необходимо испарять 1600 кг/ч жидкости, кипящей при 
t =  137 °С и поступающей в испаритель при этой температуре. 
Удельная теплота испарения жидкости г  =  377. Ю8 Д ж /к г . Тем
пература греющего пара должна быть не ниже 150 °С. Определить 
расход греющего пара: а) сухого насыщенного, р ИЗб =  4  кгс/сма 
(~ 0 ,4  МПа); б) перегретого до 250 °С, ризб =  4 кгс/см8 
(~ 0 ,4  МПа); в) перегретого до 250 °С, ризб =  3 кгс/сма 
(~ 0 ,3  МПа). Удельная теплоемкость перегретого пара 2,14* 103 
Д ж /(кг. К).

Изобразить процессы изменения состояния греющего пара на 
диаграмме Т  — S .  Конденсат греющего пара отводится при 
температуре конденсации.

4 .8 . Д о какой температуры будут нагреты (§§$&$ 
глухим паром 2 т  раствора хлористого кальция, 
если расход греющего пара (раб0 =  2 кгс/см2,
т . е. ~ 0 ,2  МПа) за  2,5 ч составил 200 кг, a 
расход теплоты на нагрев аппарата и потери
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теплоты в окружающую среду составляют в среднем 2030 Вт? 
Н ачальная температура раствора 10 °С. Удельная теплоемкость 
раствора 2 ,5  х  1 $  Д ж /(кг.К ).

4*9. Определить количество передаваемой теплоты в противо- 
точном конденсаторе, в котором конденсируется 850 кг/ч пара 
сероуглерода под атмосферным давлением. Пар сероуглерода 
поступает в конденсатор с температурой 90 °С. Жидкий сероугле
род выходит из конденсатора при температуре на 8  °С ниже тем
пературы конденсации. Удельная теплоемкость пара сероуглерода 
0,67-10® Д ж /(кг- К).

4 .10 . В кожухотрубчатый конденсатор поступает 120 кг/ч 
сухого насыщенного пара диоксида углерода под давлением 
Рй&о =  60 кгс/см2 ( - 6 , 0  МПа), Жидкий диоксид углерода вы
ходит из конденсатора под тем же давлением при температуре i 
конденсации. Принимая разность температур диоксида углерода
и воды на выходе воды из конденсатора 5 К , определить необ
ходимый расход воды, если она поступает в конденсатор с темпе
ратурой 10 °С.

4 .11 . Колонна для ректификации жидкого воздуха покрыта I 
слоем тепловой изоляции из шлаковой ваты толщиной 250 мм. 
Температура жидкости внутри колонны — 190 °С, температура 
воздуха в помещении 20 СС. Какое количество теплоты может про
никать из окружающего воздуха в колонну через I ма поверх
ности, если пренебречь термическими сопротивлениями со сто
роны жидкости, окружающего воздуха и металлической стенки 
колонны?

4.12. К ак  изменится коэффициент теплопередачи в аппарате, 
если заменить стальные трубы диаметром 3 8 x 2 ,5  мм на медные 
такого же размера: а) в паровом калорифере для воздуха, 
в котором «возд =  41 Вт/(ма. К ), «гр. пара =  и  600 Вт/(ма-К );
б) в  выпарном аппарате, в котором а ЙШЬ раств =  2320 Вт/(м2.К ),
«гр. иара =  И  600 Вт/(ма.К )?  Загрязнений поверхности не учи- j 
ты вать. '

4.13. Как изменится величина коэффициента теплопередачи I 
в теплообмениом аппарате, выполненном из стальных труб тол- 1 
щиной 3 мм, если на поверхности труб отложится слой накипи 
(водяного камня) толщиной 2 мм: а) в водяном холодильнике для 
газа, в котором 0 ,**, *= 58 Вт/(м2.К ), а иоДы =  580 Вт/(м2.К ); ,
б) в выпарном аппарате, в котором ссвип, раств =  2780 Вт/(м2. К), 
«гр-пара =  11 600 Вт/(М*-Ю?

4.14. К акая  наибольшая удельная тепловая нагрузка
(в Вт/м2) может быть в  испарителе толуола, если стальные трубы I
испарителя толщиной 4 мм с  обеих сторон покрыты ржавчиной? 
Толщина одного слоя ржавчины 0,6  мм. Испаритель обогревается 
насыщенным паром (р113б =  3 кгс/см2, т . е. —0,3 МПа). Толуол 
кипит под атмосферным давлением. Считать, что термическое 
сопротивление стенки и двух слоев ржавчины значительно больше 
суммы остальных термических сопротивлений.
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4Л 5 . Горячий концентрированный раст
вор, выходящий из выпарного аппарата 
с  температурой 106 °С, нспользуется для 
подогрева до 50 °С холодного разбав
ленного раствора, поступающего на вы
парку с температурой 15 °С, Концентри
рованный раствор охлаждается до 60 °С.
Определить среднюю разность температур 
для прямоточной и противоточной схем.

4.16. В  многоходовом кожухотрубчатом 
теплообменнике, имеющем четыре хода в  
трубном пространстве и один ход в меж- 
трубном (рис. 4.20), толуол охлаждается 
водой от 106 до 30 °С. Вода, проходящая по трубам, нагревается 
от 10 до 34 °С. Определить среднюю разность температур в  теп
лообменнике.

4.17* 1930 кг/ч бутилового спирта необходимо охлаж дать от 
90 до 50 °С в противоточном теплообменнике поверхностью 6 м2. 
Охлаждение производится водой с  начальной температурой 18 РС. 
Коэффициент теплопередачи в теплообменнике 230 Вт/(м2-К); 
Ы ер считать как среднюю арифметическую. Сколько кубических 
метров воды в  I ч надо пропускать через теплообменник?

4 .18. Н а складе оборудования имеется кожухотрубчатый теп
лообменник, состоящий из 19 латунных труб диаметром 1 8 x 2  мм, 
длиной 1,2 м. Достаточна ли его поверхность для  конденсации 
350 кг/ч насыщенного пара этилового спирта, если принять коэф
фициент теплопередачи равным 700 Вт/(м2*К), начальную темпе
ратуру воды 15 °С, а конечную 35 °С? Конденсация спирта пред
полагается при атмосферном давлении, жидкий спирт отводится 
при температуре конденсации.

4 .19. Кожухотрубчатый противоточный теплообменник 
(рис. 4.21) перед контактным аппаратом на сернокислотном заводе



имеет поверхность теплообмена 360 м2, Очищенный газ колче
данных печей поступает в межтрубное пространство теплообмен
ника при 300 °С, выходит при 430 °С. Горячий газ из контактного 
аппарата входит в трубы теплообменника при 560 °С. Расход 
газа 10 т/ч, удельная теплоемкость газа в среднем 1,05 х  
X 108 Дж/(кг*К ). Потери теплоты через кожух теплообменника 
составляют 10% от количества теплоты, полученного нагрева
ющимся газом Определить коэффициент теплопередачи в тепло- 

хе.

е  Определить коэффициент теплопередачи в спиральном 
1еннике по следующим данным: поверхность теплообмена 
48 м2; в аппарате подогревается 85,5 т/ч воды от 77 до 95 °С; на
гревание производится насыщенным паром при разg =  23 кПа.

4.21. Определить необходимую поверхность противоточного 
теплообменника при охлаждении 0,85 м8/ч сероуглерода от тем
пературы кипения под атмосферным давлением до 22 °С. Охлаж
дающая вода нагревается от 14 до 25 °С; otcs8 = 2 7 0  Вт/(м2-К); 
а Нао = 7 2 0  Вт/(м2*К). Толщина стальной стенки 3 мм. Учесть 
наличие загрязнений — ржавчины и накипи, приняв £  ^агр =  
=  0,00069 (м2*К)/Вт. Определить также расход воды.

4.22. Требуется конденсировать 10 т/ч насыщенного пара 
«-гексана при 70 °С. Охлаждение конденсатора может быть осу
ществлено: а) водой, нагреваемой от 16 до 36 °С; б) воздухом, 
нагреваемым от 25 до 48 °С. Коэффициент теплоотдачи для кон
денсирующегося пара гексана в обоих случаях принять равным 
1700 Вт/(м2‘К). Коэффициенты теплоотдачи для воды и воздуха 
взять ориентировочно (средние значения) по табл. 4.7, для воды— 
при турбулентном течении по трубам, для воздуха — при попе
речном обтекании труб. Ж идкий гексан отводится при температуре 
конденсации. Термические сопротивления стенки и загрязнений 
не учитывать. Удельная теплота конденсации гексана 33,3 X 
X 10* Д ж /кг. Определить расходы воды и воздуха (в м3/ч) и тре
буемые поверхности теплообмена.

4.23. Метан под избыточным давлением 5 кгс/см2 (~ 0 ,5  МПа) 
проходит по межтрубному пространству кожухотрубчатого теп
лообменника параллельно трубам со скоростью 4,6 м/с. Средняя 
температура метана 75 °С. Теплообменник состоит из 37 стальных 
труб диаметром 1 8 x 2  мм, заключенных в кожух, внутренний 
диаметр которого 190 мм. Определить коэффициент теплоотдачи.

4.24. 3700 кг/ч метилового спирта подогреваются от 10 до 
50 °С, проходя по трубному пространству теплообменника, со
стоящего из 19 труб диаметром 16x2  мм. Определить коэффи
циент теплоотдачи, если принять температуру стенки 60 °С.

4.25. В кожухотрубчатом теплообменнике по трубам диа
метром 4 6 x 3  мм проходит со скоростью 0,7 м/с вода, которая 
нагревается. Определить коэффициент теплоотдачи, если средняя 
температура поверхности стенки, соприкасающейся с водой, 90 °С, 
а средняя температура воды 46 еС.



.. 4 .26. Определить коэф
фициент теплоотдачи .для 
воздуха, охлаждаемого под 
абсолютным давлением 
2 кгс/см2 (~ 0 ,2  МПа) от 
90 до 30 °С в межтрубном 
пространстве кожухотруб
чатого теплообменника с 
поперечными перегородка
ми. Трубы диаметром 25 X 
Х2 мм расположены по 
ходу газа в шахматном 
порядке. Скорость воздуха 
в вырезе перегородки (в самом узком сечении пучка 
труб) 8 м/с (рис. 4.22, б).

4.27. Воздух атмосферного давления нагревается насыщенным 
водяным паром в кожухотрубчатом конденсаторе с трубками 
диаметром 2 5 x 2  мм. Средняя температура воздуха 60 °С. Сравнить 
коэффициенты теплопередачи для двух случаев: 1) воздух про
ходит по трубам со скоростью 10 м/с (L f d >  50), греющий пар 
конденсируется в межтрубном пространстве (рис. 4.22, а); 2) воз
дух проходит по межтрубному пространству, снабженному по-© 
перечными перегородками. Скорость воздуха в вырезе перего
родки (в самом узком сечении пучка труб) 10 м/с (рис. 4.22, б), 
греющий пар конденсируется в трубах. Принять коэффициент 
теплоотдачи пара 11 600 Вт/(ма«К).

4.28. При теплообмене двух турбулентных потоков (Re >
>  10 000) у  первого потока а х =  230 Вт/(м2*К), у  второго а 3 =  
=  400 Вт/(м2*К). Во сколько раз увеличится коэффициент теп

лопередачи, если скорость первого потока возрастет в 2 раза, 
а скорость второго — в 3 раза (при прочих неизменных условиях)? 
Термическое сопротивление стенки не учитывать.

4.29. Определить коэффициент теплоотдачи для 98 % серной 
кислоты, проходящей по кольцевому (межтрубному) пространству 
горизонтального теплообменника типа «труба в трубе» со скоростью 
0,9 м/с. Средняя температура кислоты 72 °С, средняя температура 
стенки 58 °С. Н аруж ная труба теплообменника имеет диаметр 
54X 4,5  мм, внутренняя — 2 6 x 3  мм.

4.30. Четыреххлористый углерод нагревается в трубном про
странстве горизонтального кожухотрубчатого теплообменника. 
Средняя температура четыреххлористого углерода 26 °С, скорость 
его в трубах 0,15 м/с. Средняя температура поверхности загряз
нения труб, соприкасающейся с четыреххлористым углеродом, 
34 °С. Диаметр труб 2 5 x 2  мм. Определить коэффициент тепло
отдачи четыреххлористого углерода.

$  | Конденсат
! flap



4.31, Через трубное пространство кожухотрубчатого тепло
обменника прокачивается раствор хлористого кальция (23,8 %), 
который нагревается при средней температуре —20 °С. Скорость 
рассола в трубах 0,5 м/с, средняя температура поверхности стенки, 
соприкасающейся с раствором, — 10 °С. Коэффициент объемного 
расширения рассола 0,35* 10"3 К -1, внутренний диаметр труб 
0,021 м, длина труб 4 м. Определить коэффициент теплоотдачи 
для рассола.

4 .32. Раствор хлористого натрия [21,2 % (масс.)] нагре
вается в трубном пространстве кожухотрубчатого теплообмен
ника от — 15 до — 12 °С. Внутренний диаметр труб 21 мм, длина 
труб 3 м. Скорость рассола в трубах 0,3 м/с. Средняя температура 
поверхности загрязнения стенки, соприкасающейся с рассолом, 
t0T =  — 6,5 °С .О пределить коэффициент теплоотдачи от рассола 
к стенке. ициент объемного расширения рассола [5 =

4.33. Этилацетат охлаждается в трубном пространстве гори
зонтального кожухотрубчатого теплообменника. Внутренний диа
метр труб 21 мм, длина труб 3  м. Средняя температура охлаждае
мого этилацетата tBJ> =  50 °С, средняя температура поверхности 
загрязнения стенки со стороны этилаиетата tCT =  40 °С. Скорость 
этилацетата 0,04 м/с. Определить коэффициент теплоотдачи от 
этилацетата к стенке. Коэффициент теплопроводности Я =

4.34. Бензол охлаждается в трубах горизонтального кожухо
трубчатого теплообменника. Внутренний диаметр труб 21 мм, 
длина труб 4 м. Средняя температура охлаждаемого бензола 50 °С, 
средняя температура поверхности загрязнения стенки со стороны 
бензола tcr =  30 °С. Скорость бензола 0,05 м/с. Определить коэф- 
фициент теплоотдачи от бензола к стенке.

4.35 В вертикальном кожухотрубчатом теплообменнике бен
зол прокачивается через трубы снизу вверх при охлаждении от 70 
до 30 °С, Внутренний диаметр труб 21 мм, высота труб 4 м. Ско
рость бензола 0  05 м/с. Средняя температура поверхности загряз
нения стенки со стороны бензола 30 °С. Определить коэффициент 
теплоотдачи от бензола к вертикальной поверхности стенки.

4 .36. Вода нагревается в условиях свободного движения. 
Наружный диаметр горизонтальных труб 76 мм. Определить 
коэффициент теплоотдачи, если температуру поверхности трубы 
принять равной 45 °С. Средняя температура воды 25 °С.

4.37. В условиях свободной конвекции охлаждается толуол. 
Средняя температура толуола 50 °С. Диаметр горизонтальных 
труб 3 8 x 2  мм. Температура наружной поверхности загрязнения 
труб, соприкасающейся с толуолом 30 °С. Определить коэффицент 
теплоотдачи толуола.

4 .38. Вертикальный кожухотрубчатый теплообменник состоит 
из 91 трубы диаметром 5 7 x 3  мм, высотой 4 м. По внутренней 
поверхности труб стекает пленкой вода в количестве 52 м3/ч,

=  0,35-10-*

0,1128 Вт'(м-К).



которая нагревается от 18 до 25 °С. Средняя температура внутрен
ней поверхности труб 26 °С. Определить коэффициент теплоот
дачи.

4 .39. По вертикальной стенке пленочного холодильника сте
кает пленкой 60% серная кислота в количестве 2,1 дм3/с на 1 м 
ширины стенки. Высота холодильника 5 м. Средняя температура 
поверхности стенки 24 °С, средняя температура кислоты 50 °С. 
Вычислить коэффициент теплоотдачи для кислоты, если коэффи
циент теплопроводности ее равняется 0,43 Вт/(м*К).

4.40. Вычислить коэффициент теплоотдачи кипящего под атмо
сферным давлением 20 % водного раствора хлористого натрия. 
Разность температур греющей поверхности и кипящего раствора 
10 К . Д л я  кипящего раствора X = 0 ,6 5 8  Вт/(м*К)-.

4.41. В кубе ректификационной колонны под атмосферным 
давлением внутри вертикальных труб высотой 4 м кипит толуол 
с небольшим содержанием бензола (наличие бензола не учитывать). 
Диаметр труб 2 5 x 2  мм. Определить коэффициент теплоотдачи 
к  кипящему толуолу. Принять температуру поверхности загряз
нения стенки со стороны толуола 125,3 °С.

4.42. В межтрубном пространстве вертикального кожухотруб
чатого теплообменника, состоящего из 261 трубы диаметром 
25X 2 мм, конденсируется под атмосферным давлением 4  т/ч 
насыщенного пара метилового спирта. Определить коэффициент 
теплоотдачи.

4.43. Насыщенный водяной пар конденсируется на наружной 
поверхности пучка горизонтальных труб. Наружный диаметр 
труб 38 мм. Расположение труб шахматное. Расчетное число труб 
по высоте 11. Температура конденсации 160 °С. Определить сред
ний коэффициент теплоотдачи, приняв температуру наружной 
поверхности труб 152 °С. Пар содержит 0,5 относительных % 
воздуха.

• 4.44. Метиловый спирт (100%) нагревается в трубном про
странстве одноходового кожухотрубчатого теплообменника от 
15 до 42 °С. Противотоком в  межтрубном пространстве течет 
вода, которая охлаждается от 90 до 40 °С. Теплообменник с  ко
жухом 400 мм состоит из 111 стальных труб диаметром 2 5 x 2  мм. 
Скорость метилового спирта в трубах 0,75 м/с. Коэффициент тепло
отдачи для воды 840 Вт/(м2-К ), суммарная тепловая проводимость 
стенки и обоих загрязнений стенки 1700 Вт/(м2-К ), средняя тем
пература поверхности загрязнения, соприкасающейся со спиртом, 
38 °С. Определить требуемую площадь поверхности теплообмена.

4.45. Воздух подогревается в трубном пространстве одно
ходового кожухотрубчатого теплообменника с 20 до 90 °С прн 
среднем абсолютном давлении 810 мм рт. ст. Расход воздуха, 
считая прн нормальных условиях, составляет 7770 м3/ч. В  тепло
обменнике 197 труб диаметром 38X2 мм. В межтрубное простран
ство подается насыщенный водяной пар под абсолютным давле
нием 2  кгс/сма (~ 0 ,2  МПа). Коэффициент теплоотдачи пара



10 ООО Вт/(м2*К), суммарная тепловая проводимость стенки и обоих 
ее загрязнений 1700 Вт/(м2-К). Определить требуемую площадь 
поверхности теплообмена.

4 .46. Воздух атмосферного давления в количестве 5200 м3/ч 
(при нормальных условиях) нагревается в трубном пространстве 
кожухотрубчатого теплообменника с 2 до 90 °С. Число труб 111. 
Диаметр труб 3 8 x 2  мм. Абсолютное давление греющего водяного 
пара 2 кгс/см2 (~ 0 ,2  МПа). Определить требуемую длину труб 
и расход греющего пара, если его влажность 6%. Принять К  «  
^  а возд*

i 4 .47. По змеевику проходит 1,5 т/ч толуола, охлаждающегося 
от 90 до 30 °С. Охлаждение (противотоком) проводится водой, 
нагревающейся от 15 до 40 °С. Труба змеевика стальная диа
метром 5 7 x 3 ,5  мм; а воды = 5 8 0  Вт/(м2*К). Диаметр витка змее
вика 0,4 м. Определить необходимую длину змеевика и расход 
воды. Термическое сопротивление стенки и ее загрязнений при
нять равным 0,0007 (ма*К)/Вт, а отношение Рг/Ргст для толуола 
равным 0,75.

4.48. В теплообменнике типа «труба в трубе», состоящем из 
двух концентрических труб: внутренней диаметром 4 4 ,5 x 3 ,5  мм 
и наружной диаметром 8 9 x 5  мм, охлаждается от 70 до 30 9С 
толуол в количестве 1900 кг/ч. Толуол проходит по кольцевому 
пространству между наружной и внутренней трубой; по внутрен
ней протекает охлаждающая вода, нагревающаяся от 14 до 21 РС. 
Средняя температура поверхности загрязнения со стороны толуола 
26 °С, со -стороны воды 20 °С. Определить коэффициент тепло
передачи. Учесть термические сопротивления загрязнений стенки 
со стороны толуола и со стороны воды (среднего качества).

Расчет сделать: а) без учета влияния Рг/Ргот; б) с учетом 
влияния Рг/Ргот.

4 .49. Вертикальная стенка выпарного аппарата покрыта слоем 
изоляции [Я = 0 ,1 2  Вт/(м*К) I толщиной 45 мм. Температура ки
пящего раствора 120 °С, температура-воздуха в помещении 20 ®С. 
Определить потерю теплоты излучением и конвекцией с 1 м  ̂
в 1 ч, принимая температуру поверхности стенки, соприкаса
ющейся с кипящим раствором, равной температуре последнего.

4.50. По горизонтальному паропроводу диаметром 51 Х2,5 мм, 
длиной 50"м  проходит насыщенный пар под давлением раб0 =

к г е / е м ^ ^ О ^  МПа). Определить количество конденсата, 
образующегося в течение суток в неизолированном трубопроводе. 
Температура воздуха в цехе 15 °С.

4.51. Во сколько раз уменьшится потеря теплоты, если паро
провод, рассматриваемый в предыдущей задаче, покрыт тепло
изоляционным слоем толщиной 40 мм с коэффициентом тепло
проводности 0,093 Вт/(м*К).

4.52. Аппарат изолирован слоем шамотного кирпича толщиной 
125 мм IX =  0,68 Вт/(м*К) j и слоем изоляционной массы [К =  
=  0,12 Вт/(м*К)]. Температура наружной поверхности металли-



ческой стенки аппарата 500 °С. Найти достаточную толщину 
изоляционного слоя, чтобы температура егс? наружной по» 
верхности не превышала 50 °С при температуре воздуха в  цехе 
25 °С,

4.53. В сушилке, вдоль ее плоской стенки длиной б м, прохо
дит со скоростью 2,5 м/с горячий воздух атмосферного давления, 
имеющий среднюю температуру 85 °С. Стальная стенка сушилки 
толщиной 5 мм изолирована снаружи слоем теплоизоляции тол
щиной 30 мм. Температура воздуха в помещении 18 °С. Опреде
лить количество теплоты, теряемой в 1 ч с 1 м2 стенки сушилки 
путем конвекции и излучением. Учесть тепловую проводимость 
загрязнения внутренней стенки сушилки.

ПРИМЕРЫ РАСЧЕТА ТЕПЛООБМЕННИКОВ

Аппараты теплообменные кожухотрубчатые с неподвижными трубными 
решетками и кожухотрубчатые с температурным компенсатором на кожухе 
применяются в  тех случаях, когда нет необходимости в  механической очистке 
межтрубного пространства (очистка от осадка возможна только для трубного 
пространства). Поэтому в  трубное пространство подают ту жидкость (воду 
или водные растворы), которая при нагревании или выпаривании может выде
лять нерастворимый осадок на стенках труб, а в межтрубное пространство 
подают чистую жидкость или конденсирующийся пар.

Конечную температуру охлаждающей воды не следует принимать выше 
45—50 °С во избежание значительного образования накипи.

Кожухотрубчатыё теплообменные аппараты с неподвижными трубными 
решетками и с поперечными перегородками в межтрубном пространстве, при- 
меняемые в химической, нефтяной и других отраслях промышленности, обозна
чаются индексами и классифицируются:

— по назначению (первая буква индекса): Т  — теплообменники; X — хо
лодильники; К  — конденсаторы; И  — испарители;

— по конструкции (вторая буква индекса): Н  — с неподвижными трубными 
решетками; К — с температурным (линзовым) компенсатором на кожухе;

— по расположению (третья буква индекса): Г — горизонтальные; В — 
вертикальные.

Основные сведения о кожухотрубчатых теплообменных аппаратах с не* , 
подвижными трубными решетками по ГОСТам 15119—79, 15120—79, 15121—79 
и 15122—79 для труб 25X 2 мм из стали марок 10 и 20 приведены в табл. 4.11» 
4.12, а также в Приложении (табл. XXXIV и XXXV).

Размещение отверстий под трубы в трубных решетках и основные размеры— 
см. ГОСТ 15118—79. Примеры размещения отверстий в трубных решеткз'хчфи- 
ведены на рис. II  и 111 (см. Приложение). « ^

Кожухотрубчатые тешгаобменные аппараты с неподвижными трубными 
решетками типа ТН, ХН, КН, ИН можно применять толкко в тех случаях# 
когда разность температур кожуха (/к) и труб (/т) будет меньше максимальной, 
приведенной в табл. XXXV. ■

Если разность /к  и (т окажется больше максимально допустимой, то ис
пользуют кожухотрубчатый теплообменный аппарат с линзовый, компенсатором 
типа Т К . КК, Х К, ИК или с плавающей головкой (ГОСТ 14246—79).

Кожухотрубчатые теплообменвые аппараты с неподвижными трубными ре
шетками, предназначенные для аммиачных и углеводородных холодильных уста
новок (ГОСТ 22485—77 и 22486—77), в этом пособии не приводятся.

Пример 4,1. Рассчитать теплообменный аппарат для охлаждения 1,1 кг/с 
диэтилового эфира от + 2 5  до — Ю°С рассолом — раствором хлористого каль
ция [23,8 % (масс.)], поступающим из холодильной машины. Рассол нагревается 
от —15 до — 12°С. Давление в  линиях эфира и рассола менее 0,3 МПа. Со-



Т а б л и ц а  4.11
Применение кожухотрубчатых теплообменных аппаратов со стальными 
трубами
Рраб “  предельные рабочие давления, ааоисящне от характеристики п температуры 
среды: 1 кгс/см* »  0*1 МПа

Применение и нормы
T an аппарата

в кожухе в трубах

Теплообменники 
ТН и ТК 
(ГОСТ 15122—79)

Конденсаторы КН 
в  КК 
(ГОСТ 15121—7!

Холодильники 
ХН и ХК /  
(ГОСТ 1512b—79)

Испарители ИН 
и ИК
(ГОСТ 15119—79)

Нагревание и охлаждение жидких и газообразных сред
Температура теплообданивагощихся сред от —70 до4-350 °С
Русл Для ТН от 6 до 25 кгс/см? р уСл от 6 до 16 кгс/смЗ

для ТК от 6  до 16 кгс/см?
Конденсируемая среда
Температура от 0 до +350  °С 
Русп Для КН от 6  до 25 кгс/см?

для КК от 6  до 16 кгс/см?

Охлаждаемая среда
Температура от —20 до +300 *С 
Русл Для ХН от 6  до 40 кгс/см2

для ХК от 6  до 16 кгс/см2
Греющая среда

Охлаждающая среда
Вода или другая не
токсичная и невзрыво- 
з  непожароопасвая 
среда
Температура от —20
до + 6 0  еС
Русл До 6 кгс/см?

Испаряемая среда
Температура греющей и испаряемой среды от —30 до 

+350 С
руСД для ИН от 6 до 40 кгс/см2 р усл от 6  до 10 кгс/смЗ

для ИК от 6  до 16 кгс/см2

поставить несколько вариантов аппаратов, отличающихся гидродинамическим 
режимом течения теплоносителей.

Р е ш е н и е .  Общая часть. 1. Определи^рассод теплоты и расход рассола. 
Примем индекс «I» для горячего теплоноситйц! (диэтилового эфира), индекй 
«2» — для холодного теплоносителя (рассола).

Предварительно найдем среднюю температуру\расеола:

^  г2= 0 ,5 [ - 1 5 + ( - 1 2 ) 1  =  —1 ^ СС;

средию.о температуру диэтилового эфира:
=  t2 +  AfCp =  —13,5 + 1 6  =  + 2 \5  °С;

где Д/Ср — средняя разность температур, равная при противотоке теплоносителей 
16 К.

+ 2 5  —* —10
рассол

—12 *--------15

At g е= 37 

Ate — А/м
д /и = 5;

37— 5
ср to (Д^б/Д/м) 1п (37/5)
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С учетом потерь холода в размере 5 % расход теплоты:

Q =  l,05G1c1 (/lH— /1Ii) =  1,05.1,1.2140125 — {—Ю)] =  86500 Вт; 
расход рассола:

Q 86500
Сг (^гк —  ^ан) 2900 L— 12 — {— 15)]

9,9 кт/о,

где Cj =  2140 Дж/(кг-К) и с3 =  2900 Дж/(кг-К) — удельные теплоемкости 
эфира и рассола при их средних температурах А =  + 2 ,5°С  и f3 =  — 13,5°С 
(рис. XI и табл. LII) *.

Объемные расходы эфира я рассола:
Vi =  Gi/pi => 1,1/733 =  0,0015 м3/с;

у 2 =  С2/р2 «  9,9/1220 =  0,0081 м3/с,

где pf =  733 кг/м3 и р2 — 1220 кг/м3 — плотность эфира (рис. XI) и рассола 
(табл. LI1).

2. Наметим варианты теплообменных аппаратов.
Д ля этого определим ориентировочно значение площади поверхности тепло* 

обмена, полагая / \ ор =  250 Вт/(ма-К) по табл. 4.8, т. е. приняв его таким же, как 
и при теплообмене от жидкости к жидкости для углеводородов и масел:

F — Q ^  вМ ^  2 2  м2
°Р КорД^ор 250-16 *

Из величины F0p =  22 ма следует, что проектируемый холодильник мо
жет быть: а) теплообменником типа «труба в трубе»; б) элементным, т. е. со
ставленным из нескольких кожухотрубчатых аппаратов меньшей площади, соеди
ненных последовательно; тз) одиночным кожухотрубчатым аппаратом. Как сле
дует из табл. 4.13, можем использовать как аппараты типа ХН, так и типа ТН.

Д ля обеспечения интенсивного теплообмена попытаемся подобрать аппарат 
с турбулентным режимом течения теплоносителей. Рассол направим в трубное 
пространство, так как он дает загрязнения, эфир — в межтрубное простран
ство.

В теплообменных трубах 025X 2  мм холодильников по ГОСТ 15120—79 
скорость течения рассола при Rea >  10 000 должна быть более

, Я емг 10 000-7,165.10“3 ,
щ  “  rfapa “  0,021 ■ 1220 “  ’ М/С’

где р 2 =  7,165-Ю"3 Па-с — вязкость рассола при / 2 =  —13,5°С (табл. LI).
Проходное сечение трубного пространства при этом должно быть менее

St, =  V2/w'2 =  0,0081/2,8 =  0,289-1(Га м*.

Кожухотрубчатый холодильник наименьшего диаметра 159 мм с числом 
труб 13 имеет 5 Т =  0,5- Ю“ 2 м2 (табл. 4.12). Следовательно, турбулентное те
чение рассола можно обеспечить только в аппарате с меньшим сечением труб
ного пространства, т. е. в теплообменнике «труба в трубе».

Вариант 1. Теплообменник «труба в трубе» (ГОСТ 9930—78).
1.1. Рассмотрим аппарат, изготовленный из труб 89X4 мм (наружная труба) 

и 57X3,5 мм (внутренняя труба). Скорость рассола в трубах для обеспечения 
турбулентного течения должна быть более

ЮОООца 10 000-7,165-10“3
Щ ’= " й ф г ° ----- 0Ж1220------ =  U 7  “/С-

* Теплофизические свойства эфира приведены в табл. IV, IX, X, XXXIII 
и яа рис. XI и X III, свойства рассола — в табл. XX XIII, LI, LI1.



Число параллельно работающих труб 57X 3,5 мы, при этом

0,0081п' =
0»785d?K>2 ~  0,785-0,05а -1,17

=  3,53.

Примем я  =  2. Определим скорость и критерий Рейнольдса для  рассола: 

Уч 0,0081

Re,

0,785*1» 0,785-0,05а-2

eM tPa 2,07.0,05-1220

=  2,07 м/с;

7,165-10‘ 3
17650.

Д ля эфира:

УгWi — 0,0015 0,0015 = 0,27 m /c j
Sx ~  0,785 (£)а — d2) п  ""0 ,785 (0,081а—0.0572) -2

К£1=^ = Л ™ 4 з1  =  169601

где эквивалентный диаметр =  D — d  =  0,081 — 0,057 =  0,024 м.
1.2. Составим схему процесса теплопередачи (рис. 4.23). По табл. 4.1 

находим, что теплоотдача для обоих потоков описывается уравнением (4.17):

Nu =  0,0218; Re°*8P r0'43 (Рг/Ргст)0,25-

Коэффициент примем равным I, полагая, что Lld^ >  50 (табл. 4.3). 
Ввиду того, что температуры стенок со стороны эфира /ст. i  и рассола icT. а 
пока веизвестны, примем сомножитель (Рг/Ргст)0,25 равным единице для обоих 
потоков [это позволяет сделать сама форма уравнения (4.17)1,

а) Коэффициент теплоотдачи для эфира.
Критерий Прандтля для эфира при -f-2,5°C:

Р П  =  С ф  i A j  =  2140 -0,28.10-3/0 ,136 =  4,4,

где h i — 0,136 Вт/(м*К)— коэффициент теплопроводности эфира (рис, X). 
Критерий Нуссельта для эфира:

Nuf =  0,021 -1 • 16 960°’8.4 ,4 М 3 .1 =  94,8.

Коэффициент теплоотдачи от эфира к стенке:

ctf =  N u V * i =  94,8-0,136/0,024 =  537 Вт/(мМ<).

б) Коэффициент теплоотдачи для рассола.
Критерий Прандтля для

рассола при —13,5°С:

Рга =  с2ц 2/к3 =  2900-7,165X 

X Ш“2/0,473 в» 44,

где йа =  0,473 Вт/{м-К) — коэф
фициент теплопроводности рас
сола (табл. LI).

Р в е , 4 ,23  (в  первому варианту 
р асч ета  примера 4 .1 ).

дсрир

*,==+2,5°С

огг526Вт/(м^К) 

з̂агр.1

Рассол

*2г -Ц 5°С
W ^ - 1 f ,2 eG
-^q=5920ST/u*

<Х2 а2550 В т / ( ^ 2*К)



Критерий Нусеельта:

Nu£ =  0,021 ■ 1 -1765O0l8.44°-43- l  =  262. 

Коэффициент теплоотдачи от стенки к рассолу:
a ^ N u ^ / r f ^  262-0 ,473/0 ,050 =  2480 Вт/{ма-К). 

Термическое сопротивление стенки и загрязнений (табл. XXXI): 

1 , « ,0 0 3 5  , 1
, rci —5800 ^  46,5 

Коэффициент теплопередачи:

К '

5800
=  4,2-10~4 ма-К/Вг.

1

+
1

% 537 +  4 ,2 '  10~4 +  2480

373 Вт/(м2-К).

VПоверхностная -плотность теплового потока:
д ' ^ К '  Д/Ср = 3 7 3 -1 6 =  S970 В т / # ^

1.3, Определим ориентировочно значения /ст. i и /ст. 2, исходя из того,
что

где сумма

Найдем?

— К Д̂ Ср — Д^1---- = ----------------Д̂ 2»
2 j  ГОТ

Д/; +  д 4  +  Д 4 = й ^ .

\ч

Й?>ч=  q'/a{ =  5970/537 =  11,1 К;

)-* =  2,5 К;

* 1 5970
а ;  “ 248Q ’ К ‘

Проверка: сумма Ы \, Д/£ и Д /'т равна Д/ср:

11,1 +  2,5 -f- 2,4 =  16 К =  Ш°С.
Отсюда

= * i  — = 2 ,5  - 1 1 ,1  =  —8,6 °С;

С.2 =  h  +  =  —J3>5 +  2>4 =  —Х1Л *С.
Введем поправку в коэффициенты теплоотдачи, определив (Рг/Рглт)0,25- 

Критерий Прандтля для эфира при /ст. i =  —8,6 °С:

Р гст>1 =  Сет-дМстлАст.! =  2050-0,322 * Ю“3/0 ,137 =  4,85.

Критерий Прандтля для рассола лри *ет.а =  —П,1 °С:

Ргст,а =  г’ст-гМст.гАст.з =/2900-6,2.10-3/0,475 =  38. '

Коэффициенты теплоотдачи: 
для эфира

%  =  «1 (Рг^Ргет.!)0-25 =  537 (4.4/4.85)0'25 =  5 37 .0Д О 0-25 =,
=  537*0,98 =  526 Вт/(ма-К);



д л я  рассола

d* =  a t  {Pr2/P r Ĝ 2)0'25 =  2483 (44/38)0,25 =  2480 .1,160*25 =*
=  2480-1,03 =  2550 Вт/(на- К ).

Исправленные значения К , f t  h t ,  i* W  г-

к  Ш  ------------ -------------р  «а 370 ВтДм2* К );

5 k + 4*2 -l t r 4 + 2 5 5 0

q = K  &tcр  =  370• 16 =  5920 Вт/м2;

=  2 .5  -  ̂  =  2,В -  11,2 = - 8 , 7  »С;

f0M  =  4  +  X  =  — 13,5 +  § Ц  =  - 1 3 , 5 + 2 , 3  =  - Н  ,2 “С.

Дальнейшее уточнение a lt  а 2 и других величин не требуется, так как рас» 
вождение между а{, a t и а 2, «£. и  др. н е  превышает 5 % .

1.4. Расчетная площадь поверхности теплопередачи;

Fp =  Q/q =  86 500/5920 =  14,6 ма.

С запасом 10 % : =  16,1 ы3.
Площадь поверхности теплообмена одного элемента длиной. 6  г !

Fi =  itd0-pL я= 3,14*0,0535.6 =  1,01 м*.
Число элементе» в каждой из двух секций (ветвей):

*r Fp 1&Л о
№“ ^ 7 = 2 Л Т ш  “ 8 шь

Общее число элементов nN  =  2 -8  =  16 шт. Масса аппарата «труба в  тру- 
бе& — 1600 кг. — см. каталог «Теплообменники ТТ. Емкостная сварная аппара
тура». М., ЦИНТИХЙМНЕФТЕМАШ, 1968.

Вариант 2. Кожухотрубчатый холодильник диаметром- 159 ым с  трубами 
25X 2 мм (ГОСТ 15120—79).

2.1. Скорость и критерий Рейнольдса для рассола:

V% V2 ' 0,0051 ,  ог
S2 * “ 0,785nd^ ~ 0 ,7 8 5 -0 ,0 2 1 а-13 “  t0 М/ ’

П. tM sPa 1,81.0,021-1220 сепп.
а " 7 Г "  “  7,165-10--* "  ~  ™ ’

скорость и критерий Рейнольдса для эфира:

, , 0 |

где Sf =  0,8*10“ а м2 — проходное сечение межтрубного пространства между 
перегородками по ГОСТ 15120—79; ц* =  0,28* 10_3 Па*с — вязкость эфира 
при 4-2,5 °С (табл. IX); йг =  0,025 м — наружный диаметр труб, определяющий 
линейный размер при поперечном обтекании.

2.2. Д ля расчета процесса теплопередачи в этом случае (как. и в  предыдущих) 
необходимо знать температуры /ст. i  и т. а- Д ля потока в  трубах при Ке2 <
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•< 10 000 значение fox. 2 влияет на выбор вида расчетной формулы через по
средство произведения GrPr. Зададимся значениями t0Vb 1 и /сх. з» исходя из 
того, что t 1 !> /ст , >  fCT> 2 >  2̂’ например, примем / 'Bt j =  —10 °С; t ’tTt 2 =  
=  — 11 °С (с последующей проверкой).

а) Коэффициент теплоотдачи для эфира (Re* =  12300).
При поперечном омывании потоком трубного пучка при Re 1000 реко

мендуется соотношение (4.31):

Nu =  0,4вф Re0,6Pj?0*36 (Рг/Ррст)0-25.
Примем еф =  0,6 (см. с. 157). Критерий Прандтля для эфира при *Ст. 1 =  —^  0(-1 

Ргст.1 =  (cfiA)^CTil =  2070 • 0,328 • 10_3/0 ,136 =  5,0.

Тогда

Nui =  0,4-0,6.12 З000' 6 .4 ,4 °-36 (4,4/5,0)0,25 =  105; 
а[ =  N u^i/d , =  105*0,136/0,025 =  570 Вт/(м2-К).

б) Коэффициент теплоотдачи для рассола (Re2 — 6500).
Для выбора расчетной формулы определим произведение (GrPr) при опре

деляющей температуре — средней температуре пограничного слоя (см. с. 154):
12 =  0,5 (tcr а +  *а) =  0,5 [— 1 1 +  (-13,5)1 =  -1 2 ,2 5  °С.

Физические свойства рассола при / 2 =  —12,25 °С: ра =  1220 кг/м3; (х2 =  
=  6,7-10- 3 Па-с; К  =  0,475 Вт/(м-К) — табл. LI; с2 =  2902 Дж/(кг-К) — 
табл. LII; р2 =  0,35-10- 3 К"1— табл. XXXIII;

Р г ' =  c& Jk2 =  2902-6,7.10-3/0,475 =  40,9;

=  Р h h  =  g,8‘ 6° ’0 , ^ ; )1f ° 2 0 ,35-10- [ -1 1  -  (-13 ,5 )] =  2,4.10»;

(Gr'Pi?') =  2 ,4 .103 -40,9 =  9,8- 10*.

Для определения Nu2 при (GraPra) <8-10& воспользуемся рис. 4,1. При 

R e;=  6500;pro .« (^ p rei)o . ^ 22- OT̂

Nug =  22Ргз’43 (Рг/Ррсф, 2)0’25 «  22-440' 43 (44/38)0*25 =  115 

(где Ргот. з =  38 при /от. з =  —11 °С);

а'2 =  Nu&2/d2 »  115.0,473/0,021 =  2590 Вт/(мг-К).

Коэффициент теплопередачи:

К =   -----------   г  ш* 390 Вт/(ма-К),

570 +  4,2 ‘10 " + 2590

Поверхностная плотность теплового потока:

д' =  К Д%т =  390 •16 -  6240 Вт/ыа-
2,3, Уточним значения /от. ± и г'ст. а:

Я , о г 6240 „ ^



Имеем существенное расхождение между /ст. t и /ст. i (— 10 °С и — 8,5°С ), 
однако это не влияет на коэффициент теплопередачи а$, так  как критерий 
Прандтля эфира прн —8,5 °С равен 4,9, что близко к Р г 'т> j =  5,0 при — 10 °С. 
Итак, окончательно /0т. 1 =  “ 8 ,5 °С, /Сх. а =  —11,1 °С.

2,4. Расчетная площадь поверхности теплопередачиг
Fp =  Q}q »  86500/6240 =  13,85 ма.

С запасом 10% : Fp =  15,2 м3.
Принимаем к установке аппараты длиной 3  м (ГОСТ 15120—79), Площадь 

поверхности теплообмена одного аппарата по среднему диаметру труб;
F = m f CpnL =  3,14-0,023.13-3 =  2,81 ма.

Необходимое число аппаратов;

N  =  F p /F  =  15,2/2,81 =  5,4.
Примем N  =  6. Запас поверхности составляет при этом

Масса одного аппарата диаметром 169 ым с  трубами длиной 3 и  равна М± =э 
*=» 255 кг (ГОСТ 15120—79), масса элементного теплообменника, состоящего 
из N  аппаратов:

М  =  MtN  =  255*6 =  1530 кг,
Аппараты по вариантам 1 в  2 имеют высокую металлоемкость (<-400 иг/м? 

поверхности теплообмена) — в  этом их общий недостаток. Кроме того, оба ва
рианта отличаются большим числом элементов и фланцевых соединений, что 
неудобно для обслуживания (замена прокладок, проверка герметичности и т.п .)*  
Поэтому целесообразно в  качестве варианта рассмотреть кожухотрубчатый теп
лообменник большего диаметра, например аппарат D  =  273 мм или 325 мм« 

Вариант 3. Кожухотрубчатый холодильник диаметром D =  273 мм « 
трубами 25X2 мм (ГОСТ 15120—79).

3.1, Скорость и критерий Рейнольдса для рассола:

Ша- _ Я .  о,635 м/о,

где я  =  37 — число труб (ГОСТ 15118—79);
г>„ оМгРз 0,635*0,021 -1220 пппп 
Rfia =  =  7,165-10 3 -  2280'

Скорость в  критерий Рейнольдса для  эфира:

ш‘ = ! г = т т г ^ =01Ш м /с;

где S f  =  I,I*10"S ма — проходное сечение межтрубного пространства 
(ГОСТ 15120—79).

3.2. Д ля  теплового расчета ориентировочно примем /ст. 1 — — Ю °С, /ст 3 =» 
в  — II °С.

а) Коэффициент теплоотдачи для эфира.
При Ref =  10 000 применим соотношение (4.31):

NU; в  0,4-0,6* 10 000м .4 ,4°-36 (4,4/5,0)0'23 =  97,5;
а ;  =*N u ^ j/rf, =  97 ,5 .0 ,136 /0 ,025=  530 Вт/(ы2.К ).

6} Коэффициент теплоотдачи для рассола,



Для выбора расчетного соотношения нра Res =  2280 определяй произве
дение Ре - j -  (табл. 4.4) при средней тешгературе пограничного слоя &

Т9 =  0,5 tfs +  / Ст. в) =  0.5 ( -1 3 ,5  +  <—11)J =  — 12,25 0С
и максимальной длине труб L =  3 ы:

n d wdcp d  0,635.2900-1220-0,021 0,021
~ L ~  J T ~ ~ L = ------------ C47----------------3 =  700,

При Ре ~ - >  20 применима формула (4.23);

* - « ч * 4 П т £ г Г

К ' =  — i --—  = - j -------------------------------г  =  181 В т Д Л К ).

Примем в| =  1; вязкость рассола: цст =  6,35-Ю-3 при /от.з “  —П °С;

а ’% =  К п2V 4 = =  14,0-0,470/0,031 *==313 Вт/{^-К), /
Коэффициент теплопередачи:

1_______

f ’ + i г '  ш + 4-2 - 1 Г ‘ + ш  ^

Поверхностна* плотность теплового потока: /

/  q' =  К ' Д/Ср =  181 -16 =  2900 Вт/ДО
Проверка значений /с <р, j  и /ст. 2: /

*ст. 1 =  к  * / —  — + 2 ,5  — ̂  =  2 ^ — 5 ,5  =  —S*C;

tc/ ъ  =  V+  «  - 13-5И ш Г  =  ~ 4'2 °С

При этих значениях fCT, j  а  /ет. 3 сделаем новый расчет. Введение поправки 
в козффиииену теплоотдачи для эфира не требуется, так как сомножитель 
(Рг/Ргот)°*23/ в  новых условиях близок к таковому в предыдущем расчете. 

Для рассола определяющая температура

У ?3 =  0,5 ( 4  +  im , а) =  0,51—13,5 +  (—4.2)} =  —8,85 °С.
Физические свойства рассола при ? з = —8,85 СС: р =  1220 кг/м3; са =  
Ч о Дж/(кг-К); ц2 =  5.7-10-8  Па*с; Я =  0,48 Вт/(м-К). Тогда

P s =  wdcp/l =  0,635-0,021.2910-1220/0,48 -  99000;

Ре = 9 9 0 0 0 — ^  =  690.

Как следует из сравнения произведении Ре -7- для рассматриваемы»L
значении tCT, 2 также близки и поэтому введение поправки в  а 2 не требуется. 
Расчет теплопередачи окончен.

3.4. Расчетная площадь поверхности теплопередачи:

Fp =  Q/g =  86 500/2900 =  29,8 ма,



С запасом 10% : F p =  32,7 ма.
Площадь поверхности теплопередачи одного аппарата с  трубами L  — 3  м: 

F , =  ж*срп1 =  3,14-0,023*37,3 -  8  м3.

Необходимое число аппаратов:

N ' =  Fp/F t =  32,7/8 =э 4,1*

Принимаем N =  А. Запас:

N F -F 'p 4.8 — 29,8
F‘ 29 ,а
1 р

100 =  7,4%.

Масса одного аппарата £>/= 273 мм с трубами Z N = .3 m равна iWf =  553 кг.
Масса всех аппаратов: I v .

М  =  553-4 =  2212 кг. *
\  . ^

Из расчета следует, что дальнейшее уменьшение скор'Ьети, рассола"приведет 
к  еще большему снижению коэффициента ~/f -и-росст поверхности теплопередачи. 
Однако, учитывая то обстоятельство, что в  более крупных аппаратах р а с х о д ^ е ^  
талла на единицу площади теплэобм е^ меньше, чем в  ыелквх аппаратах, выпол
ним расчет одноходового аппарата'£)’ 

Другим направлением может/быт 
'(см. вариант 6). I \

Вариант 4, Кожухотруб^атый 
(ГОСТ 15122—79). | \

Расчет аналогичен предьЫущеи^

400 мы с трубами 25X 4 ми. 
применение многоходовых аппаратов

аппарат D =  400 мм одноходовый

Приведем здесь лишь окончательные
результаты. В аппарате с трубами длйной L  s= 6 м для  эфира: щ  =  0,0425 м/с; 
Ret =  2790; csi =  292 Вт/(м^- К}1, для/рдссол a: -w2 »  0,261 м/с; R e2 =  930; %  =  
=  197 Вт/(м2-К). % // ' X /

Козффициент теплопередачи: пМ= 112 Втдм2- К).
Поверхностная плотность теплового потока: q — 1790 Вт/м3,
Расчетная площадь поверхности теплопередачи:

Fp =  88500/1790 »  48,4 ы3.

С запасом 10 % : Fp =  53 i r .  /
Площадь поверхности тепло&бые^а одного аппарата:

Ft =  ndcpn L L £ 14 -0,023.111-6 =  48,2 м®.

Из сравнения F\ и Fp слетует, что от аппарата с  трубами L  =  6 м придется 
отказаться, так как при еп^примененив нет запаса поверхности теплообмена 
(при использовании аппарата с  0  =  400 мм, 1  =  6  м придется прибегнуть 
к  более холодному рассолу, чтобы повысить q за  счет Д/ср)*

Вариант 5 , В аппаратах с трубами L =  4 и: =  292 Вт/(м2* К); Щ =
=  242 Вт/(ма>К); К р/У 1Ь  Вт/(м®-К). Площадь поверхности теплообмена; 
Fp =  43,4 ма; с  запас Ой 10 % : F p =  47,7 *Д  Д ля одного аппарата F j =  32,2 м2. 
Число аппаратов: /N f  =  47,7/32,2 =  1,48. Принимаем N  =  2. Запас поверх- 

64/^ JL 4  34
ности составит / ’ Ж $  — 100 =  4 8 ,5 % . Как видим, запас поверхности в  этом

случае неоправданно велик.
Вариант  бУКажухотрубчатый холодильник диаметр 325 мм с "?рубами 

25X 2 мм ^Дв^ходовый (ГОСТ 15120—79).
6.1. 17ро/ерим возможность и целесообразность применения многоходового 

аппарата/ начислив среднюю разность температур смешанного тока, восполь- 
зовавшш^/соотношениями (4.80) и (4.81).



а) По формуле (4.80) A*cp =  *4 /А*вр. „р. где e =  f ( P ,  R)t

р   2̂ — ____ (*~J2) — (—15)____ 3 _ __^ ...»
Т , - / ,  2 5 — ( -1 5 )  40 ’ ’

T 1 — T<i 25 — (—10) 35 . .
* “  h - t i  ~  ( - 1 2 ) - ( - 1 5 )  ~  3  ~ и ‘

На рис. VIII зависимость для R  =  12 отсутствует, что делает невозможным 
определение ед< по формуле (4.80).

б) По (4.81):

л, А 35,2 1Л с v
СР » о . г А*б+А<м +  А ~ п ? |  37 +  5 +  35,2 ~  ’ К’

’ е Д/б + Д / м — Л ’ g 37 +  5 -  35,2

где Д/g =  37; Д/м =  5 (см. расчет Д/ор при противотоке);

А =  V  6Га +  6/а =  V [25 — (—Ю)]3 +  [(-12 ) — (—15)]“ =  V 35а +  За =  35,2.

Применение многоходового аппарата в нашем случае будет сопровождаться 
небольшим снижением Д/Ср (с 16 К до 14,5 К, т. е. в 1,1 раза). Следовательно, 
многоходовой аппарат применим.

6.2. По ГОСТ 15118—79 число труб одного хода пх =  26 шт., обще? — 
п =  52 шт. Сечение одного хода трубного пространства ST =  0,785d2nt =  
= 1  • 10” 3 м2, проходное сечение межтрубного пространства (между перегород
ками) SMT=  1,5-Ю" 2 м* (ГОСТ 15120-79).

Скорость и критерий Рейнольдса для эфира:
Уг 0,0014 Л лпос ,

^  =  ^ = ' 1,5.10^ =  0|0935 м/С:
n . <MiPi 0,0935-0,025-733,6 гппл 
Rei "  ~ J T ---------- 0,29.10-*------  “

где [if и Pf взяты при средней температуре эфира /j =  /2 +  Д/Сп =  —13,5 +
+- 14,5 =  I °С. р »

Скорость и критерий Рейнольдса для рассола:
V2 0,0081 .  ,

м’2 =  “  П и т 5 “  ’ м/с;
М аРа 0,61-0,021-1220

Кб2 “  ~  7,165-10-** ~  2УШ*

6.3. Для теплового расчета примем /сх. i  =  —6 °С, /ст> а =  —8 °С.
а) Коэффициент теплоотдачи для эфира. По формуле (4.31):

Nuj =  0,4.0,6.5920°-6.4,5°’36 (4,5/4,8)0-23 =  74,5; 
а х =  Nil!X jd x =  74,5-0,136/0,025 =  405 Вт/(м3-К).

б) Коэффициент теплоотдачи для рассола. По рис. 4,1:

Nu2 =  6Рг°*« (Р гг /Р г^  2)0*25 =  6-440*43 (44/33)0'26 =  32,7; 

а2 =  N uaV ^a =  32,7-0,473/0,021 =  736 Вт/(ма-К).
Коэффициент теплопередачи:

К =     j -  =  235 Вт/(м2*К).



Поверхностная плотность теплового потока!

q — K  Д*ор =  235.14,5 =  3400 Вт/ма.

, Проверка значений ^ о т .  i  и  ^ с т .  2 i 

Д?! =  q/ai =  3400/405 =  8,4 К =  8,4°С;

/ от, j  a  fj — 8,4 =  1 — 8,4 =  —7,4 °С;

Д/а =  Л  — 3400/736 =  4,6 К = 4 ,6 ° С ;

*от. а =  —13,5 +  4,6 «  —8,9 К.

Введение поправки в расчет щ , а 2, /( и q не требуется.
Площадь поверхности теплопередачи:

Fp «  86 500/3400 =  25,4 ма.

С запасом 10 %: Fр =  27,9 ма.
Площадь поверхности теплопередачи одного аппарата по среднему диаметру 

труб при L =  4 ы:
Ft  =  3,14*0,023-52-4 =  15 t f .

Число аппаратов:

N ' = F ^ I F X=  27,9/15 =  1,86.

Принимаем N  =  2 шт. Запас:
2-15 — 25.4

25,4 100 =  18% .

Масса двух аппаратов: М =  2 -8 2 0 =  1640 кг.
Вариант 7. Кожухотрубчатый аппарат диаметром 400 мм с трубами 20Х 2 ш  

двухходовый.
7.1. Аппараты с трубами 20X2 мм обладают большей площадью поверхносщ 

теплообмена при тех же габаритных размерах, что, вероятно, позволит нам обой
тись одним аппаратом. В аппарате D =  400 мы, S T =  1,7*10“® ы, 5 МТ =  3,0 К  
X 10-2 м® (ГОСТ 15120—79). Число труб одного хода 83, общее 166 
(ГОСТ 15118—79).

Для эфира:

®‘ =  l f “ 03 ^  =  0 '04e7M te
П„ M iP i  0,0467.0,020.733,6 A<WA

1 =  ™ Й“  = ------ 0,29-10-=*------   *  237°*
Для рассола:

Уа 0,0081 Л 
Ю>= -5 Г = Т 7 Л Г З- =  0'477 М/С;

М а  =  О.СТ-О 016.1220 =  1300_
Из 7,165-10 3

7.2. Для теплового расчета примем ?Ст. 1 = —6°С, / д о ,я » —8°С,
а) Коэффициент теплоотдачи для эфира:

=  Nux =  2 ^ 0 ,4 .0 ,6 .2 3 7 0 ° - 6.4,5°-36 ( ^ | ) ° ‘25 =  286 Вт/(ы».К).



б) Коэффициент теплоотдачи для рассола»
Определим Ре ~  при 12 =  0,5 {/а -J- /ст, а) =  0,5 [—13,5 -|- (—6)1 *=»

—— 10 °С и длине труб L  =  б м:

Реа А .  =  M77-0,0j6-29JQ.122Q 0,016 g6 5Q0>0 0о25 =  141; 
£, Л>2 L 0 148 б

( т а ? Г = 242 Вт/(ма-К ) -

Коэффициент теплопередачи:

К =   !-----------  =  125 Вт/(м2-К).

Ш  +  4-2 -Ш‘3 +  242

7.3. Площадь поверхности теплопередачи:

. =  Q 86 500 =  47 8 м2,
р К Д^ср 125-14,5 */ > о м *

С запасом 10 %: Fj> — 52,5 м2.
Площадь поверхности теплообмена одного аппарата (D =  325 мм, L — 

=  6000 мм):
Fi =  ndoptiL =  3,14-0,018-166-6 =  56,5 ма.

Запас:

,0 0 - 1 7 .8 К .
F' 47,81 Р

Масса аппарата: М г =  1890 кг.
Сопоставление вариантов аппарата для охлаждения диэтилового эфира 

рассолом выполним по показателям, приведенным в табл. 4.13 *.
Наименьшую стоимость имеет аппарат типа «труба в трубе», однако он 

обладает существенным гидравлическим сопротивлением (по рассолу 10 Па), 
громоздок. Поэтому предпочтение следует отдать кожухотрубчатым аппаратам: 
элементному, состоящему из двух аппаратов D =  325 мм и L  =  4 м или оди
ночному аппарату D =  400 мм, 1  =  6 м с трубами 20X 2 мм.

Пример 4.11. Рассчитать два варианта'горизонтального кожухотрубчатого 
теплообменного аппарата для нагрева 20 т/ч толуола от 21 до 98 °С. Греющий 
водяной насыщенный пар имеет абсолютное давление р =  1,6 кгс/см2. В во
дяном паре содержится 0,5 % воздуха.

1-й вариант: турбулентное течение толуола в трубном пространстве.
2-й вариант: ламинарное течение толуола в трубном пространстве.
Р е ш е н и е .  Ввиду того, что в трубах нагревается толуол, а не вода н тем

пература в трубах выше 60 °С, используем аппараты типа ТН или ТК. Прини
маем для межтрубного пространства индекс «1», для трубного — «2».

Температура конденсации водяного пара *Конд= П2,7°С (табл. LVII). 
Температурная схема:

П 2 .7 — 112,7 
21 —>98

Д/б =  91,7 Д*м =  14,7.

* Цены взяты по «Прейскуранту № 23—03. Оптовые цены на оборудование 
[химическое. Часть 1. Стандартизованное химическое оборудование. Кн. 1». 
М.: Прейскурантиздат, 1981. — 348 с.



Холодильники для охлаждения эфира рассолом

Аппарат Количество 
Nf шт.

Масса 
• шт., 

кг
Цена 1 шт., 

руб.
Цена 

N шт., руб.
Металле*
емкость,

к р / м 8

Т е п л о о б м е н н и к  вт р у б а в т р у б е »  (ГОСТ 9930—78)

Трубы 
89X4 ым 
57X3,5 мм

16 100 ~ 1 0 0 1600—1700 99,5

К о ж  у х о т р у  б ч а т ы е  х о л о д и л ь н и к и  о д н о х о д о в ы е  
(ГОСТ 15120-79)

D  =  159 мм, 
1 =  3 м, 
d  =  25X2 мм

6 255 345 2070 91,0

D  — 273 мм, 
1 =  3 м, 
d  =  25Х 2 мм

4 553 600 2400 69,5

К о ж у х о т р у б ч а т ы е  т е п л о о б м е н н и к и  
(ГОСТ 15122—79)

D — 400 мм, 
L  =  6 м, 
d  =  25Х 2 мм

1 * 1750 1530 1530 36,5

D — 400 мм, 
£  =  4 м, 
d  =  25X2 мм

2 1290 1200 2400 40,3

К о ж у х о т р у б ч а т ы е  х о л о д и л ь н и к и  д в у х х о д о в ы е  
(ГОСТ 15120-79)

D — 325 мм, 
1 =  4 м, 
d =  25Х 2 мм

2 820 900 1800 54,7

D  — 400 мм, 1 
L  =  6 м, 
d =  20Х 2 мм

0 Нет запаса поверхности 
** Запас слишком велик (-

1890 1800

теплопередачи.
-48 %).

1800 33,5

Средняя разность температур:

к  4 91,7— 14,7 л ъ  1 o r  _  л п  t v

й ' ср 2,3 lg (Д/д/Д/м) ~  2,3 lg (91,7/14,7) ”
Средняя температура толуола:

fa =  /x — Д*с р «  112 ,7 -42 ,1  & 70°С .
Расход толуола:
G2 =  20 000/3600 =  5,56 кг/с; V2 =  Grfр3 =  5,56/820 =  0,00678 м*/в.

Здесь ра — 820 кг/м3— плотность толуола при 70 °С (табл. IV).



■ Расход теплоты на нагрев толуола!
Q в  G2ca (faH — /ав) =  5,56.1800 (98 -  21) =  771 ООО Вт,

где са =  1800 Д ж /(кг-К )— средняя удельная теплоемкость толуола (рис. XI), 
Расход сухого греющего пара с учетом 7 % потерь теплоты:

.  1.07Q 1,07-771000 ,
Ot*** г  ~  2227-10э = 0 '37кг/с'

где г =  2227-103 Д ж /к г— удельная теплота конденсации водяного пара 
(табл. LVII).

Ориентировочно определяем максимальную величину площади поверхности 
теплообмена. По табл. 4.8 минимальное значение коэффициента теплопередачи 
для случая теплообмена от конденсирующегося водяного пара к  органическим 
жидкостям (подогреватели Кмин =  120 Вт/(м2-К)). При этом

„ _  Q 771000 _ . 150m3i
Л щ вД /ор  120-42,1

Расчет первого варианта (Rea >  10 000).
Составляем схему процесса теплопередачи (по типу рис. 4.23).
Для обеспечения турбулентного течения толуола при Re3 >  10 000 ско

рость в трубах должна быть больше w%:

10000u2 10000-0,36-10-s п ОЛО .
Wi =  “  " 0/021-820 ■ =  °’209 М/С’

где р.а =  0,36-10_3 Па-с — динамический коэффициент вязкости толуола при 
7 0 °С (табл. IX).

Число труб 25X2 мм, обеспечивающих объемный расход толуола при Rea =  
=  10 000 :

_  Va 0,00678
0 , 7 8 5 0 , 7 8 5 . 0 , 0 2 1 2 . 0 , 2 0 9

Условию я <  93,7 и F <  150 ма удовлетворяют (табл. 4.12} два теплооб
менника:

а) четырехходовый диаметром 600 мм с числом труб на один ход трубного 
пространства п =  52,5 (общее число труб 210);

б) шестиходовый диаметром 600 мм с числом труб на один ход трубного про
странства п =  33 (общее число труб 198).

Выбираем четырехходовый аппарат, как более простой.
I . Коэффициент теплоотдачи для толуола.
Уточняем значение критерия Rea:

Re2 =  10 000 (n'ln) =  10 000 (93,7/52,5) =  17 850.

Критерий Прандтля для толуола при 70 СС:

Рга =  1800 • 0,36 ’ 10-»/0,1248 =  5,19.

Здесь К  =  0,1248 Вт/(м • К) — коэффициент теплопроводности толуола нов 
70 СС (рис. X).

Расчетная формула (4.17):

Nu2 «  0,021 .R ^^PrS*43 (Р Г2/РГСТ. 2) ° ^ Ч  =  0,021.17 850°’8-5,19°*43 х



Отношение (Pra/P r0T, g)0’25 принято равным 1,05 (с последующей проверкой). 
Таким образом,

«а =  NuAj/di, =  112,7-0,1248/0,021 =  669 Вт/(ма-К).

II. Коэффициент теплоотдачи при конденсации водяного пара на пучке го
ризонтальных труб.

Расчет осуществляем приближенно (бео учета влияния поперечных перего
родок) по формуле (4.54):

=  а ср ~  1.28в ^  д^о.аз ~  2j02eBt ~Щ ~"

В нашем случае известно G± =  0,37 кг/с и п =  210. Поэтому используем 
зависимость a j  =  f  (л, L, G) с учетом влияния примеси воздуха (0,5 %):

щ  =  2,02еег5{ (rt/G1)v $Lv » =  2,02.0,62.0,6-1048 ( 2 1 0 / 0 , 3 7 =  6520LV\

где 8 — коэффициент [см. формулу (4.53)], для шахматного расположения труб 
в пучке и при числе рядов труб по вертикали пв =  14 (табл. 4.12) в =  0,62 
(рис, 4.7); &р — коэффициент, зависящий от содержания воздуха в паре (рис. 4.9), 
вр =  0,6; Bt =  1048 (табл. 4.6).

Надо задаться длиной труб (по табл. 4.12 длины труб 2; 8; 4 и 6 м). За
даемся L =  3 м. Если по окончании расчета будет принята другая длина труб, 
то расчет необходимо скорректировать (с увеличением L  при Gi =  const ве
личина ссСр возрастает). Имеем:

=  6520-31'* =  9400 Вт/(ма-К).

Принимаем тепловую проводимость вагрязнений со стороны греющего пара 
1/гвагр. i  «  5800 Вт/(м2>К), со стороны толуола 1/г8агр. 2 »  5800 ВтЛм8 • Ю 
(табл. XXXI). Коэффициент теплопроводности стали лот =  46,5 Bt/(m-Kj 
(табл. XXVIII). Тогда

-=— — 2580 Вт/(м*-К).0,002
5800 ^  46,5 п 5800

Коэффициент теплопередачи:

*  “  i , . Г "  1 , /  . 1 “ 503 Вт« м ,' К>-
“г /  ./"от “г  „  ллла + 'a j  ^  от «а 9400 т  2580 л 669 

Поверхностная плотность теплового потока:

q = K  Д/ор =  503-42,1 =  21 180 Вт/м*.

Проверяем принятое значение (Рг2/Ргот> 2)0'25. Определяем 

Д^а =  Л  =  21 180/669 «  32 К ^  32 °С;

*ст-а “  *а “Ь Д^г =  70 +  32 =  102 pCj

Ргот. г ^  сст. а^ст. аАст. а “  1885‘0,27.10 3/0*X163 =  4,38.

Здесь со т 1 = 1 8 8 5  Дж/(кг-К) (рис. XI); И-от. а =  0,27-Ю-8 Па-с 
(табл. IX); Яст* а =  0,1163 Вт/(м• К) (рис. X),



Было принято (Рг2/Ргст. г)0,20 =  1»0£. Разница ~ 0 ,7  %. Расчет К  закончен.
Расчетная площадь поверхности теплообмена:

Q 771 ООО , Л
Frt ~  ■ гг л';--- =* спо лп t “  3S»4 Мй.р /СД/0р 503-42,1

Коэффициент теплоотдачи а х =  9440 »  а 2 =  664 Вт/(м2-К), поэтому рас« 
четным диаметром при определении поверхности труб следует принять d2 — 
=  0,021 м.

Аппарат с L  =  3 м имеет площадь поверхности теплообмена:
F =  ndznL =  3,14-0,021 -210-3 =  41,56 м3.

Запас площади поверхности теплообмена: 4— — 100 =  14*2
Запас площади поверхности теплообмена достаточен.

Принимаем один четырехходовый кожухотрубчатый теплообменник с вну
тренним диаметром кожуха 600 мм» числом труб 52,5/210 п длиной труб L  =  3 м.

Ввиду того, что общая разность температур Д/gp =  42,1 К близка к допуска
емой разности (/к — *т)ыако =  40 К (табл. XXXV), принимаем аппарат типа 
ТН.

Определяем /Ст.а;
&tz  =  <?/«г =  21 180/669 =  31,659 К =  31,659 СС;

'ст. а =  70,6 -1- 31,659 «  102,3 °С

На схему процесса теплопередачи типа рис. 4J23 нужно нанести уточненные 
эначения /ст. i» ^ст.2 > ®2»

Расчет второго варианта (Rea <  2300).
Составляем схему процесса теплопередачи по типу рис. 4.23.
Для течения толуола при Re2 <  2300 скорость в трубах должна быть 

меньше w'z:
. 2300ц* 2300-0,36-Ю‘з Л лло

:0,048 м/с,2 dap2 0,021-820

а число труб на один ход трубного пространства должно быть больше п''

П? =  -  =  - ° '00678_____ =  408
0 , 7 8 5 «  0,785-0,0212-0,048

Условно л >  408 и F <  150 м3 удовлетворяет одноходовый кожухотруб» 
чатын аппарат с внутренним диаметром кожуха 800 мм, площадью поверхности 
теплообмена от 74 до 226 м2 и общим числом труб п =  473 (табл. 4.12).

1. Коэффициент теплоотдачи для толуола.— -
Уточняем величину критерия Рейнольдса:

Re2 =  2300 in'In) =  2300 (408/473) =  1984.

Находим ориентировочное значение произведения критериев (Gr2Pr2). В ве
личину критерия Grp, а также в выражение определяющей температуры вхо
дит величина Д/а =  /ст. 2 — /2. Однако /сх. 2 определяется только в конце рас
чета, поэтому величиной ДU надо задаваться.

Коэффициент теплоотдачи при конденсации водяного пара значительно 
больше коэффициента теплоотдачи ори нагреве толуола (табл. 4.7), поэтому 
принимаем ориентировочно (с последующим уточнением): 
разность температур

Д/2 =  0,75 Д/ор = 0,75-42,1 ~ 3 2 К * 3 2 ° С ;



определяющую температуру

t  =  tB +  (Д/д/2) =  70 +  (32/2) я  90 °С;

температуру стенки
*от. а =  fe +  Л*а =  70 +  32 =  102 °С.

Ориентировочное значение (Gr2Pr2) при 90 °С для толуола (физические ве
личины по табл. IV, IX, XXXII):

< o r * j  =  т _  1 М . 10!_

Здесь

Ргй =  2023-0,295-10~зу0,121 = 4 ,9 3 ,

где с2 — 2023 Дж/(кг*ВД; h =  0,121 Вт/(м-К).
При (Gr2P r^  >  8*10§ и Rea < 3 5 0 0  применима формула (4.25). Принимаем 

длину трубы L  =  3 м. Тогда

Nu3 =  0,8 (p e2^ . y ,,4 (GraPra<'.i ^ -Н З - ) 0,14 == 0,8 (72)М (13,4.107)вЛ х

/  0 295 \  0 ,14  
X =0,8.5,53-6,5.1,014 =  29,2,

где Реа =  Re2Pr2 -^ -  =  1984-5,19 =  72; *iCT. а =  0,266-10-5 Па-с

при /ст, а=  102 °С.
Таким образом,

«а =  Nu2X2/da =  29,2-0,1248/0,021 = 1 7 3  Вт/(ма-К).

II. Коэффициент теплоотдачи при конденсации водяного пара.
В первом варианте расчета аппарата при п =  210, г  =  0,62 было опре

делено «1 =  9400 Вт/(м2-К). Во втором варианте п  =  473. Число рядов труб 
по вертикали пв — 32 (табл. 4.14), чему соответствует в «  0,57 (рис. 4,7). 

При той же длине труб L — 3 для второго варианта:

« ! =  9 4 0 0 ^ |^ -  =  9400-0,92.1,31 =  11 400 Вт/(м2-К).

Коэффициент теплопередачи при L — 3 ы (предварительный):

K l= 3 =  - 1 ------------ {----------- —  *= 160 Вт/{ма-К),

■U400 +  W ^  173"

где 6СТ/ЛСТ =  1/2500.
Уточнение принятых величин:
а) разносгь температур Д/2 по расчету

Д/3 =  К  Д/Ср/аа =  160-42,1/173 =  39 К =  39 °С;

б) определяющая температура
< = 7 0 +  (39/2) «  90 &С

(расчетное значение определяющей температуры совпало с принятым 90 °С);
в) уточнение о а за счет того, что расчетное значение Д/а оказалось больше 

принятого



K l = з =  — ---------------\--------------г ~ в 1 в 2  Вт/(м *.К).

ТГ400" +  "2Ш Г +  "176“
Расчетная площадь поверхности теплообмена при L  == 3 ы!

р  771000 |10 й
и “3 "  1 6 2 .4 2 ,Г ==з113ы*

Коэффициент теплоотдачи a t  >  а 2, поэтому эа поверхность теплообмена 
аппарата следует принять внутреннюю поверхность труб [формула (4.75)1* 
Так, одноходовый теплообменник с внутренним диаметром кожуха 800 мм прв 
длине труб 3 м имеет площадь поверхности теплообмена F ~  я -0,021 X 
X 473-3 =  93 м2, что недостаточно.

Рассмотрим два варианта; а) длина труб 4 м, F =  я *0,021 -473-4 =  125 ма1 
б) длина труб 2 м; два аппарата с общей площадью поверхности 125 ма*

а) Теплообменник с трубами 4 м:

« ! =  11 400 (4/3)‘/в =  11 400-1,1 =  12500 Вт/(ма-К); 

а а =  176 (3 /4 )^  =  176-0,89 =  157 Вт/(ма-К).

K l=4 =  ~ 1 ------------ \ ----------- р  =  146 Вт/(м2.К).

12500 +  2 500"

Расчетная площадь поверхности теплообмена при L  =  4 ы:
_ 771000 10_ .  3
t “ 4 “  1 ¥ щ "  =  ’

Площадь поверхности теплообмена недостаточна, так как нет запаса,
б) Два теплообменника с трубами длиной по 2 м:

о* =  176 (3/2)М =  176-1,176 =  207 Вт/(ма-К);

K L=2 =  — j------------ \ --------  j -  =  188 Вт/(ма-К).

12 500 1 2500 т  207+

Поверхностная плотность теплового потока (удельная тепловая нагрузка) 
д =  К  А/Ср =  188-42,1 =  7915 Вт/м2. Расчетная площадь поверхности тепло
обмена при L =  2 м:

F t a  =  Qlq =  771 000/7915 =  97,4 ма.

Принимаем два одноходовых теплообменника с внутренним диаметром ко
жуха 800 мм и длиной труб по 2 м.

125 9 7  4
Запас площади поверхности теплообмена:—  * 100 =  28 %, Запас

У /,4
площади поверхности теплообмена достаточен.

Определение fCT. j  и fCT. 2 для принятого варианта:

Aft =  4/cti =  7915/12 500 =  0,633 К =  0,633 °С;

W  i  =  112,7 — 0,633 =  112,067 °С|

Д*а =  Я/Оа =  7915/207 *= 38,237 К =  38,237 °С;

'ст. а =  70,6 +  38,237 а  108,837 СС.



Азот

t , = 50°С

a f=139

t rM=27,8S°C

t CT.i*2e,90 С

Вода

t z = 21°C

q=293Q=B t / j s 3

'гст.2=2е,54°С 
'<тл"27,77°С

'эагр.2

Рве. 4.24, Схема процесса теплопе
редачи (к примеру 4.III).

На схему процесса тепло
передачи нужно нанести уточ
ненные значения /0т. 1» *ст. г»
«s, «а,

Пример 4ЛИ. Рассчитать 
кожухотрубчатый теплообмен* 
ник для охлаждения в меж- 
трубном пространстве 1240 м°/ч 
(считая при нормальных усло
виях) азота от 76 до 31 сС. Аб
солютное давление азота 
1,5 кго/см9 ( л/0,15 МПа), Вода 
поступает в трубное про
странство при 16 С,

Р е ш е н и е .  Для данного 
расчета можно использовать 
кожухотрубчатые аппараты ти
пов ХН или ХК.

Составляем схему процесса 
теплопередачи (рис. 4.24). Принимаем для азота индекс «1» для воды (в 
трубах) — индекс «2», конечную температуру воды 26 °С.

Температурная схема теплообмена при противотоке:
76 31
26 16

Д/б =  50 Д/м =  15.
Средняя разность температур:

А, А/б - Д / м 5 0 - 1 5
Шс*> ~  2,3 lg (Д/б/Д*м) “  2,3 lg (50/15)

Средняя температура воды:

/а =  (26 +  16)/2 =  21 °С.

Средняя температура азота:
t i  =  /а -}- Д/Ср =  21 + 2 9  =  5 0 °С.

Количество теплоты, передаваемое от азота к  воде?
Voi .. . . 1240

=  29°С =  29К.

Q 3600 Polci  (*ie— *1к) = ,3600 1,25-1050 (76 — 31) =  20 300 Вт,’

где Poi =  1,25 кг/м3 — плотность азота при 0°С и 760 мм рт. ст. (табл. V)? 
Ci =  1050 Дж/(кг-К) — средняя удельная теплоемкость азота (табл, XXVII), 

Расход воды:

Q 20300
сч (^ак — *т) 4190(26— 16)

=  0,485 кг/о.

Ориентировочно определяем максимальную величину площади поверхности 
теплообмена. По табл. 4,7 принимаем для случая поперечного обтекания воз-
духом пучка труб, расположенных в шахматном порядке. a BfmTI =  К ~
=  70 Вт/(ма*К). Тогда Д

р Q 20 300
м к 0  “  К ы ш  Д / с р “  70.29

Условию F  <  10 ма удовлетворяет (табл. 4.12) одноходовый кожухотруб. 
чатый аппарат с числом труб 37.



Основные данные: 1) площадь проходного сечения по трубаы 
ST =  37*0,785-0,0213 =  0,0128 и*;

2) площадь проходного сечения в вырезе перегородки S0. ж =  0,013 н3;
3) расстояние от диагонали до хорды сегмента h\ =  40 мм (табл, XXXV).

Рассчитаем площадь поверхности теплообмена,
1) Межтрубное пространство.
Размер стрелки сегмента:

* DBB , 259hi =  —  ------- 40 =  90 мм.2 1 2

Расстояние между перегородками [формула (4.33)1:

b SO
М 1 б ф °  1,415-0,483-  132 Ш '

где г|) [формула (4.34)]

1 -(2 5 /3 2 )
w 1 — 0,9 (d//)2 I — 0,9 (25/32)3 ’ °

Расчетная скорость азота в межтрубном пространстве [формула (4.35)1: 
=  V i/S0. ж =  0,28/0,013 =  21,5 м/с,

1240*323*1 033
где Vi =  3600*273-1 5 =  0,28 — объемный Расх°Д 23073 ПРН рабочая
условиях.

Критерий Рейнольдса для азота:

n *MiPi . 21,5*0,025-1,53 43300
R 0 I~  ji! “  0,019-Ю -з - 43li00>

273•1 5
где рц =  1,25 323 1 033 =  кг^м3— плотность азота при рабочих условиях;
И! =  0,019-10~3 Па-с — динамический коэффициент вязкости азота при 50 °0
(рис. VI).

Расчетная формула (4.32):
Nu, =  0 ,356R e?%  =  0,356-43 300“-G-0,6 =  130,

где eg, =  0,6 — коэффициент (см. стр. 157).
Тогда

“ ! = X ' 2 W L =  m b , /( , , ' k )'
где А.< =  0,0267 Вт/(м-К)— коэффициент теплопроводности азота при50°С 
(табл. XXX).

2) Трубное пространство.
Скорость воды:

Щ ~  ~ р А ~  =  998-0^0128 =  0,038 м/С'
Критерий Рейнольдса:

Re= ° - ^ T °  s r  - « « < 1 0 0 0 0 .

где v2 =  0,986*10"° м2/с — кинематический коэффициент вязкости воды при 
21 °С (табл. XXXIX). Р

Находим ориентировочное значение произведения (Gr2Pr2),



При расчете теплоотдачи в случае Re <  10 ООО определяющая температура 
t  =  0,5 (fCT. а +  t2). Ввиду того, что температура /ст. а будет определена только 
ё конце расчета, необходимо задаться величиной Д/2*

В данном примере теплопередачи от газа к жидкости следует учесть, что 
коэффициент теплоотдачи от газа к стенке обычно значительно меньше коэффи
циента теплоотдачи от стенки к жидкости, поэтому примем ДU =  0,25 Д/Со =  
=  0,25*29,5 « 8  К »  8°С. v

При этом ?ст. 2 =  *2+  Д#2 =  21 -j- 8 =  29 °С, и за определяющую тем
пературу примем / =  0,5 (/ст> 2 -)- /2) =  0,5 (29 - f  21) =  25 °С.

При этих допущениях:

(а , р Г2)= « M M - Р г  _ 0,021^-99^.2,52-Ш -^.8-9,81 
(иг2рг2) ^  F ra -  0,9023.10“°

Значения Р2» Ps> Р-2 и Рг2 для воды ззяты по табл. XXXIX.
Произведение (GraPra) =  14 * 10й >  8- 10й; следовательно, для горизонталь

ного аппарата расчетная формула (4.25):

Nua =  0,8 (Р ег 4 - ) М  т * # *

Принимаем по табл. 4Л2 теплообменник с максимальной длиной труб L  — 
=  3 м. Тогда

( р б2 =  Re3Pr2 =  809-6,22 =  35,2;

Nu,
/  0  902 \  0 ,14

=  0,8(35,2)0.40,14-107)0-1 ( . у щ - )  =  0,8*4,16.4,12-1,01 =  13,85,

где ист 2 =  0,825* 10"3 Па*с — динамический коэффициент вязкости воды при 
*ст.2 =  29 °С (табл. XXXIX).

Следовательно,
ссз =  Nu2A2/d2 =  13,85*0,608/0,021 =  401 Вт/(м2-К),

где Я2 =  0,608 Вт/(м* К) — коэффициент теплопроводности воды при 25 °С 
(табл. XXXIX).

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны азота рав
ной 2800 Вт/(м2*К) (табл. XXXI), коэффициент теплопроводности стали 
46,5 Вт/(м- К) (табл. XXVIII), тепловую проводимость загрязнений стенки со 
стороны воды среднего качества 2400 Вт/(м5-К) (табл. XXXI). Тогда

=  _ j _ + з Ш + J Z . =  1220 Вт/(ма' К)'
2800 ^  46,5 ^  2400 

Коэффициент теплопередачи:

 у-----------1— =  95,2 Вт/(ма-К).

1 3 9 + Т220" +  “40Г  

Поверхностная плотность теплового потока:

q =  К Д/Ср =  95,2-29 =  2760 Вт/ма.

Проверим применимость формулы (4.25) и уточним расчет. Расчетное значение At2. 

Д/n = ф 3 =  2760/401 =  6,88 К =  6,88 °С.



Уточненное значение (GrgPr^s

(Gr2Pr2) =  0,14-10* (6,88/8)*.! =  0,14-107-0,968 =» 1,38-10°.

Формула (4.25) применена верно, так как (Gr2Pr2) >  10а и ^Ре2-^ -^  >  20. 

Расчетное значение определяющей температуры * =  /а +  21 -{-

24,44, а было принято t =  25 °С.
Расчет q произведен правильно.
Расчетная площадь поверхности теплообмена:

F =  Q/q =  20 300/2760 =  7,35 н»

Принимаем один одноходовый кожухотрубчатый теплообменник с внутрен
ним диаметром кожуха 273/259 мм и длиной труб 3 м.

Площадь поверхности теплообмена по среднему диаметру труб:

F  =  я dCpnL =  3,14.0,023-37.3 =  8,02 ма.

g Q2  7 35
Запас площади поверхности теплообмена: ——=- *— 1 00=  9,1 %. Запао

и7,о5
площади поверхности теполообмена недостаточен.

Теплообменников с тем же числом труб, но с большей длиной труб по 
ГОСТу нет.

Для увеличения запаса площади поверхности теплообмена, учитывая, что 
с уменьшением длины трубчатки возрастает величина а , вместо одного тепло
обменника с L  =  3 м принимаем два теплообменника с L  =  1,5 м, соединяемым 
последовательно.

Коэффициент с&х не изменится, а величина се2 возрастет;
%  =  401 (3/ 1,5)М  =  529 Вт/(ма-К).

Коэффициент теплопередачи увеличится:

К =  — -----------\---------- — =101  Вт/(ма-К).

НГШГ +  Ш  +  “529"

Поверхностная плотность теплового потока:
? =  К Д*ср =  101 -29 =  2930 Вт/ма|

^ -  =  5 0 »С.

Уточнение значения /ст. 2:
М 2 =  qfaz =  2930/529 =  5,54 К =  5,54 °С;

/от. а — 'а  +  =  21 5,54 =  26,54 °С.

Было принято /ст<3= 2 9 ° С .  Разница незначительная.
Расчетная площадь поверхности теплообмена:

F =  20 300/2930 =  6,93 м8.
О АЛ — QO

Запас площади поверхности теплообмена: -  6 93 100 =  15,73 %. Запао
площади поверхности теплообмена достаточен.

Проверка допустимости применения аппарата типа ХН.



Определение температуры наружной поверхности труб /т. в*

_ _  ^ст. 1' г̂. н . ппол 28,9 —  tf. н .
4  Н  агр.1 ’ 1/2800 *

U . н =  27,85 К •= 27,85 °С. 
Определение температуры внутренней поверхности труб fT,

^т. в  —  ^от. а .  олоа /т . я  —  26,54 , 
r 8arp. „ ’ 1/2400 ’

*т> в =  27,77 К =  27,77 °С.
Средняя температура стенок труб:

*т  =  0,5 (27,85 +  27,77) =  27,81 °С.

Средняя разность (/к — /т) =  60 — 27,81 =  22,19 °С =  22,19 К .

Величина (/к — fT) больше 20 К  (табл. XXXV), поэтому принимаем аппарат 
чипа ХК.

Пример 4. IV. Рассчитать вынесенную греющую камеру выпарного аппарата.
Выпарная установка работает при кипении раствора в трубах при оптималь

ном уровне. При расчете выпарного аппарата принята высота труб Я  =  6 и . 
При расчете установки определены: тепловая нагрузка Q =  1 100 ООО Вт; сред
няя температура кипения раствора хлористого натрия (20% ) {ш и =  SO 'С ; 
температура конденсации сухого насыщенного водяного пара tK 0 S Jl=  116,3 ®С. 
Д ля кипящего раствора Я =  0,65 Вт/(м- К).

Р е ш е н и е .  Составляем схему процесса теплопередачи (рис, 4.25),
Средняя разность температур: :

Л* ср =  *конд — *кип =  116,3 — 90 =  26,3 °С =  26,3 К.

Находим коэффициент теплоотдачи от конденсирующегося водяного пара 
к  поверхности вертикальных труб по формуле (4.52а):

®конд — 2,04-
At

(Я Д /ковд)0̂  
Следовательно,

=  2,04
7188
50.25

^ К О Н Д  а к О Н Д  ^ К О Я Д

К о н д ен си р ую щ и й ся
п а р

^ л аНЗ,29°С

Of,конд1 7424

( A W ° '^  =  9800 (^конд)"МЁ-

=  9800 Л̂ КОЫД'

К и п я щ а я  ж ид кост ь  

^кип= 90сС

-1ю 2иШ,77°С
q -  22300 В т /м 2'

ВТ
м 2*К

taarp.2



Коэффициент теплоотдачи от стенки труб к кипящему раствору {формула 
(4.62)]:

, /  Л3р \* /8 п м п / 0,653*1115 \ V 8-8/,
«кип -  * (  иоТт а  )  q “  0,078 \  0,51.10-3.67,7.10“3-363 ) 9 в

2,61 ?8/*,

где Ь =  0,075 П +  10 (рп/рж)8/Ч =  (/,075 [1 +  Ю (0,424/1115)v «] =  0,079.
Физические величины для 20 % раствора хлористого натрия определены 

по табл. IV, IX, XXIV.
Принимаем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны грею

щего пара 5800 Вт/(м2-К) и со стороны кипящего раствора ~2900 Вт/(ыа*К) 
(табл. XXXI). Тогда

1 1 1785 Вт/(м3-К),
'Eir  С V 1 0,002 I

5800 46,5 2900
=  46,5 Вт/(м* К) — коэффициент теплопроводности стали (табл. XXVIII). 

чВвиду того, что сс^ид — /j  (Д/конд) и вщш =  /о (<?кпп) “  /з (Д^кип)» 
расчет коэффициента теплопередачи принимаем метод последовательных при- 
бленсешад.

Д ля тцшеделенпя исходного значения Каcx. учитывая: что при уста- 
ноБившеашяЧрежиме теплопередачи qm n  =  дИовд» выражаем Окна через <71!оНД:

*,L =  2 , 6 ^ f nTr =  2,61 (9800 Д/J '75яд \ “ 'понд;
 ̂Затем рассчитывЗ&цвм х ^н ы е^ ^ ч ен и я  Каох 11 9ися> принимая Д/конд =

Яиох =  ■— j------------- —  — 667 Вт/(ма-К);

9800 + "Т 7 8 5  1 1195"

?пск ~  ^ в с х  Д^ор ** 667*26,3 =  17^Щ ,Вт/ма.

Находим значение (4^to§n)x =  <?nczy'9800 — 17 540/980fr4Ji79 К =  1,79 °С. 
Составляем расчетную ташнщй^&Л4, в которую яягтигьШыйц 1 Hi'Agaggf 

данные *Ковд. 'кип. (д<конд)г. 1/S  гот и резулмахы .люследующих-'расчетов.
Т а б л и ц а  4.14

Прибли
жения 

и повероч
ный 

расчет

Кондеисация греющего пара

(конд>
°С

'ст. 1. 
*0 ^*конд* К д<0,25

копд вконд» 
Вт/(н*. К)

?КОНД»
Вт/ы!

I 116,3 114,5 1,79 1,156 8472 15 160
II 116,3 114 2,38 1,24 7900 18 800

III 116,3 113,29 3,01 1,32 7424 22 300

Прибли
жения 

в повероч
ный 

расчет

Стейка и ее загряз
нения Кипение растоора

' / 2 'с т .
ВтДц2. к)

<3 с̂т. 2*
«с

*кип«
СС

д *кнп-
К

акип> 
Вт/(м6. К) К̂ИП*

Вт/иг

I 1785 8,5 106,0! 90 16,01 1600 25 600
II 1785 10,53 103,47 90 13,47 1846 24 870

III 1785 12,52 100,77 90 10,77 2071 22 300



I. Первое приближение:

('от. l) i =  'нонд — (А/вонд)1 =  П6.3 — 1,79 «  I 14,51 °С;

( “ koh„)i =  Я800 (4<КОИД)Г 0>25 =  д ” ” » =  - д а -  =  8472 Вт/(и». К);

(9конд)1 =  (аконд)1 (А ^оад)г =  8472-1,79= 15 160 Вт/ма;

( A ' c t ) i  =  2  г с т  ( ? к о н д )1  =  15 160/1785 =  8,5 К =  8,5 °С;

(*ст. a)i =  ('ст. i) l ~  (A 'cxh =  114.51 — 8,5 =  106,01 °С;

(Д'кпп)! =  ('ст. a)l — 'кип =  106,01 — 90 =  16,01 °С =  16,01 К; 

(“ „ » ) .  =  2.61 (9«онд )! '•  =  2.61' lS.160’/a =  2.61 -612,5 =

=  1600 Вт/(ма-К);

(?k0q)i “  (®KtiEi)i(A^KHii)i=  1600-16,01 =  25 600 Вт/м3.

В первом приближении (<?новд)1 «  (?mm)l-
II. Второе приближение.
Рассчитываем по первому приближению

K L =  — j------------ i ----------- j—  =  767 Вт/(ма-К),

8472 +  Л785~ +  1600

тогда

<71 =  Кг Д 'ср =  767-26,3 =  20 180 Вт/ма.

Величину (Д*конд)н определяем, принимая (?Ковд)и =  <71 при (aK0BH)! =  
— 8472 Вт/(м3- К):

(Д'конд)п =  й/(аконд)1 =  20 180/8472 =  2,38 К =  2,38 °С.

Затем выполняем аналогичный расчет (см. строку II  в табл. 4.14).
п 24 870— 18800 1ЛЛРасхождение qKom и <jaaa по второму расчету:----------------  100 =

=  32%  > 5 % .
По результатам расчетов первого и второго приближения строим график 

Я =  /  ('ст. i)- Полагая, что при малых изменениях|температуры поверхностные 
плотности -Укола и ^кип линейно зависят от tCT. i  (или от Д'новд)» графически 
определяем (*ст. 1) ш =  113,29 °С (рис. 4.26, точка А).

III. Поверочный (третий) расчет (см. табл. 4.14).
п 22350 — 22300 ^
Расхождение <?К0Нд и <7КИП: ------ ---------------  100 =  0,22 % <  g % .
На рис. 4.26 наносим значения (?КОнд)ш и (?киа)ш и проводим через точки 

I, II, I l l -го расчетов линии зависимости <?Коид ~  f i  ('ст. i) и ?кип =  h (*ст.i ) , 
Как видим, они нелинейны.

Расчет q закончен.



9‘/с?Вт/м8

Ри с. 4 ,2 6 , Граф ическая зави сим ость j  —  f{q )  (к  примеру 4 .IV ),

На схему процесса теплопередачи (рис. 4,25) наносим из таблицы значения 
*ст. 1» г'от. ?> «нонд. «кши Я- По данным последнего приближения определяем 
коэффициент теплопередачи:

I 1
— Г т т — ;— I—  =  ~ — ;— i— ;—

« к о н д  +  Z j  Гс т  +  « к и п  7424 +  178S +  2071 

=  848 Вт/(ма-К).

Площадь поверхности теплопередачи:
Q 1,1-10°

К  Д*0р “  848 (116,3 — 90)

Принимаем аппарат с площадью поверхности теплопередачи 65 м̂  [6.41,
т. е. с запасом ^  100 =  30 %.

50
В связи с необходимостью применения метода последовательных приближе

ний расчет процесса теплопередачи в греющей камере выпарного аппарата реко
мендуется выполнять с помощью ЭВМ. Нижа представлен алгоритм такого рас
чета в виде блок-схемы и программа, записанная на языке ФОРТРАН-IV при
менительно к ЭВМ «Искра-1256». В расчете коэффициентов теплоотдачи исполь
зованы соотношения (4.52) при е* =  1 и (4.62). Критическая плотность теплового 
потока определена по уравнению (4.64). Значение Д*Конд для последующего 
приближения определяется по данным предыдущего приближения на основе 
того, что средняя разность температур потоков (Д/Ср =  /коад — *иип) распре
деляется по участкам: конденсация пара — стенка — кипение жидкости про
порционально их термическим сопротивлениям,



(  Конец )



Идентификаторы к расчету кипятильника с обогревом паром? 

Исходные данные

а) Конденсация пара.

Величина ^копо г р*
 

■D И Дайона

Идентификатор Т1 R1 LI R01 MU1 DT1

Ч.
б) Кипение жидкости.

1 : . Ч К . - /у 'Г '- г . '  .4 Э р
; ч  . Ь -  }

Величина К̂ИП Рж Рп Иж 0 гнип

Идентификатор 12 .R02 ROP2 L2 MU2 SIGMA R2

в) Аппарат. у > . f * о .

Величина Q Н 6СТ ^ст Лзагр. 1 Гаагр. г 8

Идентификатор Q н DST LST RZ1 RZ2 EPS

f f : * ■ -  ' s / -  0 # •
Рассчитываемые величины

1*
* Ч ' ■' ■ ''

Величина А Ь С ®новв a KOD fCT. 1 ^СТ.2 Акоид 9кип Я

Идентификатор А В С AL1 AL2 TS1 TS2 Q1 Q2 R

Величина Чср Й1 ф ^ j rcr ^паа б /< F

Идентификатор QSR QKR RST DT2 DELTA i< F



Программа расчета:
PROGRAM
COMMENT РАСЧЕТ КИПЯТИЛЬНИКА С ОБОГРЕВОМ
COMMENT ПАРОМ
REAL L i, MU1, L2, MU2, LST, К
READ (5) T t  R l, L I, ROl, MU1, DTI
READ (5) T2, R 02, ROP2, L2, MU2, SIGMA, R2
READ (5) Q, H, DST, LST, RZI, RZ2, EPS
COMMENT РАСЧЕТ КОЭФФИЦИЕНТОВ ТЕПЛООТДАЧИ
A = 2 .0 4  *(SQRT(SQRT(((L1 * * 3 )*  (ROl * * 2 )*
RI)/(MU1 *H))>)
B=0.075«(1.+1O./<(RO2/ROP2— 1.)* *0.667))
C=(B *  * 3) * ((L2 * * 2) * R02/(MU2 » SIGMA * (T2 
+273.)))
RST=RZI+RZ2+DST/LST

1 ALl=A/SQRT(SQRT(DTl))
Q l= A L l *DT1 
TS1=TI—DTI 
TS2=TS1—Q1 a-RST 
DT2=TS2—T2
IF ( D T 2 < = 0 J  GO TO 2 
A L2=C *(D T2* *2)
Q2=AL2 * DT2 
DELTA=ABS((Q1—Q2)/Q1)
IF (DELTA<=EPS) GO TO 4
COJ4MENT ЗНАЧЕНИЕ DTI ДЛЯ СЛЕДУЮЩЕГО 
COMMENT ПРИБЛИЖЕНИЯ 
Ra=l./AL1+1./AL2+RST 
D T I= (T l—T2/R/AL1 
GO TO 3

2 D TI=D T1* 0 .5
3 GO TO 1

COMMENT ПРОВЕРКА РЕЖИМА КИПЕНИЯ
4 Q K R = 0.14  *R2 *SQRT(ROP2) fcSQRT(SQRT(

SIGMA 9.81 «R02))
Q SR=(Ql+Q2)/2.
IF (QSR>QKR) GO TO 7
WRITE (6,5) ALI, AL2, Q l, Q2, TS1, TS2,
DELTA

5 FORMAT (10X , ’A L1=!, F7.1, 2X, ’A L 2 = \ F7.1 
/1 0 Х . 'Q l = \  F 7 .0 , 2X, 'Q 2 = ',  F 7 .0 /1 0 X ,
■ T S l= \ F7.2, 2X, 'T S 2 = \ F7.2/I5X, 'DELTA

F8.4)
COMMENT КОЭФФИЦИЕНТ ТЕПЛОПЕРЕДАЧИ И 
COMMENT ПЛОЩАДЬ ПОВЕРХНОСТИ ТЕПЛОПЕРЕДАЧИ 
К =  I ./(I./ AL1+ 1./AL2+RST)
F =Q /(K *(T 1—Т2))
WRITE (6,6) К, F, QKR

6 FORMAT ( I0 X . '!< = '.  F7.1/10X , 'F = \  F8.I/
1 0 Х . 'Q K R = \ F I5 .0 )
GO ТО 9

7 WRITE (6,8) QSR, QKR
8 FORMAT (2X, *QSR=', F 15 ./0 , 'Q K R = ', F 15 .0 ,

’ПЛЕНОЧНОЕ- КИПЕНИЕ -  СЛЕДУЕТ ИЗМЕНИТЬ 
РЕЖИМ РАБОТЫ АППАРАТА')

9 STOP 
END <8>®

Пример 4.V. Рассчитать змеевик для периодического нагрева д-ксилола 
в баке (в условиях свободной конвекции). Ксилол в количестве 1600 кг должен



быть нагрет от 16 до 80 °С в течение 1 ч. Нагрев производится паром, имеющнм 
давление pzg0 =  2 кгс/см? (0,2 МПа). Стальной змеевик выполнен из трубы 
диаметром 53 X 2 мм.

Р е ш е н и е .  Температура конденсации греющего пара 119,6 °С (табл. LVII). 
Так как она постоянна, то среднюю разность температур за время нагрева можно 
рассчитать по формуле:

Л/ А*пач — А^коа________ 103,6 — 39,6 fifi fi — fifi fi К
Д' СР “ 2,3 )g (Д/нач/Д /нон) “  2,3 lg (103,6/39,6) ■" Ь Ь ,Ь  L  “  ’ **

где
Д<нач= 119,6— 1 6 =  103,6 сС =  103,6 К;
Д?нон =  119>6 — 80 =  39,6 °С =  39,6 к .

Средняя температура ксилола:
'к  =  ^конд ~ * Д 'ср  =  119,6 — 66,6 — 53 -С.

Средний расход передаваемой теплоты:
1600

Q — ^ к ск (^кон —  *вач) 3600 1840 (80 — 16) =  52 300 Вт,

где ся =  1840 Дж/(кг* К) — средняя удельная теплоемкость ксилола (рис. XI).
Термическое сопротивление стальной стенки и загрязнений (табл. XXVIII 

и XXXI):
, б 1 0,002 , 1 _

"г Гэагр.а'эагр. 1 46,5 5800Яст * ‘аагр.а -  5800 

=  0,0004 (ма-К)/Вт.
Коэффициент теплоотдачи для ксилола рассчитываем по уравнению (4.46), 

принимая с запасом (Рг/Ргох)0’25 =  1 для нагревающейся жидкости:

Nu =  0,5 (GrPr)0'25 =  0,5 Р г ^ ^ А # 25 =

= 0 , 5  ( 9 ’8 -0 ’05330% 7: ; ^ r iQ' M > 5V ' V - 25= 3 6 .6  А * »

гдер =  837 кг/м3 — плотность ксилола при 53 °С(табл. IV); и =  0 ,43-10~3 Па-с — 
динамический коэффициент вязкости ксилола [4.15]; Рг =  4,5 — критерий 
Прандтля для ксилола при 53 °С (рис. XIII);

а _ Уг—  Qj_  Pi — Pa _  8 3 7 -7 7 8  ir.1 0 -* K “1
Р 0 1 Д/ Р2 Д/ 778(119,6 — 53) *-15 10 к  ’

В — средний коэффициент объемного расширения ксилола в интервале температур 
53—119,6 °С; Д/к — /ст. 2 — /к (рис. 4.27).

Коэффициент теплоотдачи для ксилола:
ЫиЯ 36,6-0,128

а . ,  = d 0,053 

=  88,4 Д*°*25,

д,0,25К

где X =  0,128 Вт/(м- К) — коэффициент теп
лопроводности ксилола при 53 °С (рис. X).

Так как коэффициент теплоотдачи для 
ксилола много меньше, чем для кон
денсирующегося водяного пара, послед
ний без расчета можно принять равным

Ри с. 4 .27 . Схема процесса теплопередачи (а  при
меру 4 .V ) .



!0 ООО Вт/(м2* К). Далее можно написать следующую систему уравнений: 

q — а п Д<д =  -v ;  ст ~  ctB А*к! Д^ор =  &1п +  Д^ст +
2j  гст

где А /а^^к о н д — ^ст.1* Д^ст — ^от. 1 — ^ст.э- 
Подставляя численные значения, будем иметь:

10 ООО д*п =  Д£ст/0,0004 =  88,4 Д/д'25; 66,6 =  Д/п +  Д*ст +  Д*к.

Из этой системы уравнений получаем:

0,0442 д £ *  +  Д*к — 66,6 =  0.

Решая последнее уравнение (графически), находим:
Д/н =  59,3 °С =  59,3 К.

Тогда
q ~ a K Д*к =  88,4-59,Зх>26 =  14 550 Вт/ма.

Требуемая площадь поверхности теплообмена:
F =  Qjq =  52 300/14 550 =  3,62 ма.

Длина змеевика:
F  3,62 

ndcp ~  3,14.0,051 ’ “ *

С запасом:
£  =  22,6-1,15 =  26 м.

Расход греющего пара с учетом 5 % потерь теплоты:
1.05Q 1,05-52300   ,

° а  7 з Г ~  2208-103.0,95 - ° > 0262 кг/с*
где г =  2208*10® Дж/кг (табл. LVII); х =  0,95 — принятая степень сухости 
греющего пара.

По практическим данным для нормальной работы парового змеевика началь
ная скорость пара должна быть не более 30 м/с, а отношение U d  должно быть 
не более

L  - С .  6
d К Х р

где С зависит от давления конденсирующегося пара и для рад0 =  2 кгс/смв 
равняется ~  190 — см. «Теплоотдача при конденсации насыщенного пара» 
(стр. 163).

Проверим начальную скорость пара:
Ga 0,0262 l f t „ ,

Шнач“  Рп-0,785^ “  1,107-0,785.0,0493 “  и '*  м/с*
где рп =  1,107 кг/м3 — плотность пара {табл. LVII).

Наибольшее допустимое отношение Ud:

( - 4 - )  = 1 9 0 - j  =  140.
\  а  /мако Кбб.б

Следовательно, длина змеевика должна быть не более 
I40d =  140-0,049 =  6,9 м.

Принимаем число параллельно работающих змеевиков п  =  4. Длина каж* 
дого змеевика 26/4 =  6,5 м.



{ Начало )
I г _

Л t нач = 4£цонд- -Д£к4ч 
& t лен * t  коня ~ t кон

~ Т ----------
Atcp = 4£Ha4-AttteH

At t«av

tn  -  t  КОИД ~ At Cp
 J---------
Q ~ GkCk ( t кон ~t нач)

*загР.1 гзаГр ^

"T"
P i-P 2
p2^tcp

?Ntt- 0 5 /J £ fp 2p -  ^°’2S 
’ V £*5 -P r

A . ^W u Л A«K —

Решение уравнения 
a4t,i'25 + 6AI|t + c=0 

м етодом  пропорциональ
ных ч а сте й ,гд е

a = 5-^~"b=1,c=-AtCp

£=•
_afes(At(K)-4 trtf2̂

А ф

4 iK=4i?>

y=&KAtK — AttKAtrt1,25

f =4-h Я

L = 9 TTcCcp

r  _ УпотО 
 Fa-

 Gn
~" ргг0,755сГ£

^макс—/4 макета

Определение

■=(гА- + 0\ ̂ макс /

/ -  L 1~~п

(  К о н е ц

Да j



Г л а в а  5

В Ы П А Р И В А Н И Е , К Р И С Т А Л Л И ЗА Ц И Я

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. Уравнения материального баланса процесса выпаривания!
GHa4 =  GKoe + 1 ^ ;  (5.1)

Фвач%ач — Окон*кон> (5-2)
Здесь GHa4, GK0H — массовые расходы начального (исходного) раствора 

и конечного (упаренного) раствора, кг/с; хВйч, *ноо — массовые доли растворен
ного вещества в начальном и конечном растворе; W — массовый расход выпа
риваемой воды, кг/с:

y=Gra,(l—fSH-). (5.3)
'  хКОВ /

2. Уравнение теплового баланса выпарного аппарата’

Q Н“ ̂ начснач'нач — ^кон^кон'ков Н“ ^*вт "Н Qdot i  Qr < (5-4)
где Q — расход теплоты на Выпаривание, Вт; свач, скон — удельная теплоемкость 
начального (исходного) и конечного (упаренного) раствора, Дж/(кг*К); 'нач. 
fK0H — температура начального раствора на входе в аппарат и конечного на выходе 
из аппарата при верхней разгрузке, °С; iBT — удельная энтальпия вторичного 
пара на выходе его из аппарата, Дж/кг; Qn0T — расход теплоты на компенсацию 
потерь в окружающую среду, Вт; — теплота дегидратации, Вт.

3. Расход теплоты на выпаривание.
Из уравнения (5.4) получаем:

Q =  <3начснач ('кое — 'нач) "Ь ^  Овт — св'кон) ~i~ Qaort (5.5)
где св — удельная теплоемкость воды при.гкон, Дж/(кг*К).

Если раствор поступает в выпарной аппарат в перегретом
СОСТОЯНИИ {^нач ^кон)> TO Q n a rp  =  О г а ч ^ е а ч ^ к о и  —  ^ н ач ) и м е е т
отрицательный знак, и расход теплоты в выпарном аппарате со
кращается, так как часть воды испаряется за счет теплоты, выде
ляющейся при охлаждении поступающего раствора от tm 4  до 
tU0H. Величина Gaa4cRa4 ( tn&4 — /кое) носит название теплоты
самоиспарения.

Расход теплоты на компенсацию потерь в окружающую среду 
Qno-r ПРИ расчете выпарных аппаратов принимают в размере 3 — 
5% от суммы («Знагр +  Qhod)- Величину Qaox можно подсчитать 
по уравнению:

Qnor =  ®^вар ('от — 'возд)- (5.6)
Здесь а  =  а л +  а»  — суммарный коэффициент теплоотдачи лучеиспуска

нием и конвекцией, Вт/(м^*К); FHap — площадь наружной поверхности тепло
изолированного аппарата, ма; — температура наружной поверхности изоля
ции, °С или К; 'вов,г _  температура окружающего воздуха, °С или К.

В общем случае в тепловом балансе выпарного аппарата 
должна учитываться еще затрата теплоты на дегидратацию рас
творенного вещества, но обычно эта величина по сравнению с дру-



гими статьями теплового баланса мала и ею можно пренебречь 
(см. пример 5.5).

Расход греющего пара Gp, 0 (в кг/с) в выпарном аппарате 
определяют по уравнению!

Л _  Q _  Q (5.7)

где /" — удельная энтальпия сухого насыщенного пара, Дж/кг; I' •— удельная 
энтальпия конденсата при температуре конденсации, Дж/кг; х  — паросодержа- 
ние (степень сухости) греющего пара; г9; п — удельная теплота конденсации 
греющего пара, Дж/кг.

Удельный расход пара на выпаривание d  представляет собой 
отношение расхода греющего пара <?р̂ , к расходу испаряемой 
воды W:

d =  GP. alW . (5.8)

4. Теплоемкость раствора,
Удельная теплоемкость раствора может быть вычислена по 

общей формуле:
с ~  c^Xi +  с%х% -j- С3Х3 -j- . , « j (5.9)

где clt cz, cs, ... — удельные теплоемкости компонентов; *j, х2, х§{ — массовые
доли компонентов.

Д ля расчета удельной теплоемкости двухкомпонентных 
(вода +  растворенное вещество) разбавленных водных растворов 
(х <& 0,2) пользуются приближенной формулой!

с =  4190 (I — х). (5.10)

Здесь 4190 Дж/(кг* К) — удельная теплоемкость води; х  — концентрация 
растворенного вещества, масс. доли.

Д ля концентрированных двухкомпонентных водных растворов 
(,х  >  0,2) расчет ведут по формуле?

с =: 4190 (1 — х ) + с ±х, (5.11)

где сг — удельная теплоемкость безводного растворенного вещества, Дж/(кг> К).

Удельную теплоемкость химического соединения при отсут
ствии экспериментальных данных можно ориентировочно рассчи
тать по уравнению:

Me =  ' jCj “1“ Л2С2 +  Я3Сд -j- . . , } (5.12)

где М  — молекулярная масса химического соединения; с — его массовая удель
ная теплоемкость, Дж/(кг* К); nlf п2, ns, ... — число атомов элементов, входящих 
в соединение; С*, С2, С3, ... — атомные теплоемкости, Дж/(кг-атом* К).

При расчетах по формуле (5.12) применяются значения атом
ных теплоемкостей, приведенные в табл. 5.1.

5 . Температурный режим однокорпусной вакуум-выпарной 
установки (рио. 5.1),



Элеыеня

Атомная теплоемкость 
элеыевтов для хнынческнх 

соединений,
кДж/(кг-атоы. К) Элемент

Атомная теплоемкость 
элементов для химическая 

соединенна, 
кДж/(кр-атоы. К)

в твердой 
соотоянпн

в жидком 
состоянии

в твердом 
состоянии

В Ж И Д К О В
состоянии

С 7,5 11,7 F 20,95 29,3
Н 9,6 18,0 Р 22,6 31,0
В 11,3 19,7 S 22,6 31,0
S1 15,9 24,3 Остальные 26,0 33,6
О 16,8 25,1

Обозначения температур и давлений!
Барометрический конденсатор р0, /0
Паровое пространство сепаратора pi, h
Кипение раствора в сепараторе pi, /нон
Кипение в трубках (среднее значение) />ср,
Греющий пар рг, п, fr, п
Разбавленный раствор, поступающий в /пач 
выпарной аппарат

Соотношение температур? k n  >  *нап > W  > h >  до
определение и расчет t  и р.
t0 — температура вторичного пара в барометрическом конден

саторе. Определяется как температура насыщения при давлении р0, 
ti — температура вторичного *

пара в сепараторе выпарного 
аппарата. Определяется как 
температура насыщения при 
давлении р^.

(6.13)

где А̂ г, о — гидравлическая де
прессия, или изменение тем
пературы вторичного пара на 
участке сепаратор — баромет
рический конденсатор, вызван
ное падением давления пара 
из-за гидравлического сопро
тивления паропровода вторич
ного пара Дрг. 0. Эго сопро
тивление может быть подсчитано 
по уравнению [см. формулу 
(1 .4 9 )1

Рис. 5,1. К определению Рс^-
1 — греющая камера; 2 — сепаратор; 8 “  
циркуляционная труба; 4 — водомерное 
стекло; б =- барометрический конденсатор.

PcfP,*^ Рр?



Д авление р г определяется как
Pi =  Ро 4" &Рг. о*

и величина гидравлической депрессии!

Л*г. о (5  Л  Б)

Величину Д*г. 0 принимают по практическим данным равной 
0,5— 1,5 К-

Температура tfK0H —  это температура кипения раствора в сепа
раторе выпарного аппарата, при которой упаренный (конечный) 
раствор выводится из аппарата:

'кон ^ t-i +  Д^депр- (5.16)

Здесь Д/депр — температурная депрессия, выражающая повышевие темпе
ратуры кипения раствора по сравнению с температурой кипения чистого раство
рителя (воды) при том же давлении, К:

Д'депр =  (Траста ' *воды)р- (5.17)

В выпарных аппаратах непрерывного действия с естественной 
или принудительной циркуляцией концентрация кипящего рас
твора близка к конечной, поэтому Д/д.Пр в этих аппаратах берут 
для раствора конечной концентрации хков.

При периодическом процессе выпаривания, когда исходный 
раствор полностью заливается в аппарат до начала выпаривания, 
Д^депр определяют при средней концентрации раствора.

В табл. X X X V I приведена температура кипения водных
растворов некоторых солей при атмосферном давлении, а на
рис. X I X — значения Д ^п р .

6. Расчет температуры кипения растворов и других жидко
стей при давлениях, отличных от атмосферного.

П е р в ы й  с п о с о б .  Если известны две температуры кипе
ния данного раствора или органической жидкости при соответ
ствующих давлениях, можно воспользоваться уравнением

1 е Р А “ *8 ^ - -  (5 .J8)
/

lg Ра, — 1§ РВ}

и номограммой (рис. XIV).
Здесь рА и рв  — давления насыщенного пара двух жидкостей при одной 

и той же температуре рАе и рВл — давления насыщенного пара этих жидко
стей при температуре iz\ С — постоянная.

Температура кипения жидкости может быть такж е найдена по 
правилу линейности химико-технических функций *1

г ( Е ,Л 9 )

P i  Р г

ьНЭто соотношение экспериментально было найдено Дюрингом.



Отношение р/р»

Поправка, 
й=Д и К0 .9 0 .6 0,7 0 ,6 0.5 0,4 0.3

Давление р. мм |>т ст.

100 200 400 450 500 550 650 0,9
— 50 200 350 450 500 550 1,8
— — 100 275 300 350 400 2,6

—* 150 200 250 300 3,6

где tpt и tpa — температуры кипения жидкости (раствора или индивидуаль
ного вещества) при двух давлениях р} и р2; и 8 рг — температуры кипения 
воды или другой эталонной жидкости * при тех же давлениях (рис. XV и XVI).

В т о р о й  с п о с о б .  Если для какого-либо раствора из
вестна только одна температура кипения при одном давлении, 
то можно определить температуру кипения этого раствора при 
другом давлении, воспользовавшись правилом Бабо

(P/Po)t =  const (5.20)

с поправкой В. Н. Стабникова для концентрированных водных 
растворов, кипящих под вакуумом (табл. 5.2).

Здесь р — давление пара раствора; р0 — давление насыщенного пара чистого 
растворителя при той же температуре.

Если теплота растворения положительна (теплота выделяется 
при растворении), то поправка берется со знаком плюс, если 
отрицательна, то со знаком минус **.

Если давление в аппарате р Ф  1 кгс/см2, то значения А£депр1 
найденные по табл. X X X V I, пересчитывают на соответствующее 
давление (см. пример 5.8).

7 . Температура iBUS —  это средняя температура кипения рас
твора в трубах:

*впп =  *кон +  Л*г. 8ф> (5.21)

где Д/г. еф — гидростатическая депрессия, нли повышение температуры кипе
ния раствора вследствие гидростатического давления столба жидкости в аппарате 
(гидростатический эффект).

Температура кипения раствора в выпарном аппарате переменна 
по высоте труб. Обычно среднюю температуру кипения определяют

® При определении по правилу линей поста температур кипения органи
ческих соединений, нерастворимых в воде, в качестве эталонной жидкости обычно 
берут гексан. Зависимость давления его насыщенного пара от температуры дана 
на рис. XVII.

** Изменение энтальпии при образовании водных растворов — см. Спра
вочник химика. Т. III. М.—Л .: Химия, 1965, с. 612.



на середине высоты греющих труб о учетом гидростатического 
давления.

Давление в среднем слое выпариваемого раствора (см. рис. 5.1)i 

Pep =  Pi +  0.5ppg# yp =  Pi +  Дрг. еф> (5.22)

где Дрг. Эф — повышевие давления в жидкости на глубине # ур/2 от поверхности 
(так называемый гидростатический аффект); рр — плотность раствора.

Гидростатическая депрессия А ^ вф, связанная с величиной 
ДрР. Вф, зависит от высоты уровня раствора # ур, определяемой 
по водомерному стеклу, и от плотности раствора. Оптимальная 
высота уровня при выпаривании водных растворов в выпарных 
аппаратах с естественной циркуляцией раствора может быть 
рассчитана по формуле 15.13:

Я опт =  [0,26 +  0,0014 (рр -  ps)l f fTp. (5.23)

Здесь / / 0Пг (Яур) — оптимальная высота уровня по водомерному стеклу, м} 
# тр — рабочая высота труб, ы; рр и рв — плотности раствора конечной концен
трации (табл. IV) и воды (табл. XXXIX) при температуре кипения, кг/м8.

При отсутствии данных для г̂ап можно принять, что

( р р - р = ) 1 „ ш “ ( р р - рв)/=21)»с - (5-24>

Величина определяется по уравнению!
Д^г. эф= ^ср— *1» (5.26)

где fCp — температура кипения вода при давлении рор,

Средняя температура кипения раствора:

*шш =  ^кон 4" Д^г. эф =  Д^г.с +  Д^депр +  Д*г. аф =  +  2  Д^поп

(5.26)

где сумма температурных потерь ЕД^пог

2 ] Д^пот 1=3 Д^г. о "Ь Д^депр +  Д/г. оф* (5.27)

Порядок расчета —  см. пример 5.11.
8. Общая и полезная разность температур. Площадь поверх

ности теплопередачи.
Разность между температурой конденсации греющего пара tv, a 

и температурой конденсации вторичного пара в барометрическом 
конденсаторе t0 называют общей разностью температур

Д^обш п — о̂> (5.28)

а разность между температурой конденсации греющего пара fr.„  
и температурой кипения раствора ^  — полезной разностью 
температур!

Д-'пол =  *г. п — *кна ~  Д^общ — Д^пот* (5.29)



. Площадь поверхности теплопередачи выпарного аппарата — 
см. формулу (4.72)i

р = - Л г -  =  - й т ,— > <5J0>Л ДГСр А Д*пол
где Д/пол — средняя движущая сила й?ср.

9. В многокорпусных выпарных установках Д/0бщ — разность 
между температурой конденсации греющего пара первого кор
пуса и температурой конденсации вторичного пара последнего 
корпуса; % Д/пот =  Д ^ епр +  Дtv, 9ф -Ь Дtp. 0 —  сумма тем
пературных потерь во всех корпусах.

Распределение полезной разности температур между отдель
ными корпусами производится!

а) в случае расчета на минимальную общую площадь поверх
ности всех корпусов — пропорционально У Q/K

AU =  ДW  V W K i J Б  (б-31>

б) в случае расчета на равную площадь поверхности корпу
сов — пропорционально отношению Q1K

b i i = A t nonQt/K i (Б.32)

где Qi —  тепловая нагрузка корпуса; Ki —  коэффициент теплопередачи в кор
пусе.

10. Масса образовавшихся кристаллов GKp (в кг) определяется 
из уравнения материального баланса кристаллизатора]

Qt (x2 — xi) — Wxb
Х2 — *Кр

GKp =  — —-Ц.— 1 ^ 5 ., (5.33)

где Gi —  количество исходного раствора, кг; х< — концентрация исходного 
раствора по безводной соли, массовые доли или %; х2 — концентрация по без
водной соли маточного раствора после кристаллизации, массовые доли или %; 
W — количество испаренного растворителя, кг; *нр =  M lM Kp —  отношевие 
мольных масс безводного растворенного вещества и кристаллогидрата.

Если вещество кристаллизуется в безводной форме, то *кр = 1 .
При изогидрической кристаллизации (без удаления части 

растворителя при W — 0):
е* , - * & = & .  (6.34)лкр — -*а

11. Удельную теплоту растворения qp (в Д ж /кг) твердых 
веществ, обладающих небольшой растворимостью, можно опре
делить по формуле:

19,2-Ю3 lg —
Яр — -----}—j Г Т - *  (5.35)

М

Здесь с± и с2 — растворимость вещества при температурах 7 j  и Тй (в К); 
М  — мольная масса растворенного вещества, кг/моль.



Удельную теплоту плавления qD„ (в Д ж /кг) при отсутствии 
экспериментальных данных можно вычислять по следующим 
приближенным зависимостям:

а) для неорганических соединений

где Тпп — температура плавления, К; М — мольная масса соединения, кг/моль.

Количество теплоты Q (в Д ж ), выделяющейся при кристалли
зации без испарения части растворителя, определяется из урав
нения теплового баланса кристаллизатора:

где Gi — количество исходного раствора, кг; с — удельная теплоемкость исход
ного раствора, Дж/(кг- К); ^  и /а — начальная и конечная температуры раствора, 
°С или К; GKp — количество образовавшихся кристаллов, кг; q — удельная теп
лота кристаллизации, Дж/кг.

12. Удельную теплоту парообразования жидкости г  (в Дж/кг) 
при давлении р  можно определить по уравнению:

В формуле (5.39) г в гвт —  удельная теплота парообразования искомой и 
эталонной * жидкостей при одном и том же давлении р , Дж/кг; М  и М 9Г — моль
ные массы этих жидкостей, кг/моль; Г и б  — их температуры кипения при 
давлении р, К; d®, dT  — дифференциалы температур кипения эталонной жидко
сти к жидкости, для которой определяется теплота парообразовавия (на осно
вании правила линейности отношение дифференциалов заменяют отношением 
разностей температур кипения при двух давлениях).

Удельная теплота парообразования неполярных жидкостей г 
(в Д ж /кг) при атмосферном давлении может быть вычислена по 
формуле Кистяковского:

где Т  — температура кипения, К \ М  — мольная масса жидкости, кг/кмоль.
13. Расход воды на конденсатор GB (в кг/с) определяется из 

уравнения теплового баланса конденсатора:

где W  — расход вторичного пара, поступающего в конденсатор, кг/с; Г  — удель
ная энтальпия этого пара, Дж/кг; i' —  удельная энтальпия конденсата при вы-

13 См. сноску к формуле (5,20), Зависимость удельной теплоты парообразо
вания гексана от температуры приведена на рис. XVIII,

^  =  25,1-10*-^.; (5.36)

б) для органических соединений

(5.37)

Q — CjC (ti — ts) -f- GKp?, (5.38)

(5.39)

г = 1 9 ,2 .1 0 3 - I - (1,91+ l g  Г), (5.40)

^  0° — i f ) _  r  ~Ь сж do — tip) (5.41)
c  (*в. н он  —  ^в. и а ч )  c  Ц в .  ион —  ^в. нач)



коде из конденсатора, Дж/кг; *в. нач, ?в. ков — начальная и конечная темпера
туры охлаждающей воды, °С или К; с, ^  — средние удельные теплоемкости 
воды и конденсата, Дж/(кг* К); г —  теплота конденсации, Дж/кг; t0, tw —  тем
пература конденсации ы конечная температура конденсата, °С или К.

В конденсаторах смешения температура конденсата равна 
конечной температуре охлаждающей воды. Поэтому в конденса
торах смешения:

св =  цу- ■ .■- - “ ■ • " т '  <5-42>ь 1*в. ков — »в. нач)

Количество воздуха, откачиваемого вакуум-насосом из баро
метрического конденсатора, 0 В03д (в кг/с) определяют по эмпири
ческой формуле:

О.ЮЗД =  0,000025 (W  +  GB) +  О,O IF . (5.43)

Объем насыщенного водяным паром воздуха V  (в м3/с), отка
чиваемого из противоточного барометрического конденсатора:

I/ _  ^ в о а д ^ в о з д  278ГВОЗД0 ВОЗД . . .
^возд(П— Рп) Л — Рп

Здесь ГВ08Д— температура воздуха (в К), откачиваемого из барометриче
ского конденсатора; определяется по приближенной эмпирической формуле

Т’возд =  273 [fB, нач +  0,1 (t B, ков —  нач) -J- 4]; (5.45)
ч

/в. нач и /в, кон — начальная п конечная те?,тературы вода, СС (конечную тем
пературу воды tB' ков принимают не менее чем на 3  °С ниже температуры конден
сации вторичного пара); П — давление (абс.) в барометрическом конденсаторе, 
Па; рп — давление насыщенного водяного пара при температуре 7’возд, Па.

Высота барометрической трубы И  (в м) зависит от величины 
вакуума (разрежения) в конденсаторе и равняется:

/ /  =  я 0 +  н т. с +  0 ,5 , (5.46)

где Н0=  10,33- щ ;  Ь —  вакуум в конденсаторе, мм рт. ст.; HPt 0 — х

/  Н \X f I -Ь Я — +  l ,5 j ;  w —  скорость воды в трубе, м/с; Я — коэффициент 
трения; d  — диаметр трубы, м. *

ПРИМЕРЫ

Пример 5.1. Исходный (начальный) раствор гидроксида на
трия содержит 79 г/л воды. Плотность упаренного раствора при 
30 °С равна 1,555 г/см3. Это соответствует концентрации 840 г/л 
раствора. Определить количество выпаренной воды на 1 т исход
ного раствора.

Р е ш е н и е .  Массовая доля растворенного вещества в на
чальном растворе:

Хнаа в  ю о^+ 79 “  ° '0733-



В конечном растворе:

*кое — 840/1555 =  0,54.

Количество выпаренной воды на 1 т исходного раствора:

117 -  0  -  ■ £ £ )  -  1000 (•  -  т )  - 865 кг-

Пример 5 .2 . Найти удельную теплоемкость 25 % водного рас
твора натриевой соли салициловой кислоты.

Р е ш е н и е .  Так как концентрация раствора больше 20%, 
то удельную теплоемкость раствора рассчитаем по формуле (5.11).

Предварительно определяем удельную теплоемкость сх сухой 
натриевой соли салициловой кислоты по формуле (5.12), вос
пользовавшись данными табл. 5.1. Химическая формула соли 
C0H4(OH)COONa; М  =  160. Имеем:

сх =  (7,5.7 +  9 ,6 -5 + 1 6 ,8 .3  +  26,0)/160 =  1,11 кДж/(кг • К).

Удельная теплоемкость 25% раствора: 
с =  4190 (1 — х) +  схх  ■= 4190-0,75 +  1110-0,25 =  3420 Дж/(кг-К).

Пример 5 .3 . Определить, пользуясь правилом линейности, 
температуру кипения анилина под вакуумом 0,08 МПа, т. е. 
при остаточном абсолютном давлении 0,02 МПа. Известно, что 
при температуре 160 °С давление насыщенного пара анилина 
равняется 390 мм рт. ст., а при атмосферном давлении темпера
тура кипения анилина 184 °С.

Р е ш е  н и е. Возьмем в качестве эталонной жидкости гексан. 
По диаграмме (рис. X V II) находим для гексана:

Тогда

При pt =  390 мы рт. ст. в* =  49,2 °G
» р% =  760 мы рт. ст. 6 а =  69 °С

1 6 0 -1 8 4  
- в Л “  4 9 ,2 -6 9

При абсолютном давлении р  — 0,02 МПа, т. е. 0,2-735 =  
=  147 мм рт. ст., температура кипения гексана 24,5 °С (рис. XVII). 
Следовательно,

160 _ |21 
4 9 ,2 -2 4 ,5  ~ М 1 »

откуда t =  130,1 °С.
Если решать эту задачу с помощью диаграммы линейности, 

составленной с применением воды в качестве эталонной жидкости 
(рис. XV), то получим: температура кипения воды при абсолют
ном давлении р — 0,2 кгс/см2 равна ~ 6 0  °С (табл. LVII). По диа
грамме линейности находим точку пересечения ординаты 60 °С 
(для воды) с линией 12  (для анилина). Этой точке пересечения



соответствует на шкале абсцисс температура кипения анилина» 
равная 130 °С.

Пример 5.4. Вычислить с помощью правила линейности теп
лоту парообразования анилина при абсолютном давлении 
0,2 кгс/см2.

Р е ш е н и е ,  Воспользуемся уравнением (5.39), взяв в каче
стве эталонной жидкости гексан. Температура кипения анилина 
при р — 0,2 кгс/см2 равна 130 °С (см. предыдущий пример).
Температура кипения гексана при р  =  0,2 кгс/см2 равна 24,5 °С.
Удельную теплоту парообразования гексана при 24,5 °С находим 
по графику (рис. X V III): г =  366*103 Д ж /кг.

Отношение d& fdT  находим по данным предыдущего примера. 
Так как зависимость между Т  и 0  при одинаковом давлении 
прямолинейна, то dQ/dT  — величина постоянная. Следовательно,

d&  _  1 _  1 __л one
dT  “  к  “  1,21 - 0i826-

Подставляя все эти значения в формулу (5.39), получаем: 
Л4ат /  Т  42 de  86 (  273 +  130 \2 Л nfte

— эт ~Ж ~ \  в  )  ~ W  366' 103 - § Г  \ 273 +  24,5 )  ° ’826 °
=  515 000 Дж/кг.

Если в качестве эталонной жидкости взять не гексан, а воду, 
то получим следующие данные.

Д ля воды при абсолютном давлении р =  0,2 кгс/см2 темпера
тура кипения равна 59,7 °С, а удельная теплота парообразования
(по табл. LVII) г  =  2358* 10» Д ж /кг.

Отношение dB jdT  находим по рис. XV как  тангенс угла на
клона линии /2:

dQ 110 — 20 _  л , е 
dT ~  200 — 80 ’

•»- Подставляя в формулу (5.39), получаем:

г =  2358.103 _ ^ L  ^ i ^ .^ 0 , 7 5  =  503000 Дж/кг.

■ Пример 5.5. Определить расход греющего насыщенного водя
ного пара в одиночном выпарном аппарате при непрерывном кон
центрировании раствора NaOH. Расход начального раствора 2 т/ч, 
его концентрация 14,1% (масс.), конечная концентрация 24,1% 
(масс.). Температура греющего пара 150 °С. Давление вторичного 
пара в аппарате атмосферное. Тепловые потери выпарного аппа
рата составляют 58 000 Вт.

Расчет произвести для трех вариантов: а) раствор поступает 
на выпаривание с начальной температурой 20 С; б) раствор по
ступает на выпаривание при температуре кипения в аппарате;
в) раствор поступает в выпарной аппарат перегретым до 130 °С.

Р е ш е н и е .  Если давление вторичного пара в аппарате 
атмосферное, то конечная температура раствора, выводимого из 
аппарата, должна равняться -—' I I I  °С (табл. X X X V I).



а) Количество теплоты, передаваемое от греющего пара к ки
пящему раствору [формула (5.5)1:

Qr. п — 6цачснач (*иоп — ^пач) +  й7 Овт. п —  cvJион) "I" QnoT»

Д ля всех вариантов расчета вторые и третьи слагаемые оди
наковы. Определяем второе слагаемое:

829
w  ( |ВТ. „ -  Св'ко») =  - 3g0Q- (2677 -  4,23.1II)  10я =  508 кВт,

“Егде W  =  GHaq ( l - ^ )  “  2000 =  829 кг/,;
=  4,23 кДж/(кг* К) — теплоемкость воды при 111 °С (табл. XXXIX); iBT. п =  
=  2677 кДж/кг — удельная энтальпия водяного пара при абсолютном давлении 
1 кгс/сма.

Определяем расход теплоты на нагревание раствора. Подсчиты
ваем удельную теплоемкость начального раствора.

Удельная теплоемкость твердого NaOH по формуле (5.12):
Cl =  (16,8 +  9,6 -h 26,0)/40 =  1,3! кДж/(кг-К).

У дельная теплоемкость 14,1 “о водного раствора NaOH:
с =  1,31 -103-0,141 +  4,19-Юэ-0,859 =  3780 Дж/(кг-К).

Подсчитываем расход теплоты на нагревание раствора для 
каждого варианта:

а) начальная температура раствора 20 °С

Qsaip =  ~ ' 103 (111— 20) =  195 000 Вт;

б) начальная температура равна температуре кипения
Фнагр ~  0;

в) раствор поступает в выпарной аппарат перегретым до 
130 °С

Q n а гр  = .  ~ - ' ° 3 0 1  ‘ ~  1301 =  _ 3 5 7 0 0  ВТ’

Подсчитаем расход теплоты на дегидратацию NaOH, чтобы 
получить представление о величине этой статьи расхода в тепло
вом балансе выпарного аппарата.

По Справочнику физико-химических величин Технической 
энциклопедии {т. V II) находим, что теплота образования NaOH 
в растворе с п  молями воды составляет:

п 3 5 7 9 13,5
Теплота образования 456,6 465,5 469,1 469,5 470,23J 
NaOH, кДж/моль

Подсчитываем количество молей воды, приходящихся на I моль 
NaOH.

Начальный раствор:



количество молен NaOH в 1 кг раствора
14!/40 3,52;

количество молей воды в 1 кг раствора

{iGQO— 141)/18=47,7; 

количество молей воды на 1 моль NaOH

47,7/3,52 =  13,5.

Конечный раствор: 
количество молей NaOH в 1 кг раствора

241/40 =  6,02;

количество молен воды в 1 кг раствора
(1000— 241)/18=42,1;

количество молей воды на 1 моль NaOH
42,1/6,02 =  7,0.

Следовательно, теплота дегидратации:
470,23 — 469,1 =  1,13 кДж/моль NaOH.

Общая теплота дегидратации:
Qn =  3,52-2000.1130/3600 =  2220 Вт.

Составим сводную таблицу расхода теплоты (в Вт) в выпарном 
аппарате для всех трех вариантов (табл. 5.3).

Из табл 5.3 следует, что расход теплоты на дегидратацию 
составляет малую величину, которой можно пренебречь. 

Определяем расход греющего пара. По табл. LVI:
i- =  2753-10» Дж/кг; (' =  633-10» Дж/кг;

_  i '  =  2753 — 633 =  2120 кДж/кг.

Т а б л и ц а  5.3

Статьи расхода
Варианты

а б в

На испарение воды 
На дегидратацию 
Теплопотерн 
На нагревание растзора

508 000 
2 220 

58 ООО 
195 000

508 000 
2 220 

58 000 
0

508 ООО 
2 220 

58 ООО 
—35 700

И т о г о 763 220 568 220 532 520

sj



Т а б л и ц а  6.4

Концентрация х, % (масс.) 5 10 20 30 40 50
Температура кипения, °С (/кип =  55 56 60 67 76 95

^нас ^̂ дбпт))
Коэффициент теплопередачи при кн- 2150 1740 1130 740 490 280
пенни К, Вт/(м3*К)

Следовательно, по формуле (5.7):

а) Ог. п =  р Д р  =  =  0,36 кг/с =  1296 кг/ч;

6) -  =  212О.НЮ0 =  ° '268 “Г/С =  965 ml4i
КОО ОКЛ

В) ° -  =  2120Л000 =  0’251 КГ/С =  304 ^

Пример 5 .6 . В вакуум-выпарной аппарат периодического дей
ствия, имеющий площадь поверхности нагрева 40 м2, заливается 
20 т слабого раствора с концентрацией хайЧ — 5% (масс.). На
чальная температура слабого раствора 20 °С. Раствор выпари
вается до концентрации *нон =  50% (масс.;. Зависимость темпера
туры кипения раствора и коэффициента теплопередачи в аппарате 
от концентрации раствора дана в табл. 5.4. Абсолютное давление 
пара в аппарате 0,15 кгс/смV чему соответствует температура на
сыщения /пас =  53,6 °С.

Коэффициент теплопередачи для периода нагрева слабого рас
твора до начала кипения К г — 350 Вт/(м2-К ). Температура грею
щего насыщенного водяного пара 120 °С.

Определить расход греющего пара, принимая влажность его 
5% , и продолжительность процесса выпаривания.

Р е ш е н и е .  Количество выпариваемой воды!

- W =  GHa4 ( l — = 2 0 0 0 0  £ l  - А )  =  18000 кг.

Первый период. Нагрев раствора от 20 °С до температуры ки
пения 55 °С (без учета потерь теплоты в окружающую среду)!

Qr. п =  <?вачСнач (*кпп —  *нач) =  20 000 .4,19-0,95  (55 —  20) =  2  790 000 кД ж , 

где 0,95-4,19 —  теплоемкость начального (5 % )  раствора, к Д ж /(к г*К ).

Расход греющего пара за I период с учетом потери теплоты 
в окружающую среду в 3% :

G Q r.n -1 .03  2 790 000-J,03
' р. п-0,95 “  2207-0,95 “

Здесь гг . д =  2207 кД ж /к г —  удельная теплота парообразования насыщен
ного водяного пара при 120 °С (табл. L V I) j 0,95 — сухость греющего пара,



Продолжительность I периода (нагрев до 55 °С)
Qr. п 2 790 000*103

4  K i ib tc p h F  350-82,5-40 ~  С ~  * Ч’

где (Д/ср)! — средняя (по времени) разность температур в I периоде

120 . 120

20 — ► 55

Д?б = 1 0 0  Д£м = 6 5 .

Так как (Дгб/Д/М) <  2, то

<Д*ер)1 =  (100 +  6 5 )# * =  82 ,6  К

Второй период (выпаривание).
1. Тепловой баланс за весь цикл.
Подводимая теплота: Qr. D — теплота конденсации греющего 

пара; (Знач̂ нач̂ нач — теплота, вносимая начальным раствором 
при 55 °С.

Отводимая теплота: 0 K0RcR0RL 0n — теплота, отводимая с упа
ренным раствором при ?квп =  95 С; WfB7. „ — теплота, выносимая 
вторичным паром при температуре насыщения /вт. п =  53,6 °С. 
Тепловой баланс:

Qr. п "f” *̂ начснач^нач =  ^конскон^кон "Ь ^ 1о,15»
Заменяя Оконскон к̂ои =  Оначснач4;он ^ св^кон, получаем!

«г. П =  ̂ начСнач (*кон ^нач) ^  (*0,15 св*кон) 5=3 
=  20 000-4,19.0,95(95 — 55) +  18 000(2596 — 4,19.95) =

=  3 184 400 +  39 563 000 =  42,7-103 кДж,

где t‘o is =  2596 кДж/кг — удельная энтальпия вторичного пара при р =  
— 0 ,15’ кгс/см2 (табл. LVII).

Расход греющего пара за I I  период с учетом потери теплоты 
в окружающую среду в 3%:

2. Продолжительность II периода (выпаривания).
В этом периоде концентрация кипящего раствора х , его тем

пература кипения t и величина коэффициента теплопередачи К  
непрерывно изменяются — см. табл. 5.4.

Уравнение теплопередачи для бесконечно малого отрезка 
времени dx

d Q = K F  ( T - t } d z
>

содержит только две постоянные величины: температуру конден
сации греющего пара Т  =  120 °С в площадь поверхности тепло
обмена i7 =  40 и*,



Т а б л и ц а  5.5

х, %
2  Г ,  кг

J ] Q ‘ 10- 10 Дж
[Т — 0 .  К 

1
К {Т —  t) 10°

5 10 20 30 40 50

0 10 000 15 000 16 700 17 500 18 000

0 2,37 3,56 3,96 4,15 4,27

65 64 60 53 44 25

7 8,9 14,7 25,4 46,3 142,8

Из последнего уравнения получаем:

' - т f a r

Интегрирование правой части уравнения
о,

dQ
Ft, - J

может быть выполнено графически.
Необходимые для графического интегрирования величины 

получают расчетным путем:
а) ^  ^  ■ определяют, используя данные табл. 5.4; на

пример, для х  — 20%

к  (Г — о  =  1130-60 =  14*7' 10 0 и т* д,:

б) £  Q; например, для х  =  20%

£  <3 =  Снагр +  (?наЧ =  20 000-4190.0,95 ( 6 0 -5 5 )  +

+  15 000 (2596 — 4,19-60)-103 =  398-10° 4- 35 175-10® =  3,56-1010 и т. д.

Полученные расчетным путем данные сведены в табл. 5.5.
Принимаем масштаб для оси абсцисс: 1 м м =  2-10? Дж.

» » » » ординат: 1 мм =  X • 10”® м?/Вт.

Единица подынтегральной величины:
1 мм2 =  2-10“ Д ж -Ы О -о на/ВI =  200 м2-с.

Если по данным расчетов, приведенным в табл. 5.5, построить 
график (рис. 5.2), то, определяя на нем величину заштрихованной 
площади (например, по правилу трапеций), найдем:

Q=4,27«!0,°

J  K ? T - t \  =  F% i =  ^ т ~  200 =  550 000 ы2 ■с*
0

откуда



Пример 5 .7 . Сравнить теоретический расход энергии для двух 
случаев: а) при откачке вторичного пара вакуум-насосом из вы
парного аппарата, работающего под вакуумом 0,7 кгс/см2; при 
конденсации вторичного пара в конденсаторе и откачке насосом 
конденсата. Производительность выпарного аппарата 1000 кг/ч 
испаренной воды.

Р е ш е н и е ,  а) Примем, что сжатие вторичного пара в ва
куум-насосе адиабатическое. В этом случае расходуемая работа 
определится по уравнению (2.13). Энтальпии находим по диа
грамме / —S  для водяного пара 
(рис. 5.3 и XXV):
L  =  =  2840-103 — 2620-103 =

=  220-103 Дж/кг.

Требуемая теоретическая 
мощность (без учета к . п. д. ва
куум-насоса):

I V j a  220• 103 • 1000/3600 —
— 62,7*10* Вт =  62,7 кВт,

б) При откачке насосом 
жидкости (конденсата) необхо-



димую теоретическую мощность насоса (без учета его к. п. д.) 
определим по уравнению:

V Ар 1000-68,7-103 ЛАШ П 
“  Т о о Г  “  3600-1000-16“  ~  0,019 кВт’

гд а  V =  ЗбОО-Ш О Г  =  Ш  “ ”/с : А р =  ° '7  » « / ™ а = 6 8 ,7 .1 0 > П а .

Из данного примера видно, что откачивать вторичный пар 
вакуум-насосом нецелесообразно, так как это требует большого 
расхода энергии (в 62,7/0,019 =  3300 раз больше, чем при откачке 
конденсата). Поэтому вторичный пар никогда не откачивают, 
а всегда конденсируют.

Пример 5.8 . Определить, пользуясь правилом Бабо, темпера
турную  депрессию Д*деир для 25% водного раствора хлористого 
кальция при абсолютном давлении над раствором рх =  0,36 кгс/см2.

Р е ш е н и е .  1. Определение температуры кипения раствора 
при наличии абсолютного давления над раствором рх =  
=  0,36 кгс/см2.

По табл. X XX VI находим, что 25% водный раствор хлористого 
кальция под атмосферным давлением (1,033 кгс/см2) кипит при 
температуре 107,5 °С. При этой температуре давление насыщен
ного пара воды (табл. LVI) рв =  1,345 кгс/см2.

Отношение давлений пара над раствором р\ и воды р'в при 
одной и той же температуре 107,5 °С:

( « W 5 = >  .033/1,345 =  0,77.

Согласно правилу Бабо [уравнение (5.20) 1, это отношение 
сохраняет постоянное значение при всех температурах кипения 
раствора.

Д ля  искомой температуры кипения раствора при рх =  
=  0,36 кгс/см2:

(PiIPo)t ~  0,36/рв =  0,77,
откуда

рв =  0,36/0,77 =  0,467 кгс/см^ =  343 мм рт. ст.,

чему соответствует по табл. XX^CVJJI температура кипения воды
79,2 °С. Эту же температуру кипения будет иметь и раствор хло
ристого кальция (25%) при давлении над раствором 0,36 кгс/сма.

2. Определение Д^деПр.
Температура кипения воды при давлении 0,36 кгс/см2 =  

=  264,6 мм рт. ст. (табл. X X X V III) равна 72,9 °С.
Температурная депрессия раствора [формула (5.17)1:

Д /д е п р  «  fp  -  <В =  79,2 -  72,9 =  6,3° С =  6,3 К.
Учтем поправку Стабникова. По табл. 5 ^  при (рр/р с) =  0,77 

и рр =  0,36 кгс/сма =  264,6 мм рт. ст. поправка At — —0,9 К. 
П оправка со знаком минус, потому что теплота растворения 
хлористого кальция отрицательная (Справочник химика. Т. III , 
1965, с. 613). Таким образом,

Д^делр =  6,3 — 0,9 =  5,4 К.



Пример 5.9. Вычислить гидростатическую депрессию Д/г..0& 
при выпаривании 25% водного раствора хлористого кальция под 
вакуумом в выпарном аппарате с оптимальным уровнем раствора 
в трубах. Рабочая высота труб Я т« =  4 м, абсолютное давление 
над поверхностью раствора рх — 0,36 кгс/см* (см. рис. 5.1).

Р е ш е н и е .  При р х =  0,36 кгс/см3 температура воды tx =  
=  72,7 °С (табл. LVII).

Оптимальная высота уровня по водомерному стеклу опреде
ляется по формуле (5.23):

Я опт=  [0,26 +  0,0014{рр - р 8) ] # тр.

Так как плотности рр и рв надо брать при температуре кипения 
раствора, пока неизвестной, приходится ею задаваться. Примем 
U  =  85 °С. Тогда

Яолт -  [0.26 +  0,0014 (1197 — 969)] 4 =  2,3 м.

Здесь рр =  1197 кг/м3 — по табл. IV; рв == 969 кг/м3 — по табл. XXXIX.

Гидростатическое давление рср в середине высоты труб при
//опт*

л в 1 iQ7 Q Я1 9 3
Рср =  Pi +  0,5ррёЯ олт =  0,36 +  9%1.1о* =  ° ’5 кгс/см3-

Температура кипения воды при 0,5 кгс/см2 (табл. LV II) tcp => 
=  80,9 °С.

Гидростатическая депрессия [формула (5.25)]:
Д/Г.8ф =  'ср  — *1 =  80,9 — 72,7 =  8,2° С = 8 ,2  К.

Пример 5.10. Вторичный пар из выпарного аппарата поступает 
в барометрический конденсатор по паропроводу диаметром 150 мм. 
Скорость пара в паропроводе 50 м/с. Давление в конденсаторе 
(абс.) р0 =  Q.3 кгс/см2. Длина паропровода 14 м. Коэффициент 
трения X =  0,03. На паропроводе имеются три поворота на 90 °С 
( t  =  0,2). Определить гидравлическую депрессию Д^г. с.

Р е ш е н и е .  По уравнению (5.15):

С —  —  ̂ 0*

При р0 — 0,3 кгс/см2 t0 =  68,7 °С (табл. LV II). Д л я  опреде
ления температуры tx необходимо найти давление на поверхности 
выпариваемого раствора р х, равное р0 +  Д рье <(см. рис. 5.1), 
где

4Pr. c = j ^ ( I + - ^ + S E ) .

Сумма коэффициентов местных сопротивлений:

Вход в трубу . . . .  0,5 (табл. XIII)
Выход из трубы . . .  1,0
Повороты . . . . . .  3*0,2 = 0 ,6

ЕС = 2 ,1



Дополнительное сопротивление сепаратора не учитываем. Сле
довательно,

502-0,188 ( ,  , 0,03-14 , o l \  IO„n
ЛРг.с =  j  V1 4---- 07Т5—  +  ’ /  =  ’

где рп =  0,188 кг/м3 —  плотность пара, считая его насыщенный (табл. L V I I) .  
Тогда

Pi =  Ро "Ь ДРг. с ~  0,3 -j- -jpj =  0,314 кгс/см3.

По табл. LVI1 при рг — 0,314 кгс/см2 ix =  69,6 °С. 
Гидравлическая депрессия: (

Д'г. с =  * i —  'и =  69,6 —  68\7 =  0 ,9  °С =  0 ,9  К-

* Пример 5.11. Определить необходимую поверхность нагрева 
вакуум-выпарного аппарата (рис. 5.1) и расход греющего насы
щенного водяного пара для выпаривания раствора хлористого 
кальция от 15 до 25% . Производительность по исходному (раз
бавленному) раствору 20 000 кг/ч. Абсолютное давление греющего 
пара 1,4 кгс/см2, влажность его 5% . Абсолютное давление в баро
метрическом конденсаторе р0 =  0,345 кгс/см2. Слабый раствор 
поступает в аппарат при (нач =  75 °С.

, Коэффициент теплопередачи принять равным 1000 Вт/(м2.К ). 
а тепловые потери — в размере 5% от полезно затрачиваемой 
теплоты.

Р е ш е н и е .  1. Температурный режим.
Температура вторичного пара в сепараторе выпарного аппа

рата [формула (5.13)1:
l t  =  tQ -|- Д/г  с =  71,7 +  I  =  72,7 °С (при Рх =  0,36 кгс/см2).

Здесь /0 =  71,7 °С — температура насыщенного водяного пара при р0 =  
— 0,345 кгс/см2 (табл. L V I I ) ;  Д/г 0 —  гидравлическая депрессия. Принимаем 
Д/г. с =  1 ЭС.

Конечная температура раствора (температура кипения рас
твора в сепараторе) [формула (5.16)1:

*кон =  “Ь Д^депр =  72,7 -j- 5,4 =  78,1 СС,

где Д/деир “  температурная депрессия. В  примере 5.8 определено Д/депр =  
™ 5,4 О.

Средняя температура кипения раствора в трубах 1формула 
(5.21)1:

i  ипп “  *к<ш +  эф =  7 8 ,I +  8,2 =  86,3 °С,

где Д/г. 0ф —  гидростатическая депрессия (гидростатический эффект). В при
мере 5.9 определено Д*г.еф =  8,2 °С.

2. Количество выпариваемой воды {формула (5.3)1:

1Г -  0  - ^ - )  -  - w -  О  -  - 2-22 кг/о-



3. Количество теплоты, передаваемой от греющего пара к  ки
пящему раствору [формула (5.5)}:

Qr. и — ^нач^нач (^коп —  *пач) Н“ ^  (^вт. н —  св^кон) 4" Quot

Здесь снач — теплоемкость разбавленного раствора [формула (5.10)1: 
снач =4190(1 — хнач) =4190 (1 - 0 ,1 5 )  = 3560  ДжДкг-К);

i'BTi п =  2496 кДж/кг — удельная энтальпия пара при температуре =  72,7 °С.

Следовательно, с учетом тепловых потерь в 5% :

Qr.n =  1.05 [  236^Г~ 3560 (78.1 - 7 5 ) +  2,22 (2496-Ю3-  4190-78,1)] »

=  5120-103 Вт.

4. Расход греющего пара [формула (5.7) li

'Q v. il 5120-103
'г. п гг, пх  2237-103.0,95 2,4 кг/с,

гДе гг. п =  2237-103 Дж/кг — удельная теплота парообразования греющего 
пара при рабе =  1,4 кгс/см? (табл. LVI1),

Удельный расход греющего пара [формула (5.8) h
д  __ Gr. п 2,4  ̂Qg кг греющего пара

~  W 2,22 ’ кг испаренной воды *

5. Общая [формула (5.28) I и полезная [формула (5.29) I 
разность температур:

Д*общ =  =  108,7 -  71,7 =  37s С =  37 К;

А^пол =  п — *вии =  108,7 -  86,3 =  22,4 °С «  22,4 К, 

где /г. п =  108,7 °С прн давлении насыщения pQg0 =  1,4 кгс/см? (табл. LVII).

Проверка:

У, Д^пот ~  Д^г. о 4* Д^пепр "Ь Д^г. эф ~  1 +  5,4 +  8,2 =  14,б_°С;

Д^иол ~  Д^общ — 2  ^ п о т  “  ̂ 7— 14,6 =  22,4 °С =  22,4 К.

6. Площадь поверхности нагрева выпарного аппарата [фор
мула (5.30)1?

Q [5120-10»__
Р ~  /<Д W  “  i000‘22,4 ’ *

Пример 5,12. Сколько кристаллов выделится в кристаллиза
торе при охлаждении 10 т насыщенного водного раствора поташа 
от 80 до 35 ®С без испарения воды? Поташ кристаллизуется с двумя 
молекулами воды.



Р е ш е н и е .  Применим формулу (5.34). По кривой раствори
мости поташа (рис. XX) находим концентрацию его насыщенных 
водных растворов:

При 80 ° С ....................... ю -^ КаС° °  .
к 1000 г воды
» 35 ° С .............................  8,15

М ольная масса К 2С 03 равняется 138 кг/кмоль. Следовательно» 
10-138 л к о  , 8,15-138 лсо

*80~  1000+  10-138 ’ 8 КГ/КГ; 1000 +  8,15-138 ’ / f
М /М к р =  138/174 =  0,793, 

где 174 — мольная масса К2С03-2Н20 , кг/моль.

Подставляя эти значения в формулу (5.34), находим;
100 00 (0 ,58  —  0,53)

= ------0,793 -  0,53 =  1900 КГ'

Пример 5.13. Определить количество теплоты, которое необхо
димо отводить в кристаллизаторе непрерывного действия для 
охлаждения от 90 до 40 °С 5000 кг/ч водного раствора N aN 08, 
содержащего при 90 °С 16 моль NaNOs на 1000 г воды. Учесть, что 
в кристаллизаторе при охлаждении раствора одновременно испа
ряется вода в количестве 3% от исходного количества раствора.

Р е ш е н и е .  По кривой растворимости N aN 03 (рис. XX) 
находим, что концентрация насыщенного раствора N aN 03 при 
40 °С составляет 12,3 моль на 1000 г воды.

При охлаждении раствора до 40 °С будет выделяться 
(в кг/с) кристаллов [формула (5.33)1:

(*г — *i) — Wxs
« к р  — -------- „  _  „ ------------- *

*2 *кр

Пересчитываем концентрации в массовые доли:
1В 85 12 3 85

4  “  1 0 0 0 +  16-85 =  0,576 КГ/КГ: Х* =  1 0 0 0 +  12,3-85 =  0,511 КГ/КГ'

Здесь 85 — мольная масса NaN03, кг/кмоль.

Величина хУф =  1, так как NaNOe кристаллизуе!ся в безвод
ной форме. Имеем:

5000 (0,511 — 0,576) -0 ,0 3 .5 0 0 0 -0 ,5 1 1
3600 (0,511 — 1)

0,229 кг/с.

Количество теплоты, которое надо отводить, подсчитаем по 
формуле:

Q =  GjC — /2) +  GK р? — Wrt
где W —'.расход испаряющейся воды, кг/с; г — удельная теплота парообразо- 
вання воды, Дж/кг.

Удельную теплоту кристаллизации N aN 08 q примем равной 
21 000*10® Д ж/кмоль (табл. XXX V II).



: Удельную теплоемкость раствора с определяем по уравнению
(5.11), для чего предварительно находим удельную теплоемкость 
твердой соли сх по уравнению (5.12):

сх =  (26,0 +  26,0 +  3- 16.8J/85 =  1,2 кДжДкг-К).

Тогда при ^  =  57,6%:

с =  4190-0,424+ 1200-0,576 =  2470 Дж/(кг-К).

Количество отводимой теплоты:

Q _  » »  2,47, 108(90 _ 4 0 ) + o , 2 2 9 i l « ^ l -  0 ,0 3 .5 0 0 0 .2 3 4 5 ^ . =

=  130000 Вт,

где 2345* 103 Дж/кг — удельная теплота парообразования воды при средней 

температуре, равной ----- ^ Г ~ ~ ~  (табл. LVI).

Пример 5.14. В условиях предыдущего примера определить 
требуемую площадь поверхности охлаждения и расход воды 
в кристаллизаторе. Коэффициент теплопередачи принять равным 
100 Вт/(м2.К ). Вода поступает в охлаждающую рубашку при 
15 °С и выходит при 20 °С. Охлаждение противоточное.

Р е ш е н и е .  Площадь поверхности охлаждения определяем 
оо формуле:

К Д/СР
В условиях задачи температурная схема:

90 — > 40 

20 <—  15,

откуда

A 4 = i h 4 M = 3 6 ^ = 3 6 l2K .
2,3 lg 9 0 - 2 0

40— 15 
Следовательно,

130000
100-36,2 36 ма.

Расход воды:

0“ = X W W W = W  = 6'33 кг/с = 22 400 кт/ч-

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

5.1. Рассчитать удельный расход сухого насыщенного водя
ного пара при выпаривании воды под атмосферным давлением 
и под вакуумом (разрежением) 0,8 кгс/сма. Абсолютное давление



греющего водяного пара в обоих случаях с =  2 кгс/см2. 
Вода поступает на выпарку: а) при температуре 15 °С; б) подо
гретой до температуры кипения.

5 .2 . Производительность выпарного аппарата по исходному 
раствору 2650 кг/ч. Концентрация исходного раствора 50 г/л 
воды. Концентрация выпаренного раствора 295 г на 1 л раствора. 
Плотность выпаренного раствора 1189 кг/м3. Найти производи
тельность аппарата по выпаренному раствору.

5 .3 . К ак  изменится производительность выпарного аппарата, 
если на стенках греющих труб отложится слой накипи толщиной 
0,5 мм? Коэффициент теплопередачи К  для чистых труб равен 
1390 Вт/(м2*К). Коэффициент теплопроводности накипи К =  
«  1,16 В т/(м .К ). .

5 .4 . Производительность выпарного аппарата, обогреваемого 
насыщенным водяным паром с избыточным давлением рПГ(б =  
=  1,5 кгс/см2, необходимо повысить с 1200 до 1900 кг/ч (по раз
бавленному раствору). Выпаривание производится под атмосфер
ным давлением, температура кипения раствора в аппарате 105 °С, 
раствор подается на выпарку подогретым до температуры кипе
ния. Определить, какого давления греющий пар надо подавать 
в аппарат. Тепловые потери не учитывать, коэффициент тепло
передачи считать неизменным, так  же как и конечную концен
трацию  раствора.

5 .5 . Сколько надо выпарить воды из 1500 кг раствора хлори
стого калия, чтобы изменить его концентрацию от 8 до 30% (масс.)?

5 .6 . Какое количество воды надо выпарить из 1 м® серной 
кислоты с плотностью 1560 кг/м3 165,2% (масс.)], чтобы полу
чить кислоту с плотностью 1840 кг/м3 198,7% (масс.)]. Какой 
объем займет полученная концентрированная кислота?

5 .7 . В выпарной аппарат поступает 1,4 т/ч 9% раствора, 
который упаривается под атмосферным давлением до конечной 
концентрации 32% (масс.). Разбавленный раствор поступает на 
выпарку с температурой 18 °С. Упаренный раствор выводится 
ич аппарата при 105 °С. Удельная теплоемкость разбавленного 
раствора 3800 Дж/(кг»К ). Расход греющего насыщенного водяного 
пара с избыточным давлением р„зб =  2 кгс/см2 составляет 
1450 кг/ч. Влажность греющего пара 4,5% . Определить потерю 
тепдщъ! в окружающую среду.

Определить удельную теплоемкость холодильной смеси, 
состоящей из 2 л воды, 8 кг льда и 5 кг поваренной соли.

5 .9 . Раствор состоит из 0,7 м3 серной кислоты (100 %), 
400 кг медного купороса (CuS04.5 H 20 ) и 1,4 м3 воды. Определить:
а) удельную теплоемкость раствора; б) количество сухого насы
щенного водяного пара с абсолютным давлением р аб0 =  2 кгс/см3, 
необходимое для нагревания раствора от 12 до 58 °С. Потери теп
лоты аппаратом за время нагревания раствора составляют 
25 100 кД ж. Удельную теплоемкость серной кислоты и медного 
купороса определить по формуле (5.12).



Рнс. 5.4 (в воитроаыюй задаче 5.13):
1 ♦— выпарной аппараг, 2 — теплообмен
ник.

6.10. В выпарном аппарате 
подвергав! ся упариванию под 
атмосферным давлением 2,69 т/ч 
7% водного раствора. Началь
ная температура раствора 95 °С, 
конечная 103 °С Средняя тем
пература кипения в аппарате 
105 °С. Избыточное давление 
греющего насыщенного водяно
го пара Ризб =  2  кгс/см2. Пло
щадь поверхности теплообмена 
в аппарате 52 ма, коэффициент 
теплопередачи 1060 Вт/(ма.К ) .
Тепловые потери аппарата в 
окружающую среду составляют 
110 000 Вт.

Определить: а) конечную
концентрацию раствора; б) рас
ход греющего пара при влаж 
ности его 5%.

5.11. В выпарном аппарате с площадью поверхности тепло
обмена 30 ма, работающем под атмосферным давлением, непре
рывно концентрируется -раствор хлористого калия от 9,5 до
26,6 % (масс.). Н ачальная температура раствора 18 °С, избыточ
ное давление греющего насыщенного водяного пара р т g =  
=  2 кгс/сма Производительность аппарата вначале была 900 кг/ч 
(разбавленного раствора), но через некоторое время снизилась 
до 500 кг/ч из-за образования накипи. Пренебрегая тепловыми 
потерями аппарата в окружающую среду, определить толщину 
образовавшегося слоя накипи, приняв для накипи X — 1 ,4В т/(м -К ). 
Гидростатическим эффектом пренебречь.

5.12. В условиях примера 5.7 определить расход энергии 
при откачке вторичного пара вакуум-насосом и при откачке кон
денсата насосом, если вакуум в аппарате равен 0,95 кгс/см3.

5.13. В непрерывнодействующнй однокорпусной выпарной 
аппарат подается 12,5% раствор сернокислого аммония, который 
упаривается под атмосферным давлением до 30,6% (масс.). Кон
центрированный раствор выходит из аппарата в количестве 
800 кг/ч. Разбавленный раствор, поступающий на выпарку, по
догревается в теплообменнике вторичным паром от 24 до 80 '‘С. 
Остальное количество вторичного пара идет на обогрев других 
производственных аппаратов (рис. 5.4). Тепловые потери выпар
ного аппарата составляют 6% от полезно используемого ко
личества теплоты, Т. е. ОТ суммы <?Harp ~r Qncn- Принять Atp. о »
« I K .



Определить: а) расход греющего насыщенного водяного пара 
(с избыточным давлением р„зб =  2 кгс/см2), принимая его влаж
ность 5% ; б) количество вторичного Ъара, отбираемого на обо
грев производственных аппаратов; в) требуемую площадь по
верхности теплообмена (подогревателя), принимая величину коэф
фициента теплопередачи в нем К  =  700 Вт/(м2*К).

5.14. Дифенил (С6Н6)2 кипит под атмосферным давлением при 
255 °С. Вычислить удельную теплоту испарения, а также удель
ную теплоемкость жидкого дифенила.

5.15. 48% водный раствор едкого натра кипит под давлением • 
760 мм рт. ст. при 140 °С, а под абсолютным давлением раб0 =  
=  0,2 кгс/см2 — при 99 °С. Определить удельную теплоту испа
рения воды из этого раствора при давлении 0,8 кгс/см2, а также 
удельную теплоемкость раствора.

5.16. Определить температуру кипения бромбензола под абсо
лютным давлением рабс =  0,1 кгс/см2 по диаграмме линейности 
и по номограмме X IV . Определить также удельную теплоту испа
рения бромбензола при этом давлении.

5.17. Определить давление насыщенного пара бензальдегида 
при 120 °С, пользуясь диаграммой линейности.

5.18. Воспользовавшись правилом Бабо и табл XXXVI, 
определить температуру кипения 42,5% водного раствора азот
нокислого аммония при абсолютном давлении p afi0 =  0,4 кгс/сма.

5.19. В вакуум-выпарной аппарат (рис. 5.1) поступает 10 т/ч 
8% водного раствора азотнокислого аммония при температуре 
74 °С. Концентрация упаренного раствора 42,5% . Абсолютное 
давление в среднем слое кипящего раствора р ср =  0,4 кгс/см2. 
Избыточное давление греющего насыщенного водяного пара passG =  
=  1 кгс/см2. Принять Д/Г. 8ф =  6,1 К- Коэффициент теплопереда
чи 950 Вт/(м2. К ) . Потери теплоты составляют 3% от суммы (Q,iarp +  
4- Qncn)- Определить площадь поверхности нагрева выпарного 
аппарата.

5.20. По данным предыдущей задачи определить абсолютное 
давление в барометрическом конденсаторе, если гидравлическая 
депрессия Д/г с =  1 К , а гидростатическая депрессия Д/г Э(1) =  
=  6,1 К.

5.21. 2200 кг/ч разбавленного водного раствора упариваются 
от 7 до 24% (масс.) под атмосферным давлением. Разбавленный 
раствор подается в выпарной аппарат при 19 °С. Температурная 
депрессия 3,5 К , гидростатическая 3,0 К , гидравлическая 1,0 К . 
Избыточное давление греющего насыщенного водяного пара- 
Риэб =  2 кгс/см2. Коэффициент теплопередачи 1100 Вт/(ма.К ). 
Определить требуемую поверхность теплообмена в аппарате и 
расход греющего пара, принимая потери теплоты в окружающую 
среду в размере 596 от суммы (Q„arp +  Qll0n) и влажность гре
ющего пара 5% .

5.22. К ак изменится производительность выпарного аппарата, 
работающего под атмосферным давлением,‘при обогреве насыщен-



ным водяным паром с избыточным давлением p lra<j =  1,2 кгс/см2, 
если в аппарате создать вакуум 0,7 кгс/см2, а обогрев перевести 
на . пар с избыточным давлением 0,6 кгс/см2? Гидростатический 
эффект для среднего слоя Дрг. 9ф =  9,81* 103 Па; в обоих слу
чаях , считать температурную депрессию 4 К; раствор поступает 
на выпарку подогретым, до температуры кипения в аппарате. 
Коэффициент теплопередачи считать неизменным. Тепловыми 
потерями пренебречь.,

5.23. В выпарном аппарате концентрируется водный раствор 
от .14 до 30% (масс.). . Греющий насыщенный водяной пар имеет 
давление (абсолютное) 0,9 кгс/см8. Полезная разность темпера-, 
тур 11,2 К , Гидростатическая депрессия Д/Г. аф =  3 К . Опре
делить часовой расход разбавленного раствора, поступающего 
в аппарат, если площадь поверхности теплообмена в нем 40 м2, 
а коэффициент теплоотдачи составляет 700 Вт/(ма*К). Разбавлен
ный раствор поступает в аппарат подогретым до температуры ки
пения. Среднее давление в аппарате (абсолютное) 0,4 кгс/см8. 
Тепловыми потерями пренебречь.

5.24. Определить расход греющего насыщенного водяного 
пара (абсолютное давление 2 кгс/см2) и площадь поверхности 
нагрева выпарного аппарата, в котором производится упаривание
1.6 т/ч раствора от 10 до 40 % (масс.). Среднее давление в аппарате 
(абсолютное) 1 кгс/см2. Разбавленный раствор поступает на вы
парку при 30 °С. Полезная разность температур 12 К . Гидроста
тическая депрессия Д ^ .аф =  4 К. Коэффициент теплопередачи 
900 Вт/(м2- К). Тепловые потери принять равными 5 % от полезно 
используемого количества теплоты <?1Шгр +  Qncn*

5.25. Раствор поташа упаривается от 8 до 36% (масс.) под 
вакуумом 0,2 кгс/см2. Начальное количество раствора 1500 кг/ч. 
Определить количество воды, подаваемой: а) в барометрический 
конденсатор; б) в поверхностный конденсатор, принимая темпе
ратуру отходящего конденсата на 5 °С ниже температуры, 
конденсации. Вода в. обоих случаях нагревается от 15 до 
35 °С.

5.26. В выпарном аппарате производится концентрирование, 
водного раствора от 12 до 38% (масс.) под вакуумом (в конден
саторе) 600 мм рт. ст. (см. рис. 5.1). Расход охлаждающей воды 
в барометрическом конденсаторе 40 м3/ч, вода нагревается от 14 
до 30 °С. Определить часовую производительность выпарного 
аппарата по разбавленному и концентрированному раствору. 
Температурной депрессией пренебречь. Атмосферное давление 
747 мм рт. ст.

5.27. Вакуум в выпарном аппарате над раствором 0,7 кгс/см8. 
Расход разбавленного водного раствора, поступающего на вы
парку, 2,4 т/ч, его концентрация 12% (масс). Конечная концен
трация 32% (масс.). В барометрический конденсатор подается
38.6 м3/ч холодной воды с температурой 12 °С. Определить тем
пературу воды на выходе из барометрического конденсатора.



Гидравлическим сопротивлением паропровода и температурной 
депрессией пренебречь.

5.28. В трехкорпусной выпарной батарее, работающей по 
прямоточной схеме (см. рис. 5.7), подвергается упариванию 
1300 кг/ч водного раствора с начальной концентрацией 9% (масс.) 
до конечной концентрации 43% (масс.). Вычислить концентра
ции раствора по корпусам, если известно, что в каждом следующем 
корпусе выпаривается воды на 10% больше, чем в предыдущем.

5.29. Какое предельное число корпусов может быть в много
корпусной выпарной установке,, если избыточное давление грею
щего насыщенного водяного пара в первом корпусе /?изб =  
=  2,3 кгс/см2, остаточное давление в конденсаторе 147 мм рт. ст. 
Сумму температурных потерь во всех корпусах принять равной 
£ A / dot — 41 К. Допустимая полезная разность температур в ка
ждом корпусе должна быть не меньше 8 К.

5.30. В двухкорпусной установке, работающей по прямо
точной схеме, упаривается 1000 кг/ч водного раствора азотнокис
лого натрия. Н ачальная концентрация 10% (масс.), конечная 
после первого корпуса 15% (масс.), конечная после второго 30% 
(масс.). Конечная температура раствора после первого корпуса 
103 °С, после второго 90 °С. Определить, сколько воды испарится 
во втором корпусе за счет самоиспарения и какой это составит 
процент от общего количества воды, испаряющейся во втором 
корпусе.

5.31. В двухкорпусную выпарную установку, работающую 
по прямоточной схеме, поступает 1000 кг/ч водного раствора хло
ристого магния. Н ачальная концентрация раствора 8% (масс.). 
Концентрация раствора после первого корпуса 12% (масс.). 
Абсолютное давление над раствором в первом корпусе 1 кгс/см3, 
во втором корпусе 0,3 кгс/см2. Конечная температура раствора 
после первого корпуса 104 °С, после второго 77 °С. Определить, 
до какой конечной концентрации упаривается раствор во втором 
корпусе, если обогрев второго корпуса осуществляется за счет 
вторичного пара первого корпуса (отбора экстра-пара нет). Теп
ловыми потерями пренебречь.

' 5 .32. Во второй корпус двухкорпусной установки, работаю
щей по прямоточной схеме без отбора экстра-пара, поступает из 
первого корпуса 500 кг/ч 16% водного раствора углекислого на
трия с температурой 103 °С. Абсолютное давление над кипящим 
раствором в первом корпусе 1 кгс/см2, во втором корпусе 
0,6 кгс/см2. Концентрированный раствор, выходящий из II кор
пуса с температурой 89 °С и концентрацией 28% (масс.), исполь
зуется в противоточном теплообменнике для подогрева разбав
ленного раствора, поступающего на выпарку. Пренебрегая тепло
выми потерями и депрессией, определить: а) концентрацию раз
бавленного раствора, подаваемого на выпарку; б) на сколько гра
дусов будет подогрет разбавленный раствор в теплообменнике, 
если концентрированный раствор выходит из теплообменника с тем-



Рис. 5.6 (к контрольной задаче 5.34).

пературой 32 °С. Удельная теплоемкость концентрированного 
раствора 3,35* 103 Д ж/(кг*К).

5.33. В двухкорпусную выпарную установку, работающую 
по прямоточной схеме, поступает 1000 кг/ч водного раствора хло
ристого кальция. Начальная концентрация раствора 8  % (масс.), 
конечная 30% (масс.). В первом корпусе абсолютное давление 
вторичного пара 1 кгс/см3, во втором 0,3 кгс/см3. Конечная тем
пература раствора после первого корпуса 104 °С, после второго 
78 °С. В первом корпусе образуется 400 кг/ч вторичного пара. 
Часть этого пара (рис. 5.5) отбирается на сторону (экстра-пар). 
Пренебрегая тепловыми потерями, определить, какое количество 
экстра-пара отбирается.

5.34. В однокорпусный выпарной аппарат (рис. 5.6), работаю
щий с тепловым насосом (сжатие вторичного пара в турбокомпрес
соре), поступает разбавленный водный раствор с концентрацией 
5% (масс.). Из аппарата выходит 550 кг/ч раствора с концентра
цией 15% (масс.). Температурная депрессия 2,5 К. Гидростатиче
ским эффектом и гидравлическим сопротивлением пренебречь. 
Турбокомпрессор сжимает вторичный пар от 1 до 2 кгс/см2. Теп
ловые потери составляют 5% от (фнагр +  С?!]Сп)- Н ачальная тем
пература разбавленного раствора 70 СС. Определить: а) сколько 
приходится добавлять греющего насыщенного водяного пара 
(пар сухой насыщенный, избыточное давление р изб =  2 кгс/сма); 
б) какую  мощность потребляет турбокомпрессор, если общий 
к. п. д . его равен 0,72.

5 .35. Д о какой температуры надо охладить горячий 40% вод
ный раствор калиевой селитры, чтобы после охлаждения и вы
падения кристаллов концентрация маточного раствора стала вдвое 
меньше исходной?

5.36. Сколько килограммов кристаллов выделится при охла
ждении от 30 до 15 °С 4*2 т раствора соды, содержащего 2,5 моль



соды на 1000 г воды? Сода кристаллизуется с 10 молекулами воды.
5.37. Определить необходимую площадь поверхности охла

ждения противоточного кристаллизатора, в котором охлаждается 
от 85 до 35 °С 10 000 кг/ч раствора, содержащего 7,0 'Моль серно
кислого аммония на 1000 г воды. При охлаждении испаряется 
вода (5% от массы начального раствора). Коэффициент тепло
передачи 127 Вт/(м2-К). Охлаждающая вода нагревается от 13 
до 24 °С. Определить такж е ее расход.

ПРИМЕР РАСЧЕТА ТРЕХКОРПУСНОЙ ВЫПАРНОЙ УСТАНОВКИ

Рассчитать трехкорпусную прямоточную выпарную установку с естествен
ной циркуляцией раствора (рис. 5.7) для концентрирования 5 т/ч 12 %  водного 
раствора азотнокислого натрия. Конечная концентрация раствора 40 % (масс.). 
Раствор поступает на выпарку подогретым до температуры кипения в выпарном 
аппарате. Абсолютное давление греющего насыщенного водяного пара 4 кгс/см11. 
Высота греющих труб 4 м. Вакуум (разрежение) в  барометрическом конденсаторе 
0,8 кгс/см2.

Р е ш е н и е * .  1. Количество воды, выпариваемой в  трех корпусах уста
новки:

г  - - f a r  ( ‘ — w )  - 3500 Kr/,:= '° '97 !1Г/С-
2. Распределение нагрузки по корпусам.
Сделаем это распределение на основании практических данных, приняв 

следующее соотношение массовых количеств выпариваемой волы по корпусам:
1:11: 111= 1,0: 1,1 : 1,2.

* В  литературе описано несколько методов расчета многокорпусных выпар
ных установок. Все они включают те или иные допущения, снижающие точность 
окончательного результата. Один из подобных упрощенных методов расчета 
использован в настоящем примере.

% К вакуум- 
{ насосу

Вода

Конденсат
Р в е . 6 .7 .  Схема трехкорпусной вы парн ой  устаиовки,



Следовательно, количество выпариваемой воды:

В I корпусе Г ,  =  =  0,295кг/о

в° “  * r “ = W  =  0'a , r '

В 111 * Г »1 = l ^ i | = 0 , 3 5 1  кг/о

Итого W =  0,97 кг/с

3. Расчет концентраций раствора по корпусам.
Начальная концентрация раствора дг„ач =  12 % . Из I корпуса во II  пере

ходит раствора:

Cl =  Онач -   0,295 =  1,39 — 0,295 =  1,09 кг/с.

Концентрация раствора, конечная для I корпуса и начальная для II, будет 
равна:

_  бначЛ'нач 1,39» 12 i ц о о/
С н а ч - ^ 1  1,39 — 0,295 ’ /о'

Из 1Гкорпуса в III переходит раствора

02 =  0иач - W 1— W u  =  1,39 — 0,295 — 0,324 =  0,77 кг/0

с концентрацией
хэ =  1,39-12/0,77 = 2 1 ,6 % .

Из III корпуса выходит раствора

Свод — Онач — W =  1,39 — 0,97 =  0,42 кг/с

с концентрацией

*жш =  1,39-12/0,42 =  40% ,

что соответствует заданию.
4. Распределение перепада давлений по корпусам.
Разность между давлением греющего пара (в I корпусе) и давлением пара 

в барометрическом конденсаторе:
д р — 4,0 — 0,2 =  3,8 кгс/см2.

Предварительно распределим этот перепад давлений между корпусами 
поровну, т. е. на каждый корпус примем:

Др =  3,8/3 =  1,27 кгс/сма.

Тогда абсолютные давления по корпусам будут:

В I I I  корпусе р3 =  0,2 кгс/см2 (задано)

Во II » Рз — 0,2-{- 1 ,2 7 =  1,47 кгс/см3

В 1 a Pi =  1 ,4 7 +  1,27 =  2,74 кгс/сма

Давление греющего пара:



По паровым таблицам находим температуры насыщенных паров воды и удель
ные теплоты парообразования д ля принятых давлений в  корпусах:

_  У дельная
Температура теплота па- 
пасыщенного рообразов!Т- 

пара. С ция> кД ж / кр

В  I  корпусе 129,4 2179
Во I I  » 110,1 2234
В  I I I  г  59,7 2357
Греющий пар (из котельной) 143 2241

Эти температуры в  будут температурами конденсации вторичных паров по 
корпусам.

5. Расчет температурных потерь по корпусам.
От депрессии
В  справочных таблицах (например, табл. X X X V I)  находим температуры 

кипения растворов при атмосферном давлении:

ш °лВЯ » ‘  Температура Депрессия, 
о/в квпеиип, °G ?С ал н  К

В  I  корпусе 15,2 102 2,0
Во  I I  » 21,6 103 3,0
В  I I I  г 40,0 107 7,0

Д л я  упрощения расчета не уточняем температурную -депрессию (в связи 
с отличием давления в  корпусах от атмосферного).

Следовательно, по трем корпусам:

Д/депр =  2 +  3 +  7 =  1 2 ° с = 1 2  К.

От гидростатического эффекта
По справочнику * плотность раствора NaN03 при 20 °С:

Концентрация N a N 0 3, %  15,2 21,6 40,0
Плотность, кг/м3 1098 1156 1317

Эти значения плотностей примем (с небольшим запасом) и для температур 
кппения по корпусам.

Расчет ведем д ля случая кипения раствора в  трубках при оптимальном 
уровне [формула (5.23)].

I  корпус. #оат =  1 0 ,2 6 +  0,0014 (рр — рв )] Я  = .

=  [0,26 +  0,0014 (1098 —  1000)] 4 =  1,589 м;

Вор =  Pi +  0 ,5рргЯ о п т  =  2,74 +  ° ' 5 ,1 ” ,1а ’18у 1’5-- 9 =  2,827 кгс/аА

При p i  =  2,74 кгс/см2 /кпп=  129,4 °С; при рСр=  2,827 кгс/см? fK0n=  130,6 °G, 

Д*г. 8ф =  130,6—  129,4 =  1 ,2 ° С =  1,2 К .

II  корпус. # опт =  [0,26 +  0,0014 (1156 — 1000)]4 = 1 ,9 1  м;

Рсо.  ,.47 +  а д - .1 и -9 д а л д  _  li58 м

* Справочник химика, 2-е изд., пер. и доп. Т, III* — М.—Л ,: Химия, 1965- 
с . 544.



Прн pj =  1,47 кгс/см2 /,Ш|, — 110,1 °С; npit рср =  1,53 кгс/с3 /,(1Ш =  112,3 °С.
Д/г 3!l)=  112,3— 110,1 =  2,2°С == 2,2 К.

I l l  корпус. Я оит =  [0,26 +  0,0014(1317— 1000)] 4 =  2,81 м;

л „ .  0,5-1317.9,81-2,81 „ „ое , ,
Рср =  ° .2 + ------- 9 81-10» =  0,385 кгс/см3.

При рср =  0,385 кгс/см2 ?к-пи ~  74,39 °С; при р, — 0,2 кгс/см3 fimn =  59,7 °С.

Д'г. эф =  74,39 — 59,7 =  14,69 °С =  14,69 К.

Всего S  Д*г. «ф =  1,2 +  2,2 +  14,69 =  18,09 °С «  18,09 К.

От гидравлических сопротивлений
Потерю разности температур на каждом интервале между корпусами при

нимаем в I К. Интервалов всего три (I—II, П—III , I II  — конденсатор), следо
вательно,

Д?г. с =  1 -3 =  3 К-
Сумма всех температурных потерь для установки в целом:

дгоот =  12 4- 18,09 +  3 =  33,09 К.

6. Полезная разность температур.
Общая разность температур 143 — 59,7 =  83,3 ° С =  83,3 К; следовательно, 

полезная разность температур:

Д tBOa =  83,3 — 33,09 =  50,21 К.

7. Определение температур кипения в корпусах;
В I I I  корпусе /3 =  59,7 +  1 +  7 +  14,69 =  82,4 °С 

Во II « /3 = И 0 , 1 +  1 4 -3  +  2 ,2 = 1 1 6 ,3°С

В I s /1== 129,4 +  1 + 2  +  1 ,2 =  133,6 °С

8. Расчет коэффициентов теплопередачи по корпусам.
По найденным температурам кипения и концентрациям растворов в кор

пусах подбираем в справочниках расчетные константы — физические характе
ристики растворов (плотность, теплопроводность, теплоемкость, вязкость). 
Далее задаемся диаметром труб н их длиной (в зависимости от типа выпарного 
аппарата).

По этим данным рассчитываем коэффициенты теплоотдачи для конденси
рующегося пара и кипящего раствора и коэффициенты теплопередачи (примеры 
таких расчетов даны в гл. 4). При этом следует учесть слой накипи порядка 
0,5 ым.

На основании таких предварительных расчетов примет

Для I корпуса Кг =  1700 Вт/(м2- К)
. » II » К2 =  990 »

г Ш  з Ks — 580 »

Ориентировочное соотношение коэффициентов теплопередачи по корпусам 
при выпаривании водных растворов солей K t ' К2 : Яз =  1 :0 ,58 : 0,34.

9. Составление тепловых балансов по корпусам.
Для упрощения приближенного расчета составляем тепловые балансы баз 

учета тепловых потерь и принимаем, что из каждого корпуса в последующий 
раствор поступает при средней температуре кипения.

По условию раствор подается на выпарку подогретым до температуры ки
пения в I  корпусе,



Тогда расход теплоты в I корпусе:

Qx =  WV l  =  0,295-2179-103 =  643000 Вт.

Раствор приходит во II корпус перегретым, следовательно, Qnarp отрица
тельно (теплота самоиспарения) и расход теплоты во II корпусе

Q n  =  ^ I l /a  — Gtci(h  — h )  =  0,324-2234- Юэ —

— 1,09-4190-0,848 (133,6— 116,3) — 657000 Вт.

Количество теплоты, которое даст вторичный пар I корпуса при конденса
ции, составляет Wjrt =  643 000 Вт. Расхождение прихода и расхода теплоты 
в тепловом балансе II корпуса меньше 1 %.

Расход теплоты в III корпусе:

Qiii =  w  1Ц/3  — G2P2 (к  — /3) ==

=  0,351-2357-103 — 0,77-4190-0,784(116,3 — 82,7) =743000 Вт.

Вторичный пар II корпуса дает теплоты при конденсации (приход теплоты 
в III корпусе):

Wn r2 =  0,324-2234-10» =  724 ООО Вт.

10. Расход греющего пара в I корпусе:

643 000
2 141•103 =  0,3 кг/с.

Удельный расход пара:

d =  Gr. n/W  =  0,3/0,97 =  0,31 кг/кг.

11. Распределение полезной разности температур по корпусам.
Распределение полезной разности температур по корпусам сделаем в двух 

вариантах: из условия равной площади поверхности и из условия (минимальной 
общей площади поверхности корпусов, т. е. пропорционально Q/К  и пропор
ционально V  Q/fС.

Найдем факторы пропорциональности:

Отношение у  103

1 к°рпус * * £ *  =  378 615

657 000 вД/, 01С
11 * 990 = 6 6 4  815

Ш  # 743 000 д  128Q 1Ш
оси



Вариант равной площади 
поверхности корпусов

АЛ
50,21-378 _ 0

1 2322 174

Вариант минимальной общей 
площади поверхности корпусов

^ ™ ^ 12,„57

Е Д/пол -  50.21 К £  Д^пол =  50,21 К

12. Определение площади поверхности нагрева:

Вариант равной площади 
поверхности корпусов

-  _  643 ООО _
1 1700.8,174 ’

Вариант минимальной общей 
площади поверхности корпусов

F  -  6 4 3  0 0 0  _  OI о 7
1 1700-12,057 ,6 /

657 000 
^2 ППЛ 1 л осо 46,22

Fs =

990-14,358

743 000 
580-27,682

=  46,28

S  F ~  138,8 ма

с — 000 _  .« gn
а _  990-15,978 ”  4 '

580-22,174
2  F =  130,7 м*

Следовательно, при равных площадях поверхностей корпусов общая пло
щадь поверхности нагрева больше лишь на 6 %.

Принимаем поэтому вариант равной площади поверхности корпусов, обес
печивающей однотипность оборудования.

Проверим температуру вторичного пара и давление по корпусам:

Корпус Температура кппеиия, "С 
*кнп =  *Р п “  д ,пол

Температура конденсации 
вторичного пара. eG

*0 =  *нпа ~~ 2  Д*пот

Давление
Рабе*

кгс/см*

I 143,0— 10,1 =  132,9 132,9 — 3,59 =  129,3 2,7
II 129,3— 17 ,6=  111,7 111,7 — 4 ,9 6 =  106,7 1,31

Ш 106,7 — 33,4 =  73,3 73,3— 13,32 =  60 0,2

После этого необходимо, исходя из найденных площадей поверхностей кор
пусов, произвести уточненный расчет установки, в котором учесть потери теп
лоты в окружающую среду и несколько изменившееся распределение температур 
в давлений по корпусам.



Г л а в а  6

О С Н О В Ы  М А С С О П Е Р Е Д А Ч И . А БС О РБЦ И Я

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. Способы выражения состава фаз двухкомпонентных систем ' 
жидкость — газ (пар) представлены в табл. 6.1.

Формулы для пересчета концентраций (в жидкой фазе) даны ;
в табл. 6.2. Д ля газовой (паровой) фазы справедливы те же соот- |
ношения, но с заменой обозначений * на у , X  аа  У, Сх на Су. \

2. Концентрация компонента в газовой фазе может быть вы- '
раж ена такж е через его парциальное давление. На основании S
уравнений Клапейрона и Дальтона мольная (объемная) доля »
у любого компонента смеси идеальных газов равняется: \

у = р! п, (6.1) :
где р  — парциальное давление компонента газовой смеси; П =  рА +  рв  *
-Ь Рс ~\~ ... — общее давление смеси газов или паров, равное сумме парциаль- '
пых давлений всех компонентов.

3. Законы  межфазного равновесия для идеальных растворов,
а) Закон  Генри:

р * =  Ех, (6.2)
где р* — парциальное давление компонента в газовой фазе над равновесной с га
зом жидкостью; х  — мольная доля компонента в жидкости; Е — коэффициент 
Генри, зависящий от температуры и от природы газа и жидкости.

Т а б л и ц а  6.1

К онцентрация

Обозначение концентрации 
компонента А

В ЖИДКОЙ 
фазе

в газовой или 
паровой фазе

Мольная доля,
кмоль А 

кмоль (А -Ь В) X и

Массовая доля кг А 
кг (А +  В) X 9

Относительная мольная концентрация (доля), X Y
кмоль А 
кмоль В
г■ . кг А Относительная массовая концентрация (доля),-----=

КГ у
X У

кмоль А
Объешая мольная концентрация, 1 ма (д ц , в) С* Си
л  кг А 
Объемная массовая концентрация, мз (д +  в) с х Си
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Значения Е  для водных растворов некоторых газов даны 
в табл. X L I.

П одставляя в уравнение (6.2) значение р* =  у *П по уравне
нию (6.1), получаем:

у* =  тх. (6.3)

Здесь у 9 — мольная доля компонента в газовой фазе, равновесной с жидко
стью; т  =  Е/П — безразмерный коэффициент (коэффициент распределения)
постоянный для данной системы газ — жидкость при / =  const и П =  const

Если, применительно к двухфазной трехкомпонентной системе 
(газовая фаза: А +  В, ж идкая фаза: А +  С), подставить в урав
нение равновесия (6.3) значения х  и у* для компонента А, выра
женные через его относительные концентрации X  и У*, X  и F *  
(табл. 6.2), получим:

tn . | v  ; (6.4)1 + 7 *  l + X  ' 

F* x
Y# _j_ MA % , M-A (6.5)

M o Me

где M d4 — мольная масса распределенного между фазами компонента A; Mg — 
то же второго компонента бинарной газовой смеси; Mq — то же второго компо
нента бинарной жидкой смеси.

При малых концентрациях распределенного компонента в газе 
и в жидкости, когда Y *  <£ 1 и X  1, в знаменателях уравнения 
(6.4) величинами Y*  и X  можно пренебречь, и оно получает 
вид:

У *  =  т х .  (6.6)

Аналогично при Р *  <  и Х « и з  уравнения (6.5)
получим:

y * =  mJM 7 x - (0-6а>

б) закон Рауля:
Р* =  Рх, (6.7)

где р* — парциальное давление компонента в парогазовой смеси над жидкостью
в условиях равновесия; Р  — давление насыщенного пара чистого компонента — 
однозначная функция температуры; Р  =  /  (0; * — мольная доля компонента 
в жидкости.

При подстановке в уравнение (6.7) значения р* =  у*Т1 из
уравнения (6.1) получаем:

=  '  (6-8)

где у* — мольная доля компонента р парогазовой фазе, равновесной с жидкостью, 
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• Д ля двухкомпонентной смеси, когда оба ее компонента следуют 
закону Р ауля, уравнение (6.8) приводится к виду:

и* = _____ (6.9)Уа  1 +  (с(_ 1)Л д- i *

Здесь а  =  Ра ^ в  — коэффициент относительной летучести; Ра  — давле
ние насыщенного пара более летучего (низкокипящего) компонента при той же 
температуре; Рд •— давление насыщенного пара менее летучего (высококипя- 
щего) компонента при той же температуре.

4. Многочисленные экспериментальные данные о равновесных 
составах жидкости и пара для различных растворов имеются 
в справочнике [6 .7]. Д ля  некоторых бинарных смесей данные о 
равновесных составах жидкости и пара при П =* const приведены 
в табл. XLVII и на рис. X X I и X X II.

5. Причиной (движущей силой) процесса массопередачи — 
перехода какого-либо компонента из одной фазы в. другую (на
пример, из жидкой фазы Ф* с мольной концентрацией переходя
щего компонента х  в газовую фазу Фу с мольной концентрацией у) 
является неравновесность соприкасающихся фаз, их отклонение 
от состояния динамического равновесия. В химической термоди
намике устанавливается, что величина этого отклонения, при 
равенстве температур и давлений фаз, определяется разностью 
химических потенциалов переходящего компонента (|хж — цй), 
которая и является движущей силой процесса массопередачи. 
При равновесии фаз потенциалы ц,х и равны.

• Заменяя потенциал (х* равным ему потенциалом равновесной 
газовой смеси |х£, получим для движущей силы процесса массо
передачи выражение

. Аналогично, заменяя потенциал fxy равным ему потенциалом 
равновесной жидкой фазы получим:

Из последних равенств следует, что движущ ая сила процесса 
(ра — fiy) может быть выражена двумя способами: либо как раз
ность химических потенциалов, взятых по газовой фазе, либо как 
разность потенциалов, взятых по жидкой фазе. При этом необхо
димо помнить, что газовая фаза с потенциалом и концентрацией 
у*, так  же как и жидкая фаза с потенциалом |л* и концентрацией 
х*, ' — фазы гипотетические, в реальном процессе массопередача 
отсутствующие — см. рис. 6,1.

В технических расчетах применяют не химические потенциалы, 
а более простые, легко определяемые величины — концентрации, 
с помощью которых такж е может быть охарактеризовано отклоне
ние фаз Фх и Фу от состояния равновесия, Однако, в отличие от 
разности химических потенциалов ([хж — pff), которая равна нулю 
при равновесии фаз, разность концентраций (х —  у), в общем



Рис. 8 .1 . Схема процесса массопередачи: 
0 0  —  гран и ц а  раздела  фаз.

У*о-------s

ч ____
-оХ**

I.

случае не равная нулю при 
равновесии *, не может слу
жить мерой отклонения фаз от 
равновесного состояния, т. е. 
движущей силой процесса мас
сопередачи. При технических 
расчетах движущую силу про
цесса массопередачи — откло
нение системы от состояния 
равновесия — выражают поэ
тому как разность концентра
ций (у * — у) или (х  —  х*). Так 
как концентрации могут быть 
выражены в различных едини
цах, то движущая сила про

цесса массопередачи может иметь различные значения — см. 
пример 6.3.

6. В соответствии с двумя возможными способами выражения 
движущ ей силы процесса массопередачи — по газовой фазе 
(Ау  =  у* — у) или по жидкой фазе (Длг =  х  — х*) — уравнение 
массопередачи, аналогичное уравнению теплопередачи, может 
быть написано в двух видах:

м  =  Ку At/CpF Ч: (6.10)

или
М  —  К х  A x CpF . (6 . 11).

Здесь М  — расход компонента, переходящего из одной фазы в другую, 
кмоль/с; F — площадь поверхности массопередачи, м2; Ки — коэффициент 
массопередачи, отнесеиный к движущей силе Ду, выраженной через мольные 
доли компонента в газовой фазе, кмоль/(мг*с) Кх — коэффициент массо* 
лередачн, отнесенный к движущей силе Ах, выраженной через мольные доли 
компонента в жидкой фазе, кмоль/(м2*с); Дг/Ср и Д*Ср — соответствующие сред
ние для всего процесса движущие силы (см. ниже).

В последних уравнениях вместо мольных расходов и концен
траций могут быть массовые, а вместо Дуор могут быть ДУср; 
ДСУср и А рср; соответственно, вместо Дхср могут быть А Х ср
или АСХср.

7. При определенных допущениях (отсутствие диффузионного 
сопротивления при переходе компонента через поверхность раз
дела фаз, существование равновесия на этой поверхности, линей-

* См., например, данные о равновесных концентрациях в табл. XLVII,
, ,  кмоль кмольИногда пишут ыа-с(Ду =  1)

MJ -C-
кыоль-
кмоль



ность уравнения равновесия у* =  т х  пли у* — tnx  +  b) получа
ются следующие зависимости между коэффициентами массопере- 
дачи К у и Кх и фазоеыми коэффициентами массоотдачи и рх:

(6Л2)
h

К* =  j— -— j— , (6 .1 3 )

где т — тангенс угла наклона линии равновесия. Коэффициенты массоотдачи 
8 массопередачи выражены в кмоль/(м2-с).

Знаменатели последних уравнений представляют собою об
щее диффузионное сопротивление, равное сумме диффузионных 
сопротивлений газовой и жидкой фаз.

Когда основное диффузионное сопротивление сосредоточено
в газовой фазе, т. е. при 4 r - <£ j r - ,

Р* Ру

К,, « Р р .  (6.14)

Когда основное диффузионное сопротивление сосредоточено
в жидкой фазе, т. е. при - 4 -  <  4 - ,

тру Рх
К х * $ х . (6.15)

Из уравнений (6.12) и (6.13) следует, что

Ку =  Кх/т (6Л6)

8. Основные диффузионные критерии подобия установив
шихся процессов массоотдачи.

Диффузионный критерий Нуссельта:
N u ' = p  HD. (6.17)

Диффузионный критерий Пекле:
Рel =  wl/D. (6.18)

Диффузионный критерий Прандтля:
»

Рг' =  Pe'/Re =  v/D.

Здесьр—коэффициент массоотдачи, м/с / — кмоль " или
I ч кмоль „ кг

M- c - s r
I — характерный линейный размер, м; D — коэффициент молекулярной диффу
зии, м̂ /с; w — скорость газа или жидкости, м/с; v — кинематический коэффи
циент вязкости, т с.



Т а б л и ц а  6.3

Атомный объем, см’/атом МольиыЛ объем, СЦ’/МОЛЬ

В 27.0 I 37,0
С 14.8 н2 14,3
С1 24,6 о 2 25,6
н 3.7 N2 31,2
N в первичных аминах 10,5 Воздух £«.9
N во вторичных аминах 12.0 СО 30,7
N с двумя насыщенными 15,6 С 02 34.0
связями SOa 44,8
О с двумя насыщенными 7,4 N0 23.6
связями N20 36.4
0  в альдегидах и кетонах • 7.4 NH3 . 25,8
0  в сложных эфирах 9,1 Н20 18,9
О в простых эфирах 9,9 H2S 32,9
0  в высших простых и 11,0 COS 51,5
сложных эфирах Cl2 48,4
О в кислотах 12,0 Br3 53.2
0  в соединениях с S, Р, N 8.3 h 71,5
S 25,6

С т р у к т у р н ы е  п о с т о я н н ы е *

Бензольное кольцо 
Нафталиновое кольцо 
Антраценовое кольцо

—15
- 3 0
-4 7 ,5

9. При отсутствии экспериментальных данных коэффициент 
диффузии (молекулярной) газа А в газе В (или газа В в газе А) 
может быть вычислен по формуле:

4,3-ю-7 х3/2 . . . (б_20)Dn =
p ( v ' « + v ' * y м А 1 м в

р -
и V, давление 

— моль*
где Dr — коэффициент диффузии, м2/с; Т  — температура; К;
(абсолютное), кгс/см2; МА и М д  — мольные массы газов А и В; 
ные объемы газов А и В, определяемые как сумма атомных объемов элементов, 
входящих в состав газа — см. пример 6.6 (атомные объемы некоторых элементов 
и мольные объемы некоторых газов приведены в табл. 6.3).

К ак следует из формулы (6.20), если известно значение коэф
фициента диффузии £>! при температуре 7 \  и давлении plt то зна
чение его 0 2 при температуре Т 2 и давлении р2 можно найти из 
уравнения:

Значения коэффициентов диффузии в воздухе для некоторых 
газов и паров приведены в табл. X LII.

* При расчете мольного объема химического соединения величину соответствую
щей структурной постоянной надо прибавить к суыце атомных объемов.



10. Коэффициент диффузии в жидкости D m при 20 °С можно 
вычислить по приближенной формуле:

D  — 6 т / *  1 j l  А  _ /g  221
ж _  A B V v { ? T  +  vxf f  У МА +  МВ ’ {Ь' ^

где Dm — коэффициент диффузии, м2/с; \l — динамический коэффициент вязко
ста жидкости, мПа«с; vA  и ув  — мольные объемы растворенного вещества н
растворителя; А1д и М в  — мольные массы растворенного вещества и раствори
теля; А  и В  — коэффициенты, зависящие от свойств растворенного вещества а 
растворителя.

Значения коэффициентов А  для некоторых веществ, растворен
ных в воде:

Для газов 1
»' этилового спирта 1,24
» метилового спирта 1,19

" » уксусной кислоты 1,27

Коэффициент В  равен:
Для воды 4,7

» этилового спирта 2,0
» метилового спирта 2,0
» ацетона 1,15
» неассоциированных жидкостей 1,0

Коэффициент диффузии газа в жидкости D t (при температуре 
t) связан с коэффициентом диффузии Ь 20 (при температуре 20 °Q  
следующей приближенной зависимостью

Dt =  Dzo{l +  b ( t - 20)}, (6.23)

в которой температурный коэффициент b может быть определен 
по эмпирической формуле:

ъ =  0,2 V vH V p  > (6.24)
где р, — динамический коэффициент вязкости жидкости при 20 0С, ыПа*с; р — 
плотность жидкости, кг/м3.

Значения коэффициентов диффузии некоторых газов в воде 
приведены в табл. X L III.

Коэффициент диффузии в разбавленных растворах может быть 
вычислен также по формуле:

Dm =  7 ,4-10-» ф  J 76 . (6.25)

Здесь — коэффициент диффузии, м2/с; М. — мольная масса раствори
теля; v — мольный объем диффундирующего вещества; Т — температура, К; 
jj — динамический коэффициент вязкости растворителя, мПа* с; {3 — параметр, 
учитывающий ассоциацию молекул растворителя и равный:

Для воды 2,6
» метилового спирта 1,9
» этилового спирта 1,5
» бензола, эфира, гептана 1

П . Материальный баланс абсорбера (рис. 6,2),



Р и с . 6 .2 .  Схема абсорбера.

Ри с . 6 .3 .  Р аб оч ая  н равн овесн ая  л и вн и  абсорбера:
А В  — раб очая  линия при расход е  п оглотителя L; А С  —  р аб очая  линия при  расходе 
п о гл о ти тел я  £ м и а '> О С  —  рави овесн ая  л и н и я  V * =  /  (X ).

При расчете абсорбера с нелетучим жидким поглотителем мас
совые (или мольные) расходы поглотителя и инертного, нераство- 
ряющегося в жидкости газа  будут постоянными по высоте абсор
бера. В ы раж ая концентрации поглощаемого компонента в газе 
и жидкости в относительных массовых (или мольных) единицах, 
получим уравнение материального баланса (в массовых единицах):

м  =  G (Кн -  7 В) =  М * я  -  (6.26)

где М  —  расход поглощаемого компонент, кг/с; G и L  — расходы инертного
газа и жидкого поглотителя, кг/с; Ун и Кв — концентрации поглощаемого ком
понента в газе в низу и на верху абсорбера, кг/кг инертного газа; Х а и Х в — 
то же в жидкости в низу и на верху абсорбера, кг/кг жидкого поглотителя.

В координатах У — X  уравнение (6.26), при постоянных G 
н L, выражает отрезок прямой, проходящей через точки В  [Хш 
У в ] и Л Y BJ  —  см. рис. 6.3,

Уравнение этой прямой — рабочей линии:

y  =  Yu - h - L ( X - X s) (6.27)

или

У =  У В +  - Х в), {6.28)

где Y  и-Я — переменные по высоте колонны концентрации поглощаемого компо
нента в контактирующих неравновесных потоках газа и жидкости в данном се
чении абсорбера — рис. 6.2.

Расход жидкого поглотителя:
L ~  ф^-ииц* {6.29}



Здесь ф >  I — коэффициент избытка поглотителя; Lhma — теоретически 
минимальный расход поглотителя, определяемый графически» (см. рис. 6.3) 
или апалитнческш путем;

. Lmm -  М . .  (6.30}
н ®

Степенью поглощения (или извлечения) называется величина

сп = -? « — =  J ^ - y B . (6.30а)
УВ *Н '

12. Средняя движущая сила в абсорбере с непрерывным кон
тактом фаз.

В общем уравнении массопередачи

F =  — (6. 31) 
Кз дкср

^где F  — поверхность массопередачи в абсорбере, м2; М  — рас

ход поглощаемого компонента, кг/с; Кд — коэффициент массо-
_______ кг_________\  _

передачи, м2.с кг 1 средняя движущ ая сила А Кср опре-
кг инертного газа/

деляется следующим образом.
Если в пределах от Х а до Х а (рис. 6.3) линия равновесия пря

мая, то
дF r -  ду„

2,3 lg (ДКи/ДУв) *-

где АУв н_ДУ0 — концевые_движущие силы; ДУа =  Ув —  Уа низу абсор
бера при X  =  Хц; ДУв =  Ув — Ув — на верху абсорбера при X  = Х  в.

Когда отношение АКн и A Y S находится в пределах
0,5 s£ д у в/д у в ^  2,

среднюю движущую силу в абсорбере можно рассчитывать по 
более простой формуле:

ДУСр =  (Д?в +  Д ?в)/2. (6.3Э)

Если же линия равновесия не прямая, то

Д (6.34)
* II _

dY

Д Гср =  в J , , (6.32)

f dY
J У  — Y'

Величину интеграла в знаменателе последнего уравнения на
ходят графическим построением или методом графического ин
тегрирования. Другой метод расчета при криволинейной линии



равновесия: разбивают равновесную линию на участки, принимае
мые приближенно за отрезки прямых, и для каждого участка в от
дельности определяют среднюю движущую силу по уравнению 
(6.32) или (6.33).

При расчетах абсорберов движущую силу часто выражают 
в единицах давления — см. пример 6.9.

13. Определение диаметра насадочного абсорбера.
Диаметр абсорбционной колонны D  (в м) рассчитывают по 

уравнению расхода для газового потока:

где У — расход газа, проходящего через абсорбер, ы3/с; w — скорость газа, 
отнесенная к полному поперечному сечению колонны (фиктивная), м/с.

Скорость газа w находят следующим путем.
С начала рассчитывают фиктивную скорость газа до3 в точке 

захлебывания (инверсии) по уравнению (при рж >  рг):

Здесь о — удельная поверхность насадки, ыг/м8; д — ускорение свободного 
падения, м/с2; Усв — свободный объем насадка, м3/м3; рг и рж — плотности газа 
и жидкости, кг/м3; — динамический коэффициент вязкости жидкости, мПа-с; 
L и G — массовые расходы жидкости и газа, кг/с; А =  0,022 для насадки из 
колец или спиралей [6.3], для ректификации А =  — 0,125.

Затем определяют рабочую скорость газа ш (фиктивную), 
принимая для абсорберов, работающих в пленочном режиме

14. Определение высоты насадочного абсорбера,
а) Через высоту единицы переноса (ВЕП).
Поверхность контакта фаз в абсорбере при пленочном режиме

где На — высота слоя насадки, м; S — я£)2/4 — площадь поперечного сечения 
колонны, м2; D — диаметр колонны, м; о — удельная поверхность сухой насадки, 
mV m3; 'ф— коэффициент смоченности насадки, безразмерный — расчет вели
чины этого коэффициента см. [6.31.

Высота слоя насадки:

Здесь G — постоянный по высоте колонны расход инертного газа, кг/с или

(6.35)

(6.36)

w =  (0,75 0,9) ву3. (6.37)

работы:
(6.38)

(6.39)

О



п од
_  Г dY
~  J р —F* *

Из уравнения (6.34) следует:

ло и =  О 'н— ̂ в)М ^ср* (6-41)

При прямолинейной равновесной зависимости среднюю движу
щую силу ДУср рассчитывают по уравнению (6.32) нли (6.33), 
при криволинейной равновесной зависимости число единиц пере
носа riQy находят графическим построением или методом графи
ческого интегрирования — см. пример 6.10.

Объемным коэффициентом массопередачи K yV называют ве* 
личину

/С,,У =  /СуСТДр =  к уа, (6.42)
где а =  сф — удельная смоченная (активная) поверхность насадки, м8/м*; прв 
$ =  1 а =  о.

Применяя объемный коэффициент массопередачи, получаем 
для высоты единицы переноса:

Q G
h°v =  KySoip =  KyVS ~* (6'4^

б) Через высоту, эквивалентную теоретической тарелке 
(ВЭТТ).

Высота слоя насадки Н д может быть рассчитана также по 
уравнению:

ИII =  (6.44)
где Лэ — высота, эквивалентная теоретической тарелке (ВЭТТ) или теоретиче» 
ской ступени (ВЭТС), м (определяется по экспериментальным данным); пт —• 
число теоретических тарелок (ступеней изменения концентрации).

Число теоретических тар ел о к — 
ступеней изменения концентрации в ’• 
абсорбере определяют обычно гра- _  
фическим путем (рис. 6.4). На этом Ун 
рисунке А В  — рабочая линия, по
строенная по уравнению (6.27) или 
(6.28), ОС — равновесная линия.

15. Критериальные формулы для 
расчета коэффициентов массоотдачи 
в  насадочных абсорберах с неупо
рядоченной насадкой (навалом) при 
пленочном режиме.

Рис. 6.4. Графическое определение числа сту
пеней изменеиня концентрации (теоретических 
тарелок) в абсорбере.



а) Д ля газовой фазы:

Nu; =  0,407 Re®*65"’ (Р 17) 0*33. (6.45)

Здесь Nul Rer = Prl  =  — Рг — коэффициент нас-и г 0(ЛГ Рг^г
КМОЛЬ И , ,  . .соотдачи для г а за ,--------------------— — ; и с — коэффициент диффузии поглоша- •0 кмоль сМ3-С 5—м3

еного компонента в газе, м2/с. Остальные обозначения — см. формулы (6.36) и
(6.38).

Уравнение (6.45) справедливо при значениях Rep от 10 до 
10 ООО.

б) Д ля жидкой фазы:
Ч ,  =  0,002! R e ^ ( p r;]J0,5> (6.46)

где NUi, = - f e ^ P ;  Неж = ^ - ;  РгГ, =  J g _ ;  f t ,  -  коэффициент шссоаг-

У Е ( Р »  \  1/3дачи для жидкости, м/с; оар =  I ——  — так называемая приведен-
\ р«5 I

ная толщина жидкой пленки, м; £>ж — коэффициент диффузии поглощаемого 
компонента в жидкости, м2/с; L — массовый расход жидкости, кг/с.

Выражение для критерия ReH< получено следующим путем. 
Обозначения — см. уравнения (6.36) и (6.38).
Омываемый жидкостью периметр сечения абсорбера находим 

из уравнения (6.38):
П =  F/Нь =  So1|). (6.47)

Скорость течения пленки жидкости через насадку:

“  =  Щ б  “  p j o w  • (6-48)
где 6  — средняя толщина пленки, м.

Эквивалентный диаметр жидкой пленки:

dan = ,4П 6/П  =  и ,  (6.4D)

Подставляя эти значения в выражение для критерия Иеж, 
получаем:

Re — w™- пл^цлРж ст
К ж   S o t,* ' т щ

16. Определение диаметра и высоты тарельчатой абсорбцион
ной колонны проводится гак же, как и для тарельчатых ректифи
кационных колонн — см. гл. 7. Диаметр тарельчатого абсорбера 
рассчитывают по уравнениям (7.16) и (7.17). Высоту тарельчатой 
части абсорбера Ит определяют по уравнению (7.18). Требуемое 
число тарелок находят графически с применением кинетических 
зависимостей для расчета коэффициентов массопередачи или



ВЕП. При приближенных расчетах для определения числа таре
лок находят графически число ступеней изменения концентрации 
(рис. 6.4) и затем число тарелок п  по уравнению (7.19).

ПРИМЕРЫ

Пример 6.1. Ж идкая смесь содержит 58,8% (мол.) толуола 
и 41,2% (мол.) четыреххлористого углерода (ч. х. у .). Определить
относительную массовую концентрацию толуола X  ^в

и его объемную массовую концентрацию Сх  (в кг/м3).
Р е ш е н и е .  Относительная массовая концентрация толуола:

Л1*. х. у U — JC)*

где М тол — мольная масса толуола <92 кг/шоль); Мч. к .у — 10 же четырех- 
клористого углерода (154 кг/кмоль); х  — мольная доля толуола.

Имеем:
т? 92-0,588 -  кг толуола

154*0,412 кг ч. х. у

Чтобы рассчитать объемную массовую концентрацию толуола 
Ся, необходимо знать плотность смеси рсм. Д ля  расчета плотности 
предварительно найдем массовую долю толуола х.

По табл. 6.2:

-  *  °*853 =  0,461.
1 + Х  1.853

Д алее по табл. IV находим: плотность толуола р10Я =  
=  870 кг/м3, плотность четыреххлористого углерода Рч,х.у =  
— 1630 кг/ti^.

Считая, что изменение объема при смешении не происходит, 
т. е. объем смеси равен сумме объемов компонентов, находим 
объем 1 кг смеси

^ r + w = ° - S62' 1(r3MS‘
откуда плотность смеси:

Рем =  0,862-1ГЗ “  1160 Кг/м3-

Можно рассчитать рсм и так:
1 +  Я ! -{-0,853

Рса =  -— j---------------=  1  о д а  “  кг^  *

870
Объемная массовая концентрация толуола:

Сх  — рх  =  1160-0,461 =  535 Кг/м3.



Пример 6 .2 . Воздух атмосферного давления при температуре 
34 °С насыщен водяным паром. Определить парциальное давление 
воздуха, объемный и массовый % пара в воздушно-паровой смеси 
и его относительную массовую концентрацию, считая оба компо
нента смеси идеальными газами. Атмосферное давление 
745 .мм рт. ст. Определить такж е плотность воздушно-паровой 
смеси, сравнить ее с плотностью сухого воздуха.

Р е ш е н и е .  По табл. X X X V III находим, что при t — 34 °б 
давление насыщенного водяного пара составляет 39,9 мм рт. ст. 
Это давление является парциальным давлением водяного пара рп 
в воздушно-паровой смеси, а парциальное давление воздуха 
равняется:

рв =  П — ра =  745 — 39,9 «  705 мм рт. ст.

М ольная (объемная) доля водяного пара в смеси: 
у  =  Ра/ п  =  39,9/745 =  0,0535.

Массовая доля пара:

л   м пУ   _____ 18-0,0535_______   л qqoq
у Мау +  Мв (1 — ь) 18-0,0535 +  29.0,9465

Относительная массовая концентрация:

У •= =  -7п ||1т- =  0,0351 е т и Р » - .1 — у  0,9661 кг воздуха

Плотность воздушно-паровой смеси рассчитываем как сумму 
плотностей' компонентов, взятых каждая при своем парциальном 
давлении:

Рем =  Рв +  Рп =  22А Т П 0 *  П Л Т11й =  "22,4ГП0 (jMbPs +  М ^  =
970

 22,4-307-760 (29‘ 705 +  18' 39’9) =  1>105 КГ/“ 3'

Можно рассчитать плотность смеси иначе.
М ольная масса смеси:

Л1Сщ =  May +  М в  (1 — у) =  18-0,0535 +  29-0,9465 =  28,4 кг/кмоль.

Плотность смеси при П =  745 мм рт. ст. и /  =  34 °С:
МсмПГ0 28,4-745-273 . , л_ , ч

Р е м -  22,4П0Г  “  22,4-760-307 1,105 КГ/М *

Плотность сухого воздуха при тех же давлении и температуре: 
_ М аит0 29-745-273 _

Ро*Б “  22,4ГП0 22,4-307-760 *

Пример 6.3. При температуре 25 °С приведены в соприкосно
вение: воздух атмосферного давления, содержащий 14% (об.) 
ацетилена (С2Н 2), и вода, содержащая растворенный ацетилен



количестве: а) 0 ,2 9 -10“? кг на 1 кг воды; б) 0 ,153-10-3 кг на 
1 кг воды, Определить: 1) из какой фазы в какую  будет перехо
дить ацетилен; 2) движущую силу этого процесса перехода в на
чальный момент времени (в относительных мольных концентра
циях). Атмосферное давление 765 мм рт. ст. Равновесные кон
центрации ацетилена в газовой и в жидкой фазах определяются 
законом Генри.

Р е ш е н и е .  Закон Генри [уравнение (6.2) 1:

По табл. X LI находим, что при t  =■ 25 °С коэффициент Генри 
Е  =  1,01* 10е мм рт. ст.

Парциальное давление - ацетилена в воздухе по уравнению 
(6 - 1):

р =  г/П =  0,14-765 =  107 мм рт. ст.

а) Мольная доля ацетилена в воде при X  =  0 ,2 9 -10“? кг ацетиленд
КГ ВОДЫ

(табл. 6.2):
X  0,29-10-=> 18.0,29-10-3

X + J ^ -  0,29.10-3 +  ^  ~  26 - 0 '2 1 0 '

Ответы на вопросы примера могут быть получены двумя пу
тями.

I . В условиях равновесия парциальное давление ацетилена 
в газовой фазе над жидкостью с х  =  0 ,2-10-8 по закону Генри 
должно составлять:

р® =  Ех =  1,01 • 106-0,2. Ю~3 =  202 мм рт. ст.

Имеющееся в действительности над этой жидкостью парциаль
ное давление ацетилена меньше: р =  107 мм рт. ст. Чтобы в про
цессе массопередачи система газ—жидкость приближалась к со
стоянию равновесия, парциальное давление ацетилена в газовой 
фазе должно увеличиваться, т. е. он будет переходить из воды 
в воздух.

Движущ ая сила этого процесса перехода (отклонение от со
стояния равновесия) в начальный момент времени будет равна: 
в единицах парциального давления ацетилена 

Др — р* — р  =  202— 107 =  95 мм рт. ст.; 

в мольных долях
Д0 =  ^ * _ у  =  . | ° ! _ _  0,14 =  0,264 — 0,14 =  0,124;

Iь&
в относительных мольных концентрациях

у у"  у °-264 ° ’14
1 — у* 1 —у 1 — 0,264 1 — 0,14 “

=  0,359 — 0,163 =  0,196 КМ0ЛЬ а^ м ен а



I I .  В условиях равновесия с  газовой фазой, в которой пар
циальное давление ацетилена равняется 107 мм рт. ст., вода по 
закону Генри долж на иметь концентрацию ацетилена (в мольных 
долях):

х* — р — — 121—  — A IQ6.1Л-з
Х Е 1,01.10е *

Имеющаяся в действительности мольная доля ацетилена в воде 
больше: х — 0,2* 10"3. Д ля  того чтобы в процессе массоперехода 
система приближалась к состоянию равновесия, мольная доля 
ацетилена в воде долж на уменьшаться, т. е. ацетилен будет пере
ходить из воды в воздух.

Д виж ущ ая сила этого процесса перехода в начальный момент 
времени (считая ее по концентрации в жидкой фазе): 
в мольных долях

Ах =  х —  х* =  0 ,2 .10"3 — 0,106-10-3 =  0,094.10“3; 

в относительных мольных концентрациях
х I*АХ =  X  -  X* =-;-=■---------1 — X 1 — **

Т ак  как в данном примере х  и х* оба много меньше единицы, 
то в знаменателях последнего уравнения ими можно пренебречь 
и

ДХ =  * -  =  0,094.10-» КМ0ЛЬ a* ™ 3 .
кмоль воды

б) М ольная доля ацетилена в воде:
х ъ  18* 0,153* 10_3/26 =  0, 106*10"3.

Перехода ацетилена из одной фазы в другую  не будет, так как 
соприкасающиеся фазы находятся в равновесии:

0,106-10-3, у  — у* — 0,14.

Пример 6-4. В массообменном аппарате, работающем под дав
лением расе =  3,1 кгс/см2, коэффициенты массоотдачи имеют еле-
дующие значения: Р ,  -  1.07 fc  -  22 * ^ £ ^ 5 .

Равновесные составы газовой и жидкой фаз характеризуются за
коном Генри р * — 0,08*108 х . Определить: а) коэффициенты мас- 
сопередачи К и и Кх \ б) во сколько раз диффузионное сопротив
ление жидкой фазы отличается от диффузионного сопротивления 
газовой фазы:

Р е ш е н и е .  Приведем уравнение равновесия к виду у* =  тх:
р® _  0,08-10е



К, 1 , т 1 , 35,1 0,935 - j-1,595
о— “Г “о  1  л-7 -Г

0,396

1,07 ' 22

кмоль

• К х

ма-ч (Д у = 1 )  *

1 1
. 1 i 1 0,0266 +  0,0455
т- н ак 1.1 пу т«Ру ' {J* 35 ,Ы ,07  т  22

КМОЛЬ13,9 ма*ч(Дх =  1)

Проверка!
Кх1Ку =  13.9/0,39S =  35,1 =  т.

Отношение диффузионных сопротивлений жидкой и газовой 
фаз при движущей силе Ау:

т  1_____ 1,595 _  .
1 7  : “g "  “  0.935 “  ’ ’

Такое же отношение будет и при движущей силе А х.
Диффузионное сопротивление жидкой фазы в 1,71 раза больше 

сопротивления газовой фазы.
Пример 6 .5 . В массообменном аппарате —  абсорбере коэффи

циент массопередачи К „ ~  10,4— ~ ~ — . Инертный газ (не пе-1 V t КМОЛЬ

м3
реходящий в жидкость) — азот. Д авление /7абс в аппарате 
760 ым рт. ст., температура 20 °С. Определить значения коэффи
циента массопередачи K v в следующих единицах: 1) ма. ^ ^ у
ПЧ КМОЛЬ OV КГ

• м^.о.ни пт /ч> * /м^-ч-мм рт. ст. '  „ кгг м3 • ч ------------------------ -кг инертного газа
Р е ш е н и е .  Напишем равенства:

М =  к  у д с /  =  К'у Д уР -  Кпу &pF, 

где М — мольный расход переходящего в жидкость компонента, кмоль/ч.

Отсюда:



В данном примере П =  П0 и
С)7Ъ

=  0,0416;Д Си Т0 273
Д у  22,4 Т  22,4-293

- 10-4-0'0416= °-433 ы».ч” = 1 ) •

2) К'у А у  =  К"у Др.
По уравнению (6.1):

у =  р/П ; Д(/ =  Д р/П ;1 

' с , =  к - 4 ^  =  4 1  5 ,69 .10- кмоль
^ у Ар П 760 ’ ыа*ч»мм рт. ст. *

5,69-10”* . , п 1 П _ Й кмоль
или 3600-133,3 - 1*19*10 ы2-с-Па

3) Из равенств

W =  M ItM =  AyF =  К у" AYF

(где W  — массовый расход переходящего компонента, кг/ч) на
ходим:

К '"  =  K 'M V-^ L .
У  У U дуг

По табл. 6.2:
МвУ

Мц. г(1 — у)
Здесь М к и Мк, Р — мольные массы переходящего компонента и инерт

ного газа. При малых значениях у.

Ма. [*
Отсюда

Ay/AY  я; Ми> г/Мк;

К ;Г  =  К  Ml) t y  =  К К  „ =  0,433-28 =  12,1 КГ
У д у  У И.Р 1 « кг

кг инертного газа

Пример 6 .6 . Вычислить коэффициент диффузии сероводорода 
в воде при 40 °С.

Р е ш е н и е .  Сначала вычислим коэффициент диффузии при 
20 °С по формуле (6.22):

п Ы 0 '»  4 / 1 , 1
20 A B Y p ( v '“ +  <,'uy У Мл + М,



Для сероводорода Для воды

А =  1 В = 4 ,7
vA =  2.3,7 +  25,6 =  33,0 (табл. 6.3) =  1 сП =

— 1 мПа»с
М . =  34 vB =  2-3,7 +

+  7,4 =  14,8 
М в =  18

Подставляем эти значения в формулу (6.22):

4,7-Х Ц4.8-‘° '+  3 3 ^  / 4  +  ^ -  1’93- 10' 8 

Вычисляем температурный коэффициент b  по формуле (6 .24)i 

ъ =  0,2 V J ! У р  =  0,2 У Т 1 У Т Ш  =  0,02.

Искомый коэффициент диффузии по формуле (6.23) равняется! 
Dao =  1,93- Ю"8 [1 +  0,02 (40 — 20)3 =  2,7- 10"* м2/с.

Д ля сравнения рассчитаем коэффициент диффузии сероводо
рода в воде при 40 °С по формуле (6.25):

D 7,4.1 0 -12 (2,6-18)0,5«313 7 ,4 .10-12.6,83.313 п й

i0 ~  0,656*330,6 “  0,656-8,15 2’ Ы / '

Здесь 0,656мПа-с — динамический коэффициент вязкости воды при 4 0 °С 
(табл. VI).

Пример 6.7. Определить расход серной кислоты для осушки 
воздуха при следующих данных. Производительность скруббера 
500 м3/ч (считая на сухой воздух при нормальных условиях). 
Начальное содержание влаги в воздухе 0,016 кг/кг сухого воз
духа, конечное содержание 0,006 кг/кг сухого воздуха. Началь
ное содержание воды в кислоте 0,6 кг/кг моногидрата, конечное 
содержание 1,4 кг/кг моногидрата. Осушка воздуха производится 
при атмосферном давлении.

Р е ш е н и е .  Массовый расход воздуха:
G =  500-1,293 =  646 кг/ч, 

где 1,293 кг/м3 — плотность воздуха при нормальных условиях.

По уравнению (6.26) расход серной кислоты (моногидрата):

,  =  ° f 46 - ° f 6 =  8,1 кг/ч.
у    у  1,4 —  U,t>ЛН — Лв »

Пример 6.8. Скруббер для поглощения паров ацетона из воз
духа орошается водой в количестве 3000 кг/ч. Средняя темпера
тура в скруббере 20 °С. Через скруббер пропускается под атмо
сферным давлением смесь воздуха с парами ацетона, содержащая 
6%  (об.) ацетона. Чистого воздуха в этой смеси содержится 
1400 м3/ч (считая на нормальные условия). В скруббере улавли
вается 98% ацетона.



Уравнение линии равновесия:

К * =  1,68*.
Здесь X  и Y* выражены в киломолях ацетона на 1 кмоль второго компо

нента, т. е. воды или воздуха.

Найти диаметр и высоту скруббера, заполненного керамиче
скими кольцами размером 2 5 x 2 5 x 3  мм. Скорость газа принять 
на 25% меньше скорости захлебывания.

X

Коэффициент массопередачи /<э =  0,4 кмоль ацетонаД м 2-ч X 

У  Коэффициент смоченности насадки принятькмоль ацетона
кмоль воздуха 

равным едннице.
Р е ш е н и е .  Количество поглощаемого ацетона:

М Vи .гУпсп 1400-0,06-0,98 =  3.9 кмоль/ч,
(1 — у а )22,4 0,94-22,4

где са =  0,98 — степень поглощения.

Н ачальная концентрация ацетона в воде, подаваемой на верх 
скруббера, Х ь =  0.

Конечная концентрация ацетона в воде, вытекающей внизу 
из скруббера:

М в 3,9
LJM« 3000/18 =  0,0234 • кмоль ацетона 

кмоль воды

Н ачальная концентрация ацетона в воздухе внизу при входе 
в  скруббер:

Ул
Уш 0,06

1 — уя 0,94 =  0,0639 -КМ0ЛЬ ацетона . кмоль воздуха

Конечная концентрация аце
тона в воздухе, выходящем из 
скруббера:

ун {1 — сп) 0,06-0,02

=  0,00128

1 — Уа ~~ 0,94

кмоль ацетона
кмоль воздуха

По этим точкам на диаграмме 
У — X  (рис. 6.5) нанесена рабочая 
линия; ниже проведена равновес
ная линия по уравнению У* =  
=  1.6SX.



Находим движущую силу абсорбции в низу скруббера:

=  Г п - П  =  0.0639 -  0.0393 =  0,0246 ”

Значение Y„ находим по уравнению равновесной линии для X t 
соответствующего низу скруббера:

Y* =  1 ,Ш В =  1,68-0,0234 =  0,0393 кмоль ацетона
кмоль воздуха

Движущ ая сила абсорции на верху скруббера:
кмоль ацетона

= l ' . ' - У ' .  =  '0.00128 -  0 =  0,ООШ кмоль воздуха .

Средняя движущая сила:

AV — — 0,00128 п ПП7̂  кмоль аДетона
ср п ~  О Л >_ 0,0246 “  * кмоль воздуха *

2)31g_d p ;  , 3 I g 0 ® 2 8

Требуемую поверхность массопередачи находим по уравнению:

F ~  Kv ДУср 5=5 0,4-0,0079 1230

Объем слоя керамических колец, необходимый д ля создания 
найденной поверхности, при \|> =  1 1см. уравнение (6.38)1:

V = H BS  =  F/a  =  1230/204 =  6 м®,

где а  — 204 м2/м8 — удельная поверхность насадки (табл. XVII).

Определим сечение скруббера.
По уравнению (6.36) вычисляем фиктивную скорость газа в то

чке инверсии, пренебрегая небольшим содержанием ацетона 
в жидкости и газе.

Значения входящих в уравнение величин;
Т  974

L =  3000 кг/ч; рг =  р0- j r  =  1 , 2 9 3 =  1,2 кг/м3;

G =  1400-1,293 =  1810 кг/ч; рж =  1000 кг/м3;

L/G =  3000/1810 =  1,66; р^/р* =  1,2/1000 =  0,0012;

(XjK= l  мПа*с; VCB =  0,74 м3/м8 (табл. XVII).

Подставляем эти значения в формулу (6.36):
I К!‘-204*0,0012 п , . \  п „к ,nR

lg I 9 Ш ,074з—  1 ’ )  =  0.°22 “  1»75-1,66 *0,0Q120,12S

или



По условию берем рабочую фиктивную скорость газа w  на 
25% меньше:

а  «  0,75в)3 =  0,75-1,56 « 1 , 1 7  м/о.

Площадь поперечного сечения скруббера:

s  “  зб00к;рР *  3600.1,17-1,2 “ 0,358 м3‘

Отсюда диаметр скруббера:

D  =  /0 ,358/0,785 =  0,675 и.

Требуемая высота насадки:
н в  =  V/S =  6/0,358 =  16,8 м.

Пример 6.9 , Определить коэффициент массопередачи в водяном 
скруббере при поглощении из газа диоксида углерода по следу
ющим данным. В скруббер поступает 5000 м3/ч  газовой смеси, счи- 
тая при атмосферном давлении и при рабочей температуре. На 
скруббер подается 650 м3/ч чистой воды. Начальное содержание 
диоксида углерода в газе 28,4 % (об.), конечное (в верху скруб
бера) 0,2% (об.). Давление в скруббере /?аб0 =  16,5 кгс/сма. 
Температура 15 °С. В нижнюю часть скруббера загружено 3 т 
керамических колец 50 x 5 0 x 5  мм. Выше загружено 17 т колец 
3 5 x 3 5 x 4  мм. Коэффициент смоченности считать равным единице.

Р е ш е н и е .  Вычислим суммарную поверхность всех колец. 
Поверхность колец 5 0 x 5 0 x 5  мм:

^ = 1 г о‘ “ ^ 87-5=- 495 Л
где р! =  530 кг/м3’— насыпная плотность насадки из колец 50 X 50X 5 мм; о1 =  
=  87,5 ма/м8 — удельная поверхность насадки (табл. XVII).

Аналогично вычисляем поверхность колец 3 5 x 3 5 x 4  мм: 

/ . - £ * - " « “ . 4 0 - 4 7 . 7  , , .

Суммарная поверхность всех колец:
F =  +  /а «  495 +  4717 =  5212 ма.

Определим количество диоксида углерода, поглощенного водой.
Начальное количество диоксида углерода в газе (в низу скруб

бера):
V o a -  ’Ч м г/н  =  5000-0,284 =  1420 м»/ч.

Количество диоксида углерода в выходящем газе (в верху 
скруббера):

Ув0Ь1—  Унсо. 5000— 1420



Поглощается водой!

Vnoro =  ^нсОя — ^ ВС0 2 ™ ‘— =  1412,8 м3/ч (р — 1 кга/сма,
или ~ 0 ,1  МПа, и I =  15° С)

НЛИ

О порл =  ■ У д ° ^ г “ . р0 =  ~  1 ,976 =  2630 кг/ч,

т. е. 2630/44 =  60 кмоль/ч.

Здесь 1,976 кг/м3 — плотность С02 при нормальных условиях; 44 кг/кмоль — 
мольная масса СОг.

Находим движущую силу процесса абсорбции в низу скруб
бера.

Парциальное давление диоксида углерода на входе в скруббер: 
рн =  Пув =  0,284-1620 =  460 кПа, 

где 1620= 16,5*98,1 кПа — общее давление в скруббере.

М ольная доля С 02 в воде, вытекающей из скруббера: 

Gco*/M c o s 2630/44
GCOs , °К,0 2630 650 000

Мсо>+ Ма л  «  18

=  0,00166.

Коэффициент Генри Е  для диоксида при 15 °С равен 0,93 X 
X 10® мм рт. ст. (табл. XLI), или 0,124 • 10® кПа; отсюда парци
альное давление диоксида углерода в газе, равновесном с жидко
стью, вытекающей из скруббера (уравнение (6.2)]:

р* =  Ехд =  0,00166-0,124*10“ =  206 кПа.

Д вижущ ая сила процесса абсорбции в низу скруббера:
Дрв =  рн — />*«=460 — 206 == 254 кПа.

Определяем движущую силу процесса абсорбции н а-вер х у  
скруббера.

Парциальное давление диоксида углерода в газе, выходящем 
вверху из скруббера:

рв =; Г\ув  «в 1620-0,002 =  3,24 кПа.

Т ак как вода на орошение скруббера подается чистая, то пар
циальное давление диоксида углерода в равновесном с водой газе 
равно нулю; отсюда движущая сила процесса абсорбции на верху 
скруббера:

Дрв =  Рв —  Р£ =  3,24 — 0 =  3,24 кПа.

Средняя движущ ая сила для всего процесса!
254 —  3,24 . р,

= 57,4 кПа-



км оль  ам м и ака  
км оль йоды кмоль чнертного газа

X,
к и о л ь  ам м и ака 

КМОЛЬ воды

о о 0,015
0,020
0,023

0,0183
0,0273
0,0327

0,005
0,010
0,0125

0,0045
0,0102
0,0138

Коэффициент массопередачи:

Если коэффициент массопередачи отнести к разности давлений 
А р , выраженной в мм рт. ст ., то получим следующее его значение:

Пример 6 Л 0 . В скруббере аммиак поглощается водой из газа 
под атмосферным давлением. Начальное содержание аммиака 
в газе 0 03 кмоль/кмоль инертного газа.Степень извлечения равна 
90% . Вода, выходящая из скруббера, содержит аммиака 
0,02 кмоль/кмоль воды. Путем отвода теплоты в скруббере под
держивается постоянная температура.

Д анны е о равновесных концентрациях аммиака в жидкости 
и газе при температуре поглощения приведены в табл. 6.4.

Определить требуемое число единиц переноса п 0у: 1) графиче
ским построением; 2) методом графического интегрирования.

Р е ш е н и е .  1) По данным табл. 6.4 на рис. 6.6 построена 
равновесная линия А В . Н а этом же графике нанесена рабочая 
линия CD. Она проходит через точку С с координатами Х ъ =  0, 
у в =  0,03 {I — 0,9) =  0,003 (верх скруббера) и точку D  с ко- 
ординатами Х п =  0,02, Уп =  0,03 (низ скруббера).

Число единиц переноса п0у находим следующим путем. От
резки ординат между рабочей и равновесной линиями разделены 
пополам; через середины их проведена вспомогательная пунктир
ная линия. Затем, начиная от точки С, построение “выполнено та
ким образом, что для каждой ступени ab =  Ьс. Каждая из полу
ченных ступеней представляет собой единицу переноса, т. е. каж
дой ступени соответствует такой участок аппарата, на котором из
менение рабочей концентрации (К, — У2) равно средней движущей 
силе на этом участке (К — У*)Ср-

Всего получено 5,62 ступени (последняя неполная ступень 
равна отношению отрезков D d/ef =  0,82):

К, — _____________  s s O O O P ___—______
Ар 5212(57,4/0,133) * м*.ч*ым рт. ст.
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Рис. в.7. Определение числа единиц переноса методом графического интегрирования 
(к примеру 6. 10).

К ак следует из графика» на нижнем участке кривой равнове
сия, где ее наклон меньше наклона рабочей линии, единица пере
носа меньше ступени изменения концентрации; на верхнем уча
стке равновесной линии, где ее наклон больше наклона рабочей 
линии, наблюдается обратная картина.

2) Д ля определения числа единиц переноса методом графи
ческого интегрирования по данным табл. 6.4 и рис. 6.6 со
ставляем табл. 6.5,

По данным последней таблицы строим график 1 /(К  — Y *) =  
— f  (Y) —  рис. 6.7. Подсчитываем на этом графике отмеченную 
штриховкой площадь (например, методом трапеций) (см. пример

Т а б л и ц а  6.5

X У У Y—Y9 I
Y—Y

0 0,003 0 0,003 333
0,005 0,0097 0,0045 0,0052 193
0,010 0,0165 0,0102 0,0063 159
0,0125 0,0200 0,0133 0,0062 161
0,015 0.0234 0,0183 0,0051 196
0,020 0,0300 0,0273 0,0027 371



4.26). Величина этой площади (5,83) дает значение интеграла 
у н= о.оз 

Г dVyzrv * >  число единиц переноса поу.
Ув=0,003

Пример 6.11. Определить теоретически минимальный расход 
жидкого поглотителя с мольной массой 224 кг/кмоль, необходи
мый для полного извлечения пропана и бутана из 1000 м9/ч  (счи
тая при нормальных условиях) газовой смеси. Содержание про
пана в газе 15% (об.), бутана 10% (об.). Температура в абсорбере 
30 СС, абсолютное давление 3 кгс/см2 (294 кПа). Раствори
мости бутана и пропана в поглотителе характеризуются законом 
Р ауля.

Р е ш е н и е .  М аксимальная концентрация (мольная доля) 
пропана в поглотителе, вытекающем из скруббера (равновесная 
с входящим газом), определяется по уравнению (6.8):

П 9Q4
=  15 =  0,045,

где Рп =  981 кПа (10 кгс/см2) — давление насыщенного пара пропана при 30 °С.

Количество содержащегося в газовой смеси пропана, которое 
требуется поглощать:

On =  Vtfn/22,4 =  1000-0,15/22,4 =  6,7 кмоль/ч.

Минимальный расход поглотителя для поглощения пропана 
определяется из уравнения:

I X9 тгагп  г-

откуда
° п ( 1 — *п) 6,7-0,955

^■мин — о 045 —” кмоль/ч,

или 142-224 =  31 800 кг/ч.
. Наибольш ая возможная концентрация бутана в поглотителе, 

вытекающем внизу из скруббера:
„ П 294

^  =  -рГ И  =  -2ёГ °. 1=0,11,

где Р$ =  265 кПа (2,7 кгс/см2) — давление насыщенного пара бутана при 30 °С.

. .. Количество поглощаемого бутана:
Gq =  Уу$/22А =  1000*0,1/22,4 =  4,47 кмоль/ч.

Минимальный расход поглотителя для поглощения бутана!
LMj,H = sGq (1 —  xq)/xq =  4,47-0,89/0,II =  36,1 кмоль/ч.

Минимальный расход поглотителя для полного поглощения 
бутана значительно меньше, чем для поглощения пропана, следо-



Характеристики насадки F 0B =  0,785 м®/м®.и сг=  87,5 м2/м8 
берем из табл. X V II. Таким образом,

' -  4-° '785 , 0,0359 И;о 87,5
_ 4ttfe 4-0,041.13,4 

RCr -  ~  87}5.1,3M0-s “  192°*
Здесь

МГП7’0 20,3.16.273
Ро 22,4ПвГ  22,4-295 ~  ’ КГ/М 1

n„, (ip 1,31.10-? _

г “  РгД. “  13,4-1.7.10-* ~  ,575‘

Высота единицы переноса для газовой фазы:

hy =  0,615-0,0359.19200’345-0,575^*ет =  0,205 м.

Находим Нх —  высоту единицы переноса для жидкой фазы по 
формуле

hx - l ^ av^ 24 pQ ° ' \
полученной из уравнения (6.46) так ж е, как  в предыдущем при
мере из уравнений (6.45) получено выражение для к у.

Значения физико-химических свойств для воды при 22 °С: 
рж =  Ю00 кг/м3; ja,k =  0,958-10-3 П а-с (из табл. V I); D m =  
=  1,87• 10“* м2/с (табл. X L III).

Приведенная толщина жидкой пленки:

с (  \ ,/3  /  0.958s. 10“6 ч 1/3
P' = ( p5 T J  = (  № .9 ,8 1  )  = 4. 5S-W S m -

По условию плотность орошения:

- ^ -  =  0,064 м»/(н»-с),

где Lm — массовый расход жидкости, кг/с.

Массовая плотность орошения:
Lm/S  =  0*064рж =  64 кг/(ма • с).

По уравнению (6.50):

Л. 4,64 ОЛЙЛ.
кеш _  -  8 7 ,5 - 0 ,9 5 8 - 1 0 - 3 - ^ '

Рг- 0,958-10~3
Рж^ж ~~ 1000* 1,87-10"8 

Высота единицы переноса для жидкой фазы: 
kx =  119-4,55- КГ^-ЗОбО6’25^ 0-5 =  0,91 м.



Находим отношение мольных расходов газа и жидкости GJL, 
И з уравнения расхода для газа w  =  GMtf(pgS) получаем:

G/S == wpr/M r =  0,041*13,4/20,3 =  0,0271 кмоль/(м2-с).

Д ля жидкости:

4 -  =  =  Т Г  “  3’56

Отсюда
G/L =  0,0271/3,56 =  0,00761.

Коэффициент распределения т  в уравнении (6.12):
р  1 1 4 4 • I 0 е

*16 *735 =  97,3 — см. уравнение (6.3),

где коэффициент Генри Е ~  1,144* 10° мм рт. ст. (при 22 °С) получен интерполя
цией данных табл. XLI.

Общая высота единицы переноса:

h0y =  hy + - ^ ~ h x  =  0,205 +  97,3*0,00761 -0,91 =  0,205 - f  0,675 =  0,88 ы.

Пример 6.15. По данным примера 6.8 определить число еди
ниц переноса в абсорбере с учетом обратного (продольного) пе
ремешивания.

Р е ш е н и е .  Число единиц переноса для условий идеального 
вытеснения, т. е. без учета обратного перемешивания, составляет:

поу =  (Ун — Ув)/&Уср =  (0,0639 — 0,00128)/0,0079 =  7,93.

Искомое число единиц переноса с учетом обратного перемеши
вания п 'о у  находим из уравнения

1 1 1
п 0 у  п оУ л обр ’

в котором поправка на обратное перемешивание лобр равняется:
A in  А .  . п ,

ПиПр “  Д  1 Ф  +  P e n p j

л _  L . m -  1 ° ’05 ( А \°>5
гд е Л  mG ’ ( V 25 Ц ,  )  •

Значение критерия Рвпр вычисляют по уравнению:

1 1 . 1
^ е п р  ^ г ^ е и .  Г / ш ^ е м . Ж

Здесь . Й а +  6 .7 А ^  _ щ Н
здесь /  — , , /ж — , к о л —0.5 ’ м. г — р •

П0й +  6 , 8 Л ’ %  +  6,8 A t r
Ре^ и  =  шжН1Еж — модифицированные критерии Пекле для газа и жидкости; 
wc, — скорости потоков газа и жидкости, м/с; £ г, £ Н{ — соответствующие 
коэффициенты обратного перемешивания, м2/с; Н — рабочая длина аппарата — 
высота слоя насадки, м.



По данным примера 6.8 находим:
и  Кн — 7 В 0.0639 — 0,00128
G' ~  X B — X s ~  0.0234 — 0

dY* , „ U  2,67 . со
т ~  dX “ 1,68: 1,68 ’

Примем предварительно т у =  9. Тогда

_  Э +  6,8.1,590’5 9 +  6.8.I.590’5
Э +  6,8-1,591'5 ’ ’ ж 9-J- 6,8-1,59—0,5

Д ля определения скоростей газа и жидкости (wP и куж) необ
ходимо найти доли поперечного сечения абсорбера, занимаемые 
каждым потоком в отдельности. Долю объема насадки 6, заня
тую жидкостью, рассчитаем по уравнению [6.3]:

е =  4,83.Ю -4оГ0*435/ ^ 24,

в котором

Г =  3600-0,358-204 ==0*0114

4  =  41WCT =  4-0,74/204 =  0,0145 м.
Подставляя эти значения, находим:

б =  4,83 * Ю- 4 * 204*0,01140,435/0,0 1450,24 =  0,039.

Скорость течения жидкости в слое насадки:

=  р ^ 5  =  3600-1000-0,358-0,039 =  0,06 Ы/С'

Скорость газа:
О 1810

Рг5{Усв — б) =  3600-1,2-0,358 (0,74 — 0,039) =  1’67м/о.

Величины коэффициентов обратного перемешивания Ет и 
находят опытным путем — см. пример 1.37. Д ля ориентировочного 
их определения в насадочном абсорбере воспользуемся критери
альными уравнениями.

Д ля жидкой фазы:

® л е » = 7’58-10_3кеж703.

Д ля газовой фазы:

"А/
В этих уравнениях:

R еш

где da —  номинальный размер элементов насадки, и.

» А /£г =  2’4 Rer"°'2' 10 °,002R4

d a l  с . р dnG0 
Re* < - Rer“  % •



В нашем случае:

Re, 0,025-3000
3 6 0 0 - 0 , 3 5 8 - 1 - К Г 3 

0,025-1810
3600 10"»

Д ля жидкой фазы:

=  130-ИГ9.

Коэффициент обратного перемешивания в жидкой фазе:
,06 • 0,025/0,13 J  0,0116 ы»/с;

Р е;, ж =  =  87.

'газовой фазы:
w:^b  _______ 2Д______ ■___________ 2Д______  __ q

£ г Яе0.2.100,002Кеж  1930° '2 ̂  О0’002'58 ~  ’ ‘

Коэффициент обратного перемешивания в газовой фазе:
£ г в  дог̂ н/0,403 =  1,67-0,025/0,403 == 0,104 ма/с;

РеУ г =  ее-гЯ /£ р =  1,67 • 16,8/0, 104 =  270.

Приведенный критерий Пекле:

р  '  (  1 • 1
п р  [  A f  р е '  /  Р е '  /  =\  л ' г г е в . г  ')И ГСм. ж /

=  (  1,59 0,78-270 +  1,22-87 )  =  80'5:

О  =  1 ______^  т ° - 5 -  1 -  =  1 -  0,007 _  0,993.
{P<ip> V 1 80.5°-2л ^  а  !

Поправки на обратное перемешивание:

Д0Гр =  Л л24 т - - - ф - Реп р =  '■59 '!;59Ы 1,59<1.993 +  а0,5 =  М,7. 

Число единиц переноса с учетом обратного перемешивания:

""9 =  “ ( т а з  H j )  =8,8,

что близко к значению щ у =  9, принятому в начале расчета.

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

6 .1 . Смешаны два равных объема бензола и нитробензола. 
Считая, что объем жидкой смеси равен сумме объемов компонен
тов, определить плотность смеси, относительную массовую кон-



центрацию X  нитробензола и его объемную мольную концентра
цию Сх.

6.2. Состав жидкой смеси: хлороформа 20% , ацетона 40% , 
сероуглерода 40% , Проценты мольные. Определить плотность 
смеси, считая, что изменения объема при смешении не проис
ходит,

6.3. Воздух насыщен паром этилового спирта. Общее давление 
воздушно-паровой смеси 600 мм рт. ст., температура 60 °С. При
нимая оба компонента смеси за идеальные газы, определить от
носительную массовую концентрацию Y  этилового спирта в смеси 
и плотность смеси.

6.4. Газ состава: водород 26%, метан 60% , этилен 14% (пре- 
центы мольные) имеет давление р а̂ 0 =  30 кгс/см2 и температуру 
20 °С. Считая компоненты смеси идеальными газами, определить 
их объемные массовые концентрации Си (в кг/м3).

6.5. Показать, что в формуле

 --------------СуЩа------------- (см. табл. 6.2)
р -j- С и (М .в  —  М д )

при любых значениях М в и М А у  не может быть отрицательным.
6.6 . В условиях примера 6 .3  (а) определить движущую силу 

процесса массоперехода в начальный момент времени по газовой 
и по жидкой фазе в объемных концентрациях, мольных и мас
совых.

6 .7 . Пар бинарной смеси хлороформ — бензол, содержащий 
50% хлороформа и 50% бензола, вступает в контакт с жидкостью, 
.содержащей 44% хлороформа и 56% бензола {проценты мольные). 
Давление атмосферное. Определить: а) из какой .фазы в какую  
будут переходить хлороформ и бензол; б) движущую силу про
цесса массопередачи по паровой и по жидкой фазе на входе пара 
в жидкость (в мол. долях). Данные о равновесных составах см. 
в табл. X LV II.

6 .8 . Смесь воздуха с паром четыреххлористого углерода, сж а
тая до абсолютного давления 10 кгс/см2, охлаждается в трубчатом 
водяном холодильнике. При 40 °С начинается конденсация че
тыреххлористого углерода. Определить: а) массовый процент 
его в воздухе в начальной смеси и б) степень выделения из 
газовой смеси после охлаждения ее до 27 °С. Давление насы
щенного пара четыреххлористого углерода — см. рис. X IV  или 
XXIV,

6.9 . Газовая смесь, содержащая 0,8% (об.) октана, сжимается 
компрессором до ра0а =  5 кгс/см2 и затем охлаждается до 25 °С. 
Определить степень выделения октана. К ак  изменится степень 
выделения, если охладить сжатую газовую смесь холодильным 
рассолом до 0 °С? Давление насыщенного пара октана — см. 
рис. XIV, течка 31.



6.10. Рассчитать коэффициенты молекулярной диффузии под 
атмосферным давлением: а) пара бензола в паре толуола при тем
пературе 100 °С; б) пара этилового спирта в водяном паре при 
температуре 92 °С.

6.11. Определить коэффициент массопередачи в орошаемом 
водой абсорбере, в котором |5j, =  2 ,76-10-3 кмоль/(м2’Ч-кПа), 
а (3* — 1,17-10-* м/с. Давление в аппарате р &Оо =  1,07 кгс/см2. 
Уравнение линии равновесия в мольных долях: у* =  102*.

6 .12. Определить среднюю движущую силу и общее число еди
ниц переноса при поглощении из газа паров бензола маслом. 
Н ачальная концентрация бензола в газе 4% (об.); улавливается 
80% бензола. Концентрация бензола в масле, вытекающем из 
скруббера, 0,02 кмоль бензола/кмоль чистого масла. Масло, по
ступающее в скруббер, бензола не содержит. Уравнение равновес
ной линии в относительных мольных концентрациях:

У* =  0,126*.

Движущ ую  силу выразить в единицах концентрации У (кмоль 
бензола/кмоль инертного газа).

6 .13. В скруббере поглощается водой диоксид серы из инерт
ного газа (азота) под атмосферным давлением (760 мм рт. ст.). 
Н ачальное содержание диоксида серы в газе 5% (об.). Температура 
воды 20 °С, ее расход на 20% больше теоретически минимального. 
Извлекается из газа 90% S 0 3. Определить: 1) расход воды на 
поглощение 1000 кг/ч сернистого газа; 2) среднюю движущую 
силу процесса; 3) общее число единиц переноса ПоУ. Линия рав
новесия может быть принята за прямую; координаты двух ее то
чек: 1) парциальное давление S 0 2 в газовой фазе р  =  39 мм рт. ст., 
X  =  0,007 кг SOa/к г  воды; 2) р  =  26 мм рт. ст., X  =  0,005 кр  
S 0 2/Kr воды.

6.14. В насадочном абсорбере производится поглощение пара 
метилового спирта водой из газа под атмосферным давлением 
при средней температуре 27 °С. Содержание метилового спирта 
в газе, поступающем в скруббер, 100 г на 1 м3 инертного газа (счи
тая объем газа при рабочих условиях). На выходе из скруббера 
вода имеет концентрацию 67% от максимально возможной, 
т. е. от равновесной с входящим газом. Уравнение растворимости 
метилового спирта в воде в относительных мольных концентра
циях: У* =  1,15Х. Извлекается водой 98% от исходного коли
чества спирта. Коэффициент массопередачи: К х =  0,5 кмоль
спирта /  ( м2 • ч KIll0JIb спнрта V  Расход инертного газа 1200 м3/чг  / \  кмоль воды /  г
(при рабочих условиях). Абсорбер заполнен насадкой из керами: 
ческих колец с удельной поверхностью 190 м2/м3. Коэффициент 
смачивания насадки -ф =  0,87. Фиктивная скорость газа в аб
сорбере w  =  0,4 м/с. Определить расход воды и требуемую вы
соту слоя насадки.



■ 6.15. В скруббер диаметром 0,5 м подается 550 м3/ч  (при 
760 мм рт. ст. и 20 °С) воздуха, содержащего 2,8% (об.) аммиака, 
который поглощается водой под атмосферным давлением. Степень 
извлечения аммиака 0,95. Расход воды на 40% больше теорети
чески минимального. Определить: 1) расход воды; 2) общее число 
единиц переноса поу', 3) высоту слоя насадки из керамических 
колец 5 0 x 5 0 x 5  мм. Коэффициент массопередачи: К у —
=  0,001 кмоль ам м и а к а /(м 2- с  — ?ль аммиака,\ Данные о рав-’ /  \  кмоль воздуха j  ^  v
новесных концентрациях жидкости и газа взять из примера 6.10. 
Коэффициент смоченности насадки — 0,9.

6.16. Вывести формулу для определения высоты единицы 
переноса в насадочном абсорбере для жидкой фазы hx  из критери
ального уравнения (6.46).

6.17. Воздух с примесью аммиака пропускается через ороша
емый водой скруббер, заполненный насадкой из колец с удельной 
поверхностью 89,5 м2/м3. Свободный объем насадки 0,79 м8/м3. 
Температура абсорбции 28 °С, абсолютное давление 1 кгс/см2. 
Среднее содержание аммиака в газовой смеси 5,8% (об.). Мас
совая скорость газа, отнесенная к полному сечению скруб
бера, 1,1 кг/(м2-с). Определить коэффициент массоотдачи для 
газа, считая, что скруббер работает при пленочном ре
жиме.

6 .18. Рассчитать коэффициент массоотдачи от жидкой фазы 
в насадочном абсорбере, в котором производится поглощение ди
оксида углерода водой при температуре 20 °С. Плотность ороше
ния 60 м3/(м2-ч). Н асадка — керамические кольца 35Х 35Х  
X 4 мм навалом. Коэффициент смоченности насадки =  0,86.

6 .19 . Определить коэффициент массоотдачи для газа в скруб
бере при поглощении пара бензола из коксового газа по следующим 
данным: насадка хордовая из реек 12,5 х  100 мм с расстоянием 
между рейками b =  25 мм (для такой насадки йэ =  2Ь =  0,05 м); 
скорость газа, считая на полное сечение скруббера, 0,95 м/с; 
плотность газа 0,5 кг/м3; динамический коэффициент вязкости газа 
0,013 мПа-с; коэффициент диффузии бензола в газе 16-1O-0 м2/с. 
Режим считать пленочным.

6.20. Определить диаметр и высоту тарельчатого абсорбера 
для поглощения водой аммиака из воздушно-аммиачной смеси при 
атмосферном давлении и температуре 20 °С. Начальное содержа- 
ние аммиака в газовой смеси 7% (об.). Степень извлечения 90% . 
Расход инертного газа (воздуха) 10 000 м3/ч  (при рабочих усло
виях). Линию равновесия считать прямой, ее уравнение в относи
тельных массовых концентрациях: Y * =  0,611л-. Скорость газа 
в абсорбере (фиктивная) 0,8 м/с. Расстояние между тарелками 
0,6 м. Средний к. п. д. тарелок 0,62. Коэффициент избытка по
глотителя ф =  1.3.

6.21. По условиям предыдущей задачи определить: 1) высоту 
насадочного абсорбера с насадкой из керамических колец 50Х



х 5 0 х 5  мм, приняв h9 — высоту слоя насадки, эквивалентную 
теоретической тарелке (ВЭТТ), равной 0,85 м* 2) величину ко
эффициента массопередачи в  этом насадочном абсорбере К и кг
аммиака /  (м 2-с ** ^ммиака\  считая коэффициент смоченностиj \  kj воздух 3 /
насадки i|j равным 0,9.

6 .22. По данным контрольных задач 6.20 и 6.21 определить 
высоту слоя насадки через общее число единиц переноса п0!/ и 
высоту единицы переноса (ВЕП) h0y.

6.23. Абсорбер для улавливания паров бензола из парогазо
вой смеси орошается поглотительным маслом с мольной' массой 
260 кг/кмоль. Среднее давление в абсорберераso =  8QQ мм рт. ст.,, 
температура 40 °С  Расход парогазовой смеси 3600 м?/ч (ври ра- . 
бочих условиях). Концентрация бензола в газовой смеси на входе 
в  абсорбер 2%  (об.) извлекается 95% бензола. Содержание бен
зола в поглотительном масле, поступающем в абсорбер после ре
генерации, 0,2% (мол.). Расход поглотительного масла в 1,5 раза 
больше теоретически минимального. Д ля расчета равновесных 
составов принять, что растворимость бензола в масле определя
ется законом Р ау л я . При концентрациях бензола в  жидкости до 
X  =  0,1 кмоль бензола/кмоль масла равновесную зависимость 
Y* =  /  (X) считать прямолинейной.

Определить: 1) расход поглотительного масла в кг/ч; 2) кон
центрацию бензола в поглотительном масле, выходящем из аб
сорбера; 3) диаметр и высоту насадочного абсорбера при скорости 
газа в нем (фиктивной) 0,5 м/с и высоте единицы переноса (ВЕП) 
К у  =  0*9 м; 4) высоту тарельчатого абсорбера при среднем к. п. д. 
тарелок 0,67 и расстоянии между тарелками 0,4 м.

6.24. В насадочном абсорбере диаметром 1 м диоксид серы 
поглощается водой из воздуха. Начальное содержание S 0 2 в  по
ступающей смеси 7%  (об.). Степень поглощения 0,9* Н а выходе 
из абсорбера вода содержит 0,0072 кг S 0 2/ kf б о д ы .  Коэффициент
массопередачи в  абсорбере К у = '0 ,0 0 5  кг SOgI( м2-с- кг̂ ? — VJ \  К! ЬО̂ДУ Ха /
Н асадка из керамических колец 5 0 x 5 0 x 5  мм. Коэффициент смо
ченности насадки ip =  1. Высота единицы переноса hQy =  1,17 м. 
Определить расход воды в абсорбере.

6 .25. В абсорбере под атмосферным давлением при темпера
туре 20 °С поглощается из парогазовой смеси 300 кг бензола в 1 ч. 
Начальное содержание пара бензола в парогазовой смеси 4% 
(об.). Степень извлечения бензола 0,85. Ж идкий поглотитель, по
ступающий в абсорбер после регенерации, содержит 0,0015 кмоль 
бензола/кмоль поглотителя. Фиктивная скорость газа в абсорбере 
0,9 м/с. Уравнение линии равновесия: У* =  0,2Х , где Y *  и X  
выражены соответственно в кмоль бензола/кмоль инертного газа 
и кмоль бензола/кмоль поглотителя. Коэффициент избытка погло
тителя ф — 1,4. Определить диаметр абсорбера и концентрацию 
бензола в  поглотителе, выходящем из абсорбера.



ПЕРЕГОНКА И РЕКТИФИКАЦИЯ

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

I .  Уравнение простой перегонки:

*w

где F — начальное количество перегоняемой смеси; № — остаток жидкости в кубе 
после перегонки; у* и х  —  равновесные концентрации легколетучего (низко- 
кипящего) компонента в паре и в жидкости; хр  — содержание легколетучего 
компонента в  начальной смеси; x^Y  — содержание легколетучего компонента 
в  остатке после перегонки.

Средний состав перегнанной жидкости:

Расчет по уравнениям (7.1) и (7.2) проводят, применяя либо 
мольные количества и мольные концентрации, либо массовые ко
личества и кассовые концентрации.

2 . При перегонке нерастворимых в воде жидкостей с водяным 
паром (или инертным газом) расход пара рассчитывают по уравне
нию:

Здесь GB — количество водяного пара, уходящего с  паром перегоняемой 
жидкости, кг; G — количество перегоняемой жидкости, кг; М в и М  —  мольные 
массы веды и перегоняемой жидкости; Р — давление насыщенного пара перего
няемой жидкости при температуре nepei окки; П — общее давление смеси паров; 
Ф — коэффициент; учитывающий неполноту насыщения водяного пара паром 
перегоняемого вицества (при ориентировочных расчетах принимают <р =  0,7 
-ь 0,8).

3. Уравнения материального баланса ректификационной ко
лонны непрерывного действия ф (рис. 7.1):

где Gp, Gd , G\y — массовые или мольные расходы питания, дистиллята и кубо
вого остатка; хр> xD> xw  — содержание легколетучего (шшокипящего) компс- 
цента в питании, дистилляте и кубовом остатке, массовые или мольные доли.

* Приводимые ниже уравнения справедливы для ректификационной ко
лонны, обогреваемой глухим паром. При ректификации водных смесей с подачей 
г* колонну острого пара уравнения материального баланса и рабочей линии ниж
ней iUiCHi колонны изменяются — см. пример 7.16.

Gp =  Gd  +  Gw ', 

бр*/. — ^dxd +  Gw xw*

<7.4)

(7-5)



Рис. 7 .1 . Схема ревтиф иеацнопной  ко» 
лопны.

4. Уравнения рабочих ли
ний (при питании колонны ки
пящей смесью):

а) верхней (укрепляющей) 
части ректификационной ко
лонны

R  , X D

* =  H + T X +  ~ R T г - <7-6>

б) нижней (исчерпывающей) 
части колонны

» - £ т г * - т ? т г * * -  (7'7)
В ректификационной колон

не принимают на основании 
теоретических предпосылок по
стоянными по высоте колонны 
общие мольные расходы пара 
и жидкости. В соответствии с 
этим в уравнениях (7.6) и (7.7) 
применяются мольные расходы 
и концентрации.

В верхней части колонны, выше ввода исходной жидкой смеси, 
постоянный по высоте колонны мольный расход жидкости равен 
Gr , в  нижней части колонны он равен (GR +  GF) — см. рис. 7.1. 
Постоянный по высоте мольный расход пара Gy одинаков в верх
ней и в нижней части колонны.

В уравнениях (7.6) и (7.7): у  н х  — переменные по высоте колонны неравно
весные концентрации (мольные доли) легколетучего компонента в паре и в жидко
сти в данном сечении колонны. Для тарельчатых колонн: у  — мольная доля 
легколетучего компонента в паре, входящем снизу на тарелку; х  — мольная доля 
легколетучего компонента в жидкости, стекающей с этой тарелки; R =  Or IGq — 

G_ х п — x,v
число флегмы; F — ~ ~  — — ---------------относительный (на 1 кмоль дистил-

x\v
лята) мольный расход питания.

. • При применении относительных мольных расходов уравнения 
материального баланса колонны (7.4) и (7.5) получают вид:

F ^ l + W ;  (7:8)

Fxp =  xD +  \VxWt (7.9)

, Xft — Xp
где W =  - j ,—  =  — ------------относительный мольный расход кубового

°£> хе xw
остатка; x F, xD, xw  —  мольные доли легколетучего компонента в питании, ди
стилляте, кубовом остатке.



5. Минимальное число флегмы ЯМ11П в ректификационной ко
лонне непрерывного действия, когда кривая равновесия не имеет 
точек перегиба (впадин), определяют по уравнению:

. (ГЛО)*'МШ — ̂  v
Ур х р

где xD —  мольная доля легколетучего компонента в дистилляте; хр  — то же 
в исходной жидкости (питании) колонны; i/p — то же в паре, равновесном с жид
костью питания.

Рабочее (действительное) число флегмы:
R — ф̂ ?мпн- (7.11)

Здесь <р >  I — коэффициент избытка флегмы.

При расчетах ректификационных колонн рабочее число флегмы 
часто определяют по формуле:

Я  =  1 ,ЗЯ м 1ш  +  0 ,3 .  (7 .1 2 )

Об экономически оптимальном флегмовом числе см. [6.11.
. Если на кривой равновесия имеется впадина, то величину оп

ределяют графическим путем — см. пример 7.16.
6. Расход теплоты в кубе-испарителе ректификационной ко

лонны непрерывного действия определяют из уравнения тепло
вого баланса колонны с дефлегматором-конденсатором (рис. 7.1):

QK +  Gifip =  <?д +  Gd‘d +  Gw 'w  +  Зпот» <7-13)

где QK — расход теплоты, получаемой кипящей жидкостью от конденсирующегося 
греющего пара в кубе-испарителе, Вт; Qa — расход теплота, отнимаемой охлаж
дающей водой от конденсирующихся в дефлегматоре паров, Вт; Qn0T — тепловые 
потери колонны в окружающую среду, Вт; Gp, Gq , G ^  — массовые расходы 
питания, дистиллята, кубового остатка, кг/с; (>, /д , %  — соответствующие 
удельные энтальпии, Дж/кг.

И з уравнения (7.13) получаем:

Q* ~  ~  GFCF(F +  QioTj f7-14)

где cD, cw , cF — средние удельные теплоемкости, Дж/(кг-К); tD, tw , tp — 
соответствующие температуры, °C.

Расход теплоты, отдаваемой охлаждающей воде в дефлегма
торе:

<2Д *= 0 ^ ( 1 +  # ) ' „ .  (7Л5)

Здесь R  — число флегмы; rD — удельная теплота конденсации паров в де> 
флегматоре, Дж/кг,

7. Определение диаметра тарельчатой ректификационной ко
лонны производится по уравнению:

D = V  0 ,785су  * ( 7 Л 6 >

где V  — расход проходящего по колонне пара, агУс; w •— скорость пара, отне
сенная к полному поперечному сечению колонны, м/с,



Рекомендуемую скорость пара в колонке рассчитывают по 
формуле

и =  с  y i p i ^ p ^ K .  -{7.17)
в которой С — коэффициент, зависящий от конструкции тарелок, 
расстояния между тарелками, рабочего давления в  колонне, на
грузки колонны по жидкости; ра1 и р0 — плотности жидкости и 
пара, кг/м3.

Когда р)1{ >  рш

™ =  С]Гы р *  (7.17а)
Н а рис. 7.2 по данным, приведенным в [7.2), представлены 

в зависимости от расстояния между тарелками h  значения коэффи
циента С  для ректификационных колонн, работающих при атмо
сферном давлении и средних нагрузках по жидкости.

После определения по уравнению (7.16) диаметра колонны его 
уточняют в соответствии с имеющимися нормалями.

8. Определение высоты тарельчатой ректификационной ко
лонны (расстояния Я т между верхней и нижней тарелками) прово
дится по уравнению:

Нт =  (а — 1) Л, (7.18)

где п — число тарелок в колонне; h — расстояние между тарелкамп.

Расчет требуемого числа тарелок п ведут графическим путем, 
используя кинетические закономерности — уравнение массопере- 
дачи и расчетные зависимости для коэффициентов массоотдачи 
(или чисел единиц переноса) в паровой и жидкой фазах на тарелке 
17.2].

При приближенных расчетах применяют теоретически менее 
обоснованный, но более простой метод определения числа тарелок 
с помощью так называемого среднего к. п. д. тарелок (к. п. д. ко
лонны):

и =  пт/т|, (7.19)

где ят — число теоретических тарелок — ступеней изменения концентрации, 
которое находят графическим построением между равновесной и рабочими ли
ниями на у  — х диаграмме — см. рис. 7.3.

Величина среднего к. п. д . тарелок ц, который вводят для учета 
реальных условий массообмена на тарелках, зависит от многих 
переменных величин (конструкция и размеры тарелки, гидроди
намические факторы, физико-химические свойства пара и жидко
сти). Значения rj определяют по опытным данным, большей частью 
они находятся в пределах 0,3—0,8.

На тарелках с перекрестным током пара и жидкости с увели
чением длины пути жидкости по тарелке массообмен улучшается, 
величина среднего к. п. д. т] возрастает.

На рис. 7.4 приведены значения среднего к . п. д. тарелок, полу
ченные по опытным данным для промышленных ректификацяон-



Л,мм
Рис. 7.2, Значение коэффициента С:
А , Б  — колпачковые тарелки е круглыми колпачками; В  ситчатые тарелке.

Рее. 7,3. Графическое определение числа ступеней изменения концентрации (теоретнче* 
свия тарелок) о ректификационной волоине:
А В  — рабочая линия верхнее части колонны; АС  -* рабочая ливня важней чаетц so*
Л011ИЫ.
ных колонн сравнительно небольшого диаметра. По оси абецнео 
на этом графике отложены произведения коэффициента относи
тельной летучести разделяемых компонентов а  [см. уравнение 
(6.9)] на динамический коэффициент вязкости жидкости питания 
ц  (в мПа-с) при средней температуре в колонне.

При определении среднего к. п. д. тарелок в колоннах боль
шого диаметра (с длиной пути жидкости I  £> 0 ,9  м) рекомендуют? 
к значениям, найденным по рис. 7.4, давать поправку А:

Пг =  п а - Ь Д ) -  (7.20J
Значения поправки А для смесей с  а р  =  0,1-*-1,0 приведены 

на рис. 7.5.

- - •

1
т
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-

0,1 0}1 0,3 0$ 0,5 0,7 1,0 2,0 3,0 4 о 5,0 7,0 Ш,8

Рис. 7.4, Диаграмма для приближенного определения среднего б. и. д. тарелок.
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Р яс . 7 .5 . Зависим ость поправки Л от 
длины пути зиидкостн н а  тарелке I .

9. Коэффициентом обогаще
ния (коэффициентом полезного 
действия) отдельной тарелки 
называют величину:

У2 — У1•По
У* — У\

(7.21)

где ух — мольная доля легколетучего 
компонента в паре, поступающем сни
зу на тарелку; уй — то же в паре, 
уходящем с тарелки; у \  — то же в па
ре, равновесном с жидкостью, стекаю
щей с тарелки.

Если жидкость на тарелке 
полностью перемешивается, то 
у \  — мольная доля легколету
чего компонента в паре, равно
весном с жидкостью на тарелке.

10. Определение диаметра и высоты насадочной ректифика
ционной колонны проводится так же, как и абсорбционных наса- 
дочных колонн —  см. гл. 6.

Диаметр насадочной колонны рассчитывается по уравнению 
(6.35). Фиктивную скорость пара в точке захлебывания w5 при 
Р» >  Рп находят по уравнению (6.36), но с другим значением Л . 
Д ля ректификационных колонн А = — 0,125.

Высоту слоя насадки Я н при пленочном режиме работы ко
лонны находят отдельно для верхней и для нижней части колонны 
ло уравнению

KySoq

У г
f dy
J у* — у К у п ву > (7.22)
УI

аналогичному уравнению (6.39).
v

В уравнении (7.22): G — постоянный по высоте колонны мольный расход 
пара, кмоль/с; Ку — коэффициент массопередачи, кыолъ/(м2-с-Д# =  1); S  =  
=  л£>2/4 — площадь поперечного сечения колонны, ма; а  — удельная поверх
ность насадки, м2/м3; 1J)— коэффициент смоченности насадки, безразмерный; 
у* и у  — равновесная и рабочая концентрации (мольные доли) легколетучего 
компонента в паре.

Д ля насадочных ректификационных колонн, работающих в ре
жиме эмульгирования, эквивалентная высота насадки h9 (в точке 
инверсии) может быть определена из уравнения [6Л ]:

£ = w ( 4 - n t - )
0 .2  lg mG

I —т-
(7.23)



где =  4V'CB/o — эквивалентный диаметр насадки, м; Ren == 4tapn/(o{x п) — 
критерий Рейнольдса; G /L — отношение потоков пара и жидкости (в верхней

G Я - И  .  /? +  1части колонны - г -  =  — =— , в нижнен части колонны G/L =  —
w  Г\ 4 *\ "Т" Г

см. уравнения (7.6) и (7.7); т —  тангенс угла наклона равновесной линии.

Высоту слоя насадки находят по уравнению (6.44).

ПРИМЕРЫ

Пример 7 .1 . Вычислить состав равновесной паровой фазы при 
50 °С для жидкости, состоящей из смеси гексана и воды, предпо
лагая их полную взаимную нерастворимость.

Р е ш е н и е .  Давление насыщенного пара гексана при 50 °С 
равняется 400 мм рт. ст. (рис. X V II), Давление насыщенного пара 
воды при 50 °С составляет 92,5 мм рт. ст. (табл. X X X V III). При 
полной взаимной нерастворимости компонентов парциальное дав
ление р  каждого компонента равняется давлению его насыщенного 
пара Р.

Общее давление смеси паров:

П =  рв +  Рс =  Рв 4* =  400 +  92,5 =  492.5 мм рт. ст.

Мольную долю гексана в паровой фазе найдем по уравнению 
(6.1):

Уг — Рг/П =  400/492,5 =  0,812.

Мольная доля воды:
Ув — Рв/П =  1 — уг =  0,188.

Пример 7 .2 . Определить температуру кипения при атмосфер
ном давлении жидкой смеси толуола и воды, учитывая их полную 
взаимную нерастворимость.

Р е ш е н и е .  Данная смесь будет кипеть при такой темпера
туре, при которой сумма давлений насыщенных паров толуола и 
воды будет равна 760 мм рт. ст.

И з диаграммы (рис. XXIV) следует, что пересечение кривой 
давления насыщенного пара толуола с кривой давления насыщен
ного пара воды (отложенного от 760 мм рт. ст. сверху вниз) проис* 
ходит при 84 °С. Т ак как точка пересечения этих кривых соответ
ствует такой температуре, при которой сумма давлений насыщен
ных паров равна 760 мм рт. ст., то эта температура и будет темпе
ратурой кипения смеси.

Пример 7 .3 . Вычислить состав равновесной паровой фазы при 
60 °С для жидкой смеси, состоящей из 40% (мол.) бензола и 60% 
(мол.) толуола, считая, что данная смесь характеризуется зако
ном Рауля. Найти также, какого состава жидкая смесь бензола 
и толуола кипит при 90 °С под давлением 760 мм рт..сг.

Р е ш е н и е .  Давление насыщенного пара бензола и толуола 
при 60 °С определяем по рис. XXIV: для бензола P q =  385 мм 
рт. ст.; для толуола Р Т — 140 мм рт. ст.



Парциальные давления бензола и толуола определяем по фор
муле (6.7):

Рб =  =  385-0,4 =  154 мм рт. ст.;
рт =  Ртхт =* Рт (I — xq) — 150 (1 — 0,4) =  84 мм рт. ст.

Общее давление:
П — Рб +  Рт — 154 +  84 =  238 мм рт. ст.

Состав паровой фазы определяем по формуле (6.1):
УС =  Рб/П =  154/238 -  0,648.

Итак, равновесный пар содержит 64,8% (мол.) бензола и 
35,2% (мол.) толуола.

Д л я  определения состава жидкости, кипящей под давлением 
760 мм рт. ст. при 90 °С, напишем уравнение

I П  =  PqXq -|- PjXp или 7 6 0 =  1013*6 +  4 0 8 (1 — jcg), 

откуда х6 =  58,3% ; хт =  41,7% .
Здесь 1013 и 408 — давления насыщенного пара чистых бензола и толуола 

при 90 °С, мм рт. ст.

Пример 7.4 . Вычислить равновесные составы фаз и построить 
диаграммы равновесия в координатах t —  х, у  к у* — х  для бен- 
зольно-толуольной смеси при атмосферном давлении, считая, что 
смесь характеризуется законом Рауля.

Р е ш е н и е .  Д ля вычисления равновесных составов фаз вос
пользуемся уравнениями (6.7):

Рб =  Рвх-, рт =  Рт (1— х).

По закону Дальтона:

П — р б +  рт =  Р &  4- Рт (1 — х),

откуда
П — Рт

х -  р 5~ р т •
По формуле (6.8):

Здесь х  и у*—  мольные доли бензола в жидкости и в равновесном с ним паре. 

Весь расчет помещен в табл. 7.1.
Полученные данные нанесены в виде кривых в координатах 

t —  х , у  (рис. 7.6) и в координатах у * — х  (рис. 7.7).
Пример 7 .5 . С помощью диаграммы t—хл у  (рис. 7.6) опреде

лить состав равновесного пара и температуру кипения для 
жидкости, содержащей 55% (мол.) бензола и 45% (мол.) толуола. 

Р е ш е н и е .  Проведя на рис. 7.6 линию A B C D , находим;
а) температура кипения равна ~ 9 1  °С;



t, "С рб. мм рт. ст
*т,нмрт.ст.

П, 
ым рт. ст.

П - " РТ 
~ У* -  i L s  

и

8» 760 300.0 760 I 1

84 852 333,0 760 760-333
852—333 =  0,823

852
760 0,823 =  0,922

88 957 379,5 760 760—379,5
957—379,5 =  0,659

957
760 0,659 «  0,830

92 1078 432,0 760 760-432 
1078—432 -  0,508

1078
760

0,508 =  0,720

96 1204 492,5 760 760—492,5' 
1204—492,5 =  0,376

1204
760

0,376 => 0,596

100 1344 559,0 760 760—559,0 — A 04R 1344
0,256 — 0,4531344—559,0 760

104 1495 625,5 760 760-625,5 1495 0 ,1 5 5 -0 ,3 0 4
1495-625,5 760

108 1659 704,5 760 760—704,5 =  0,058
1659 0,058 — 0,128

1659—704,5 760
110 1748 760,0 760 0 0

б) состав равновесного пара:
Бензол 75 % (мол.)
Толуол 25 % (мол.)

Пример 7 .6 . 2500 кг загрязненного скипидара перегоняются 
в токе насыщенного водяного пара под атмосферным давлением 
(760 мм рт. ст.). Исходная смесь 
содержит 8896 (масс.) скипида- У'

в аппарат при 30 °С. Внешнего 
подогрева нет.
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Д ля перегонки применяют насыщенный пар с давлением (в па
ропроводе) рйбс =  1,5 кгс/сма. Степень насыщения водяного пара 
скипидаром ф =  0,7.

Определить: а) расход пара на перегонку; б) массовый и моль
ный состав отгоняемых паров; в) парциальные давления скипидара 
и воды в смеси паров. Потери теплоты в окружающую среду при
нять в размере 10% от полезно затрачиваемой теплоты. Физиче
ские характеристики для скипидара: мольная масса 136 кг/кмоль; 
удельная теплоемкость жидкого скипидара 1,76*10® Д ж /(кг-К ); 
удельная теплота испарения 310* 103 Д ж /кг.

Р е ш е н и е .  Определяем по рис. XXIV температуру пере
гонки и давление насыщенного пара скипидара. Температура пере
гонки 96 °С; Р си =  115 мм рт. ст.

Количество водяного пара, уходящего вместе с паром скипи
дара, находим по формуле (7.3)

- ,£ а Гфск> -  25°°-°'8 8 18,1б61 - 2330 ет-

Массовая доля в парах: 
скипидара

 ^ск___________ 2500-0,88_______q ygr.
Cc h -J-Gb ~  2500-0,88+2330  

ВОДЫ __
i/в =  1 Уса ~  1 ■— 0,485 =  0,515.

Мольная доля:
Ус ц/Мск 0,485/136 0,00356

Усн Уъ ~~ 0,485 , 0,515 ~  0,00356 +  0,0286 “ и>ии»
М ск +  мв 136 +  18

у-в ~  1 — Уак 1 — ОД! — 0,89.

Парциальные давления в смеси паров при общем давлении 
П =  760 мм рт. ст.:

рск =  Пг/Ск =  760-0,11 =  84 мм рт. ст.; 

рв =  П — рси — 760 — 84 =  676 мм рт. ст.

Расход теплоты:
а) на подогрев исходной смеси от 30 °С до температуры пере

гонки 96 °С.
Скипидар:

< W c« (*пер — *пач) =  2500-0,88-1,76.10s (96— 30) =  256000.10“ Дж,

Вода:

^всв (^пер — ^нач) =  2500*0,12*4,19-103 (96 — 30) =  83 000-10^ Дж;
Рнагр =  (256 +  83) 106 =  339. 10в Дж,

б) на испарение перегоняемого скипидара
Qaon =  < W ch  =  2500-0,88.310-103 =  682 000• 10  ̂Дж.



в) на компенсацию потерь теплоты в окружающую среду 
Qn0T =  0,1 (ФнагрН- Фиеп) =  (339ООО -f-682ООО) Х03*0,1 =  102000-103 Дж. 

Общий расход теплоты:

QoGih — Qaarp 4* Qncn 4" Qiiot =  (339 000 -j- 682 ООО -|- 102 000) 103 =
=  1 123000 ■ 10» д ж  _  n  23-103 кДж,

. Определяем расход пара. Абсолютному давлению насыщенного 
пара в трубопроводе (1,5 кгс/см2) соответствует температура 
110,7 °С (табл. LV II); уходит с перегоняемым скипидаром 2330 кг 
пара при температуре перегонки 96 °С. Следовательно, этот ухо
дящий пар охлаждается от 110,7 до 96 °С, причем выделяется 
теплоты:

Свыд =  GBcB, п <*п “  w  =  2330.1,97-10» (110,7 -  96) =

=  67 900.103 д ж  =  67 900 к Дж,

где 1,97* 10й =  35,5* 103/18 — удельная теплоемкость водяного пара, Дж/(кг* К) —* 
табл. XXVII.

Остальное количество теплоты

Qoct =  Qoera -  Свид =  (1 123 000 -  67 900) 10» =  1055-108 кд ж

должно быть подведено за счет конденсации некоторого добавоч
ного количества подаваемого пара и охлаждения получившегося 
конденсата до температуры перегонки.

Расход конденсирующегося (греющего) пара:
q Зоот г,_ 1055000-103 _

конд — (2700 — 402) 103

где 2700-103 Д ж /кг— удельная энтальпия насыщенного водяного пара при
1,5 кгс/сма; 402-103 Д ж /кг— удельная энтальпия воды при 96 °С.

Общий расход пара:
Gn =  2320 +  460’=  2790 кг.

Пример 7.7. В простом перегонном кубе производится разгон
ка 1000 кг смеси, содержащей 60% (масс.) этилового спирта и 
40% (масс.) воды. После отгонки в кубовом остатке содержится 5% 
(масс.) спирта. Определить состав дистиллята, его массу и массу 
кубового остатка. Данные о равновесных составах приведены 
в табл. 7.2, в которой х  обозначает массовую долю этилового 
спирта в жидкости, у*  — массовую долю этилового спирта в рав
новесном паре.

Р е ш е н и е .  Д ля решения используем уравнение (7.1)*
$xt

. F ( dx
ln  W ~  J r — % *

Xs



_

0  0,2 0,4 0,6
X

Аналитически выполнить ин
тегрирование невозможно, так 
как  аналитическая форма зависи
мости у*  от х  неизвестна^ поэтому 
решаем интеграл графически. Д ля 
этого строим график зависимости

~ ОТ х  для спирто-водной
ш еси  (рис. 7.8),

Принятый масштаб:

По оси абсцисс 1 мм =  0,02
з» » ординат 1 им =  0,2

1 м ь й *  0,02.0,2 =  0,004

Значение интеграла в пределах от х х — 0,6 до х 2 =  0,05 изо
бражается заштрихованной площадью. Эта площадь равна 403 мм2. 
Отсюда

0,6 

f 
J у * ~ х

0,05

Следовательно,

403.0,004=11,612*.

l n - f -  2,3 lg «  1,612; «  5,01.

По условию, F  =  1000 кг. Масса кубового остатка:
W  «  1000/5,01 *= 200 кг,

откуда масса дистиллята:
D =  F — № «а 1000 — 200 =  800 кг.

Т а б л и ц а  7.2

• 1
Г у* — X

J

О* — X ™ х

0,025 0,225 0,200 5,00 0,45 0,754 0,304 3,29
0,05 0,360 0,310 3,22

2,40
0,50 0,767 0,267 3,74

0,10 0,516 0,416 0,55 0,778 0,228 4,38
0,15 0,600 0,450 2,22 0,60 0,789 0,189 5,29
0,20 0,655 0,455 2,20 0,65 0,800

0,810
0,150 6,66

0,25 0,690 0,440 2,27 0,70 0,110 9,09
0,30 0,710 0,410 2,44 0,75 0,835 0,085 11,75
0,35
0,40

0,728
0,740

0,378
0,340

2,64
2,94

0,80 0,855 0,055 18,20

пеций 

330

® Приближенно значение интеграла мо^ет бы*ь наадеао по формуле тра- 
'й — см. пример 4.2^-



Количество спирта в остатке после перегонки:
Gw  =  W xw  =  200-0,05 =  Ю кг.

Количество спирта, перешедшего в дистиллят:
Gd  =  Fxp ~ G w  =  1000.0,6— 10 =  590 кг.

Массовый процент спирта в дистилляте:

^ 1 0 0 - 1 0 0  » »  -78 .7 .

Пример 7.8 . В условиях предыдущего примера найти для про
цесса перегонки расход греющего пара (рабо =  2 кгс/см2). Пере
гоняемая смесь подается в куб нагретой до температуры начала 
кипения. Потери теплоты в окружающую среду принять в раз
мере 10% от полезно затрачиваемого количества теплоты. Влаж 
ность греющего пара 5% . По диаграмме t—х, у  найдено, что темпе
ратура начала перегонки, когда кипящ ая смесь содержит 60% 
(масс.) спирта, равняется 81 °С» атемпература конца перегонки, 
когда кипящая смесь содержит 5% (масс.) спирта» 94,9 °С.

Р е ш е н и е .  Средняя температура перегонки:
( =  (8I - f  94,9)/2 =  88°С.

Расход теплоты на нагрев исходной смеси от 81 до 88 °С:
Qi =  (1000-0,6*3,35*X03 +  1000-0,4-4,19*103)-(S8 — Sl> ^25800-10^

где 3,35- 1G3 и 4,19- 10э Дж/(кг* К) — удельные теплоемкости спирта и воды 
(рис. XI).

Расход теплоты на испарение при 88 °С:
Qs =  590-855 • Шз +  (8оо _  590) 2290 - №  =  985 000 ■ 10» Дж,

Здесь 855* Ш3 и 2290* Ш3 Дж/кг — удельные теплоты парообразования спирта 
и воды.

‘Расход теплоты на нагревание остатка от 88 до 94,9 °С:
Qs =  (200-0,05-3,35.103 +  200.0,95-4,19.10*) • (94,9— 88) «  5700-10# Д м .

Общий расход теплоты с учетом потерь:
Q =  (25 800 - f  985 000 - f  5700) 10». 1,1 *= 1 120000-103 Дж.• ч

Расход греющего пара:
1120000-Юз 

0р- п “  2208-103-0,95 ~  535кг’

где 2208* 103 Дж/кг — удельная теплота кшденсашш водяного пара при pQfo => 
=  2 кгс/см2.

Пример 7 .9 . При расчете ректификационной колонны с кол
пачковыми тарелками принято расстояние между тарелками 
300 мм. Через колонну проходит 3200 м3/ч  пара. Плотность пара 
1,25 кг/м3 (расход и плотность пара — при нормальных условиях). 
Плотность жидкости 430 кг/м8. Абсолютное давление в колонне



1,2 кгс/см* и средняя температура —40 °С. Определить требуемый 
диаметр колонны.

Р е ш е н и е .  Д ля определения диаметра колонны необходимо 
найти допустимую рабочую скорость пара в ней.

По уравнению (7.17а)
w =  С У ы р а  =  0-0315 Y 430/1,75 =  0,495 м/с.

Плотность пара при рабочих условиях:
Р|)7 >  1,25-273-1.2

Рп Тр0 233-1,033 =  *'75 кг/м.

Значение С =  0,0315 определено по рис. 7.2.
Объемный расход пара в колонне при рабочих условиях:

V0TpQ 3200-233.1,033
К - 7 > - 3 6 0 0  “  273-1,2-3600 “  °-632 м ^

Требуемая площадь поперечного сечения колонны:
S  =  V(w =  0,632/0,495 =  1,28 м*,

откуда диаметр колонны:
D =  У S/0,785 =  V 1,28/0,785 =  1,275 м.

По каталогу-справочнику «Колонные аппараты» [7.11] при
нимаем D  =  1200 мм.

Пример 7.10. Определить число тарелок в ректификационной 
колонне непрерывного действия д л я  разделения смеси метиловый 
сп и р т— вода под атмосферным давлением. Содержание метило
вого спирта в питании колонны 31,5% (мол.). Дистиллят требуется 
получать с содержанием спирта 97,5% (мол.), в кубовом остатке 
допускается содержание спирта 1,1% (мол.). Коэффициент из
бытка флегмы 1,77. Число тарелок, эквивалентное одной ступени 
изменения концентрации, 1,7. Колонна обогревается глухим па
ром.

Р е ш е н и е .  Расчет числа тарелок проводим графически. 
Д ля этого по данным табл. X L V II для смеси метиловый спирт— 
вода при Пабс =  760 мм рт. ст. строим кривую равновесия в коор
динатах у*— х  (рис. 7.9).

Определяем минимальное число флегмы по формуле (7.10):

d  _ хр ~ У р  0,975 -  0,675 
* м и в“ ! ф - Т ;  -  0 ,6 7 5 -0 ,3 1 5

где значение ур =  0,675 найдено по равновесной кривой (рис. 7.9),
Действительное (рабочее) число флегмы:

— фЯмин =  1,77-0,835 =  1,48.

Уравнение рабочей линии верхней части колонны!
1.48 „ , 0,975

У 1,48 +  1 ~ ^  1 ,4 8+1



ИЛИ
у  =  0,598* ■+■ 0,393.

Отложив по оси ординат 0,393, наносим рабочую линию А В  
для верхней части колонны. Через точки Л  и С проводим рабо
чую линию для нижней части колонны.

Выполнив на диаграмме построение ломаной линии (начиная 
от точки В), находим необходимое число ступеней изменения кон
центрации: в верхней части колонны оно составляет ~ 7 ,  в  ниж
ней ~ 4 ;  всего 11.

Число действительных тарелок: в верхней части колонны 1,7 X 
X 7 я* 12; в нижней 1,7-4 «  7, всего 19 тарелок.

Пример 7.11. Построить кривую равновесия для смеси четы
реххлористый углерод (СС14) — двуххлористая сера (SC12) при 
давлении 760 мм рт. ст.

Р е ш е н и е .  При отсутствии экспериментальных данных кри
вую равновесия строим, исходя из допущения, что смесь следует 
закону Р ауля.

Давления насыщенного пара СС14 в зависимости от темпера
туры приведены в табл. 7.3.

Д ля  SC13 имеются две точки: температура кипения при давле
нии 760 мм рт. ст., равная 59 °С, и температура кипения при 
400 мм рт. ст., равная 41 °С.



Т а б л и ц а  7.3

i, СС р, ЫМ рт. СТ. 1 /, °с Р. мм рт. ст.

40 214 1 70 621
50 315 1 75 715
65 580 1 80 843

Д ля нахождения давления насыщенного пара SC12 при других 
температурах воспользуемся правилом линейности.

Вычислим постоянную К  для SCi2 и воды, взятой в  качестве 
стандартной жидкости:

где 83 °С — температура кипения воды при 400 мм рт. ст. (табл. XXXVIII)

Температуры кипения SC12 при разных давлениях могут быть 
определены из уравнения:

59 — * =  1,06 (100 — 0),

откуда
* =  1,060 — 47.

Здесь i — температура кипения SC)2, °С; 0  — температура кипения воды 
при том же давлении, °С.

В .табл. 7.4 приведены вычисленные по последней формуле 
значения t  при разных давлениях.

На рис. 7.10 по данным табл. 7 .3  и 7.4 нанесены давления на
сыщенных паров SC12 и СС14 в зависимости от температуры.

Имея данные о давлении насыщенных паров чистых компонен
тов при разных температурах, можно построить диаграмму равно
весия, применив закон Р ауля. Методику построения см. в при
мере 7.4. Н а рис. 7.11 дана диаграмма равновесия в координатах 
у* — х.

Пример 7 .12, В периодическидействующей тарельчатой ректи
фикационной колонне разгоняется под атмосферным давлением 
жидкая смесь четыреххлорисгого углерода СС14 и двухлористой

Т а б л и ц а  7.4

Р , ММ рт СТ о ьс t. °с Р , мы рт. ст в. °Q и  се

760 100 59 1175 112,7 72,5
880 104,2 63,5 1320 116,3 76,3

1030 108,7 68,2 1470 119,6 79,8



серы SC12, содержащая 50% 
(мол.) SCIa. Дистиллят дол
жен содержать 90% (мол.)» а 
кубовый остаток после рек
тификации — 15% (мол.) 
SCI2.

Определить необходимое 
число тарелок, если на одну 
ступень изменения концент
рации приходится 1,7 та
релки. Определить такж е от
ношение минимальных чисел 
флегмы в конце и в начале 
разгонки.

Р е ш е н и е .  Восполь
зуемся данными о равнове
сии смеси четыреххлористый

Ш

ш ?

т о

углерод —  двухлористая сера, полученными в предыдущем при
мере.

Находим по формуле (7.10) минимальное число флегмы 
для конечного момента разгонки, когда кубовая жидкость содер-



жит 15% SC12 (в этот момент существуют наиболее трудные усло
вия разделения):

п ХР~У>  0 ,9 -0 ,2 5
«мин -  ур —  Хр -  0 ,2 5 -0 ,1 5

Здесь 0,25 — мольная доля SCla в парах, равновесных с кубовым остатком, 
содержащим 15 % SCI2,— определяется по диаграмме равновесия.

Д ля действительного процесса принимаем число флегмы на 
20% больше # МШ1:

R  =  1,2-6,5 =  7,8.

Уравнение рабочей линии (7.6) для конечного момента пере
гонки:

7,8 , 0,9х +* 7 , 8 + 1  1 7,8-{-1

или у  — 0,887* +  0,102.
Строим рабочую линию и определяем графически число сту

пеней изменения концентрации. К ак следует из рис. 7.11, числу 
флегмы R  =  7,8 соответствуют 11 ступеней.

Число действительных тарелок, требуемое для разгонки: 
п =  1,7-11 «  19.

Д ля начального момента разгонки, когда хр =  0,5, минималь
ное число флегмы:

0 ,9 - 0 ,6 4  ,
* м и н =  0 , 6 4 - 0 , 5  

где у р =  0,64 найдено по диаграмме равновесия (рис. 7.11).

Отношение минимальных чисел флегмы в конце и в начале раз
гонки:

^ ^ „  =  6.5/1,86 =  3,5.

Таким образом, в процессе разгонки флегмовое число меняется, 
достигая максимального значения R  =  7,8 в конце процесса.

Пример 7.13. Построить диаграмму I — х  в области насыщения 
для смеси СН4— N» при р а$0 =  10 кгс/см2.

Р е ш е н и е .  Методику построения и применения диаграммы 
/ — х  см. [6.1].

Д ля  определения равновесных соотношений системы СН4—Na 
воспользуемся экспериментальными данными.

По диаграмме состояния I  — 1 g p  для N2 и СН4 определяем 
энтальпии чистых компонентов на 1 кмоль пара и жидкости в пре
делах температур существования системы СН4—N« при 10 кгс/см2 
(табл. 7.5).

Строим сетку диаграммы: по оси абсцисс откладываем содер
жание N2, по оси ординат — энтальпию в кДж/кмоль (рис. 7.12).

Д алее наносим энтальпии чистых газообразных N2 и СН4 
(табл. 7.5) на оси ординат для температур 170; 160 и 150 К . Соеди-



б) в нижней части колонны
f Qp =  1,3д£р ^ 0 ,0 0 6 8 =  1,3-0,283 — 0.0068 =  0,361.

Средние температуры пара определяем но диаграмме t  — х , у  (рве, 7.6);

а) при г/ср — 0,829 й р  =  88 °С,

б) при #ор =  0,361 7 ср « 1 0 3 °С . '

Средние мольные массы и плотности пара:
а) /Мер ”  0,829*784' 0,171*92 =  80,3 кг/кмоль;

K v T o 80,3-273 „
рср “  22ЛТ'с р ~~ 22,4*361 “  ’ КГ/М'

б) Мер =  0,361*78+ 0,639*92= 87 кг/кмоль;

.  _  К Л  _ 87-273 _ 2 а 2 ш №
Рср 22,4Гср ~  22,4-376 “  ’ '  *

Средняя плотность пара в колонне:

Рп =  (Рср +  Рср)/2 =  (2,71 +  2,82)/2 =  2,77 кг/м*.

Плотности жидких бензола и толуола близки. Температура в верху колонны 
при tjD =  0,965 равняется 82 °С, а в кубе-испарителе при x^v  =  0,023 она равна 
109 вС (рис. 7.6).

Плотность жидкого бензола при 82 °С рд =  813 кг/м8, а жидкого толуола 
при 109 °С рт =  783 кг/м3 [4.15].

Принимаем среднюю плотность жидкости в колонне

рж  «  (813 +  783)/2 «  800 кг/мз. ^

Определяем скорость пара в  колонне по уравнению (7.17). ПъМ 
1га-спряпочц!!ка сКолонные аппараты? принимаем расстояд,

.ля ситчатых тарелок пс 
в колонне по уравнен»

= С \ГК Ж Г =  (М ^М

каин Л =  300 мм. Для ситчатых тарелок по графику (рис. 7.2.V- 
Скорость пара в колонне по уравнению (7.17а): „ У /

Объемны-'
п колонне^



№

III. Г и д р а в л и ч е с к и й  р а с ч е т  
т а р е л о к .

Принимаем следующие размеры сетчатой 
тарелки: диаметр отверстий ап BS 4 мм, высота 
сливной перегородки Ьа =  40 мм. Свободное 
сечение тарелки (суммарная площадь отверстий) 
8 % от общей площади тарелки. Площадь, 
занимаемая двумя сегментными переливными 
стаканами, составляет 20 % от общей площади 
тарелки.

Рассчитаем гидравлическое сопротивление 
тарелки в верхней и в нижней части колонны 
по уравнению (1.60):

Ар == Дрсуг *Ь ДРа ~\г ДРпж* 
а) Верхняя часть колонны.
Гидравлическое сопротивление сухой та

релки:
Apcjx =  &*$Рп/2 =  1,82-7,53-2,71/2 =  138 Па,
где С =  U82— коэффициент сопротивления не
орошаемых ситчатых тарелок со свободным се
чением 7 — 10 %; w0 =  0,6/0,08 =  7,5 м/с ■— 
— скорость пара в отверстиях тарелки.

Сопротивление, о5условленное силами по
верхностного натяжевся:

ДРо =  4o/dQ =  4- 20,5-10"3/0,004 =  20,5 Па,

где с  =  20,5* 10-3 11/м — поверхностное натяже
ние жидкости при средней температуре в верхней 

(у бензола и толуола практически одинаковое 
= 0,004 м — диаметр отверстий тарелки, 

го слоя на тарелке:
— 1.3/гт1(рцщ§й.

(рио. 7.18):



где R —  0,9 м — радиус тарелки; а/3Ш  — приближенное значение площади 
сегмента.

Решение дает: П =  1,32 м; Ь =  0,289 м. Находим Aft;
д . /  0,00328 ч*/» . . . . .

Ч 1,85-1,32.0,5 )  - ° ' 0193м*

Высота парожидкостного слоя на тарелке: г
Лд>к =  Лд +  Дh =  0,04 -f- 0,0193 =  0,0593 н.

Сопротивление яаро^дкостного слоя:

Дрпж=  =  1,3-0,0593-0,5• 800• 9,81 == 302 Па.

Общее гидравлическое сопротивление тарелки в верхней часта колонны:

Д р' — ^Pcyx Дра *1" &Раж ~  ^38 -{*■ 20,5 -}- 302 =  461 Па.
б) Нижняя часть колонны:

1,82-7,5а-2,82 „  4 4-18,8-10“
ДРсух = ----------- 2------ *“  =  а; Аро  (Щ И  *  1 , 8  Па

(18,8* 10-3 Н/м — поверхностное натяжение жидкости при ?ср=  ЮЗ°С);

„  ( O d R  G f \  Мер /5110-1,78 , ЮООО\ 88 п „„„„ 
¥ж- \ - Щ - + М?)  h i  78,5 + Ж Г /  3600-800' ^ 0'00717 м/Ь

(Л ^  =  0 ,542-78 +  0,458.92 =  84,4 кг/кмоль; М Ср =  0,283-78 +

0,717-92 =  88 кг/кмоль);

' М т
Апж =  0,04 +  0,0325 =  0,0725 м 

Арцж -  1,3-0,0725-0,5-800-9,81 =  369 Па.
Общее гидравлическое сопротивление тарелки в нижней части колонны*

Ар” =  144 Н- Ш,8  -f- 369 =  532 Па.

Проверим, соблюдается ли при расстоянии между тарелками h — 0,3 м необ
ходимое для нормальной работы тарелож условие

Д рh > l ,S
Рж§

Для тарелок нижней части Коломны, у которых гидравлическое сопротивле
ние Ар больше, чем у тарелок верхкей части:

1,8Др" 1,8-532
т Ш  - ° - . 122м *

Стедовательно, вышеуказанное условие соблюдаете'::
Проверим равномерность работы тарелок — рассчитаем минимальную ско

рость пара в отверстиях х>0, мпн, достаточную для того, чтобы ситчатая тарелка 
работала всеми отверстиями:

п -чЦ/"ЯРжЛпж л с-? "I f  9,31-800*0,0725 „ л|?■ О о.ш ш -0,67 у  =  0,67 у  _ _ _ _ = 7 ,05 и/В.

Рассчитанная скорость ьу0. £,Т2Н =  7,5 м/с; следовательно, тарелки будут рабо
тать всеми отверстиями,



Р в е . 7 ,1 0 . Определенно чп еяа сгу= 
□ св ей  изм енен ия концентрация,

IV,  О п р е д е л е н и е  ч и 
с л а  т а р е л о к  и в ы с о т ы  
к о л о н н ы .

а) Наносим на диаграмму 
у  —  х  рабочие линии верхней и 
нижней части колонны (рис, 7.19) 
и находим число ступеней изме
нения концентрации пт. В верх- 
ней части колонны п ' »  7, в 
нижней части п" ж 8, всего 15 
ступеней.

Число тарелок рассчитываем 
по уравнению (7.19):

п =  п71ц.
Для определения среднего 

к. п. д. тарелок т) находим коэф
фициент относительной летучести разделяемых компонентов а  =  Pq/Pt  и  дина
мический коэффициент вязкости исходной смеси р. при средней температуре в 
колонне, равной 96 °С.

При этой температуре давление насыщенного пара бензола P q =  1204 мм 
рт. ст., толуола Р т =  492,5 мм рт. ст. (табл. 7.1), откуда а  =  1204/492,5 =  2,45.

Динамический коэффициент вязкости бензола при 96 СС равен 0,27 сП, то
луола 0,29 сП. Принимаем динамический коэффициент вязкости исходной смеси 
ц =  0,28 с П =  0,28- 10-э Па-с.

Тогда
а ц =  2 ,45-0 ,28=  0,685.

По графику (рис, 7.4) находим ц =  0,53. Длина пути жидкости на тарелке 
(рис. 7.18)

/ =  D — 26 =  1,8 — 2-0,289 =  1,22 м.

По графику (рис. 7.5) находим значение поправки на длину пути Д =  0,105. 
Средний к. п. д. тарелок по уравнению (7.20);

ijj =  ц  (1 - f  Д) =  0,53 (1 +  0,105) =  0,59.’

Для сравнения рассчитаем средний к. п. д. тарелки щ  по критериальной 
формуле, полученной путем статистической обработки многочисленных опытных 
данных для колпачковых и ситчатух тарелок:

Яо — 0,068/fJ'1 -Ка’11Б*

В этой формуле безразмерные комплексы:

к ‘ = § Г Рг»Осв
tin _  юйдрп Цж Рп _  ^пРп 

Шн •Scb^D Р ж А к Ц)Н 5свРж^Ж

К  == Re°  р г  =  whna  У}КУп О
2 We ж vJK VnP«oia АдОжуж *



У м х ы

Т7

■Ut
Р а е ,  7.20. К потарелочноиу расчету колонны:
I ,  I  4* I “  номера сечепнй, между которыми 
находится тарелка  о номером I.

где w — скорость пара в колонне, м/с; SCb— 
относительная площадь свободного сечения 
тарелки; йц— высота сливной перегородки, м;
Рп и Ря{ — плотности пара и жидкости, кг/м3;
Dm — коэффициент диффузив легколетучего 
компонента в неходкой смеси, определяемый 
по формуле (6.25), м8/с; о — поверхностное 
натяжение жидкости питания, Н/м.

Физико-химические константы отнесены к средней температуре в колонне. 
Предварительно рассчитаем коэффициент диффузии D m:

х и V l

« 7 ,4 .1 0 -» (Рц)°»5Г
t

В нашем • случае: Р = 1 ;  цж = 0 ,2 8  сП =  0,28-Щ-3 Па*с; М=Мр>< 
=  84,4 кг/км.ль; v =  6-14,6.+  6-3,7— 1 5 =  96; Т  =  96 +  273 =  369 К. 

Коэффициент'Диффузин:

D-.'ж
7,4*10“1а*84,4°'8*369

О,28-96°‘0 5,8-10-® и а/с.

Безразмерные комплексы: 
1 к  _  в^пРп

* ^свРж^ж
<Т

0,6-0,04-2,77
0,08-800-5,8.10-8 

19,7.10-*

г г  =  1,79-105; 

0 .7 Ы 0 1.
ВДРжЯ» 0,6-800-5,8-10"*

Средний к. п. д. тарелки:
t]q =  0,068/С?-’^ ' 115 =  0,068 (1,79-108)0- ‘ (0,71 • 10 ')° '“ 5 =  0,63,

что близко к найденному значению Т1г.
Число тарелок: 

в верхней части колонны
п ' =  п^ 1  г|г 7/0,59 — 12;

в нижней части колонны
п" =  л"/т)? =  8/0,59 =  14.

Общее число тарелок л =  26, с запасом п  =  30, из них в верхней части ко
лонны 14 и в нижней части 16 тарелок.

Высота тарельчатой части колонны:
Я т =  (л — 1)й => (30 — 1)0,3 =  8,7 м.

Общее гидравлическое сопротивление тарелок:
А р =  Д р'%  +  &рппа =  461 • 14 -f- 532*16 =  14950 Па «  0,15 кгс/сма.

б) Система уравнений, пмволяющ^я'аналнтически определить число тарелок, 
а также составы пара и жидкости разделяемой смеси бензол — толуол, покидаю
щих каждую из тарелок, включает в себя уравнение равновесия (6.9), уравнение 
рабочих линий частей колонны (7.6) и (7.8), выражение для коэффициента обога
щения (7.21).

Расчет состоит в последовательном определении в сечениях колонны между 
тарелками составов пара и жидкости (t/i, xt).

Нижние индексы у составов пара и жидкости отвечают номеру сечения. Но
мер тарелки совпадает с номером расположенного под нею сечения (рис, 7,20),



Принимаем, что I коэффициент относительной летучести постоянен? 2) коэф
фициент обогащения “iv n0CTOflueH; 3) куб-испаритель та обладает разделяющим 
действием, т. е, выходящий из него пар имеет тот же состав, что и кубовый оста
ток (y£*=*vvr).

Блок схема расчета:

Идентификаторы к примеру расчета колонны по;арелочным методом!
Исходные данные

Величина хр xD x w R a  q
Идентификатор XF XD XW R ALFA KPD



Величина
Идентификатор

Ур
YF

П  
YR (I)

Ум п
y  а - н о  n

Программа расчета:

COMMENT ПОТАРЕЛОЧНЫЙ РАСЧЕТ КОЛОННЫ 
REAL KPD
DIMENSION Х(200), Y(200), YR(200)
READ (5) XF, XD, XW, R , ALFA, KPD 
F=(X D —XW)/(XF—XW) 
Y F=R /(R -U .)*X F4-X D /(R +1.)
1=0
X(1)=XW 
Y(1)=XW 
WRITE (6,1)

1 FORMAT (6X, T ,  5X, 'X (I)', 5X, ’Y(l4-1)')
2 1=1+1 

N = I
YR(I)=ALFA * X(I)/(X(I) * (A L F A -I.)+1 .)

3 FORMAT (5X* 13, 2X, F8.5, 2X, F8.5) 
IF(Y (I-M )>=Y F) GO TO 4 
X (I+ l)= (Y (I-fI)* (R + l.M -(F — l.)*X W )/(R +F) 
GO TO 2

4 rF (Y (I+ 1 )> = X D ) GO TO 5 
X (I+ I)= (Y (I+ 1 ) * (R + I.)-X D )/R  
G O TO  2

6 FORMAT ^(5X, ^ЧЙСЛО ТАРЕЛОК N = ',  13) 
STOP

- END®®
Результаты расчета даны в табл. 7.7.

Т а б л и ц а  7.7
Составы жидкости и пара, покидающих тарелки колонны

64,2; XD  =  96 ,5 ; -  2 ,3 ; “  6 М 2 ;  R  -  1,78; F - 1 . W ;  *  =  2 ,45 ;*Р' 
11 =  0,69.

Номер
тарелки *. % у. %

Н омер
тарелки х, % у. %

1 2,30 4,1604 13 52,638 70,821
2 3,7366 6,8294 14 56,395 73,883
з 5,7977 10,531 15 61,177 77,154
4 8,6559 15,434 16 66,286 80,490
5 12,443 21,565 17 71,496 83,744
6 17,177 28,720 18 76,577 86,787
7 22,702 ‘36,464 19 81,330' 89,528
8 28,682 44,232 20 85,611 91,919
9 34,681 51,492 21 89,345 93,948

10 40,287 57,873 22 92,514 95,562
И 45,214 63,204 23 95,145 97,006
12 49,331 67,486



V. Т е п л о в о й  р а с ч е т  у с т а н о г к и .
Расход теплоты, отдаваемой охлаждающей воде в дефлешаторе-кондевса- 

торе, находим по уравнению (7.15):
41 ш *

«д **<?/>( 1 +  R) rD =  (1 +  1,78) 392-108 «  1650 ООО Вт.

Здесь
го  =  x DrG +  (I — HD) rT =  0,96-392,4.Ю3 +  0,04-377,8.10э «  392*103 Дж/кг.

где гв и Гу — удельные теплоты конденсации бензола и толуола при 82 СС.
Расход теплоты, получаемой в кубе-испарителе от греющего пара, находим 

по уравнению '7,14):

Qk =» Q n  +  G d c d * d  +  —  G p C F t p . +  Qhot 8=3

«  1,03 ( I 550000 +  - | ^ j L 0^46.4190-82 +  0,45-4190.109 —

10000
3600 0,455.4190.91,5) <n 1 615000 Вт.

Здесь тепловые потери Q00T ириняты в размере 3% от полезно затрачиваемой 
теплоты; удельные теплоемкости взяты' соответственно при =  82 вС, %  =  
=  109 °С и tF =  91,5 °С; температура кипения исходной смеси tF —  91,5 °С опре
делена по рис, 7.6.

Расход теплоты в паровом подогревателе исходной смеси:

Q =  l,05GFCF{tF —  *нач) =  1,051^^-0 ,425*4190 (91,5— 18) =382000_Вт.

Здесь тепловые потери приняты в размере 5 % , удельная теплоемкость ис
ходной смесн ср  =  (0,5-0,43 +  0,5*0,42) 419С Дж/,1:г*К) взята при средней тем
пературе (91 ,5+  1С )/2«55°С .

Расход теплоты, отдаваемой охлаждающей воде в водяном холодильнике 
дистиллята:

Q =  GdCq  ( tp  — ^нон) =  0,43*4190 {82 — 25) =  145500 Вт,

где удельная теплоемкость дистиллята cD =  0,4?»4190 Дж/(кг-К) взята при сред
ней температуре (82 +  25)/? »  54 °С.

Расход теплоты, отдаваемой охлаждающей воде в водяном холодильнике 
кубсвого остатка:

Q =  GwCff (tw ~  iKOn) == "Ц 55- 0,425 *4190 (109 — 25) =  203000 Вт,

где удельная теплоемкость кубового остатка/ ^ 33 0,425t*190 Дж/(кг*К) взята 
при средней температуре (1 09+  2 5 )/2 =  67 °С,

Расход греющего пара, имеющего давление р абс =  4 кгс/см2 и влажность 5%:
а) в кубе-испарителе

QK 1615000 
г*п гг_ пх  ~  2141- Ш3-0,95 ‘ ^ *

где гг, п =  214Ы 08 Д ж /кг— удельная теплота конденсаций греющего пара;
б) ь подогревателе исходной смеси

382000 л 1Л '
° г .п — 2141-103*0,95 “ °»19кг/0>

Всего: 0 ,8 +  0 ,1 9 =  0,9е>кг/с нли 3,6 т/ч»
Г', о

с .

§ 'vO -



Расход охлаждающей воды при нагреве ее на 20 °Ci
а) в дефлегматоре

т» ____  Яд__  1550 000 _ Л. ов -.
в “  Cb (#kob- W P b ™ 4190*20-1000 м ^

б) в водяном холодильнике дистиллята

Vb 4190.20.1000 “  °-00174

в) в водяном холодильнике кубового остатка

Всего 0,0227 ьгУс, или 62 м3/ч,

Г л а в а  8

Э К С Т Р А Г И Р О В А Н И Е

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

Экстрагированием называется процесс извлечения одного или 
нескольких компонентов из смеси, находящейся в твердом или 
жидком состоянии, путем обработки растворителем (экстраген
том), избирательным по отношению к отдельным компонентам. 
Для последующего выделения целевого компонента из смеси с экс
трагентом применяют выпаривание или ректификацию.

Целесообразность применения жидкостной экстракции опре
деляется: 1) невозможностью разделения смеси ректификацией 
вследствие образования азеотропных смесей, нелетучести или не
достаточной термической стойкости компонентов; 2) экономией теп
лоты, если затраты на ректификацию исходной смеси вследствие 
близости температур кипения составляющих компонентов, малых 
концентраций или других причин больше, чем расходы на экстрак
цию и отгонку растворителя из продуктов разделения.

Задачи по статике экстрагирования решаются преимущест
венно графическим путем — с помощью треугольной или прямо
угольных диаграмм,

I. Особенности треугольной диаграммы:
а) вершины треугольника (рис. 8 .1) соответствуют чистым ком

понентам А, В и С, сторона треугольника А В , ВС  и АС  — двух
компонентным смесям А  и В , В  и С, А  и С, точки внутри треуголь
ника — трехкомпонентным системам [например, точка g  является 
фигуративной, т, е. характеризующей следующий состав смеси: 
70% (масс.) А, 20% (масс.) В и 10% (масс.) С];



б) лучи Аа, ВЬ, Сс, проведенные из вершин треугольника, яв
ляю тся геометрическим местом фигуративных точек смесей с по
стоянным отношением содержаний двух других компонентов хв/хс, 
Ха /хс» хА/хц  соответственно;

в) линии dd, ее, / / ,  параллельные сторонам треугольника АС, 
ВС , А В ,  являются геометрическим местом фигуративных точек 
смесей с постоянным содержанием компонентов В, А, С соответ
ственно.

2 . Правило рычага (частный случай правила центра тяжести): 
при смешении двух растворов, составы которых характеризуются 
на диаграмме любыми точками а и Ь, общий состав смеси выра
ж ается точкой с, лежащей на прямой ab, соединяющей эти точки; 
отрезки ас и Ьс обратно пропорциональны количествам взятых 
растворов (рис. 8 .2 )

Здесь Ga, Gb, Gc — масса компонентов смсси а, Ь п с, кг; ха, хь, Хс — содер
жание любого компонента (А, В и С) в смеси а, & и с, % (масс.).

Эти ж е соотношения действительны при расслаивании смеси о 
на две сосуществующих фазы х  п Ь.

3. Типовые тройные системы, имеющие наибольшее значение, 
представлены на рис. 8.3 и 8.4. Здесь вершина треугольника А 
соответствует первичному растворителю (твердое тело или жид
кость), вершина В  — экстрагируемому компоненту (твердое тело

Ga +  Ob =  Gc,

причем ха +  хъ Ф  х0. 
Тогда

Gaac =  Gbbc; Ga/bc =  Gb/ac] 

GcQC ~  Giab;

Gcbc =  Gaab", Gc/ab =  Gblac =  Ga/bc.
(8. 1)



P n c . 8 .S . Система ниддоеть-»* ж идкость с  одной  ( а )  и  с  д вум я  (<Г) п а р а ш  частично  раство» 
риыыгс друг в друге компонентов (при  t  =  const) .

или жидкость), вершина С — вторичному растворителю или экс
трагенту (жидкость).

На рис. 8.3: линия a b cd K d 'c 'b 'a  — пограничная (бинодальная) 
кривая; поле внутри этой кривой — область смесей, расслаиваю
щихся на две сосуществующие фазы, состав которых выражается 
точками на кривой; поле вне пограничной кривой — область не- 
расслаивающихся (гомогенных) растворов; точка К  — критиче
ская точка; левая часть пограничной кривой — ветвь рафинатов 
(остатка первичного растворителя после извлечения из него экстра
гируемого вещества); правая часть пограничной кривой — ветвь 
экстрактов; отрезки b b ', с с \  d d ', соединяющие фигуративные точки 
сосуществующих фаз, — хорды равновесия (конноды) ®.

На рис. 8.4: линия abcde— пограничная кривая; поле слева— 
область трехкомпонентных гетерогенных смесей; поле справа —  
область расслаивания; сторона треугольника ВС характеризует 
составы верхнего потока (раствор экстрагируемого вещества в рас
творителе); пограничная кривая характеризует составы ниж
него потока (гетерогенная смесь твердого нерастворимого ве
щества экстрагируемого ком
понента и растворителя, удер
живаемого в порах твердого 
вещества); хорды равновесия 
b b \ сс \ dd* при своем продол
жении проходят через вершину 
треугольника А .

* Описание графической интер
поляции корд равновесия на тре
угольной диаграмме см. в примере 8.1.

Рис. 8 .4 .  Система твердое теяо-«ж и даость 
(при  i  =  co n st) .



4. Коэффициент распределения экстрагируемого компонента 
В между фазами экстракта и рафината выражается соотношением:

k =  yBl x j  k S h  (8 -2 )

где у в  — содержание экстрагируемого компонента В в фазе экстракта, % (масс.); 
хв  — равновесное содержание экстрагируемого компонента В в фазе рафината, 
% (масс.).

Обычно коэффициент распределения зависит от концентраций, 
поэтому аналитические расчеты [8.13 дают только приближенный 
результат.

5. Прямоугольные диаграммы.
Если взаимной растворимостью первичного (А) и вторичного 

(С) растворителей можно пренебречь, для графического расчета 
используют более удобную прямоугольную диаграмму в коорди
натах хв  — у'в (массовые относительные доли). При этом

хв  кг экстрагируемого компонента . .х й  =  -гргт-----------------------— S-i-------------------------  в фазе рафината;°  100 — хд  кг первичного растворителя

Ув кг экстрагируемого компонента .Ув ~  -Глл--------------------- -— —---------------------------в фазе экстракта.100 — ув  кг вторичного растворителя

(8.3)

6 ., Прямоугольные диаграммы используют также в тех случаях, 
когда из-за скученности линий треугольная диаграмма не дает 
достаточной точности.

По оси ординат откладывают отношение содержания одного 
из компонентов тройной системы к сумме содержаний двух других 
компонентов, а по оси абсцисс — отношение содержания другого 
компонента к этой же сумме. Часто используются, например, 
следующие координаты:

а) Координаты X , Y —z, Z  и X  — Y  * для системы жидкость — 
жидкость (рис. 8.5; обозначения те же, что на рис. 8.3):

Л *

г —

Z =

кг В
Х А  Х В

1оо

кг (А +  В)

Ув Ув кг В
Уа + У в

£1о01

кг (А +  В)

Х С хс кг С
Х А  +  Х Б

1оо

кг (А -f  В)

Ус Ус кг С
Уа + У в  т ~ У с  к г (А + В )

в фазе рафината; 

в фазе экстракта; 

в фазе рафината; 

в фазе экстракта.

* Вспомогательная диаграмма для нахождения хорд равновесия.



Формулы для обратного пересчета:
1— у

X , —  i  : ; У л  —  , . 5, Хт> —1 + 2  ’ 1 + 2  
2

в -  1 + г ; 1 + ^>

Z
1 + г ’! Ус — 1+ Z  •

(8.4а)

б) Координаты X ',  У'—г \  Z ' для системы твердое тело — жид
кость (рис. 8 .6 ; обозначения те же, что на рис. 8.4):

г! =  - 

Z ' =

хв хв КГ В
хв + хс

1

о о 1, кг (В +  С)

Ув Ув кг В

У в  +  У с 100 ~ у А кг (В +  С)

Х А Х А кг А

* в  +  х0 100 ~~хА кг (В +  С)

Уа У а кг А
У в+ У о

£!оо

кг (В +  С)

в верхнем потоке; 

в нижнем потоке;

(8 . 6)
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Ри с, 8 .0 . Система твердое тело-^-шидвость (прв 
t  =  const) .

В э т а  формулах: хА , хв , xQ~  содер
жание компонентов А, В, С в фазе рафината 
(в нижнем потоке), % доасс.); уА , у в , у с  —  
равновесное содержание компонентов А, В, 
С в фазе экстракта (в верхнем потоке), % 
(масс.).

7. Жидкостная экстракция в пе
рекрестном токе.
„ Уравнение общего материального 
баланса п-й ступени экстрагирова
ния * (рис. 8.7, о):

Or , n - i +  O s, п  *=  & R. п  +  Ge , п - (8 .6 ) 

Уравнение материального баланса я-й ступени по экстрагируе
мому компоненту:

G R .  п ~ 1 Х п - 1  +  a y S  “  GH, п х п  +  G E ,  n P n *

В случае, когда взаимной растворимостью первичного раство
рителя и экстрагента можно пренебречь, для расчета применяют 
прямоугольную диаграмму в координатах х '—у '.

Количество первичного растворителя А (в кг или кг/с) в ис
ходной смеси:

Ga  =  Of
100 — xр

100 (8.8)

* Значения индексов: F — исходная смесь; S  — вторичный растворитель 
пли экстрагент; R  — рафннат; Е  — экстракт.

6

%2 V

1 eV 2 Р̂-,2 3

Г * 2 /

£

G/ij-Gb

’£,2

В

Рис» 8 7 . Ж н аао сти аа  экстракц ия в  перекрестном  токе, 
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Количество вторичного растворителя Сп (в кг или кг/с) в экс
тракте:

О в » = О в - ^ Й . .  (8.9)

Уравнение рабочей линии я-й ступени:

Уп ~  (х 'п ~~ i) +  y's> (®* ̂

Угол наклона рабочей линии а  характеризуется соотношением: 
tg  а  =  G /JG enm (8 .II)

Число ступеней изменения концентрации (число ступеней экс
трагирования) определяется числом рабочих линий ва диаграмме 
(рис. 8.7, б).

В случае частичной взаимной растворимости первичного рас
творителя и экстрагента для расчетов пользуются треугольной 
диаграммой (рис. 8.7, в).

Положение точки М п, характеризующей общий состав смеси 
на п-й ступени, определяется по правилу рычага из соотношения 
потоков Ck.n-l/Qs.n-I-

Составы рафината хп и экстракта уп, выходящих с п-й ступени, 
определяются концами хорды равновесия (R n и Еп), проведенной 
через точку М п. Количества рафината и экстракта определяются 
также по правилу рычага.

Необходимое число теоретических ступеней экстрагирования 
определяется числом хорд равновесия E nR n> вмещающихся при 
построении на диаграмме до достижения заданного состава ра
фината xR.

Состав и количество экстрактов или рафината после отгонки 
растворителя определяются точкой пересечения луча, проведен
ного через вершину треугольника С и фигуративную точку сырого 
экстракта или рафината, со стороной А В .

Порядок расчетов и графических построений см. в примерах 
8.2 и 8.3.

8. Противоточная жидкостная экстракция.
Уравнение общего материального баланса я-ступенчатой экс

тракционной установки (рис. 8 .8, а):
Gf +  G s= Он +  ge - (S.I2)

Уравнение материального баланса по экстрагируемому компо- 
•ненту:

GpXp +  GsVs  =  gr Xr  +  ° еУе - (8 - 13 )

В случае, когда взаимной растворимостью первичного раство
рителя и экстрагента можно пренебречь, количество чистых рас
творителей первичного Ga  и вторичного Со по всем ступеням уста-
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новки будут одинаковыми. Тогда уравнение материального ба
ланса по экстрагируемому компоненту:

=  (ВМ )

Уравнение рабочей линии:

&п+\^'~(^{хп-~хт )+Уе* (8.15)
Угол наклона рабочей линии а  (рис. 8 .8, б) определяется из 

соотношения:
О а  Уе  ~  y'stg a
Gq x"ff —• Xa

(8.16)
Необходимое число теоретических ступеней экстрагирования 

определяется графически так же, как при абсорбции и ректифика
ции.

В случае расчета процесса с помощью треугольной диаграммы 
(рис. 8 .8, в) количества потоков выражаются положением точки 
М , характеризующей фиктивный (условный) общий состав смеси 
в экстракционной установке, и определяются по правилу рычага 
из соотношений

G? -}- Gb =  Gr  - f  Ge  ~  Gm ',

Gf/Gs  =  M C /fM ; Ge/Gr  =  M R/M E. (8.17)
Необходимое число теоретических ступеней экстрагирования 

определяется числом хорд равновесия EnR n, вмещающихся при 
построении на диаграмме до достижения заданного состава рафи- 
ната хя .

Точка Р, называемая полюсом экстрагирования, является точ
кой пересечения прямых, проведенных через точки F  и Е, R  и С, 
R n и £ п+1, и служит для отыскания фигуративных точек экстрак
тов на экстрактной ветви пограничной кривой *. Порядок рас
четов и графических построений см. в примере 8.4.

9. Противоточная жидкостная экстракция с возвратом **.
Общий материальный баланс экстракционной установки 

(рис. 8.9, а): Gf  =  G'e +  G'r (8.18)
(здесь и в дальнейшем принято, что потоки Ggi0, Gs . i  и Qs.n+i
представляют собой чистый растворитель С, а потоки G’e , G# не
содержат растворителя).

Материальный баланс по экстрагируемому компоненту В:
GfXf ^ G ’eY e  +  G'r Xr , (8.Ш)

* Полюс экстрагирования может находиться как справа, так и слева от 
треугольника.

** В зависимости от условий может применяться возврат как одного, так 
и обоих продуктов.



Минимальные коэффициенты возврата экстракта и ра
фината Я д определяются (рис. 8.9, 6) точками пересечения 
Л е мин и  P r k  (полюсы экстрактной, или укрепляющей, и рафинат- 
ной.или исчерпывающей, частей колонны) хорда: равновесия abt 
проходящей при своем продолжении через точку F , с ординатами, 
Доведенными через фигуративные точки Е ' и R':

•̂̂ ыин GR< п+i/Or =
(S.20)

Минимальным возвратам соответствует бесконечно большое 
необходимое число ступеней экстрагирования. Рабочие коэффи
циенты возврата:

#Н =  Р^Дыин “  PB^/REn+
(8.21)

где Р — коэффициент нзбытка возврата, всегда больш е единицы.

Количества потоков и расход растворителя рассчитываются 
путем последовательных вычислений:

cs - i  =  Gs V
0Е -  <ГВ +  G5_ ,  =  G'e (I 4- *a )j (8.22)

Gr, о — ReGe; 

g r , о +  g e  =  g e  f 1 +  r e )  =  G k  {* +  z e )  C1 +  #e)J

O s . 0 =  ■ ° t + t EG £ - ( Z E . 1 -  гя >  =  ° ' в  (> +  * * )  (Z £, 1 -  *B ); (8-23)

<?£, i  =  Gs, о +  (Gr , о +  Ge) и т. д.; (8.24)

Gs, n+i ~  grzr1 

gr  =  Gil +  Gs, n+i =  gr Q +  гн)1 

сд ,л + |=  %r gr  — Rrgr (* +  гд);

GC , n + i = ^ GhzB в т - *■ (8-25)
Здесь Go. n+i — количество растворителя С в рафннате <?я,п+1» направляе

мом в смеситель.

Общее количество циркулирующего растворителя:

? 5 0бщ e  g e  [О  +  % е) {z e ,  i “  гв )  + 3 ? ]  +  с д  С1 “  Я д )  гв -  (8 *26)

Необходимое число теоретических ступеней экстрагирования 
определяется графически с помощью диаграмм X , У—z, Z  и X — Y  
(рис. 8.9, б). Методика построения описана в примерах 8.10 и 8.11.
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Уравнения материальных балансов я-й ступени те же, что и 
для жидкостной экстракции в перекрестном токе Грис» 8 .10, а  и 
уравнения (8 .6) и (8.7)3.

® Схема процесса аналогична жидкостной экстракции в перекрестном токе



Vi
®£fi У2
%3 &

A С
’Р в е . 8 .1 0 . Э кстрагирование из твердого  тела с периодической сменой растворителя.

В случае если обработка производится чистым растворителем 
С, степень «недоизвлечения» экстрагируемого вещества (отноше
ние количества экстрагируемого вещества в остатке к количеству 
его в исходном материале) можно вычислить по формуле:

где a t  — GE  { — отношение потоков: массы тделяемого раствора к  массе 
.раствора, удерживаемого твердым веществом (можно использовать и отношение 
объемов растворов); C£f t =  G ^t г(1 — хА) — мссса компонентов В и С,

Если отношение потоков постоянно, т. е. ах — яа =  аа =  • »*= 
=  an =  const, то формула упрощается:

где п0 — число ступеней экстрагирования.

Расчет с помощью треугольной диаграммы аналогичен расчету 
для жидкостной экстракции в перекрестном токе (рис. 8 . 1 0 , б).

I I .  Противоточное экстрагирование из твердого тела. 
Уравнения материальных балансов те же, что и для противо* 

точной жидкостной экстракции [рис. 8 .И , а и уравнения (8 . 1 2 ) и

В случае, если отношение потоков для всех ступеней, кроме 
первой, постоянно, т. е. аъ =  а3 = . . .=  а ^  const, ступень 
недоизвлечения экстрагируемого компонента можно определить 
по формуле:

(8.13)].



При применении чистого растворителя (у8 =  0) это выражение 
упрощается:

Ф== — — — — г К ~ .-------- . и_ п  * (8«30)
1 +  % (1 - f a - b c 2 -*- . . .  + а п 1)

Если, кроме того, поступающий твердый материал уже содер
жит такое же количество раствора, как и между ступенями, т. е. 
Cj =  а, получим:

Ф = . I (8.31)
1 +  « +  « ' +  . . . - h o "

Необходимое число теоретических ступеней экстрагирования 
п0 при постоянном отношении потоков flg =  Сз =  ... — а  — const 
можно определить по формуле:

п0 — t =  lg *R~ ys !\g  У2~ Уа = \g  Xi~ ys jig  V . (8.32) 
0 8 - У г !  6 * 1 - * д  ё  xR - y e l  У ъ -У з

Это число можно определить графически, так же как для бинар
ной системы, на прямоугольной диаграмме в координатах у  — х ', 

*вгде х  = 1 — х . т. е. масса твердого нерастворимого вещества
в расчете не участвует. Уравнение линии равновесия в этом случае 
у  * =  х'\ уравнения рабочих линий легко выводятся из уравне
ний материальных балансов.

В общем случае расчет можно проводить с помощью треуголь
ной диаграммы {рис. 8 .11, б) или прямоугольной диаграммы в ко
ординатах Х'у Y ' — У , Z' (рис. 8.11, в). Методика расчета анало
гична расчету для противоточной жидкостной экстракции.

,е
1

1 2 3  ! п

Рис* 3 .1 1 . П ротивотозвое экстрагирование из твердого тепа.



Пример 8 .1 . Построить треугольную диаграмму фазового рав
новесия для системы вода—ацетон—хлорбензол. Необходимые 
данные взять из табл. 8.1. Определить по диаграмме: а) содержа
ние воды и хлорбензола в водном слое с концентрацией ацетона 
45% (масс.); б) состав равновесного с ним слоя хлорбензола; в) 
количество ацетона, при добавлении которого перестанет расслаи
ваться смесь 0,11 кг хлорбензола и 0,09 кг воды.

Р е ш е н и е .  Вычерчиваем равносторонний треугольник 
(рис. 8.12). Находим на стороне А С  точки 1 и V } соответствующие 
первой строке табл. 8.1. Внутри треугольника находим точки 2  и 
2', соответствующие второй строке таблицы, и соединяем их от
резком прямой 2—2', При отыскании точек внутри треугольника 
сначала откладываем на стороне А В  содержание ацетона в рас
творе, а затем параллельно стороне А С — содержание хлорбензола. 
После нахождения всех точек соединяем их плавной кривой.

а) Через точку а  на стороне А В  проводим прямую ab парал
лельно стороне А С . Отрезок ab является геометрическим местом 
точек, характеризующих смеси с содержанием ацетона 45% (масс.). 
Н а пересечении отрезка ab с левой ветвью бинодальной кривой 
находим точку с, характеризующую состав водного слоя: 52,8% 
(масс.) воды, 2 ,2 % (масс.) хлорбензола.

б) Д ля  определения состава сосуществующей фазы через 
точки 2, 2 \  3, 3', ... ,  7, 7‘ проводим прямые, параллельные боко
вым сторонам треугольника, и точки их пересечения 2", 3", ... ,  7" 
соединяем плавной кривой. Затем через точку с проводим прямую, 
параллельную стороне ВС, до пересечения с соединительной кри
вой в точке с", а из точки с" — прямую, параллельную стороне А В , 
до пересечения с бинодальной кривой. Точка с'  является искомой. 
Состав слоя: 54,9% (масс.) ацетона, 4,3% (масс.) воды, 40,8% 
(масс.) хлорбензола.

Т а б л и ц а  8.1

Равновесные составы сосуществующих фаз [в % (масс.)]

Водный слой СлоП ялорбензола

сода ацетон хлорбензол вода ацетон хлорбензол

99,89 0 0,11 0,18 0 99,82
89,79 10 0,21 0,49 10,79 88,72
79,69 20 '  0,31 0,79 22,23 76,98
69,42 30 0,58 1,72 37,48 60,80
58,64 40 1,36 3,05 49,44 47,51
46,28 50 3,72 7,24 59,19 33,57
27,41 60 12,59 22,85 61,07 15,08
25,66 60,58 13,76 25,66 60,58 13,76



в) Находим на стороне АС  точку d, характеризующую общий
состав заданной смеси q 0 9 ^ 0  ц ^  =  ^5% (масс.) воды и 55%
(масс.) хлорбензола}. При добавлении к этой смеси ацетона об
щий состав ее будет изменяться по линии dB, на пересечении кото
рой с бинодальной кривой найдем искомую точку е. Необходимое 
количество ацетона найдем из соотношения отрезков Be и edt

Ga/GB =  Be/edi GB =  (0,09 - f  0,11) 53,5/33 «  0,325 кг.

Пример 8.2, Ацетон экстрагируется хлорбензолом из 50% вод
ного раствора. Остаток должен содержать не более 2% (масс.) 
ацетона. Пользуясь диаграммой, построенной в предыдущем при-



мере, определить количество растворителя, необходимое для об
работки 1 0 0  кг исходной смеси, если экстрагирование произво
дится в одну ступень. Определить также выход рафината, выход 
и состав экстракта после удаления из него растворителя.

Р е ш е н и е .  Через точку R  (рис. 8.13), характеризующую 
состав остатка, проводим хорду равновесия R E . Точку F, харак
теризующую состав исходной смеси, соединяем с вершиной тре
угольника С. Точка пересечения М  линий FC  и R E  определяет со
став смеси исходного раствора с растворителем, необходимый для 
получения рафината заданного состава. Требуемое количество 
растворителя находим из соотношения

Gs /Gf  =  FM /M C; G3 ~  100-81,5/5 =  1630 кг .

Масса полученной смеси:

GM =  1 6 3 0 +  100 =  1730 к г .

Количество экстракта находим из соотношения 
Ge /Gm  =  R M !R E \  Ge  =  1730-94,4/97 =  1682 кг.

Масса рафината:
Gr  =  GM —  Ge  =  1730 —  1682 =  48 кг .

Количество экстракта после удаления из него растворителя 
Ge & G e  —  Gb =  1682— 1630 =  52 к г ,

так  как  растворимостью хлорбензола в остатке в данном случае 
можно пренебречь.

Состав экстракта после удаления из него растворителя опреде
ляется точкой пересечения £ '  стороны А В  с лучом, проведенным 
из вершины С через точку Е: содержание ацетона 95,5% (масс.), 
в о д ы ,4,5%  (масс.).

Пример 8 .3 . В условиях предыдущего примера определить не
обходимое количество растворителя, состав и выход продуктов и 
число ступеней экстрагирования, если на каждой ступени экстра
гирование производится свежим растворителем в количестве, 
равном массе обрабатываемой смеси.

Р е ш е н и е .  При смешении равных количеств исходного 
раствора и хлорбензола положение точки М г (рис. 8.14), характе
ризующей общий состав смеси, определится из соотношения

F M ^ M tC  =  100/100 =  1; F M t  =  M tC. 4

Через точку М г проводим хорду равновесия R ^ ^  Точки R t и 
Е г характеризую т составы и количества рафината и экстракта 
первой ступени. Рафинат первой ступени отделяется и вновь сме
шивается с равным ему по массе количеством растворителя. Поло
жение точки М 2, определяющей состав смеси во второй ступени, 
находится из соотношения

Ол, lIGs =  -М аОДА =  1; =  МаС,



в



Ч ерез точку М 2 вновь проводим хорду равновесия и т. д, По
строение продолжаем до тех пор, пока не будет достигнут требуе
мый состав рафината. В настоящем примере для этого необходимы 
четыре ступени экстрагирования. Определяем количества рафи
ната и растворителя по ступеням:

Gs, t  — G r ,  i„ il G r ,  2 “  2-63,5*37,5/86,5 =  55,1 кг; 

g r<  l  =

Gs, з =  55,1 кг;

Gs , GR l о =  Gf =  100 кг; GRt 3 =  2 -55 ,1-44/93 =  52,1 кг;

Gr . I  == 2-100-23,5/74 =  63,5 кг; G s,a =  52,l кг;

Gs, 2 =  63,5 кг; Gr , 2-52,1-45/96 =  49,0 кг.

Общее количество растворителя:
Gs  =  S Gs , t  =  100 +  63,5 +  55,1 + 5 2 ,1  =  270,8 кг.

‘ Общее количество экстракта:
Ge  —  Gf ^ G s  —  Gb . 4 =  100 + 2 7 0 ,8  — 49,0 = 3 2 1 ,8  кг.

После удаления растворителя останется:
G'e  =  GS - - G S =  3 2 1 ,8 -2 7 0 ,8  =  51 кг.

Средний состав экстракта ~ 9 6 %  (масс.) ацетона.
Пример 8.4. В условиях примера 8.2 определить состав и вы

ход продуктов, а также число теоретических ступеней экстрагиро
вания, если экстракция производится противотоком при соотноше
нии потоков 1 : 1 .

Р е ш е н и е .  Через точку R  (рис. 8.15), характеризующую 
состав рафината, и точку М , определяющую общий фиктивный со
став смеси исходного раствора со всем растворителем (так как 
GF : Gs  =  1, FM  =  М С), проводим прямую до пересечения с пра
вой ветвью бинодальной кривой в точке Е , соответствующей со
ставу экстракта. При продолжении отрезков FE  и RC  они пере
секаются в точке Р  (полюсе). Полюс является общей точкой пере
сечения всех лучей, проходящих через точки, характеризующие 
состав рафината на любой ступени и состав экстракта на последу
ющей ступени. Линии / — Г , 2— 2 '........  4— 4' являются хордами
равновесия; число их определяет число теоретических ступеней 
экстракции. Таким образом, число ступеней определяется графи
чески, путем последовательного проведения линий: FC, R M E  (Г), 
F E P , R C P , l ' —l,  1— Р , 2'—2, 2—Р, З'—З, 3— Р, 4 '— 4 (R). В дан
ном случае =  4.

Количество экстракта находим из соотношения;
Ge /G m  =  Ge /(G f  +  Gs) =  R M /R E ;

Ge  «  (100 +  100) 64/85 =  150,5 кг.
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Х а р ак тер и сти к а  процесса П ерекрествш й ток  П ротивоток

Число ступеней 
Расход растворителя, кг- 
Выход рафината, кг 
Выход экстракта, кг
Выход экстракта после удаления растворите
ля, кг
Содержание ацетона в экстракте после удале
ния растворителя, % (масс.)

1 4 4
1630 270,8 100

48 49 49,5
1682 321.8 150,5

52 51 50,5

95,5 96 97,5

После удаления из экстракта растворителя масса его состав
ляет;

G'e  =  150,5— 100 =  50,5 кг.

Состав конечного экстракта характеризуется точкой Е': аце
тона 97,5% (масс.); воды 2,5% (масс.).

Количество рафината:

0'r k G r  =  G m  —  0 ^  =  200— 150,5 =  49,5 кг.

Результаты примеров 8.2, 8.3 и 8.4 сведены для сравнения 
в табл. 8 .2 .

Исходные данные: смесь состоит из воды (А), ацетона (В) и 
хлорбензола (С); =  50% (масс.); =  2% (масс.); уд =  0;
Gf  =  1 0 0  кг.

И з таблицы следует, что противоточная экстракция имеет 
в данном случае большие преимущества (меньший расход раство
рителя, большая чистота экстракта и др.).

Пример 8.5. Оценить приблизительно целесообразность ис
пользования экстракции в примере 8.4, если удаление раствори
теля из экстракта производится непрерывной ректификацией; 
допустимое содержание хлорбензола в дистилляте 1 0 % (масс.), 
ацетона в кубовом остатке 1% (масс.} Коэффициент избытка флегмы 
принять в обоих случаях равным 2 .

Р е ш е н и е .  Экстракт, поступающий на перегонку, считаем 
для упрощения бинарной смесью. Минимальное число флегмы и 
число теоретических тарелок определяем по равновесным данным 
обычными методами (расчет не приводится). Полученные данные 
сводим в табл. 8.3.

И з сопоставления результатов делаем вывод, что экстракцию 
в данном случае использовать целесообразно, но экономия, если 
учесть стоимость оборудования и эксплуатационные расходы, 
будет незначительной. Д ля окончательного решения вопроса необ
ходим более подробный анализ.



Пример 8.6. Бинарная смесь 1,4-диоксана о водой не может 
быть разделена ректификацией при атмосферном давлении вслед
ствие образования нераздельно кипящей смеси. Для извлечения 
диоксана используется экстракция его из водного раствора бен
золом с последующей ректификацией смеси диоксан—бензол. 
Определить конечное содержание диоксана в воде, если 150 кг 
20% раствора диоксана обрабатываются последовательно пятью 
порциями бензола по 100 кг каждая. В свежем растворителе со
держится 2% (масс.) диоксана. На каждой ступени экстрагирова
ния достигается равновесие. Взаимной растворимостью воды и 
бензола пренебречь.

Данные по растворимости диоксана в воде и бензоле при 25 ° 0
Содержание диоксана в воде, % (масс.) 5,1 18,9 25,2
Равновесное содержание диоксана в бенволе, % (масс.) 5,2 22,5 32,0

Р е ш е н и е .  Переводим массовые проценты в массовые отно
сительные доли.

Содержание диоксана в воде:
х  кг диоксана

“  100 — х  кг воды *

Равновесное содержание диоксана в бензоле:
, у  кг диоксана

^  — 100 — у  кг бензола
При этом получаем:

х\, кг диоксана/кг воды 0,0537 0,233 0,337
у ' , кг диоксана/кг бензола 0,0548 0,291 0,471

Т а б л и ц а  8.3

Экстракция

Характеристика процесса
Ректифвка. 
дня сыесн 

ацетов-вода

ацетоне 
н последующая 
ректификация 
смеси ацетон- 

хлорбензол

Содержание ацетона в исходной смеси, %<
масс. 50 32,5
ыол. 23,7 47,8

Содержание ацетона в дистилляте, %:
масс. 97,5 90
мол. 92,4 94,5

Содержание ацетона в кубовом остатке, %:
масс. 2 1
мол. 0,63 1,9

Число флегмы:
^мин 0,38 0,16

Число теоретических тарелок
0,76 0,32

10 7
Отношение расходов теплоты на ректификацию
Ь  r ( * i - H ) 0 ,7 6 +  I 

0 ,3 2 + 1  ’<7а т (Яа"Ь 1)



2 0  __ о 25 КГ диоксана
F 100 — 20 кг воды

Содержание диоксана в свежем растворителе:
. _______ 2 _  Qfloo кг диоксана

®s  100— 20 ’ кг бензола

Количество воды 0 А в исходной смеси GF можно определить 
по формуле:

ю о - *  150 ( 1 0 0 - 2 0 )  , пЛ..„
 Ш   ------------  =  120 кг.

Количество бензола Gc, приходящееся на Gs =  100 к г  свежего 
растворителя, можно найти так:

„ „ 1 00  - V s  100 (1 0 0 - 2 ) ЛО_Oe =  G s  щ  =  - ------ш ---------- = 9 8 и г .

1 Тангенс угла наклона рабочих линий [формула (8.16)] 
t g a  =zGAfG c =  120 /98=  1,225.

На рис. 8.16 через точку 1 с координатами хр и y ’s  проводим 
с наклоном 1,225 : 1 прямую до пересечения с линией равновесия. 
Координаты точки пересечения характеризуют составы экстракта 
у\ и рафината х\ первой ступени. Через точку 2 с координатами 
х[ и y's вновь проводим прямую с наклоном 1,225 : 1 до пересече
ния с равновесной кривой и т. д. Содержание рафината на послед
ней ступени:

x'R =  Л5 =  0,022 кг диоксава/кг воды

ИЛИ
0 ,0 2 2 - 1 0 0  „ . 

kr  =  хъ =  1 _}_о 0 2 2  =  2' 15 % (масс*) Диоксана.

Пример 8.7 . В противоточном экстракторе непрерывного дей
ствия обрабатываются чистым бензолом сточные фенольные воды 
с целью очистки воды и извлечения фенола. Определить необходи
мое количество растворителя и число теоретических ступеней экс
трагирования, если в 1 ч обрабатывается 10 м8 воды. Содержание 
фенола в воде: начальное 8  кг/м3, конечное 0,5 кг/м3, конечное со- 
держание фенола в бензоле 25 кг/м3, температура жидкостей 25 °С.

Р е ш е н и е .  Данные по равновесию берем из «Справочника 
химика» [13]:
Содержание фенола в воде сг, г-экв/л 0,0272 0,1013 0,3660
Равновесное содержание фенола в бензоле с2, г-экв/л 0,062 0,279 2,978

Пересчитываем концентрации в кг/мэ: х ' та 15,686сг; у ' ж 
ж  15,686са. При эхом получаем:
Содержание фенола в воде х \  кг/м3 0,426 1,59 5,74
Равновесное содержание фенола в бензоле у', кг/м3- 0,974 4,37 46,7



t к г  янокоана. 
* КГ воды

Р в е . 8.1G (в  примеру 8 .6 ).

Необходимое количество бензола найдем из уравнения мате
риального баланса:

(хв хк) ”  (Ук У*);

^ - ' a i S r - a - r - 0-001” ^

Gs  =  0,00083-879 =  0,73 кг/с.

Число теоретических ступеней находим графически*, наносим 
на диаграмму равновесия, построенную по приведенным данным 
(рис. 8.17), рабочую линию, проходящую через точки с координа
тами х'В) у'к и *к, у\г, и вписываем между рабочей линией и равно
весной кривой ступени изменения концентрации. В данном случае 
требуется семь ступеней.

Пример 8.8. По равновесным составам сосуществующих фаз 
[в % (масс.) I, приведенным в табл. 8.4, построить фазовые диа
граммы равновесия для системы вода (А) — уксусная кислота 
(В) — диэтиловый эфир (С) при 25 °С в координатах: a) A'’, Y —z, 
Z; б) X - Y .



Рис. 8.17 (к  примеру R.7)

Р е ш е н и е .  Проведем пересчет концентраций [формулы 
(8.4)]:

кг уксусн ой  кислоты

ХА  “t* ХВ к г  (вода +  у к с у с н а я  кислота) ’

У в кг уксусной  кислоты

Уа + У в
к г  (вода -f- у к су сн ая  кислота) *

ХС кг диэтилового  эф ира

ХА  +  ХВ кг (во д а  -}- у к с у с н а я  кислота) ’

lJC к г  диэтилового эфира

У А  ^  У в  к г  (вода +  у к су сн ая  к и слота)

Полученные данные сводим в табл. 8.5,

Т а б л и ц а  8.4

Водный слой Эфирный слой

вода уксусная
кислота

ди этиловый 
эфир вода уксусная

кислота
ДПЭТИЛОВЫЙ

эфир

93,3 . 0 6,7 2,3 0 97,7
88,0 5,1 6,9 3,6 3,8 92,6
84,0 8,8 7,2 5,0 7,3 87,7

• 78*2 13,8 8,0 7,2 12,5 80,3
72,1 18,4 9,5 10,4 18,1 71,5
65,0 23,1 11,9 15,1 23,6 61,3
55,7 27,9 16,4 23,6 28,7 47,7



X . г у 2

0 0,072 0 42,55
0,055 0,074 0,514 12,53
0,095 0,078 0,593 7.14
0Д50 0,087 0,635 4,07
0,204 0,105 0,635 2,51
0,263 0,135 0,610 1,58
0,333 0,196 0,549 0,913

Построение диаграмм ведем обычным порядком (рис. 8.18). 
На диаграмму X , Y —z, Z  хорд равновесия не наносим — для оты
скания их при расчетах служит вспомогательная диаграмма X —К.

Пример 8.9. Определить наибольшую достижимую концентра
цию экстракта для системы вода—уксусная кислота—диэтиловый 
эфир при 25 °С, если экстракция ведется в противотоке: а) для 
-15%-ной исходной смеси; б) для 5%-ной исходной смеси (по кис
лоте) -

Р е ш е н и е .  По диаграмме А'— Y  (рис. 8.18) находим, что 
с исходной смесью X  =  0,15 находится в равновесии экстракт 
с содержанием уксусной кислоты У =  0,635; с исходной смесью 
X  =  0,05 равновесен экстракт с Y  — 0,46. Таким образом, в пер
вом случае максимальная концентрация уксусной кислоты б  экс
тракте (после отгонки растворителя) составит 63,5% (масс.), во 
втором случае — 46% (масс.); в реальных условиях наибольшие 
достижимые концентрации будут несколько меньше.

Пример 8.10. Рассчитать необходимое число ступеней и коли
чество растворителя для экстрагирования уксусной кислоты из 
водного раствора диэтиловым эфиром ( / = 2 5  °С), если концентра
ция исходной смеси 5% (масс.), а концентрация экстракта после 
отгонки растворителя 60% (масс.). В I ч перерабатывается 1000 кг 
исходного раствора; эфир из рафината и экстракта отгоняется 
полностью; содержание кислоты в остатке не более 1% (масс.).

Р е ш е н и е .  Так как заданной концентрации экстракта обыч
ным противоточным экстрагированием достичь невозможно (см. 
пример 8.9), применяем процесс с возвратом части экстракта 
(рис. 8.19).

Определяем минимальный коэффициент возврата экстракта. 
Проводим хорду равновесия через точку F  (рис. 8.18), характеры-

* Экстракщио уксусной кислоты из воды целесообразно проводить при 
не слишком больших концентрациях, так как температура ее кипения 118Д ЬС 
и для выделения ректификацией небольшого количества кислоты придется испа
рять значительное количество воды, равное (Op — G\y) (R  +  1), где — масса 
концентрированной кислота; R  — число флегмы.



0,2 0,3 0,4 0,5 0.6

К  X,Y
_/

зующую исходную смесь 
(Х Р =  5/100 =  0,05; =
=  0 ), до пересечения с вер
тикалью, проведенной че
рез точку £  (Л я=60/100 =  
=  0 ,6 ; ZE =  0 ), соответст
вующую конечному экс
тракту.

Так как в нашем слу
чае растворитель удаляет
ся полностью, имеем [фор
мула (8 .2 0 )]:

п __ Gr , 0____
мив GE ~  -ЩЁ

=  2р' £мвп ~  Ze' 1 — 
^Е, 2R, 0

19 — 6,7
6,7 — 0 1,835.

Принимаем коэффи
циент избытка возврата 
р =  3:

/ ? £ =  1,835.3 =  5,51.

Определяем координату 
полюса укрепляющей час
ти установки ZP( Е:

2 р , е — 6,7  . 
6 , 7 — 0  ;

5,51

'-Р. Е 43 ,6 .

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
X

удаления растворителя). Полученная 
исчерпывающей части установки.

Д алее определяем число ступеней 
вательно проводя хорды равновесия и

Через точки Р в  и F 
проводим прямую до пере
сечения с вертикалью, 
проведенной через точку R  
(Хд =  1/93,3 « 0 ,0 1 ;  2 Й =  
=  6,7/93,3 =  0,072), ха
рактеризующую состав 
конечного рафината (до 
точка является полюсом

экстрагирования, последо- 
лучи и подсчитывая число



хорд. Порядок построения: R \ P e * -Ег^з» P r R A  и т .  д . до
получения заданной концентрации рафината.

Для построения хорд равновесия пользуемся вспомогательной 
диаграммой X —Y , позволяющей по заданному значению X  опре
делять равновесную концентрацию Y  (или наоборот). В данном 
случае требуется шесть ступеней экстрагирования. Питание по
дается на вторую ступень. На рис. 8.18 показано, как определять 
число ступеней по диаграмме X — У (следует учитывать» что рабо
чие линии в этом случае не являются прямыми).

Величины потоков рассчитываем из уравнений материальных 
балансов.

Баланс компонентов А и В:

gf  =  g /? +  g £.

Баланс компонента В: .
XFGp ~ X RG'R +  XEG'£г.

Решаем систему уравнений:
ЮОО =  GfR +  G'e \

0,05-1000 =  0,0 Юд +  О ,б£%..

Масса экстракта: Ge =  Ge =  68 кг. Масса рафината: G# =  
=  932 кг. Отсюда

GB =  6 R 0  +  2Н) =  932 (1 +  0,072) => 1000 кг.

Масса эфира в рафияате: 1000 — 932 =  68 кг. Масса возвра
щаемого экстракта: GR)fS =  GER E =  68-5,51 = 3 7 5  кг. Масса 
удаляемого в отделителе растворителя: Gs, 0 =  (б& - f  0Rt 0}Z E, г =  
=  (68 +  375) 6,7 =  2970 кг.



Общий баланс установки:
Of +  Gs =  Ge  +  Gs, q +  On I 

1000 +  Gs =  68 +  2970 +  1000,

откуда необходимое количество растворителя: Gs =  3038 кг.
Пример 8.11. В противоточном экстракторе непрерывного дей

ствия экстрагируется стирол из 38% раствора его в этилбензоле 
диэтиленгликолем. Производительность экстрактора по исходной 
смеси 100 кг/ч. Так как обычное противоточное экстрагирование 
требуемой чистоты разделения дать не может, применяется экстра
гирование с возвратом части экстракта и рафината. Экстракт и 
рафинат содержат соответственно 95 и 3%  (масс.) стирола после 
отгонки от растворителя. Определить необходимое количество 
растворителя, состав и количество экстракта, рафината и возвра
тов, а также необходимое число теоретических ступеней экстра
гирования, приняв, что возврат экстракта в 1,5 раза больше ми
нимального.

Т а б л и ц а  8 .6

Обозна
Обозна
чение
потока

Состав (коордннаты)

Продукт
чение

фигура
тивной
точки

X (У) 
кг в

г (Z), 
кг С

Расход,
кг/ч

кг (А+В) кг (А+В)

Исходная смссь F Gp 0,38 0 100
Растворитель, направ
ляемый в смеситель

S  0 GS со 1805,5

Сырой экстракт Ge , i 0,95 2,95 2418
Экстракт-продукт Е Ge 0,95 0 *а 38
Экстракт-возврат * 0 Gr , о 0,95 0 * * 575
Рафинат-продукт R G r 0,03 0,0073» 62,5
Рафннат-воэврат R ji+i Gr, 7i+i 0,03 0,007 3* 190
Раствор из смесителя En+i O s .  n+1 0,03 8,65 1995,5
Добавляемый раствори
тель

A G s — оо 0,5 4*

Растворитель после от
гонки экстракта 
Полюс укрепляющей ча
сти:

Ъ Gs, о со 1805

минимальный Р Е
_ 0,95 3,3 __

рабочий 
Полюс исчерпывающей 
части:

“ м и л
Р е — 0,95 43,5

минимальный Р
Рыатг

— 0,03 —20 —
рабочий PR — 0,03

э Н а диаграм м е ф и гурати вн ая  то ч ка  отсутствует.
** О чистка п роизводится полностью  в одной колонне.
£в О чистка нецелесообразна.
4® И меет место унос раств о р и тел я  с  рафмнатоы-продуктоы.

—26,2



Р е ш е н и е .  После составле
ния схемы процесса * и построе
ния фазовых диаграмм, X , Y — г» 
Z  и X  — Y  (равновесные данные 
здесь не приводятся) определяем 
состав продуктов и наносим на 
диаграмму (рис. 8 .20) соответст
вующие им точки. Данные по ме
ре их нахождения сводим в 
табл. 8.6. Так как рафинат на лю
бом участке рафинатной кривой 
содержит весьма малые количества 
растворителя, установка рафинат
ной и второй экстрактной отгон
ной колонны в данном случае не
целесообразна.

Координаты полюсов укреп
ляющей и исчерпывающей частей 
экстракционной колонны, соот
ветствующие минимальным воз
вратам, определяем, проводя через 
точку F прямую, совпадающую с 
коннодой» до пересечения с вер
тикалями, проходящими через точ
ки Е и R . Число ступеней экс
трагирования будет при этом бес
конечно большим.

Минимальный возврат:
Од, о Zp,Eмин %Е, 1

Ое

33 2,95

— гЕ ,  I

2,95 — 0 =  10,35;

Gr , п+1 ZR  Z P , R UttH

Z E ,n + t

0,007 -f- 20

— г.

=  2,31.
8,65 — 0,007

При полном возврате экстракта 
и рафината в экстрактор!

Gr . q Gr , n+i
Ge

=  оо;
Gr

=  оо:

Ет ко  °°* ^р'  пмако аа* ОО,

* См. рис. 8.9, а . Аппарат для отгон. 
ей растеорителя, отмеченный не схеме 
звездочкой, в данную установку не входит.



т, е. лучи превращаются в параллельные вертикальные прямые. 
Этому соответствует минимальное число ступеней экстрагирова
ния.

Находим координаты полюсов при fi =  1,5:

Z2,95- О 9 5  ' =  10'35' 1 '5; Zp-г “  а д - 

Количество экстракта по правилу рычага;

X f - Х д !  Gf 

|  Х е - Х к { ;

Возврат экстракта:
: GR l0=  10,35-2.38,0 =  575 кг/ч.

Количество рафината (с уносимым растворителем):
ДСд +  Gr  =  (Ср  -  Ge ) (I 4- гн ) =  (100 -  38,0) (1 +  0,007) =  62,5 кг/ч. 

Возврат рафината:

г А*мив — 33 +  26,2 1ПЛ.._,_
Gr , n+i -  Од _  62,5 8 65__0 007 ~  190 кг/ч.

Количество циркулирующего в течение I ч растворнтеля1

GS , 0 =  +  G H,o) 1 =  <3 8 >° +  575) 2 -95 «  1805 8Г/Ч-

Количество добавляемого при этом растворителя (равное по
терям с рафинатом-продуктом):

ДGs  =  Gr zr  =  62-0,007 «  0,5 кг/ч.

Производительность по сырому экстракту (перерабатываемому 
отгонной колонной):

Ge , i =  Gn , 0 +  G£  +  Gs, о =  575 +  38 +  1805 =  2418 кг/ч.

Расход раствора, выходящего из смесителя:
Се , п+| = G s  +  GH.n+1 =  1805,5 +  190 =  1995,5 кг/ч.

Расход растворителя, подаваемого в смеситель:

Gs =  GSt 0 +  AGs «  1805,5 нг/ч.

Необходимое число ступеней экстрагирования ввиду слияния 
лучей и коннод удобнее определять по диаграмме X  — Y  Прово
дим из рабочих полюсов ряд  лучей до пересечения с  погранич
ными кривыми (точки Е п, R n, ... , Ет> R m> ...), а на диаграмме 
X  —  У  находим точки с координатами J ? |,  Y h  . . . ,  X™, Y%t ...



После проведения через эти точки плавной кривой {являющейся 
рабочей линией) вписываем между рабочей , а равновесной ли
ниями ступени и подсчитываем их число. В данном случае необ
ходимы 23 ступени экстрагирования; исходная смесь подается на 
12-ю сверху ступень.

Пример 8.12. В вертикальном отстойнике с коническим дном 
находятся- осадок и 7 м3 раствора, содержащего 2 т NaOH. После 
отстаивания сливается прозрачная часть в количестве 6 м3, от
стойник доливается чистой водой, и суспензия перемешивается, 
После повторного отстаивания снова сливается 6 м3 чистого рас
твора. Три слитых с осадка раствора смешиваются и направляются 
на выпарку. Определить; а) количество NaOH, остающееся в осадке 
(шламе); б) процент извлечения NaOH; в) процентное содержание 
NaOH в растворе, поступающем на выпарку.

Р е ш е н и е ,  а) В отстойнике происходит трехкратное промы
вание осадка с отношением объемов удаляемого и удерживаемого 
растворов а  =  6 \ 1 = 6. Согласно формуле (8.28), в шламе после 
трехкратного промывания остается:

I 1 1
(1 +  а)3 7* ~  343

от первоначального количества NaOH, или 

CNaOH — 2000 =  5,8 кг.

б) Извлекается NaOH:

По данным табл. LJV экстрагированное вещество при трех
кратном промывании шестикратным количеством растворителя со
ставляет 99,71 %.

в) Количество раствора:
Ур = 6 - 3  =  18 м3.

Содержание в нем NaOH:
^NaOH =  2000 — 5,8 =  1994,2 ег,

ИЛИ

1994,2
18 000+1994,2 100 да 10 %.

Пример 8.13. С целью извлечения меди колчеданные огарки 
подвергаются хлорирующему обжигу с поваренной солью. В обож
женной массе медь ходержится в виде СиС12. Содержание хло
рида меди составляет 11%. Обожженный продукт подвергается 
выщелачиванию в. противоточной батарее подкисленной водой, 
получающейся от промывки отходящих газов. Инертная твердая



масса удерживает 2 кг воды на 1 кг твердого вещества. На каж 
дой ступени достигается равновесие. Сколько ступеней необходимо 
иметь в батарее для получения раствора, содержащего 1 2 % 
(масс.) СиС12, и извлечения 98% Си из обожженного продукта?

Р е ш е н и е .  Поскольку твердая фаза при движении со сту
пени на ступень удерживает постоянное количество воды (кроме 
первой ступени, так как в эту ступень поступает сухой обожженный 
продукт, который уходит из нее, удерживая 2  кг воды на 1 кг 
твердой фазы), для определения числа ступеней в установке можно 
воспользоваться формулой (8.32).

Примем за основу расчета 100 кг сухого твердого остатка, сво
бодного от меди, и вычислим количества продуктов и концентра
ции.

С обожженной массой поступает CuCl2i 

100- У г =  12,36 кг.оУ

С остатком уходит: 12,36 (100 — 98)/100 =  0,25 кг. С экстрак
том уходит: 12,36*98/100 =  12,11 кг.

Определим количество поступающей в установку подкислен
ной воды Gs , учитывая, что 2 0 0  кг воды уноснт твердый остаток, 
а остальное уходит с экстрактом:

(Ge — 200) 12/88 =  12,11,

откуда Gs  =  288,8 кг.
Содержание СиС12 в экстракте (в кг на 100 кг воды)!

12
£'е =  ' 8Г 100 =  13>64-

Такое же содержание будет иметь раствор, удерживаемый 
твердым веществом при переходе из первой ступени во вторую:

=  13,64.

Содержание СиС12 в растворе, уходящем с твердым остатком!
П 9S
Я Г 1 00  =  0’125-

Поступающая в батарею подкисленная вода не содержит со
лей меди и уз =  0 .

Содержание хлорида меди у2 в верхнем потоке, переходящем 
из второй ступени в первую, определим по балансу СиС12 в пер
вой ступени. Количество растворителя в верхнем потоке состав
ляет 288,8 кг. В первую ступень поступает на 100 кг инертной су
хой массы 12,36 кг CuCI2 и Л кг с 288,8 кг растворителя из вто
рой ступени; всего (12,36 +  А ) кг. Уходит из первой ступени!
с экстрактом 1 2 , 1 1  кг, с раствором нижнего потока 2 0 0  =
=  27,28 кг; всего 12,11 +  27,28 = 3 9 ,3 9  кг,



Баланс первой ступени по CuCL:
12,36 +  А =39,39 кг,

откуда
А =  39,39 — 12,36 =  27,03 кг.

Содержание CuCI2 в верхнем потоке (в кг на 100 кг воды):
27 ПЧ

» = W IOO“ 9-36-

Число ступеней (без первой):

*1 — , 13,64 — 9,36
.  Хл - У з  8 0 ,1 2 5 - 0  , Л

-  1 = ----- ^ 7  =  13 ,64-0 ,125---------  10

'е ~5ГГ И Г  9' 36 - °

а всего п0 =  10 +  1 =  И ступеней.
Пример 8.14. Едкий натр получается по реакции
Na2C03 +  СаО +  НаО =  СаС03 +  2NaOH.
Продукты реакции поступают в первую ступень непрерывной 

противоточной трехступенчатой батареи с содержанием воды 50% 
от массы шлама (СаС03). В дальнейшем, при переходе со сту
пени на ступень и выходе из батареи, шлам удерживает воды 
в 1,5 раза больше собственной массы. Желательно добиться 98 %-го 
извлечения NaOH. Определить расход воды (на 100 кг сухого 
шлама) и концентрации растворов на каждой ступени.

Р е ш е н и е .  Для составления материальных балансов по 
каждой ступени нет достаточного количества данных.

По табл. LV для достижения 97,5%-го извлечения продукта 
при трехступенчатом непрерывном экстрагировании отношение ко
личеств растворителя и удерживаемого раствора составляет 3. 
Остановимся на этих цифрах и составим последовательно балансы, 
начиная с третьей ступени. Расчет будем вести на 100 кг сухого 
СаС03.

На 100 кг СаСОа в первую ступень вводится 80 кг NaOH. Из 
этого количества переходит в экстракт 97 5%, или 80-97,5/100 =  
=  78 кг.

Теряется с остаточным раствором: 80 — 78. =  2 кг.
• 100 кг шлама удерживают воды: 100*1,5 =  150 кг.

Содержание NaOH в остаточном растворе (в кг на 1 кг чистого 
раствора):

x'R =  2/150 =  0,0133.

В систему через третью ступень вводится воды в качестве 
растворителя: 150*3 ==450 кг.

Таким образом, в верхнем потоке по установке идет 450 кг 
воды, в нижнем вместе с твердой фазой 150 кг.



Содержание NaOH в растворителе: уа — О. Содержание NaOH 
в верхнем потоке, переходящем из третьей ступени во вторую:

уъ =  =  0,0133 кг/кг.

Неизвестно содержание NaOH в нижнем потоке х Опреде
лим его по балансу NaOH в третьей ступени:

450^5 +  180*2 “  4- 450//3;

450-0 +  1504 =  150-0.0133+ 450.0,0133;

1504 =  8; х'2 =  8/150 =  0,0533 «г/кг.

Содержание NaOH в верхнем потоке, поступающем из второй 
ступени в первую: у 2 = Х г  = 0 ,0 5 3 3  кг/кг.

Неизвестно лишь содержание NaOH в нижнем потоке, посту
пающем из первой ступени. Это содержание х{ определяется из 
баланса второй ступени:

450у3 +  15Q*J =  450^2 +  1504;

450-0,0133 +  1504 =450-0,0533 +  150-0,0533;

1504  +  6 = 2 4  +  8;

4  =  (32 — 6)7150 =  26/150 =  0.1733 кг/кг.

Д ля определения содержания NaOH в экстракте в первой сту
пени необходимо составить водный баланс этой ступени, обозна
чив через А  количество воды, уходящее с экстрактом!

Л +  150 = 4 5 0  +  50; А  =  350 кг.

Экстракт содержит 78 к г  NaOH. Следовательно, содержание 
NaOH в экстракте:

№  =  3 5 0 ^ 7 3  100 =  18,2 % (масс.)

П ризер 8.15. Маслоэкстракционная установка перерабатывает 
1 т/ч «лепестка» (раздавленные и частично обезжиренные семена 
подсолнуха) с содержаннем масла 28% н бензина 2,5% . Посту
пающий в установку в качестве растворителя регенерированный 
бензин содержит 1,5% масла. Количество растворителя, посту
пающего в установку, составляет 50% от массы «лепестка». По 
опытным данным количество раствора, удерживаемого твердой 
фазой, зависит от содержания в нем масла (табл. 8.7).

Твердый остаток после экстрагирования содержит 5% масла.
Определить: 1) количество экстракта и содержание в нем 

масла; 2 ) количество остаточного раствора, удерживаемого твер
дой фазой (шротом) н содержание в нем масла; 3) число ступе
ней экстрагирования.

Р е ш е н и е .  Задача решается графическим методом в пря- 
моуюльной системе координат X* —  z  (рис. 8 .2 1 ).



Содержание масла, 
кг/кг раствора

Количество 
‘ удерживаемого 

раствора, нг/кг 
твердого вещества

Содержание ыасла, 
кг/кг раствора

Количество 
удерживаемого 
раствора, кг/кг 

твердого вещества

0,0 0,500 0,4 0,550
0,1 0,505 0,5 0,571
0,2 0,515 0,6 0,595
0,3 0,530 0,7 0,620

Данные первой графы табл. 8.7 равны отношению X ' — 
=  XqI (Xq -{- Хс)-

Данные второй графы — массовые количества раствора на еди
ницу массы твердого вещества — надо пересчитать на обратные 
величины; тогда они будут выражать отношения г‘ — хА/(хв  -j- Хс), 
т. е. количества твердой фазы на единицу массы раствора (см. 
табл. 8 .8).

Данные табл. 8.8 представляют собой координаты точек кри
вой нижнего потока (рис. 8.21). В верхнем потоке твердого ве
щества нет (г' = 0), поэтому линия верхнего потока сливается 
с осью абсцисс. После нанесения кривой вычертим на диаграмме 
линии материального баланса.

Определим координаты точки F, отвечающей составу «лепест
ка», поступающего на экстрагирование. По условию задачи;

X ' 28 -  под- у  -  100 — 28 — 2,5
2 8 + 2 ,5  t Zp~  28 +  2,5

Координаты точки S , соответствующей составу растворителя!

Х8 ~  1,5/100=0,015; zs  =  0.

Точки F и 5  наносятся на диаграмму, соединяются прямой, ко
торая делится по правилу рычага точкой М  на части, пропорцио
нальные количествам поступающих продуктов, исключая нерас
творимое твердое вещество (иначе правило рычага на таких диа
граммах применять нельзя). Растворитель поступает в установку

Т а б л и ц а  8.8

,г, хв ХЛ г  хв _  ХЛ
* в + хс * в  +  ХС

0,0 2,0 1 0,4 1,818
0,1 1,980 0,5 1,751
0,2 1,942 0,6 1,681
0,3 1,887 0,7 1,613



в количестве 50% от массы «лепестка». Если принять эту массу 
за единицу, то жидкая часть в нем составит 0,28 +  0,025 — 0,305 
единицы массы, а растворитель 0,5 единицы массы. Точка М  ле
жит на .расстоянии 0,305/(0,5 +  0,305) = 0 ,3 8  отрезка S F , считая 
от S.

Числовых данных для построения линии расхода R E  нет. И з
вестно лиш ь, что линия R E  пересекается с S F  в точке М  и что 
точка R  лежит на кривой, а точка Е  — на оси абсцисс, так как 
ее ордината z'e =  0. Не располагая координатами точки R , мы все 
же можем определить их отношение, (так как из условия задачи 
известно, что твердый остаток после экстрагирования содержит 
5% масла:

г Я  XA R  I X B R  _  X A R  _  9 5  ^  да

Ь - R  ХЯ К  XC R  I Xt t R  +  XC R  XB R  ®



Прямая, проходящая через начало координат и имеющая тан
генс угла наклона 19, пересечет кривую в точке R. Проведя такую 
прямую, засечем точку R  на кривой. Соединим точку R с точкой 
М  и, продолжав прямую до оси абсцисс, найдем точку Е.

Определим по диаграмме абсциссы точек R , М и Ег

^  =  0,03; * м  =  0,86; * £  =  0,58.

В установку поступает жидкой фазы с «лепестком» и раство
рителем:

1000-0,305-1- 1000.0,5 =  805 кг/ч.

Это количество, делится между остатком и экстрактом пропор
ционально отрезкам ЕМ  и M R. Для расчета можно воспользо
ваться абсциссами концов отрезков:

х е ~ х 'м ОЛС 0,58 — 0,36 олс ооп 
* =  X'e - X ' R =  0.58 -  0,03"805 =  322 КГ/,<

Количество остаточного раствора составляет 322 кг/ч, а со
став его определяется из предположения, что масло, теряемое в ос
татке, содержится в этом растворе. Содержание масла в оста
точном раствореГ

Количество экстракта!
Ge  =  805 — 322 =  483 кг/ч.

Содержание масла в экстракте:

100.0 ,28-0000 .0 ,695 .5 /95) 100 =
483

Для определения числа ступеней через точки F, Е и R , S  про
водим два луча до пересечения их в полюсе Р. Так как при эк
страгировании твердых тел в каждой ступени установки имеется 
только один раствор с одной концентрацией, то все хорды равно
весия будут вертикальными линиями. Восстанавливаем перпенди-. 
куляр из точки Е  — хорду первой ступени — до пересечения с по
граничной кривой. Точку пересечения хорды с пограничной кри
вой соединяем лучом с точкой Р . Из точки пересечения этого луча 
с осью абсцисс снова восстанавливаем перпендикуляр до пересе
чения с пограничной кривой и т. д., пока не попадем в точку R или 
не окажемся в непосредственном соседстве с ней.

Число хорд равновесия указывает число ступеней. В данном 
случае необходимы семь ступеней экстрагирования.

Пример 8.16, В непрерывнодействующей противоточной уста
новке производительностью 4,4 т/сутки из руды извлекается



озокерит (горный воск) с помощью керосина (или бензина). В экс
тракте, выходящем из каскада экстракторов, содержится 5  кг 
озокерита в 100 кг чистого растворителя. В  исходной руде ~  25% 
озокерита и 75%  породы. В рафинате 0,2 кг озокерита на 100 кг 
пустой породы. Растворитель содержит 0,05 кг озокерита на 100 кг 
керосина. Необходимо определить число теоретических ступеней 
для  осуществления процесса экстрагирования.

Р е ш е н и е .  1. Составим уравнение материального баланса 
по потокам:

Gs  +  gr , па 'п ~  СЕ, п-1 +  

или по извлекаемому компоненту;

Osys +

где о' — соотношение потоков Ж  •' Т (количество жидкости, удерживаемое твер
дой фазой); Gs — расход свежего растворителя, кг/ч; Од — расход твердой фазы 
в рафинате, кг/ч; х  — содержание извлекаемого компонента (озокерита) в ра
финате, кг А/кг В; у  — содержание озокерита в экстракте, кг А/кг С; п — лю
бая ступень в каскаде; т  — конечная стулеьь, в которую поступает исходный 
твердый материал; А — озокерит; В — пустая порода; С — керосин.

Исключив Ge, n_i из балансовых уравнений, получим уравне
ние рабочей линии процесса:

  Gr , mxnQ'n ' Gsy$ — Gr , \xiai
Qs  — GRi xa\ +  GRina'n Gs  — GRt xa\ — GR na'n

При отсутствии взаимодействия между экстрагентом и пустой 
породой, а также при постоянстве потока твердой фазы из одной 
ступени в другую  уравнение рабочей линии преобразуется к виду;

(  ° s  . , “I V  . . .

При постоянном соотношении потоков Ж  ! Т =  а! =  const 
можно упростить уравнение рабочей линии:

A’y n - t^ A 'y s  +  Xn— л*,
г;,е А ' — Gs/ Ода).

При условии равновесия концентрации озокерита в экстракте 
с концентрацией в рафинате y l  =  х п.

Тогда
х п  —  А '  ( x n „ i  —  i j s )  —  * 1 = 0 .

Решение этого уравнения:

где С —  константа, которою можно найти из граничного условия: прн я  =  Q
Хп «  Xj=ya.



А '  т  — * _  х тп — % /„•>
Л'- i  {а)

которое является вариантом уравнения (8.32) для расчета числа 
теоретических ступеней в виде:

m
~ Ч 1+(Л' - Ц ( * = * ) ]  К -

В условиях примера хт =  0,05 кг/кг; х0 =  0,0005 кг/кг; 
хг =  0,001 кг/кг (по опытным данным); GB =  100 кг/ч; Gs =  
=  871 кг/ч; а' =  2.

Тогда
A' =Gsf(G Rar) =  871/(100-2) =  4,35.

По уравнению (а)
4,35m— 1 0,05—.0,0005 .
4,35— 1 =  0,001 — 0,0005 *

Отсюда т =  3,96 «  4 ступени.
Если количество жидкости, удерживаемое твердой фазой при 

переходе из ступени в ступень изменяется, то для расчета числа 
теоретических ступеней следует использовать графические методы 
(с помощью треугольной или прямоугольных диаграмм).

2. При расчете комплекса А '  расход растворителя опреде
лялся из балансовых соотношений озокерита в потоках:

251) количество озокерита в руде: 100 j= =  33,33 кг/ч;
2) количество озокерита в растворителе: 0,0005GS кг/ч;
3) количество озокерита в рафинате: 100*0,002 =  0,200 кг/ч;
4) количество озокерита в экстракте: (G3 — 200) 0,05 =  

=  0,050$ — 10;
5) полный выход озокерита: 0,05(?s — 9,80 кг/ч. Отсюда! 

33,33 +  0,00050s =  0,05GS — 9,80 кг/ч.
Расход керосина (растворителя): Gs  =  871 кг/ч.
С учетом того, что в отработанной твердой фазе (рафинате) 

остается 200 кг/ч керосина, в концентрированном экстракте содер
жится 871 — 200 =671 кг/ч. Озокерита в этом экстракте содер
жится 671*0,05 =  33,55 кг/ч.

Концентрация озокерита в потоке экстракта, поступающем во 
2-ю ступень, равна его концентрации в сливе из первой ступени — 
0,05 кг озокерита/кг керосина. Следовательно, содержание озо
керита в экстракте, поступающем во вторую ступень: 200*0,05 =  
=  10 кг/ч. Содержание озокерита в потоке, идущем из 2-й ступени 
в I-ю (из баланса 1-й ступени): 10 4- 33,55 — 33,33 =  10,22 кг/ч.

Отсюда концентрация: =  10,22/871 =0,0117  кг/кг; уа =«
=  0,0005 кг/кг; х\ = 0 ,0 5  кг/кг ;хц  =  у% =  0,2/200 = 0 ,001  кг/кг.



По уравнению (8.32): 

яс -  I =

, 0,001 — 0,0005 1 , _  0 , 0117 — 0,0005 „
-  g 0 ,0 5 -0 ,0 1 1 7  I 5 0.05 — 0,001 ~

Полное число теоретических ступеней:
п с =  з  +  1 =  4.

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

8.1 . Построить треугольную диаграмму равновесия для сис
темы вода — уксусная кислота — этиловый эфир при 25 °С, поль
зуясь данными табл. 8.4. Сравнить полученную диаграмму с диа
граммой X , У  — z, Z  (см. пример 8 .8 ).

8.2 . Определить состав и количество сосуществующих фаз, на 
которые расслаивается смесь 10 кг воды, 5 кг этилового эфира и 
5 кг уксусной кислоты. При удалении какого количества этилового 
эфира эта смесь перестанет расслаиваться? •

8.3 . Уксусная кислота экстрагируется из водного раствора, 
содержащего ее 15% (масс.) при 25 °С. Масса .исходной смеси 
1200 кг. Определить состав и количество конечных продуктов 
после отгонки растворителя, если экстракция производится чистым 
эфиром в перекрестном токе. Процесс ведется в две ступени при 
отношении массы растворителя к массе обрабатываемой смеси 
1,5 *.

8 .4 . Уксусная кислота экстрагируется в противотоке этило
вым эфиром из водного раствора, содержащего 2 0 % (масс.) кис
лоты. Определить необходимое количество растворителя на 
1 0 0 0  кг/ч исходной смеси и число теоретических ступеней экстра
гирования, если экстракт должен содержать 60% (масс.), а ра- 
финат — не более 2 % (масс.) кислоты (после отгонки раствори
теля).

8 .5 . Бензойная кислота экстрагируется из водного раствора 
с содержанием ее 1,5 кг на 1 м8 воды, последовательной промывкой 
бензолом, содержащим 0 , 2  кг бензойной кислоты на 1 м® бензола, 
при отношении объемов воды и бензола V blV a =  4. Определить, 
сколько понадобится промывок, если конечное содержание бензола 
в воде 0,2 кг/м8. Определить также составы получающихся экстрак
тов. Равновесные данные при рабочей температуре:
Концентрация бензойной кислоты в воде, кг/м3 0,104 0,456 0,707 1,32 1,56 
Концентрация бензойной кислоты в бензоле, 0,182 2,45 6,12 18,2 24,5 
кг/м3

8 .6 . В противоточном экстракторе экстрагируется 1,4-диоксан 
из 25% водного раствора бензолом, содержащим 0,5% (масс.) диок-

* Для решения воспользоваться треугольной диаграммой, построенной 
в  контрольной задаче 8.1.

X1 -  Хц



ВодныН слой Эфирны й слоП

вода
уксусн ая  
ки сл о та<

изопропило
вый эфир вода

у к су сн ая
кислота

нзопроппло- 
вый эфн{у

98,1 0.69 1.2 0.5 0.18 99,3
97,1 1.41 1.5 0,7 0,37 98,9
95,5
91,7

2,89 1.6 0,8 0,79 98.4
6,42 1.9 1.0 1,93 97. t

84,4 13,30 2,3 1,9 4,82
11,40

93,3
84,771,1 25.50 3,4 3.9

68,9 36,70 4,4 6.9 21.60 71,5
45,1 44.30 10,6 10,8 31,10 68,1
37,1 46,40 16,5 15,1 36,20 48,7

сана. Конечное содержание диоксана в воде 2% (масс.). Опреде
лить: 1) минимальное количество растворителя на 100 кг исход
ной смеси; б) необходимое число теоретических ступеней экстра
гирования; в) состав экстракта, приняв количество растворителя 
в 1,5 раза больше минимального. Равновесные данные см. в при
мере 8.6.

8.7. Построить фазовые диаграммы равновесия в координатах 
X , У — z, 1  и X  — У для системы вода — уксусная кислота — 
изопропиловый эфир при 20 °С, пользуясь данными о равновес
ных составах сосуществующих фаз !в % (масс.)], приведенными 
в табл. 8.9. Соединительные линии на диаграмме X , У  — z, Z  
проводить не следует. Определить максимальные концентрации 
экстракта при работе противотоком для составов исходных слесей 
5 и 10% (масс).

8 .8 . Определить минимальное количество возврата экстракта 
и соответствующее ему минимальное количество растворителя на 
100 кг исходной смеси вода — уксусная кислота с содержанием 
последней 10% (масс.), если экстракция производится диэтиловым 
эфиром при 25 °С. Экстракт после отгонки растворителя должен 
содержать 75% (масс.) уксусной кислоты, а рафинат 1% (масс.); 
растворитель отгоняется полностью *.

8.9. Решить задачу 8.8 приняв количество возврата двойным 
против минимального. Определить также число теоретических 
ступеней экстрагирования *.

8.10. Построить фазовые диаграммы равновесия в координа
тах X , У — г, Z  для системы гептан —* метилциклогексан — 
анилин при 25 °С. Данные о равновесных составах сосуществую
щих фаз {в % (масс.)] взять из табл. 8 .10. Определить, какой 
концентрации продукты можно получить, обрабатывая 40% раст
вор метилциклогексана в гептане чистым анилином при обычной

* При решении задачи использовать диаграмму равновесия, построенную 
по данным примера 8,8 (рис. 8.18),



Роф инатны й слой Э кстрактн ы й  слой Раф ияатны й слой Экстрактный елоЯ

X г У X г Y Z

0 0,064 0 15,7 0,610 0,087 0,770 6,58
0,085 0,064 0,150 13,8 0,730 0,099 0,870 5,67
0.216 0,070 0,365 11,2 0,810 0,105 0,920 5,10
0,445 0,078 0,623 8,2 0,885 0,117 0,960 4,80
0,525 0,079 0,700 7,33 1,0 0,124 1,0 4,70

противоточной экстракции. Определить также минимальное число 
ступеней экстрагирования (при полном возврате экстракта и 
рафината), если экстракт содержит 98% (масс.), а рафинат 1% 
(масс.) метилциклогексана (после отгонки от растворителя).

8.11. Метилциклогексан экстрагируется анилином из 40% 
раствора его в гептане при 25 °С в экстракционной установке с воз
вратом части экстракта и рафината. Экстракт содержит 98% (масс.), 
а рафинат 1 % (масс.) метилциклогексана (исключая раствори
тель). Отношение количеств возврата экстракта и экстракта-про
дукта принять в 1,615 раз больше минимального. Определить 
число ступеней экстрагирования, состав и количество рафината, 
экстракта, возвратов и растворителя на 1 0 0  кг/ч исходной смеси.

8.12. В батарею из трех отстойников противоточного действия, 
объемом по 7 м3 каждый, поступают 2 т раствора NaOH в 1 м3 воды 
вместе с осадком СаС03  и отбираются 6  м3 прозрачного концентри
рованного раствора на выпарку. С другой стороны, в батарею 
подается в качестве растворителя 6  м3 чистой воды на 2 0 0 0  кг 
NaOH. Осадок СаС03 при переходе со ступени на ступень и при 
удалении из батареи удерживает 1 м8 раствора. Определить:
а) количество NaOH в шламе; б) степень извлечения NaOH;
в) процентное содержание NaOH в растворе, поступающем на 
выпарку.

8.13. Определить число ступеней экстрагирования в условиях 
примера 8.12, если степень извлечения NaOH равна 0,98.

8.14. Определить число ступеней экстрагирования в условиях 
примера 8.13, если содержание СиС12 в экстракте будет равно 9% 
(масс.), а степень извлечения меди 92%.

8.15. Завод перерабатывает в сутки 10 т сульфида бария с со
ответствующим количеством соды и 35 т  воды с целью получения 
карбоната бария и раствора сульфида натрия. Переработка ве
дется в пятиступенчатой противоточной батарее. Осадок карбоната 
бария во время процесса удерживает двойное (по массе) количе
ство воды. В результате переработки получается 10% раствор 
сульфида натрия. Ж елательно добиться 98%-го извлечения сульфи
да натрия. Определить: а) потерю сульфида натрия в остатке; б) ко
личество воды, которое необходимо добавить в качестве раство
рителя; в) концентрации в каждом сгустителе.



8.18. В противоточной экстракционной батарее экстрагируется 
едкий натр из продуктов реакции

Na2C03 -f- CaO-f НаО =  CaC03 -{- 2NaOH.

Поступающая в батарею смесь содержит вода 50% от массы 
осадка (СаС03). Из этой смеси в батарее извлекается 95% NaOH, 
причем получается 15% раствор. Сколько воды в качестве раство
рителя должно поступать в батарею и сколько ступеней должно 
быть в батарее, если из опытных данных известно, что осадок 
удерживает раствор в следующих количествах, зависящих от 
содержания в нем NaOH:

Содерж ание
NaOH,

% (масс.)

У держ ивается 
раств о р а  на 1 кг 

осадка, кг

С одерж ание
NaOH,

%  (м асс.)

У держ ивается  
р астэо р а  на 1 кг 

осад ка, кг

0 1,39 15 2,70
5 1,72 20 3,85

10 2,04

Г  л а в а  9

АДСОРБЦИЯ

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. В процессе адсорбции предельным состоянием для каждого 
поглощаемого вещества является состояние равновесия между 
содержанием в адсорбенте (так называемой статической актив
ностью) Оо и парциальным давлением р  (или концентрацией Су) 
адсорбируемого вещества в парогазовой или жидкой смеси.

Кривая равновесия при постоянной температуре а$ «  f (p )  но
сит название изотермы адсорбции и служит основной характери
стикой статики процесса. При относительно высоких парциальных 
давлениях р содержание адсорбируемого вещества а§ прибли
жается к постоянной величине характеризующей состояние 
максимально возможного насыщения адсорбента при данной тем
пературе.

Между концентрацией Си (в кг/м3) адсорбируемого вещества 
в газовой смеси и его парциальным давлением р, согласно урав
нению Клапейрона, существует прямая пропорциональность;



2. Наиболее полными уравнениями изотерм адсорбции, не 
имеющих в координатах — р  точек перегиба, учитывающими 
к тому же структурные особенности сорбентов, являются уравне
ния Д убинина, полученные на основе теории объемного заполне
ния микропор.

Д ля  микропористых сорбентов, обладающих однородной мик
ропористой структурой (синтетические цеолиты), это уравнение 
имеет вид:

Д ля  адсорбентов со сложными микропористыми структурами 
(мелкопористые силикагели, активные угли):

Здесь л® — величина адсорбции, ммоль/г; W0 и В, №01 и В и  №02 и В \—  кон
станты, характеризующие адсорбент; Т  — температура, К; Р — коэффициент 
аффинности пара адсорбтива по отношению к стандартному веществу; p jp  — 
отношение давления насыщенного пара поглощаемого компонента к его парциаль
ному давлению.

3. Согласно теории Эйкена и Поляни, располагая изотермой 
адсорбции пара стандартного вещества для температуры Т г, 
можно вычислить изотерму адсорбции другого пара при темпера
туре Т 2.

Д ля вычисления величин адсорбции служит формула:

где а* — ордината изотермы стандартного вещества (обычно бензола), кг/кг или 
ммоль/г; а? — ордината определяемой изотермы, кг/кг или ммоль/г; V'1 и V2 — 
мольные объемы стандартного и исследуемого веществ (в жидком состоянии), 
м3/кмоль.

Мольные объемы определяются по формуле:

Здесь М  — мольная масса, кг/кмоль; р — плотность жидкости, кг/м3. 
Давления вычисляются по формуле?

где pi и Рг — парциальные давления стандартного и исследуемого веществ, мм 
рт. ст.; ps, 1 — давление насыщенного пара стандартного вещества при темпера
туре Т \  (выраженной в К), мм рт. ст.; p s, 2 — давление насыщенного пара иссле
дуемого вещества при температуре Т2 (выраженной в К), мм рт. ст.; р — коэффи
циент аффинности, равный отношению мольных объемов

(9.2)

(9.3)

a | =  cfV,/V2, (9.4)

V =  м /р : (9.5)

Igp3 = lg p 3,a- P ^ l g ^ (9.6)



Вещество Э Вещество Р

Метиловый спирт 0,40 Уксусная кислота 0,97
Бромистый метил 0,57 Бензол t.00
Этиловый спирт 0,61 Циклогексан 1,03
Муравьиная кислота 0,61 Четыреххлористыи уг 1,05
Сероуглерод 0,70 лерод
Хлористый этил 0,76 Диэтиловый эфир 1,09
Пропан 0,78 Пентан 1,12 |
Хлороформ 0,86 Толуол 1,25
Ацетон 0,88 Хлорпикрин 1.28
Бутан 0,90 Гексан 1.35

Гептан 1,59

В табл. 9.1 приведены коэффициенты аффинности р для ряда 
веществ. В качестве стандартного вещества принят бензол.

При расчете точек изотермы исследуемого пара координаты 
а\ и р\ берутся по кривой стандартного вещества, значения p Stl, 
Рз, з — из таблиц давления насыщенного пара, р» — вычисляется 
по формуле (9.6).

4. Теплота адсорбции складывается из теплоты конденсации и 
теплоты смачивания. Практически можно принять, что величина 
теплоты адсорбции органических веществ не зависит от темпера
туры. Зависимость удельной теплоты адсорбции q (в Дж/кг угля) 
от количества поглощенного пара (для веществ, отмеченных звез* 
дочкой в табл. LIII) определяется формулой [9.31:

q as man, (9.8)

гд! а — количество адсорбированного пара, дм3/кг угля; т и п —- кокстанты, зна
чения которых представлены в табл. 9.2.

Т а б л и ц а  9.2

Вещество пи 1C'

Бензол
Бромистый этил 
Диэтиловый эфир 
Йодистый этил 
Метиловый спирт 
Сероуглерод 
Хлористый этил 
Хлороформ
Четыреххлористый углерод 
Этиловый спирт 
Этилформиат

сен8 0,959 3,24
С2Н6Вг 0,900 3,77
(С2Н3)20 0,9215 3,84

СзН51 0,956 зло
СН3ОН 0,938 3,11

cs2 0,9205 3,15
СгН6С1 0,915 3,06
СНС13 0,935 3,47
СС14 0,930 3,74

С2НбОН 0,928 3,65
НСООС2Н, 0,9075 3,96



При адсорбции водяного пара углем теплота адсорбции зави
сит от температуры следующим образомг
Температура, °С —15 10 40 80 128 187
Теплота адсорбции ?• 10-3, 46 500 41 900 39 000 34 800 30 900 21 800

Дж/кмоль

При отсутствии опытных данных величина теплоты адсорбции 
(отнесенной к I кмоль газа) определяется по приближенной фор
муле, аналогичной правилу Трутона:

ql/T  К П П  =  const, (9,9)

где q — теплота адсорбции, Дж/кмоль газа; Т т п — температура кипения адсорб- 
тива при атмосферном давлении, К.

Величина константы зависит от природы адсорбента; напри
мер, для активного угля она равна 2180.

Теплоту адсорбции (в Дж/кмоль) можно также вычислить по 
формуле:

q =  44'103l g ~ - j  (-— ~ )  , (9.10)

Здесь p i, ра — равновесные давления адсорбтива над адсорбентом при темпе
ратурах Т г и Та, выраженных в К.

5. Н а практике поглощение газов и паров, как правило, про
изводится в динамических условиях — из потока газа-носителя. 
В этом случае слой сорбента характеризуется величиной динами
ческой адсорбционной емкости (активности) аа — количеством по
глощенного вещества (сорбтива) слоем сорбента до момента по
явления за слоем проскока сорбтива:

ад =  С0©т, (9.11)

где ад — динамическая, адсорбционная емкость слоя сорбента, кг/м8; Са — ис
ходная концентрация сорбтива в газовом потоке, кг/м3; w — скорость парогазо
вой смеси, отнесенная к полному сечению аппарата, м/с; % — время защитного 
действия, с.

Степень..использования равновесной адсорбционной емкости 
т) =  ая/ао (Оо —  равновесная статическая адсорбционная емкость 
слоя сорбента, кг/м3) микропористых сорбентов в процессе дина
мического опыта при высоте слоя 30—50 см, скоростях паровоз
душного потока от 0,3 до 0,5 м/с и исходных концентрациях сорб
тива 10—20 г/м3  составляет обычно 0,8—0,9.

6 . Процесс адсорбции в динамических условиях можно оха
рактеризовать кинетическим уравнением, согласно которому ско
рость адсорбции (или количество вещества, адсорбируемого в еди
ницу времени единицей объема адсорбента) прямо пропорцио
нальна коэффициенту массоотдачи и движущей силе процесса!



где С — концентрация адсорбируемого вещества в парогазовой смеси, кг/м3 инерт
ного газа; С® — концентрация адсорбируемого вещества в парогазовой смеси, 
равновесная поглощенному единицей объема адсорбента количеству вещества, 
кг/м3 инертного газа; — кинетический коэффициент (коэффициент массоот- 
дачи). c_i.

Для ориентировочных расчетов коэффициента массоотдачи $д 
при адсорбции на активном угле (d =  1,7 ч- 2,2 мм,’ w потока 
0,3 — 2 м/с) пользуются уравнением (при условии, что изотерма 
адсорбции описывается уравнением Лангмюра):

N u = l ,6 R e ° - M. (9ЛЗ)
Здесь Nu' =  drlD-, Re =  w dfo; d — средний диаметр частиц адсорбента, 

н; D —  коэффициент диффузии адсорбтива в газе при температуре процесса, ма/с; 
w — скорость потока парогазовой смеси, рассчитанная на свободное сечение аппа
рата, м/с; v — кинематический коэффициент вязкости парогазовой смеси, ма/с.

7. Процесс адсорбции в динамических условиях можно также 
охарактеризовать временем, прошедшим от начала пропускания 
парогазовой смеси через слой адсорбента до момента появления 
проскока (индицируемой концентрации) сорбтива за слоем ад
сорбента. Этот промежуток времени % называется временем за
щитного действия слоя поглотителя и определяется из уравнения 
Шилова:

х ^ К ф - Щ ,  {9 . 14)

в котором Kh  =  т0.
Следовательно, '

т  =  к # - т 01 (9.15)

где /( — коэффициент защитного действия слоя сорбента, с/м; Я  — высота слоя 
сорбента, м; h  — высота неиспользованного слоя сорбента в условиях динамиче
ского опыта, м; х0 — кинетический коэффициент, или потеря времени защитного 
действия слоя сорбента, с.

Коэффициент защитного действия слоя'можно вычислить по 
формуле:

где а% — равновесная адсорбционная емкость, кг/м3; w  — скорость парогазовой
смеси, отнесенная к полному сечению аппарата, м/с; С0 — начальная концентра
ция адсорбируемого вещества в парогазовой смеси, кг/м3.

8 , Для одних и тех же адсорбента и поглощаемого вещества 
при постоянных концентрации и температуре парогазового по
тока, имеют место следующие соотношения, называемые динами
ческими характеристиками В1 и В-2:

Bl =  Kiu>l =zK2wz =  a$/C0 =  const-t (9 . 17)

в 2 =  1 =  за =  Const- (9-18)
Здесь К  — коэффициент защитного действия слоя, с/м; w  — скорость паро

газового потока, м/с; т0 — потеря времени защитного действия слоя, с; ds —  
средний диаметр зерен сорбента, м.



С/Со ь С/Со ь сГс ъ

0,005 1,84 1 0,2 0,63 0,7 —0,27
0,01 1,67 0,3 0,42 0,8 —0,46
0,03 1,35 0,4 0,23 0,9 —0,68
0,05 1,19 0,5 0,09
0,1 0,94 0,6 —0,10

9. Продолжительность адсорбции при периодическом процессе 
определяется путем решения системы уравнений, состоящей из 
уравнения баланса поглощенного вещества, уравнения кинетики 
адсорбции и уравнения изотермы адсорбции.

Изотерма адсорбции делится на три области: первая харак
теризуется отношением р!рв < 0 ,1 7  (по бензолу), для второй 
p!ps да 0,17 -г- 0,5, а для третьей plps > 0 ,5 .

При определении продолжительности процесса по изотерме ад
сорбции и заданной концентрации исходной паровоздушной смеси 
С0 находят ао и устанавливают, к какой области изотермы отно
сится величина Со- Затем вычисляют коэффициент массоотдачи

по формуле (9.13).
В зависимости от положения величины С0 на изотерме при

меняют один из следующих трех методов определения продолжи
тельности адсорбции [9.3].

а) Д ля первой области, где изотерма адсорбции считается 
прямолинейной и приближенно отвечает закону Генри, пользуются 
формулой:

/ т  =  /  a * j(w ^) ] Г Н  -  h i  а $ / (р Д ) ,  (9.19)

где т — продолжительность адсорбции, с; w — скорость парогазового потока, 
отнесенная к полному сечению аппарата, м/с; Я — высота слоя активного угля, 
м; (Та — начальная концентрация адсорбируемого вещества в парогазовом потоке, 
кг/м3, о® — количество адсорбированного вещества, равновесное с концентрацией 
потока С0, кг/м3 (берется по изотерме адсорбции в кг/к! и умножается на насып
ную плотность угля 8 кг/м3); — коэффициент массоотдачи, с-1.

Величина коэффициента b берется для ряда значений С/С0 из 
табл. 9.3 (С — содержание адсорбируемого вещества в газовом 
потоке, выходящем из адсорбера, кг/м3).

б) Д ля второй области изотермы адсорбций пользуются урав
нением:

  4 -
wCo

(9.20)

Здесь Р  — CJC*', С* — содержание вещества в газовом потоке, равновесное 
с половинным количеством от максимально адсорбируемого данным адсорбентом! 
т. е. равновесное с а» /2 , кг/м3.



10. Весьма важной кинетической характеристикой процесса 
адсорбции является высота зоны массопередачи (высота рабо
тающего слоя) h0, которая рассчитывается на основании выход
ных кривых (кривых отклика) по уравнению:

где Н — высота слоя сорбента; тнас — время до равновесного насыщения; тПр — 
время защитного действия при минимальной индицируемой проскоковой концен
трации; /  — неиспользованная равновесная адсорбционная емкость сорбента 
в условиях динамического опыта в зоне массопередачи (для микропористых сор
бентов в зоне массопередачи } «  0,5).

11. Непрерывные адсорбционные процессы осуществляются 
в адсорбционных-аппаратах с движущимся сверху вниз слоем по
глотителя *, причем парогазовая смесь идет ему навстречу (про
тивотоком). Расчетом определяются минимальная скорость дви
жения и сорбента (скорость, при которой степень использования 
равновесной адсорбционной емкости сорбентов в условиях дина
мического опыта составляет 0,95—0,98 и обеспечивается заданная 
глубина очистки или осушки паровоздушных потоков) и рабочая 
высота слоя в гиперсорбционном аппарате # 0.

Скорость движения слоя и рассчитывается по формуле:

где w — скорость газового потока, отнесенная к  полному сечению аппарата; К  —  
коэффициент защитного действия слоя; С0 — начальная концентрация адсорби
руемого вещества в парогазовой смеси; Спр — постоянная индицируемая проско- 
ковая концентрация адсорбируемого вещества в парогазовом потоке за слоем сор
бента.

В процессах тонкой осушки или очистки газовых потоков Спр 
изменяется от 0,025 до 0,008% в зависимости от величины С0 (когда 

"С0 меняется от 20,0 до 10,0 г/м3). Поэтому в данном случае в урав
нении (9.23) постоянной индицируемой проскоковой концентра- 

’ цией можно пренебречь.
Рабочая высота слоя в гиперсорбционном аппарате рассчиты

вается по формуле:

Здесь у — коэффициент, характеризующий отношение насыпной плотности 
с вибрационным уплотнением слоя к плотности без уплотнения (в среднем у — 
~  1,4}; Ло — высота зоны массопередачи неподвижного слоя»

® При гнперсорбции или текучем слое»

и — 1/К — (Со — СПр) ю/й ,̂ (9.23)

(9.24)



12. Высота слоя адсорбента может быть рассчитана но об
щему методу через число единиц переноса;

Со
йС_

С
Н  = h-jn, (9.25)

где F r — расход парогазовой смеси; _S — площадь поперечного сеченпя слоя; 
Ру — коэффициент массоотдачи; С., и Cj_— концентрация парогазовой смеси при 
входе в адсорбер и ори выходе из него; С® — раьновесная концентрация адсорби
руемого вещества в парогазовой смеси по изотерме.

Разность концентраций С  —  С* определяет движущую силу 
процесса. Примером такой разности может служить отрезок D E  
на рис. 9.1, у которого абсцисса точкиD  равна С, а точки Е —С*. 
Отношение iv (S j5 tf) выражает высоту слоя поглотителя, эквива
лентную одной единице переноса, и обозначается через hв, а инте-

Са* *г\
грал ] -— —  представляет собой общее число единиц переноса 

J с
с,

и обозначается через т . Д ля определения И  надо найти величину 
Со _

ннтеграла | —— —. Д елается это графическим методом.
* С —

Располагая данными С0, а д0 и Си  Ощ, наносят на диаграмму 
изотермы адсорбции обе эти точки и, соединяя их прямой, полу
чают рабочую линию А К- Затем в координатах С — .  1 _ строят

С — с *
кривую  (аналогичные расчеты см. в гл. 6  и 7).

Со •л
Вместо такого определения интеграла j =— =^- можно вос-

сг
пользоваться более простым графическим методом. Начав от точки 
А  (рис. 9.1) на рабочей линии (точки входа парогазовой смеси 
в адсорбер), строят между равновесной кривой и этой линией

ступени изменения концентра
ции до точки К  (точки выхода 
парогазовой смеси из адсорбе
ра).

Число единиц переноса, со
ответствующее одной ступени, 
обозначается через т0. Если 
число ступеней равно п и все 
она одинаковы, то т  — mQn и 
высота слоя

И  =  Ад/й в  (9.26)

Рис. 9 1 .  Определение числа ступеней ыаыеа 
ц гнян  Еоацеы грациа.



Такой случай возможен лишь на прямолинейном участке изо
термы. В общем же виде формула для расчета высоты слоя имеет 
следующий вид:

Н = Нд (т\ +  + ---- {- ml) =  ̂  J] mQ. £9.27)
i

Для каждой ступени изменения концентрации число единиц 
переноса вычисляется отдельно по формуле:

т   _________________ С ц а ч —  С » о п _______________   2  (С д а ч  —  С к о п )  g g )

1(Сцач —  С т ч) -f- (Сцон — С коп)|/2 Снач —  Скон

где Сггач — концентрация на входе парогазовой смеси в ступень, например абс
цисса точки А ; Сков — концентрация на выходе парогазовой смеси из ступени, 
например абсцисса точки D; Снач — равновесная концентрация, например абс
цисса точки В, причем Скон =  Снач; Скон — равновеская концентрация, на
пример абсцисса точки Е.

На прямолинейном участке изотермы для определения высоты 
слоя можно воспользоваться также формулой

Н = -------   * (9.29)
5РуДСср

Здесь G — количество вещества, адсорбируемого в единицу времени; АСср — 
средняя движущая сила адсорбции, которую можно вычислить как среднюю лога
рифмическую

АСр— ACi 
In (ЛСо/ДС*)

АССр =  (9.30)

где АС0 — большая движущая сила на одном конце слоя (С0 — Cg); ДС| — мень
шая движущая сила на другом конце слоя (Cj — Cf).

13. Адсорбция в неподвижном слое адсорбента является не- 
установившимся процессом, что затрудняет определение измене
ния концентрации целевого компонента по высоте слоя, а также 
расчет времени защитного действия.

Связь между концентрацией в газе, высотой слоя адсорбента и 
временем для первой (линейной) части изотермы адсорбции опи
сывается уравнением:

d V 4 2i^ zl  , (9.31)
Со d {хг)п '

где С и Со — концентрация сорбита в газовой смеси в момент времени х на вы
соте слоя L  н на входе в адсорбер, соответственно; Je — функция Бесселя первого 
рода нулевого порядка; х — безразмерное приведенное расстояние нли высота 
слоя; г —  безразмерное приведенное время контакта адсорбента с газовой смесыо 
(без учета газа, находящегося в  слое перед началом процесса).

В результате преобразований уравнения (9.31) получим:
с» к

с
-  a s  е  "  *



5 10 15 20 25 JO • 35 40 45 50 55 SO
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Ри с. 8 .2 .  И зотермы адсорбции  при 20 9С:

I  —  бен?ол ; 2  — дн эти ловы й  эфир? 3  •=• этиловы й спирт (70% ) + д и эти л о в ы й  эфир (30% ).

Это уравнение удобно для расчета на ЭВМ (рис. 9.2).
14. Распределение концентрации сорбтива в неподвижном слое 

адсорбента аналогично (9.31), (9.32) описывается зависимостью:

/1 = 0

где у * — концентрация сорбтива в газовой фазе, равновесная с ко;:центра1ией 
в твердой фазе.

В развернутом виде:

или в развернутом виде:

(9.32а)

В уравнениях (9.31)—(9.33):

х  <= K v L № y \ (9.34)



С/Се

Прн зн ачениях к

10 20 30 50 100 15Q 200

0,005 г 1 ,5 6 ,6 13,0 27,1 66,4 108 151
П 0,15 0,33 0,43 0,54 0,66 0,72 0,76

0,010 г 2,0 7,6 14,3 29,0 69,3 112 166
Я 0,20 0,38 0,48 0,58 0,69 0,75 0,78

0,020 г 2,6 8,7 15,8 31,1 72,6 116 161
Я 0,26 0,44 0,53 0,62 0,73 0,77 0,80

0,030 г 3,0 9,5 16,8 32,5 74,7 119 164
Я 0,30 0,48 0,56 0,65 0,75 0,79 0,82

0,040 г 3,3 10,0 17,5 33,5 76,3 121 116
Я 0,33 0,50 0,58 0,67 0,76 0,80 0,83

0,050 г 3,6 10,5 18,2 34,5 77,6 122 168
П 0,36 0,53 0,61 0,69 0,78 0,82 0,84

Здесь Kv — объемный коэффициент массопередачи; L  — высота слоя адсор
бента; Wy — скорость газовой фазы, рассчитанная на общее сечение адсорбера;. 
т — продолжительность процесса адсорбции; А — константа из уравнения изо
термы адсорбции: А =  у*/а {а — величина адсорбции).

Кривые распределения концентраций (см. рис. 9.2) сорбтива 
в твердой фазе представлены в литературе И ] в соответствии 
с данными, рассчитанными по уравнению (9.33а). Практически 
такие графики используют редко, так как для условий проскока 
представляют интерес малые значения С/С0 или у!Сь, которые 
трудно определить по рисунку из-за мелкого масштаба.

Для расчета времени защитного действия с помощью ЭВМ 
удобно пользоваться данными табл. 9.4.

В табл. 9.4 приведены значения г  и т] (т) — коэффициент 
полезного действия адсорбционной емкости адсорбента при про
скоке). При низких значениях С/С0 коэффициент полезного дей
ствия адсорбционной емкости ц приближенно равен отношению 
комплексов г/х.

После экспериментального определения С/С6 и г) из табл. 9.4 
находят значения х  и г. Из величин я и 2 по формулам (9.34) и 
(9.35) рассчитывают коэффициент массопередачи /С0 и соотноше
ние равновесных концентраций между фазами С/С0 или y/CQ. 
Для единичного объема газовой смеси (при г  =  const) в отрезке 
высоты слоя L/x  (равном высоте единицы массопередачи) кон
центрация Сг изменяется в С2 по зависимости:

с,
f  . кJ С - у *  

с,
Таким образом, комплекс х  представляет собой число единиц 

массопереноса.



Пример 9.1 . Определить требуемое количество активного угля, 
высоту слоя адсорбента и диаметр адсорбера периодического дей
ствия для поглощения паров бензина из смеси его с воздухом. 
Расход паровоздушной смеси 3450 м3/ч. Начальная концентрация, 
бензина <?0 — 0,02 кг/м3. Скорость паровоздушной смеси w ~  
=  0,23 м/с, считая на полное сечение аппарата, динамическая ак

тивность угля по бензину 7%  (масс.), остаточная активность после 
десорбции 0,8%  (масс.), насыпная плотность угля рнао =  500 кг/м3. 
Продолжительность десорбции, сушки н охлаждения адсорбента 
составляет 1,45 ч.

Р е ш е н и е .  Д ля  поглощения бензина за 1,45 ч необходимо ад
сорбента:

3450-1,45 0,02 ^ : 1612 кг.0,07—0,008

При заданной скорости паровоздушной смеси 0,23 м/с и рас
ходе 3450 м3/ч диаметр адсорбера должен быть равен:

D ~ l f  3600-0,785 0,23 — 2,3 м‘

Высота слоя адсорбента:
НП2

500-0,785-2,Зц ~ ° - 8 м -

Пример 9 .2 . По опытным данным, продолжительность погло
щения паров хлорпикрина (С0 =  6 , 6  г/м3) слоем активного угля 
высотой И  =  0,05 м и площадью поперечного сечения S = 0 ,0 1  и 2 
при объемной скорости V — 0,03 м'3/мин составляет т =  336 мин. 
По изотерме хлорпикрина активность угля = 2 2 2  кг/м8. Д иа
метр частиц угля da =  1,5 мм. Определить: а) коэффициент за
щитного действия слоя /С; б) потерю времени защитного действия 
т0; в) величину динамических характеристик В 1 и В 2.

Р е ш е н и е .  По формуле (9.16):

К =  </& С0).

Величины с? и С0 заданы, а линейная скорость паров вычис
ляется по объемной скорости и поперечному течению адсорбера:

т  ~  VfS =  0,03/0,01 =  3 м/ыин.

После подстановки получаем:
К  — 222/(3-0,0066) — 11 200 мин/м «  187 ч/м.

Потеря времени защитного действия определяется по урав
нению (9.15):

т0 =  К Н  — И 200.0,05 — 336 — 224 мин.



Динамические коэффициенты Вг и В2 определяются по форму
лам (9.17) и (9.18):

П  200-3 =  33600;

В2 =  T 0]/"w /d a =  224 /  3/0.0015 =  259 ООО.

Пример 9.3, Если в условиях предыдущего примера скорость 
потока паровоздушной смеси ш =  6 м/мин, то как при этом из
меняется: а) коэффициент защитного действия слоя; б) потеря 
времени защитного действия; в) продолжительность поглощения 
для слоя высотой Я' —0,1 м?

Р е ш е н и е .  Так как коэффициент Вх — величина постоянная,
К ' =  Kwlw' =  Bifmr ~  33600/6 — 5600 мин/м.

Из формулы для коэффициента В2 определим:
, n j  / , г ~7 259 000-0,0015 ,_ft=  B i d j y w  = ------------------ «* 159 мин.

V 6
Продолжительность поглощения определим по уравнению Ши

лова:
У  =  /С '# ' — То =  5600-0,1 — 159 =  401 sum.

Пример 9.4. Через адсорбер периодического действия за один 
период проходит 2000 м® паровоздушной смеси с концентрацией 
диэтилового эфира С0 =  0,006 кг/м3. Температура процесса 20 °С, 
давление атмосферное, скорость потока паровоздушной смеси су =  
=  13 м/мин, концентрация смеси после выхода из адсорбера С =  
=  3*10-5 кг/м3. В качестве поглотителя применяется активный 
уголь марки АГ-5 с диаметром зерен «4 — 0.004 м и насыпной 
плотностью 500 кг/м3. Высота слоя угля Я  =  0,7 м.

По изотерме бензола для 20 °С на том же угле построить изо
терму адсорбции диэтилового эфира из воздуха при 20 °С. Поль
зуясь этой изотермой, определить количество активного угля, не
обходимое на одну загрузку, диаметр адсорбера и продолжитель
ность поглощения до проскока.

Р е ш е н и е .  Ординаты и абсциссы точек изотермы диэтило
вого эфира вычисляются по формулам (9.4) и (9.6):

я! = a f  IgРз =  lgРз,г — Э- ^г - l g ,

где Cf и о2 — концентрации адсорбированных бензола и зфнра, кг/кг; и V* — 
молыще объемы бензола и эфира в жидком состоянии, м3/цмоль; pt  и р« —  пар
циальные давления паров бензола и зфнра, мм рт. ст.; р8, * и ps, 3 — давления 
насыщенных паров бензола и эфира при 20°С, мм рт. ст.; 7 \  ц Т2  — темпера
туры бензола е  эфира прн адсорбции (в данном случае T t ~  Т 2 — 293 К); § — 
коэффициент аффинности.

Мольные объемы бензола и эфира:
V| =  M j/Pi =» 78/879 =  0,0887 м3/кмоль;



Т а б л и ц а  9.5

Изотерма бензола И зотерма диэти лового  эфира

а * ,  кг/кг Р \ ,  мм рт. ст. 02 к г /к г Р2, мм рт. ст.

0,103 0,105 0,0837 0,0202
0.122 0,223 0,0992 0,0501
0.208 1 0,169 2,82
0,233 3 0,190 10,1
0,262 8 0,212 32.2
0,276 13 0,224 56,9
0,294 19 0,24 88,2
0,318 33 0,258 169,2
0,338 42 0.273 224,5
0,359 50 0,292 275,0

Коэффициент аффинности:
р =  V^/Vt =  0,1036/0,0887 =  1,17.

На изотерме бензола (рис. 9.2) берем ряд точек.
Первая точка: а\ =  0,262 кг/кг, р\ =  8  мм рт. ст. Вычислим 

координаты соответствующей точки на изотерме диэтилового 
эфира:

а• =  0,262/78 кмоль/кг;

=  “ • т г  =  W  =  °’00287 “ оль/кг =
=  0,00287-74 кг/кг — 0,212 кг/кг;

oqo ус
lg р2 =  lg 442 -  1,17 ̂ l g - j - = =  1,50822; р2 «  32,2 мм рт. ст.

По этому методу вычисляем ординаты и абсциссы для осталь
ных точек и полученные данные сводим в табл. 9.5.

По найденным точкам строим изотерму диэтилового эфира для 
20 °С (кривая 2 на рис. 9.2).

Определим с помощью изотермы статическую активность угля 
по диэтиловому эфиру при концентрации паровоздушной смеси 
С0 =  0,006 кг/м3.

Предварительно необходимо рассчитать парциальное давление, 
соответствующее С„, по формуле (9.1):

Po =  CaR T  =  0 - 0 0 6 ^  293 =  1,4 мы рт. ст.

По диаграмме, абсциссе р0 = 1 ,4  мм рт. ст. соответствует ор
дината Qq =  0,132 кг/кг.

Количество активного угля на одну загрузку составляет!
Gt =2000-0,006/0,132 =  91 кг или 91/500я= 0,182 ы?.



Диаметр адсорбера вычисляется из равенства 

—^ - Я  =  0,182 м3,

откуда

, ,  0,182.4 , /0 .1 8 2 - 4  Л ЛЛD“ = V —ш—  = У = О’69 “•
Так как на изотерме точка, соответствующая исходной концен

трации паровоздушной смеси С0 =  0,006 кг/м3, находится в пер
вой (прямолинейной) области, то продолжительность процесса 
вычисляется по формуле (9.19):

V т  =  Y t ]wV h  -  ъ V W y >

где Г =  а рС 0 =  0,132*500/0,006 =  11 000; су =  13 м/мив— скорость газового 
потока; Я  =  0,7 м — высота слоя угля; b — функция, определяемая по табл. 9.3 
(для CICq =  0,00003/0,006 =  0,005 значение b — 1,84); — коэффициент массо“
отдачи, который вычисляется по формуле (9.13), приведенной к расчетному виду;

о , e Dw°'5i 
Р у ~  ’  v 0 ,5 4 d l , 4 6  *

Находим кинематический коэффициент вязкости воздуха. Так 
как по рис. VI р. =  0,018* 10_3 Па*с, то

v =  ц/р =  0,018-10-3/1,2 = '0 ,1 5 .10"4 М*/С.

Тогда

v° 'S4 =  (0,15- 10"4)t>,5* =  0 ,248-IQ~a.

Диаметр частиц угля <4 =  0,004 м. Следовательно,

4 ' 46 =  0,004м 6  =  (0,40-10” 2)1’46 =  0,3154- Ю-3.

Скорость w =  13 м/мин =  13/60 м/с, поэтому 

(ш/60)0-54 =  (13/60)0-54 =  0,438.

Коэффициент диффузии при О ®С для системы диэтнловый 
эфир — воздух:

D0 =  0,028 ма/ч =  0,0778-10“* ма/с.

Для температуры 20 РС коэффициент диффузии вычисляем по 
формуле:

=  0,0778-10-4»1,11 =  0,0864*10“4 м2/о.

]4  Павлов К . Ф. и др. 417



После подстановки получаем объемный коэффициент массоог- 
дачи:

й 1,6-0,0864.10-^.0,438 Т1
0,248*10^*0,3154.10"»

Определяем продолжительность процесса:

=  ] / 1 ^ 2 2 / 6 ^ - 1 , 8 4  j / * I f * 8 . 1  — 6 9 ,4 «  118,7;

т  =  118,72«  14 090 с =  234,9 мин =  3,9 ч.

Определим количество паровоздушной смеси, проходящей че
рез адсорбер за это время:

V =  ШТ =  3,14‘0,69;513-234,9= 1142 и».4 4

По условиям примера, за один период через адсорбер должно 
пройти 2000 м8. Следовательно, диаметр адсорбера следует уве
личить:

Л ц / 2 0 0 0 ^  \ f  2000-4 Л о а ..= V -55Г= V зТ4-13.2Ш = 0'83 ”•
Необходимо такж е увеличить количество активного угля на 

одну загрузку:

— г2-Я .500  =  0,785*0,833.500 .0 ,7=  190 кг.4

Пример 9.5 . Пользуясь изотермой адсорбции смеси паров эти
лового спирта и диэтилового эфира (кривая 3 на рис. 9.2), опре
делить продолжительность адсорбции этой смеси слоем активного 
угля высотой Н  а  1,0 м. Начальная концентрация смеси С0 =  
=  0,072 кг/м3; средняя концентрация на выходе из адсорбера 
С =  0,0001 кг/м3; скорость парогазовой смеси, отнесенная к пол
ному сечению адсорбера, су =  1 2  м/мин; диаметр частиц актив
ного угля d3 =  0,004 м; насыпная плотность риао в  500 кг/м3; 
температура адсорбции 20 °С; давление атмосферное.

Р е ш е н и е .  По изотерме адсорбции (рис. 9.2) определяется 
Go. соответствующая концентрации Со — 0,072 кг/м3. Мольная 
масса смеси М ш  =  0,3-46 4- 0,7*74 =  65,6 кг/кмоль.

Давление, соответствующее С0:

р0 =  а д г =  0.072 | ^ | - 2 9 3 20 нк  рт. ст.

По изотерме a t =  0,20 кг/кг  =  0,2*500 =  100 кг/м®. Эта точка 
находится в третьей области изотермы; поэтому продолжитель
ность .поглощения определяется по формуле (9.21):



Для расчета по этой формуле необходимо вычислить только 
коэффициент массоотдачи (3̂  для смеси.

Коэффициент диффузии эфира в воздухе при О ?Cs

£ > ;=  0,023 ы2{ч =  0,0778- Ю” 4 А .

Коэффициент диффузии этилового спирта в  воздухе при О °С: 

Dq =  0,0367 м2/^  =  0,1019* К Г 4 м^/с.

Для расчета примем меньший коэффициент диффузии (для 
эфира) и пересчитаем его на температуру 20 °С:

. в-**{£Г-«»-И£Г-
=  0,0312 м2/ч =  0,0866* L0-* м3/с.

Кинематический коэффициент вязкости рассчитываем по воз
духу (см. предыдущий пример): v =  0,15-10-4 м2/с

Рассчитаем значения v0,54* w0,M и dl'46:
V0 M =  (о,15.10“ 4)°'й  =  0,248-Ю- 2 ;

(щ̂ /ОО)0-54 =  (12/60)0’54 =  0,42;

4 ,4в =  0,004м 5  =  0 ,3154-1 0 ~ 3.

После подстановки найденных величин получим коэффициент 
массоотдачи:

1,6- 0,0866 • Ю-4 • 0,42 _т
Р»“  а248*10-*«(да4*10“* “  '  с *

Продолжительность поглощения составляет:

= 5900 C“ J ’  38 “ ■

Пример 9.6. Через адсорбер непрерывного действия диаметром 
D =  0,32 м проходит в I ч 120 м3 парогазовой смеси. Поступаю
щий в зону адсорбции активный уголь содержит ах =  4 кг/м3 ад
сорбируемого компонента; при выходе из нее содержание адсор
бируемого компонента доходит до ая =  30 кг/м3. Концентрация 
парогазовой смеси, поступающей в адсорбер 0,. =  0,105 кг/м3, по
кидающей адсорбер Сг =  0,0065 кг/м3. Коэффициент массоотдачи 
адсорбируемого компонента в условиях работы адсорбера =  
=  5 с-1. Изотерма адсорбции известна (рис. 9.1). Определить 
скорость движения и высоту слоя активного угля.

Р е ш е н и е .  Скорость движения угля находим по формуле 
(9.23):



Определим линейную скорость парогазовой смеси!
V '4 120*4

Ш~  ЗбООлО3 ~  3600-3,14-0,32а “  ' 1

Подставив найденное значение w в формулу (9.23)# опреде
лим скорость движения угля:

0,105.0,415
34 0,00128 м/с.

Д ля расчета высоты слоя на диаграмму изотермы наносим 
рабочую линию (рис. 9.1) по координатам ее начальной точки А  
(С0 =  0,105 кг/м 3 и ад = 3 0  кг/м3) и конечной К  (Cl — 0,0065 кг/м3 

и ах =  4 кг/м3).
От начальной точки рабочей линии к конечной строим ступени 

изменения концентрации. Получается пять ступеней. Д ля  каждой 
ступени определяем число единиц переноса т0 по формуле (9.28):

„ I  2 ( C o - Q )  2 (0,105 — 0,0815)
т ° “  С0 - С 2* “  0 ,105-0 ,053  “  W

„ I I  2 (0,0815 -  0,053) , _ ш  2 (0,053 -  0,028) , плГ.
" о  *  " 0.0815 -  0,028 '• =  ll065- m0 =  0,053 -  0,0115 1 д а *

_1V  2(0,028-0 ,0115) 1СОС. „ у  2(0,0115 -0 ,0065)
-  "  0,028 -  0,0065“ “  1,ЫЭ’ т 0 =  0,0115-0 ,004 = ‘*335-

Высоту слоя активного угля находим по формулам (9.25) и 
(9.27):

V  V

^ = - й - У т о  =  т - У т о =  ^  (0.905 -Ь 1,065 +  1,205 -j- 1,535+1,335)=
Ру О

=  0,083-6,045 га 0,5 м.

Пример 9.7 . Определить количество теплоты, которое выде
ляется за один период (т =  133 мин) при адсорбции паров эти
лового спирта активным углем. Диаметр адсорбера 2 м, высота 
слоя Н  — 1,0 м.

Скорость_паровоздушной смеси w = 2 5  м/мин; начальная кон
центрация С0  =  0,029 кг/м3; концентрация смеси на выходе из 
адсорбера Сг =  0,0002 кг/м3; насыпная плотность слоя рнас =  
=  500 кг/м3.

Р е ш е н и е .  Площадь поперечного сечения аппарата:
S =  nD2/4 =  3,14-23/4 =  3,14 ма.

За один период через адсорбер проходит парогазовой смеси* 
V =  wSx =  25-3,14-133 =  10400 м3.

Адсорбируется паров этилового спирта:



или
Gca — 300/46 й? 6,52 кмоль.

. В адсорбер загружается активного угля*
5Ярнас =  3114.1,0-500= 1570 кг,

что составляет
1570/6,52 «  240,8 кг угля/кмоль. '

Воспользоваться данными табл. LIII здесь нельзя, так как она 
составлена из расчета поглощения 1 кмоль на 500 кг угля.

Теплоту адсорбции можно рассчитать по формуле (9.8)i
q — таIя.

Количество адсорбирсЕанного пара а на 1 кг угля составляет 
а =  6,52-22,4-1000/1570«93 л/кг.

Числовые значения т и п  берутся из табл. 9.2: т  =  3,65«103э 
п  =  0,928.

По формуле (9.8) на 1 кг угля выделяется теплотьи
q =  3,65-930,928 = 2 4 5  кДж/кг.

Всего за один период выделяется теплоты 
f t  =245-1570 =  385 000 кДж.

Эта теплота расходуется па нагревание угля и аппаратуры, на 
тепловые потери и в основном на нагревание парогазовой смеси. 
Если предположить, что вся выделившаяся теплота расходуется 
только на нагревание парогазовой смеси, и считать удельную теп
лоемкость и плотность ее как для воздуха {с =  1,01 • 103 Дж/(кг* К), 
р = 1,2 кг/м3), то температура смеси повысится на

385 000-103 
10 400-1,2-1,01-103

Пример 9.8. Определить длину зоны массопередачи неподвиж
ного слоя цеолита типа NaA (d^ =  0,002 м) и рабочую высоту ко
лонного аппарата для процесса глубокой осушки газов (Спр => 
=  2,94* 10~3 кг/м9) при следующих условиях! высота неподвиж
ного слоя 0,26 м, С0 «  0,01 кг/м3, скорость паровоздушного по
тока, отнесенная к полному сечению аппарата, 0,5 м/с, t hqo =s 
=  190 мин, тпр =  110 мин.

Р е ш е н и е .  Высота зоны массопередачи рассчитывается по 
формуле (9,22);

%ас — тпр
К  =  Н

твас — (I —0  (тнас — тНр)

________ 190- П О ___________ 26-80 1fto
190— (1— 0,5) (190 — 110) 150 -



Здесь ft0 — высота зоны массопередачи, см; И —  высота слоя сорбента, см; 
^вае — время для равновесного насыщения слоя, мин; гпр— время защитного 
действия при минимальной нндицируемой проскоковой концентрации, мин; f  — 
неиспользованная часть адсорбента в зоне массопередачи.

Рабочая высота слоя в аппарате рассчитывается по формуле:
# 0 «в yh0 =  1,4-13,8 — 19,3 см,

где у  — коэффициент, характеризующий отношение гравиметрической плотности 
с вибрационным уплотнением слоя к гравиметрической плотности без уплотневия 
(7 =  1.4).,

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

9.1 . Определить количество загружаемого активного угля, 
диаметр адсорбера и продолжительность периода поглощения 
1 0 0  кг паров октана из смеси с воздухом при следующих данных: 
начальная концентрация паров октана С0 = 0 ,0 1 2  кг/м3, скорость 
w — 20 м/мин, активность угля по бензолу 7% , насыпная плотность 
угля рцао — 350 кг/м3, высота слоя угля в адсорбере Н  — 0,8 м.

9 .2 . Определить продолжительность поглощения до проскока 
т  и потерю времени защитного действия т0 для адсорбции паров 
четыреххлористого углерода слоем активного угля высотой И  =  
=  0,10 м. Скорость парогазовой смеси т — 5 м/мин; диаметр 
частиц угля d3 =  2,75 мм, динамические коэффициенты В х =  
=  14 500 и В 2 =  52 945.

9 .3 . По изотерме адсорбции бензола при 20 °С (рис. 9.2) 
построить изотерму адсорбции паров этилового спирта при 25 °С.

9 .4 . Пользуясь изотермой адсорбции бензола (рис. 9.2), оп
ределить скорость и высоту слоя активного угля при непрерывной 
адсорбции парогазовой смеси с начальной концентрацией С0 =  
=  0 , 1 1  кг/м3, скоростью прохождения смеси w = 2 0  м/мин и 
коэффициентом массоотдачи j3y =  4 с"1. Уголь в процессе адсорб
ции насыщается до 80% своей статической активности. Остаточ
ная активность угля после десорбции составляет 14,5% от перво
начальной статической активности. Парогазовая смесь должна 
быть очищена до концентрации не более Сг = 0 , 0 1  кг/м8.

9 .5 . В вертикальный адсорбер диаметром 3 м со стальной тру
бой диаметром 0,35 м поступает 170 м3/мин парогазовой смеси, 
содержащей С„ = 0 ,0 2  кг/м 3 паров этилового спирта. Концентра
ция этилового спирта в отходящем газе Сх — 0 , 0 0 0 2  кг/м3; высота 
слоя активного угля в  адсорбере Я  =  1,5 м; насыпная плотность 
угля рлас =  500 кг/м3; продолжительность одного периода погло
щения 4 ч 37 мин. Определить количество теплоты, выделяющейся 
в  адсорбере за  первый период.

9 .6 . Определить минимальную скорость движения цеолита 
типа NaA в колонном аппарате при глубокой осушке воздуха при 
следующих данных: С0 = 0 ,0 1  кг/м3, C„p =  2,94* 10_в кг/м8, 
<4 =  0,002 м, aft =  170 кг/м3. Скорость газового потока, отнесен
ная к  полному сечению аппарата 0,5 м/с.



ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. Влажность материала может быть выражена в процентах 
либо от общей массы влажного вещества (и), либо от массы су
хого вещества ( и )  Величины и и .а ' связаны соотношениями:

100и ЮОм' ,.л

1=1 100— и : и ~  100 + *  *10 J

2 . Количество влаги W, удаляемое из материала в процессе 
сушки, при изменении влажности материала от иа до иа, рав
няется:

' ш -2>

где GH и un — начальная масса н влажность материала, поступающего на сушку; 
GK и ык — конечная масса и влажность высушенного материала.

Если влагосодержание материала дано в процентах от массы 
сухого вещества и ', то

О М

Здесь GCyx — производительность сушилки по абсолютно сухому материалу.

3. Паросодержание парогазовой смеси х  (в кг пара/кг сухого 
газа).*

Ра
Mv п - Рп • (Ш,4)

где М а и Мг — мольные массы пара и газа; П — общее давление парогазовой 
смесн; р а — парциальное давление пара.

Влагосодержание паровоздушной смеси х  (в кг водяного 
пара/кг сухого воздуха):

х  =  0,622 ^  фРп*с— . (10,5)
п — фРвао

Здесь 0,622 — отношение мольных масс водяного пара и воздуха; <р — отно
сительная влажность воздуха:

<Рв Рп/^вао; (Ю.5)
ра —  парциальное давление водяного пара в воздухе (прн температуре сухого 
термометра); Р нас — давление насыщенного водяного пара при той же темпера
туре (табл. XXXVIII и LVI) *.

* Если температура влажного воздуха выше температуры насыщения водя
ного пара при давлении П, то Р аао=  П и х  =  0,622 »



а

‘Ь
Puc. 1С.1, а ,  б . Д иаграм м а Р ам зи н а  е д я  влаж ного  воздуха.

4. Энтальпия влажного воздуха /  (в кД ж /кг сухого воздуха)!
I — (£в i -|- ГцХ =  (1,01 -J- 1,97х) t -|- 2493л:, (10.7)

где св =  1,01 кДж/(кг*1<)— средняя удельная теплоемкость сухого воздуха (при 
постоянном давлении); сп — 1,97 кДж/(кг- К) — средняя удельная теплоемкость 
водяного пара; х  — влагосодержанне воздуха, кг пара/кг сухого воздуха; i — 
температура воздуха (по сухому термометру), °С; г0 =  2493 кДж/кг — удельная 
теплота парообразования воды при О °С.

5. Связь между параметрами влажного воздуха х, i , q>, I  легко 
определяется по /  — х  диаграмме Рамзина (рис. ЮЛ), с помощью 
которой преимущественно и решаются задачи по статике конвек
тивной воздушной сушки.

6 . Плотность влажного воздуха рвл. в (в кг/м3) при давлении П 
и температуре Т , выраженной в К, определяется по уравнению:

Рвл. в =  Рв +  Pai (10.8)
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Влагосадертание л , кг/кг сухого воздуха

в котором плотность сухого воздуха рв и плотность водяного пара 
рп взяты каждая при своем парциальном давлении:

^в^*о — <рРцас) .

Рп

22,4ГП0 

М ПТ  рфР нас

(10.9)

(10. 10)
22,47'П0

где П — общее давление паровоздушной смеси; Н о— нормальное давление 
(0,1013 МПа, пли 1 аты).

Из выражений (10.8)—(ШЛО) получаем;
М в т 0П  Г / .  М а\  Ф ^ н а с  1 

Рел. в — gg дтп. I  V Мъ/ П J22,4ГП0 

273П
=  Ы » , г й ? £ я  X ( 1 - 0 , 3 7 8 ^ )  =  

у  (П — 0.378<рРнас).

Т ' 101 300 

3,48-10"3



7. Удельный объем влажного воздуха (приходящийся на I к р  
сухого воздуха) (в м3/кг) рассчитывается по формуле:

т
Jyu П — фРиао

(10.12)

где Яв — газовая постоянная для воздуха, равная 2£7Дзк/(кг- К); Т  — темпера
тура воздуха, К, П — общее давление паровоздушной слеш, Паг fP nao  “  Рп —'’ 
парциальное давление водяного пара, Па.

8 . Расход сухого воздуха в сушилке L  (в к г /ф
L =  W l, (10.13)

Здесь W — производительность сушилки ио испаряемой влаге, ег/с; I — 
удельный расход cysoro воздуха, нг/кг, испаряемой влаги:

;  =  £10.14)
*2 — лг0

х0 и ха — начальное и конечное влагосодержание воздуха.

9. Расход теплоты в калорифере Q (в Вт) при нормальном 
(основном) варианте процесса сушки:

Q =  L ( l 1- J 0), (10.15)

где / 0 и 1х — энталыши воздуха на входе в калорифер п на выходе из него, Дж/кг 
сухого воздуха. .

Из теплового баланса сушильной установки для нормального 
сушильного варианта следует:

Q =  £  </а — /о) +  £  Q, (10.16)

где /а — энтальпияг воздуха на выходе из сушилки; Е Q —  сумма расходов теп
лоты на нагрев материала, нагрев транспортных устройств, потери в окружающую 
среду (см. ниже).

Пренебрегая величиной £  Q по сравнению с L  ( / а —  / в) — ос
новным расходом теплоты на испарение влаги и нагрев воздуха 
и пара, — получаем уравнение для теоретической сушилки:

QT =  l ( h ~ I 0). (10.17)

10. Удельные расходы теплоты q (в Д ж /кг испаряемой влаги) 
в действительной сушилке:

=  ^  =  <1(U8>

в теоретической сушилке при том же конечном состоянии воз
духа:



Разность удельных расходов теплоты в действительной и в тео
ретической сушилке

Я - Ь = ~ ~  =  Л (Ю.20)*2— Да

при отсутствии дополнительного подогрева в сушильной камере 
равна;

Л “  ^  — <?мат 4" 9тр Ч* ̂ пот' L ^н*  ̂ ^

Здесь

О
?мат =  ~ф~ ск  (®к ?тр — ~ ^ г- сХр С'9'ц —  ’З’и); <7аот — »

св, <гтр, с — удельные теплоемкости высушенного материала, транспортных уст
ройств, вода, Дж/(кг*К); # н» — температуры начальная (поступающего в су
шилку влажного материала) и конечная (высушенного материала, выходящего из 
сушилки), °С.

I t . Тепловой к. п. д. сушилки:
4  =  r/q, (10.22)

где г  — удельная теплота парообразования воды, определяемая по температуре 
материала при сушке (температуре мокрого термометра), Дж/кг; q  — удельный 
расход теплоты в сушилке, Дж/кг.

12. Прн измерении психрометром относительной влажности 
движущегося воздуха парциальное давление водяного пара в нем 
может быть рассчитано по психрометрической формуле:

/>п =  ^ п С- ^ ~ * м ) П ,  (10.23)

где Ри&с — давление насыщенного водяного пара при температуре мокрого тер
мометра; t — tM — разность те&шерагур сухого л мокрого термометров; П —
барометрическое давление; А — коэффициент, зависящий от ряда факторов, из
которых основным является скорость воздуха.

При W >  0,5 м/с:
А  =  0,00001 ^65 - f  . (10.24)

Приближенное определение по показаниям психрометра отно
сительной влажности воздуха на i  — х  диаграмме Рамзина — см. 
пример 10.12.

S3. Скорость испарения вот с  влажной поверхности мате
риала (в первом периоде сушки) G [в кг/(м2-ч)] может быть рас
считана по эмпирическому уравнению:

е  =  0,04075ю°*8Др, (10,25)
где т — скорость воздуха над материалом, м/с; Др =  (Рнас — Рп) — разность 
давлений насыщенного пара в пограничном слое воздуха у поверхности влажного 
материала н парциального давления пара в проходящем воздухе, мм рт. ст.



Значение Раа0 берется по паровым таблицам для температуры 
мокрого термометра; рд определяется по формуле (10.23) или по 
диаграмме Рамзина (рис. 10.1).

14. Продолжительность сушки при постоянных условиях (по 
воздуху) может быть определена по приближенным уравнениям!

а) для Периода постоянной скорости

Ti в 'кр): (Ю-И5)

б) для периода падающей скорости

та =  . к р ^  2,3 lg ц кр -  “ р (10.27)

Здесь N  — скорость сушки в первом периоде, выражаемая числом килограм
мов влаги (на 1 кг сухого вещества), испаряемой за 1 с; г*', и 'р, — началь
ное, критическое, конечное и равновесное влагосодержанне материала (считая на 
сухое вещество).

Общая продолжительность сушки:
т =  т , +  т2.

Вследствие неравномерного омывания материала воздухом, на
личия «мертвых» зон и других причин в теоретические формулы 
(10.26) и (10.27) приходится вводить поправочный коэффициент, 
равный 1,5—2. Приближенное уравнение для определения продол
жительности сушки (без учета равновесного влагосодержания) 
имеет вид!

+ J ^ 2 , 3 1 g - ^ - ,  (10.28)
“ к

15. Д вижущ ая сила процесса сушки (в персом периоде) мо
жет быть выражена следующим образом.

а) К ак разность температур воздуха t и поверхности влаж
ного материала, которая принимается равной температуре мокрого 
термометра /м:

X =  / — /м. (10.29)

Величину к называют такж е потенциалом сушки.
б) К ак разность влагосодержаний воздуха насыщенного л*нав 

(в поверхностном слое) и ненасыщенного х  (в ядре воздушного 
потока)!

Д* =  #нас — х. (10.30)

Средняя движущ ая сила определяется по уравнениям:

ср ~  2,3 lg (xx/ x j  •

где Wj ~  ti — (м! ка ”  ^2 — 4:5 &xi ~  *иас — xii ~  ^нао — xz*



Обозначения температур и влагосодержаний — см. пример 10.14.
16. Скорость сушки N  в первом периоде может быть опреде

лена либо опытным путем, либо через коэффициент массоотдачи. 
Так как количество испаренной влаги (в кг/с)

W  =  pFA*cp, (10.33)

то

N  =  W7Gcyx =  $FAxCp/Gcyz  =  $fAxcp. (10 34)

Здесь р — коэффициент массоотдачи в газовой фазе, к г /(ы а*с — ]; F —  пло-
а . I '  /щадь поверхности испарения, и £; шгср — средняя движущая сила, кг пара/кг 

сухого воздуха; /  =  FfG07z —  удельная поверхность (на кг сухого вещества), 
м9/кг.

17. Коэффициент массоотдачи |3 может быть определен из кри
териального уравнения:

Nu' =  A Re" (P r;)0-33Gu0’135, 

где N u ' =  Р//£>; Rer =  w lh; P r ' =  y/D,

(10.35)

Определяющим размером при вычислении критериев Nu£ и 
Rep является длина поверхности испарения I в направлении дви
жения сушильного агента.

Параметрический критерий Гухмана Gu =  (Тс — Ты)/Т а, где 
Т с и Тм — температуры сухого и мокрого термометров, К.

Величины А и п в уравнении (10.35) зависят от критерия Rer 
(табл. 10. 1).

. Следует отметить, что при интенсивном процессе сушки значе
ние коэффициента массоотдачи может быть выше рассчитанного 
по уравнению (10.35).

18. Продолжительность сушки и размеры противоточиой су
шилки при переменных условиях (по воздуху и материалу) могут 
быть определены с помощью уравнений (10.36) и (10.38). Для 
первого периода сушки в противоточной сушилке необходимо обес
печить площадь поверхности материала (в m2) j

Р   £  j.. %ас — Х1
1 Р *вас — *2

(10.36)

Т а б л и ц а  10.1

А п

1—200 0,9 0,5
200—6 000 0,87 0,64

6 000—70 000 0,347 0,65



Д л я  второго периода сушки в сушилке необходимо развить 
площ адь поверхности материала (в мв):

Х±
1 и кр  С d x

(%ас — &  [   — Ч ) ]
(10.37)

Р I
хй

П равая часть уравнения (10.37) может быть проинтегриро
вана, так  как переменным является только х.

В результате интегрирования получаем следующее выражение*

/х х  ) “«р^м1Анас Ла/ /
In

«’ К. /  « М '„  Л* (*0 -38>
* в а о  " К — т ------------Х1 (* н ао  —  x i )  ( *о Н ^7 Х 1

В сушилке должна быть развита общая площадь поверхности 
материала:

F =  Fi +  Fb.
В уравнениях (10.36)—(10.38) приняты следующие обозначения: L  — рас

ход сухого воздуха, проходящего через сушилку, кг/ч: Ум — расход материала, 
проходящего через сушилку (считая на сухое вещество), ы3/ч; Р — коэффициент
массоотдачи, определяемый экспериментальным путем, ktJ ( ы3' ч^тр)’ — со
держание избыточной (свободной) влаги в материале (и® =  и ' — и'равв) в момент 
времени х после начала периода падающей скорости, кг влаги/м3 сухого ма
териала; а*р — содержание избыточной (свободной) влаги в материале в кри
тической точке, кг влаги/м3 сухого материала; х0— влагосодержанне возду
ха, входящего во вторую зону противоточной сушилки, кг/кг воздуха (см. 
рис."10.13); Х\ — влагосодержанне воздуха, уходящего из второй зоны сушил
ки и входящего в первую зону, кг/кг воздуха; х2 — влагосодержанне возду
ха, выходящего из сушилки, кг/кг воздуха; *нас — влагосодержанне насыщен
ного воздуха, кг/кг воздуха.

ПРИМЕРЫ

Ю Л. Определить по 1 —  х  диаграмме Рамзина 
ЮЛ) энтальпию и влагосодержанне воздуха при 60 °С и 

Ф — 0,3.
Р е ш е н и е .  К ак  показано на рис. 10.2, находим: /  =  

=  163 к Д ж /кг  сухого воздуха; х  = 0 ,0 4  кг/кг сухого воздуха.
Пример 10.2, Определить парциальное давление водяного 

пара в паровоздушной смеси при 8 0 °С и  /  =  150 кД ж /кг сухого 
воздуха.

Р  е ш е н и е. По диаграмме Рамзина (рис. 10.1) находим точку 
пересечения изотермы 80 °С с линией /  =  150 кД ж /кг сухого воз
духа и эту точку проектируем на линию парциального давления 
водяного пара, которая находится внизу диаграммы; полученную 
точку проектируем направо на ось ординат, на которой нанесены 
парциальные давления водяного пара (в мм рт. ст.).



При t  =  80 °С и / — 150 кДж/кг сухого воздуха находим 
рп — 28 мм рт. ст.

Графическую схему решения см. на рис, 10.3.
Пример 10,3. Воздух с температурой 24 °С и <р = 0 ,7  нагре

вается в калорифере до 90 °С. Найти энтальпию н влагосодержа- 
ние воздуха на выходе из калорифера.

Р е ш е н и е  (рис. 10.4). Начальное состояние воздуха опреде
ляется на диаграмме I  — х  точкой пересечения изотермы t =  24 °С 
с линией ф =  0,7. Этой точке соответствует х  =  0,013 кг/кг сухого 
воздуха и /  =  54,5 кДж/кг сухого воздуха. Изменение состояния 
воздуха при нагревании его в калорифере происходит при по
стоянном влагосодержании, т. е. при х  =  const. Следовательно, 
конечное состояние воздуха определится точкой пересечения ли
нии х  — 0,013 с изотермой t  =  90 °С. Этой точке соответствует эн
тальпия I  =  126 кДж/кг сухого воздуха.

Пример 10,4. Найти аналитически влагосодержание и энталь
пию воздуха при 30 °С и ф =  0,75; П =  0,098 МПа (1 кгс/сма).

Р е ш е н и е .  Для аналитического определения влагосодержа- 
ния воздуха воспользуемся формулой (10.5). В нашем случае при 
t  =  30 °С давление насыщенного пара Рнас =  0,0433 кгс/см? 
(табл. LVI). f ■

Подставляя соответствующие \  _
вначения, получаем:

х =  0,622 „  фРвРс «  0,622 X 
П — Л а с

0,75-0,0433 
*  I —0,76 *0,0433 “*

КГ
“  кг сухого воздуха А

Рис. 10.4 (в  примеру IP .S ).

t~2 f c



Энтальпия воздуха подсчитывается по уравнению (10.7). Под
ставляя соответствующие величины, имеем:

/  =  (1,01 +  1.97JC) i +  2493л =  (1,01 +  1,97-0,021) 30 +
+  2493-0,021 =  83 кДж/кг сухого воздуха.

Пример 10.5. По данным предыдущего примера определить 
удельный объем влажного воздуха, приходящийся на 1 кг сухого 
воздуха, т. е. на (1  +  х) кг воздушно-паровой смеси.

Р е ш е н и е .  Удельный объем влажного воздуха находим по 
формуле ( 1 0 . 1 2 ):

R BT 287-303
п _  фр еа0 9,81 - 104 — 0,75-0,0433-9,81 -104

=  0,92 м3/кг сухого воздуха.

Пример 10.6, Найти парциальное давление водяного пара, 
плотность и влагосодержанне воздуха, если его температура 60 °С, 
давление Пабе =  380 мм рт. ст. и ср =  0,4.

Р е ш е н и е .  Из табл. X X X V III находим Р Нао = 149,4  мм рт. ст. 
По уравнению (10.6) парциальное давление водяного пара: 

рп =  Рнасф =  149,4-0,4 =  59,8 мм рт. ст.
Плотность влажного воздуха по уравнению (10.11):

рал. 1,293 ( , - M ^ W ) -

Влагосодержанне воздуха по уравнению (10.5): 

х  =  0 ,622-7?-^----- =  0,622 „с,.59,в =0,116П — рп ’ 380 — 59,8 ’ га* сухого воздуха *

Пример 10.7. Определить относительную влажность воздуха 
при t =  150 ° С и П =  760 мм рт. ст., если его влагосодержанне 
х  — 0,07 кг/кг сухого воздуха.

Р е ш е н и е .  Под атмосферным давлением насыщенный водя
ной пар не может иметь температуру выше 100 °С. Поэтому при 
температуре воздушно-паровой смеси выше 100 ?С Р нао =  П. 
Тогда по уравнению (10.5):

у  о 622 фГС  о 622 —2—
x - w z n - $ n ~ '  1 - ф  ’

т. е.' при данном влагосодержании х  относительная влажность ф 
является постоянной величиной, не зависит от температуры. В на
шем случае:

0,07 =  0,622 -г-^— , 
1 - ф ’



Пример 10.8. Найти влагосодержание влажного воздуха при 
t =  60 °С и ф = 50% , если барометрическое давление П =  
=  765 мм рт. ст., и определить ошибку при расчете этого влаго- 
содержания с помощью диаграммы Рамзина, построенной для 
П =  745 мм рт. ст.

Р е ш е н и е. По табл. XXXVIII для t  =  60 °С находим Рцао =  
=  149,4 мм рт. ст. Тогда

Y  о «22 Ф^нас q сп2  0 |5-149,4
,Ь' П —  фРиао = 0lb22 765-0 ,5-149 ,4

=  0,0672 га* пара/icr сухого воздуха.

По диаграмме Рамзина (рис. 10.1) при t  =  60 °С и q> =  50% 
находим х — 0,0695 кг/кг.

Погрешность составляет: ?,Q69̂  ^°g0672’ 100 =  3,4%.
Пример 10.9. Определить расход сухого воздуха и теплоты 

в теоретической сушилке для удаления.из влажного материала 
100 кг/ч влаги, если начальное состояние воздуха (до калорифе
ра): /0 =  15 °С, фо =  0,8, а- на выходе из сушилки: t% ~  44 °С, 
Фа = 0 ,5 .

Р е ш е н и е .  По диаграмме /  — х  находим: х0 =  0,009 кг/кг; 
х2 = 0 ,0 3  кг/кг. По уравнению (10.14) определяем удельный рас
ход сухого воздуха!

1 I . . .  кг=  47,6
*2 — *0 0,03 — 0,009 кг испаряемой влаги

Удельный расход теплоты находим по уравнению (10.19), пред
варительно сняв значения энтальпий по диаграмме /  — х. В усло
виях данного примера / 2 =  121,5 кДж/кг; /„ =  40 кДж/кг. Удель
ный расход теплоты:

q ~  / а.~  {ч, =  =3880 кДж/кг испаряемой влаги.
x2 — xQ 0,03— 0,009

Расход сухого воздуха по уравнению (10.13)!
L = W t  =  m -4 7 ,6 =  4760 кг/ч.

Расход теплоты:
Q =  Wq =  100*3880/3600 =  108 кВт.

Пример 10.10, В калорифер вводится смесь свежего воздуха 
(/0 =  25 °С; Фо — 0,5) и отработанного (#а =  50 °С; фа =  0,8) 
в массовых отношениях 1 i 3 (считая на сухой воздух). Найти пара
метры смеси перед калорифером и после подогрева ее в калори
фере до 80 °С.

Р е ш е н и е .  По диаграмме /  — х  определяем влагосодержа
ние и энтальпию свежего и отработанного воздуха при заданных t 
и ф. При tQ =  25 °С и щ  =  0,5: х0 =  0,01 и =  50 кДж/кг.



При /2 =  50 °С и <р2 =  0,8: х% =  0,069 и / а =  228 кД ж /кг. Следо
вательно, влагосодержание смеси будет равно:

*еы =  0,25-0,01 -1- 0,75-0,069 =  0,0542 кг/кг,
а энтальпия

/ см =  0,25-50 +  0,75-228 =  183,5 кДж/кг.

Д алее находим на диаграмме точку с координатами х  =  0,0542 
и /  =  183,5. Этой точке соответствуют /см =  45 °С и <рсм =  0,85. 
Н агревание смеси в калорифере происходит при х  =  const. Сле
довательно, точка пересечения линии х  =  0,0542 кг/кг с изотер
мой 80 °С даст нам состояние смеси после калорифера. Этой точке 
соответствуют: / см =  147 кД ж /кг и <рш  =  0,018.

Пример 10.11. Найти точку росы для воздуха, имеющего
t =  40 °С и ф =  0,8.

Р е ш е н и е .  Точка росы соответствует той температуре, при 
которой паровоздушная смесь с данным вла-госодержанием ста
новится насыщенной водяным паром. При охлаждении влажного 
воздуха ниже этой температуры происходит конденсация водяного 
пара. Д ля определения точки росы необходимо на диаграмме /  — х  
найти точку, соответствующую заданному состоянию воздуха, за
тем опуститься по линии х  =  const до пересечения с кривой ф =  1 , 
т . е. до линии насыщения. В нашем случае х  =  0,039 кг/кг и точка 
росы соответствует температуре t  =  36°С  (см. схему решения на 
рис. 10.5).

Пример 10.12. Показания психрометра: по сухому термометру 
t  =  40 °С, по мокрому tM — 35 °С. Определить приближенно по 
диаграмме /  — х  Рамзина относительную влажность воздуха.

Р е ш е н и е .  Находим на диаграмме точку пересечения изо
термы t& с линией ф =  100% (точка А  на рис. 10.6). Из этой точки, 
двигаясь по линии постоянной температуры мокрого термометра



*<^,*0,0125 XHM~D,043

Р и с , 1 0 .7  (к  примеру 10 .13). Ри с . 1 0 .8  ( е  примеру 10 .14).

(/м =  const)*, доходим до пересечения с изотермой L В точке пе
ресечения В  находим искомое значение <р.

Если на диаграмме Рашина для упрощения ее линии =  
=  const не нанесены, как на рис. ЮЛ, а, то искомую относитель
ную влажность воздуха приближенно можно определить, двигаясь 
из точки А  по линии /  =  const до пересечения ее с изотермой t. 
Линии 4i =  const и /  =  const близки, и при небольших значениях 
разности (t — погрешность при таком приближенном опреде
лении невелика.

В нашем случае при t  =  40 °С и =  35 °С находим по линии 
/  =  const; ф =70% .

Пример 10.13. Найти температуру материала, вьгходящего из 
сушилки, если его влажность выше критической и воздух на вы
ходе из сушилки имеет 4  =  100 °С и х 2 = 0 ,0135  кг/кг.

Р е ш е н и е .  В первом периоде сушки температура влажного 
материала равна температуре мокрого термометра Ее нахо
дим (рис. 10.7), двигаясь от точки А  по линии I  =  const до пере
сечения с линией ф =  I в точке В , через которую проходит изо
терма tM =  60 °С.

Пример 10.14. Найти движущую силу процесса сушки Длгср и 
иор для теоретической сушилки при следующих условиях! t0 — 
=  22 °С; ^ =  50 °С; ф0 = 0 ,7 5 ; ф2 = 0 ,4 5 .

Р е ш е н и е .  По диаграмме /  — х  (рис. 10.8) находим: х г =  
=  0,0125 кг/кг; хг =  0,037 кг/кг; хаао =  0,043 кг/кг; & я* 37 °С. 
Следовательно,

АХ1 ~ А Х .3 (0,043 — 0,0125) — (0,043 — 0,037)
vc pAXr 2*31gff 2,3 lg

0,043 — 0,0125 0,0152 кг/кг;

*е»
/tj — Уп

0,043 — 0,037 
(H I — 3 7 ) - ( 5 0 — 37)

2,3 2,3 lg
111— 37 
50— 37

=  35 CC =  35 К.

Н а рис» 10.1, б  линии tu  —  const нанесены пунктиром,



Пример 10.15. Определить по показаниям психрометра относи
тельную влажность воздуха, покидающего сушилку, если темпе
ратура сухого термометра t — 85 °С, температура мокрого термо
метра *м =  6 8  °С, барометрическое давление П =  750 мм рт. ст., 
а  скорость воздуха w =  1 м/с.

Р е ш е н и е .  Относительная влажность воздуха?
ф — Ра/Р нао-

По табл. LVI находим, что при t =  85 °С давление насыщен
ного пара Р нас=  0,59 кгс/см2. Затем определяем парциальное дав
ление водяного пара ри по формуле (10.23)а

Рп =  р н ы - А (* ~ * м ) и ‘

Находим по табл. LVI давление насыщенного пара при тем
пературе мокрого термометра: />нас =  0,2912 кгс/см2.

Коэффициент А  определяем по формуле (10.24):

А =  0,00001 ^65 +  =  0,00072.

Затем находим:

Ф =  [0,2912 — 0,00072(35 — 6 8 ) ^ ]  j 0,59 =  0,47.

Пример 10.16. Определить расход воздуха, а также расход и 
необходимое давление греющего пара для непрерывнодействую
щей противоточнои сушилки, работающей по нормальному су
шильному варианту.

Производительность сушилки по GH =  350 кг/ч 
влажному материалу
Начальная влажность материала «е =  42 %
Конечная влажность материала нк =  11 %
Температура материала, поступающе- $£ =  18 °С
го на сушку
Температура материала, выходящего -&2 =  47 °С
из сушилки
Характеристика состояния воздуха: 

до калорифера /0 =  15 °С, <р0 =  70 %
после сушилки t2 — 45 °С, ф2 =  60 %

Удельная теплоемкость высушенного ск =  2,35-103 Дж/(кг.К)
(ик =  11 %) материала
Масса транспортирующего устройства GTp =  600 кг
(стальной транспортер)
Тепловые потери сушилки и калори- (?ПОт “  12 % от суммы всея 
фера в . окружающую среду остальных слагаемых теп

лового баланса 
Влажность греющего пара 6 %

Р е ш е н и е .  Количество испаренной в сушилке влаги опреде
лим по уравнению:



По диаграмме /  — х  находим влагосодержание и энтальпию 
воздуха до калорифера и воздуха, выходящего из сушилки; xQ =  
=  0,0077; х г =  0,038; /0 =  35 кДж/кг; / 2 =  145 кДж/кг.

Расход сухого воздуха в сушилке на испарение W  кг/ч влагш

L ° - ^ - 6.38 -  0,0077 °  4030 

Расход теплоты в теоретической сушилкез

Qt — L (/2 — ,„) =  .  1И000 в ,

В действительной сушилке теплота расходуется еще на подо
грев материала: .

„ . , в *,* (350 — 122) 2,35 - 10а (47 — 18)<Vk (V2 — *>i)  -------------------   =  4300 Вт,

а также на нагрев транспортирующих устройств}
,л a v 600-0,5* Ю3 (47— 18)

^тр^тр (^а — $ i) — ------------3600------------- — 2420 Вт,

где 0,5* 103 — удельная теплоемкость стали, Дж/(кг* К) — табл. XXV.

Из общего количества теплоты, которое необходимо подать 
в сушилку, надо вычесть количество теплоты, вносимое влагой, 
находящейся во влажном материале:

Г&,св =  122-18-4,19* 103/3600 =  2560 Вт.

Тогда общее количество теплоты, которое должно быть под
ведено в калорифер, с учетом потерь в окружающую среду, со
ставит:

<? =  (123000+  1300 +  2420 — 2560) 1 ,12=  142 500 Вт.

Сравнивая расходы теплоты в теоретической и действительной 
сушилке, можно видеть, что в последней расход теплоты выше 
на 15%.

Так как
Q =  I f / !  — /,,) =  142 500 Вт,

то
Q 142500-3600 , 07С tna Дж

1 0 L  4030 ’ ttr сухого воздуха*

Следовательно,

h  =  127,5 4- L  =  127,5 +  35 =  162,5--------- — ---------- ,1 1 ~  0 ‘ кг сухого воздуха
I

Этому значению 1Х соответствует температура воздуха после 
калорифера tx «  138 °С (по диаграмме /  — х).



Принимаем разность температур греющего пара и воздуха на 
выходе из калорифера:

К.
Тогда

*г. п =  *38 4-10  =  148 °С,

чему соответствует необходимое давление греющего пара р аб0 на 
«  0,461 МПа, или 4,7 кгс/см? (табл. LVI).

Расход греющего пара:

0 Г. „ =  - | г  =  2125М0М)|94 “  0Л715 1!Г/С =  257 *г Л

где г =  2122 кДж/кг — удельная теплота конденсации греющего пара при 148 °С 
(табл. LVI); xf — паросодержание греющего пара.

Удельный расход греющего пара:

d  — п е= ШИ — 2 1 кг греющего пара 
W 122 ’ кг испаряемой влаги *

Пример 10.17. Определить средний коэффициент теплопере
дачи (относя его к разности температур греющего пара и высуши
ваемого материала) в опытном элементе паровой трубчатой су
шилки для торфа по следующим данным:

Производительность элемента сушил- GCfx =  *Ь2 кг/ч
ки (считая на абсолютно сухой торф)
Начальная влажность торфа (считая и'а — 0,57 кг/кг
на сухое вещество)
Конечная влажность торфа и ' =  0,148 кг/кг
Температура торфа, поступающего на fy — 20°С
сушку
Температура торфа, выходящего из д а =  52 °С
сушилки
Удельная теплоемкость абсолютно су- с — 1,26* 10s Дж/(кг*К) 
хого торфа
Характеристика состояния продуваемо
го воздуха:

до сушилки t<3 — 22 °С, ф0 =  0,34
после сушилки =  82 °С, qig =  0,37

Барометрическое давление П — 773 мм рт. ст.
Температура греющего пара t — 100 °С
Площадь поверхности нагрева трубы F  =  2,18 ма

Р е ш е н и е .  Средний коэффициент теплопередачи определим 
по уравнению:

QК F&tс р

Здесь Q — расход теплоты, проходящей через поверхность нагреаа; Д*ср — 
средняя разность температур.



Расход теплоты, передаваемой через греющую поверхность! 

Q. — Q i +  Qs 4" Qs•

где Qi — теплота, пошедшая на испарение влаги и на нагрев воздуха; Q2— теп
лота, пошедшая на нагревание торфа; Q3—  потери теплоты в окружающую среду.

Расход испаренной влаги (формула (10.3)}:
W =  Gcyx (ав  — ик)  =  11,2 (0,57 -  ОД48)/36О0 =  0,0013 кг/с.

Определяем начальное и конечное влагосодержание воздуха 
по формуле (10,5):

* “ ~ 0 № 7  a l a t

Т 5 ^ И й й  =  0’146

Энтальпия воздуха до поступления в сушилку [формула 
(10.7) I:

/ 0 =  (1.0Ы 03 - f  1,97-103.0,0057) 22 - f  2493- I03-O.OO57 =  36,5-ГО3 Дж/кг,

а по выходе из сушилки:
/ а =  (1,0Ы 03+  1,97-103.0,146)82и -2493-103-0,146 =  470-103 Дж/кг.

Тогда

«ь =  г ь = ь . _  0 ,00 .3У ” - ' 0: - Ш 03 -  4050 Вт;
1 хг — х0 0,146— 0,0057

Qs — Gcys (t2 — io).

Здесь i2 и /0 — энтальпии выходящего и входящего в сушилку торфа (считая 
на I кг сухого торфа);

i2 =  (1,2б-103-1 + 4 ,1 9 -103-0,148) 52 =  97,8-103 Дж/щ-; 

ц  =  (1,26. Ш3-1 +4 ,19- Юз.0,57) 20 =  73-103 Д ж/щ \ 

Следовательно,

Q, =  (97,8- Ю* _  73 • 10») =  77 Вт.

Потери теплоты в окружающую среду Q3 примем равными 10% 
от Qt. Тогда общее количество теплоты:

Q =  4050 -f- 77 -{- 405 =  4532 Вт.

Средняя разность температур в сушилке:
Дt ep =  1(100 — 20) -Ь (100 -  52)1/2 =  64 °С =  64 К. 

Коэффициент теплопередачи:

К  _2 _  — --—ft? — 32,4 Вт/(м3- ***
А FAt«~ 2.18*64 ’ д



Время 0 2 2,5 4 5 6 8 10 12 14 16 18 20
от начала 
сушки, ч
Влагосо- 104,0 84,0 79,1 63,9 53,9 43,9 32 21,9 14,0 8,0 5 3 1,5
держание 
материа
ла, % на 

сухое 
вещество

Пример 10*18. Определить к. п. д. теоретической воздушной 
сушилки при следующих условиях: процесс сушки идет при /  = -  
s= 115 кД ж /кг, состояние воздуха меняется от ср0 =  0,8, i0 =  20 °С 

до ф2 — 0,6, / 2 =  40 °С.
Р е ш е н и е .  С помощью диаграммы /  — х  Рамзина (рис. 10.1) 

находим по формуле (10.19) удельный расход теплоты в сушилке 
на испарение 1 кг влаги: q =  3820 кДж/кг. По табл. LVI для (ы =  
=  33 °С при /  — 115 кД ж /кг удельная теплота парообразования г 
равна 2420 кД ж /кг. Следовательно, к. п. д. сушилки по формуле 
(10 .22):

г 2420
1| =  Т = ж о 100 =  ш % -

Пример 10.19. Паста красителя высушивалась в камерной 
сушилке с рециркуляцией воздуха. Анализ проб на влажность дал 
следующие результаты (табл. 1 0 .2 ).

Определить скорость сушки в зависимости от времени; по по
лученным данным построить кривую и найти критическое влаго- 
содержание материала.

Р е ш е н и е .  Составляем табл. 10.3. По данным этой таблицы 
строим кривую в координатах скорость сушки — время сушки 
(рис. 10.9) и находим, что критическое влагосодержание мате
риала достигается через 6  ч после начала сушки. Ему соответ
ствуют 43,9% влаги, считая на абсолютно сухое вещество, или

43,9-100

А Т

100 +  4 3 ,9  =  3 ° . 6 "/° влаги, счи- 
тая на общую массу продукта.

Пример 10.20. Д ля сушки 
влажного материала с 33 до 9% 
влагосодержания (считая на 
абсолютно сухое вещество) в 
промышленной сушилке потре
бовалось 7 ч. Критическое вла
госодержание материала было



Время 
от начала 

суш ки т , п

_ Да' 
С корость суш кн  — —- АТ

(счи тая  п а  сухое вещ ество),
% /ч

Врем я 
от н ач ала  

суш ки т , ч

_ До' С корость суш ки

(счи тая  н а  сухое  вещ ество) 
% /ч

2 104 — 84 
2 = 10 10

32 — 21,9 
2 =  5,05 '

2,5 • 84 — 79,1 9 8 12 (
21,9— 14 =  3,950,5 2

4
79,1 — 63,9 

1,5 10,14 14
14 — 8 

2 3,0

5 63,9 — 53,9 =  10 16 8 — 5
1,52

6 53,9 — 43,9 =  10 18 5 — 3 
2 1,0

8 43,9 — 32 
2 5,95 20 3 , 0 -  1,5 

2 = 0,75

16%, а равновесное 5%. Требуется определить время, необходи
мое для сушки этого материала от 37 до 7% влажности, если 
условия сушки остаются без изменения. Начальным пусковым 
периодом можно пренебречь.

Р е ш е н и е .  Определим N  — скорость сушки в первом периоде. 
Продолжительность первого периода сушки [уравнение (10.26)1:

Tt =  (иа -  uKp)/N  =  (0,33 -  0.I6J/JV =  Q.17/JV. 
Продолжительность второго периода [уравнение (10.27)12

_ < р - » р  „ о , .  «кр- S  0,16— 0,05 0 0 , - 0,16— 0,05 о,ш
Та =  N 2 ,3 Ig "M" _ ^ “ =  N-------- 2,3 Ig 0,09 — 0,05

Общая продолжительность сушки была 7 ч. Следовательно,
,  0,17 , о.ш  0,281■̂  +  ^  =  7 =  — +  -^г  =  — ,

откуда N  = 0 ,0402 кг/(кг*с).
При новых условиях начальной и конечной влажности мате

риала:
0,37 — 0,16

0,0402
5,22 ч;

0,16 — 0,05 _ _ . 0,16 — 0,05 . ftft
Тз “  0,0402 ' g 0,07— 0,05 “  ’ Ч'

Общее время сушки составит:
 г  =  5,22 +  4,66 =  9,9 ч.



Пример 10.21. Определить время сушки кристаллов салицило
вой кислоты (частицы угловатой формы) в воздушной пневмати
ческой суш илке и необходимую длину сушилки при следующих 
условиях: производительность GK = 2 5 0  кг/ч высушенного про
дукта, эквивалентный диаметр частиц *4 = 1  мм, плотность ма
териала ршт =  1480 кг/м3.

Характеристика состояния воздуха: 
до калорифера (0 =  15 °С, ф0 =  0,7
после калорифера ti — 90 °С
на выходе из сушилки /2 =  50 °С

Температура кристаллов при входе =  15°С
Температура кристаллов при выходе д 2— 40 °С
Удельная теплоемкость сухих кри* ск =  Дж/(кг-К)
сталлов
Влагосодержанне кристаллов (считая 
на абсолютно сухое вещество): 

начальное — 15 %
конечное и'к =  1 %

Р е ш е н и е .  Время сушки можно определить из уравнения 
теплоотдачи!

o.Fq Д/ср
Д л я  определения расхода воздуха и теплоты на сушку произ

водим построение сушильного процесса на /  — х  диаграмме 
(рис. 1 0 . 1 0 ).

В теоретической сушилке при / х = 1 1 1  кД ж /кг процесс сушки 
шел бы по линии постоянной энтальпии ВС' и удельный расход 
теплоты дт равнялся бы

'  — /л 111 — 33,5 гпл„ „
<?т =  —т   =  ~q~q23~Z- о 0Q75 ~  кДж/кг исоаряемон влаги,Хр ~~ Xfi ’ *

где х» — 0,023 — влагосодержанне 
воздуха в точке С'.

В действительной сушил
ке конечное влагосодержанне 
воздуха Х2  (в точке С) будет 
меньше 4 .  Его значение на
ходим следующим образом. 
Из уравнения линии реаль
ного процесса сушки ВС  

/  /х—- Д(* — *0),
задаваясь произвольным зна
чением х, находим I ,  предва
рительно рассчитав расход 
испаряемой влаги W  и по
правку Д для реального про
цесса сушки.

Рис, 10.10 (к  п рим ер; 10 .21),



По уравнению (10.21) при qтр =*0i
Д <7мат +  Чиат — 

fe a r  =  Gr% (&з — & i)/r  =  250-1,16-10* (40 — 15)/34,6 =
=  209,5-Ю3 Дж/кг испаряемой влаги.

Примем удельную потерю теплоты qnm в размере 5,5% от qli 
qn0T =0,055*5000 =  275 кДж/кг испаряемой влаги. Тогда

^  =  9нат +  *?аот cfti — 209,5 -f- 275 — 4,19-15 =
— 421,7 кДж/кг испаряемой влаги.

Задаемся лг =  0,016 и находим:
/  =  I t  — Д (х —  х0) =  111 — 421,7 (0,016 — 0,0075) =  107,4 кДж/кг.

Проведя через точки В и D (xD = 0 ,016; I D =  107,4) прямую 
линию до пересечения с изотермой Ц =  50 °С, получаем точку С, 
для которой находим х 2 =  0,021 кг/кг.

Расход сухого воздуха на сушку:
W 34,6 2560 кг/ч.х2 - х ц  0,021— 0,0075

Расход теплоты, передаваемой воздуху в калорифере:
Q = L ( I t —  / 0) =  2560 {I I М О3—33,5. Г0^)/3600 =  55 200 Вт.

Коэффициент теплоотдачи а  от горячего воздуха к частицам 
материала, подвергающимся сушке в трубе-сушилке, может быть 
определен приближенно по рис. 10.11, на котором представлена 
зависимость Nu =  f  (Аг), полученная по опытным данным 
И. М. Федорова.

Критерий Нуссельта
Nu =  ad^lK.

Критерий Архимеда;
Ar =  dJ>M8T£/(*£pc) ,

где d3  —  ДО-3 м — диаметр частицы; % —  0,0585 Вт/(м- К) — коэффициент тепло
проводности воздуха при его средней температуре (90 -f- 50}/2 =  70 °С; Рмат =  
=  1480 кг/м3 — плотность материала; р 0 =  1,03 кг/м3 — плотность воздуха прп 
70 °С; vc =  2-10"? ыУс — кинематический коэффициент вязкости воздуха.

Подставляя эти значения, получаем:

- а52- 10 '-

По рис. 10.11 находим Nu =  10, откуда



' Аг'*
Р и с . 10 .11 . Зави си м ость критерия Ки о т  критерия Аг (к  примеру 10.21).

Число частиц материала, проходящих через сушилку за 1 а
 ________ G

Н 5/ 6 )р ыат-3б00 '

Они дают общую площадь поверхности!

F, =  nndl 6G 6-250
^эРмат‘3600 0,001-1480-3600 =  0,281 м2/с.

Среднюю разность температур приближенно * определяем сле
дующим образом:

, Воздух90-

32 М атериал

50

40
Д*б =  58 
_  5 8 - 1 0
^ 2 ,3  }g (58/10)

Д*ы ~  10 ’

=  27,3° С =  27,3 К.

Расход теплоты, получаемой в сушилке материалом от горя
чего воздуха, складывается из следующих слагаемых (принимая 
приближенно, что вся влага испаряется при tM =  32 °С).

* Не учитывая кратковременного начального периода подогрева материала, 
его начальную температуру здесь можно принять равной температуре мокрого 
термометра, т. е. 32 °С (см, рис, 10,10),



Q1 = (G kC„ +  ^ )  (<„■-»<)■= ( ш Ш  +  1 ш 4>19') ( 3 5 - lS ) = .2 ,0 5  кВт.

2) Испарение влаги:

Qs « * >  =  ̂ :2 4 2 0 = =  23,25 кВт*

3) Нагрев высушенного материала*
250

<?з =  <V*(d2 — *к) «  з Щ  1»16 (40 -  32) =  0,65 кВт.

Всего:
Q =  Qi +  Qa - f  Q3 =  2,05 - f  23,25 - f  0,65 =  25,95 кВт.

Продолжительность сушки:
т Q 25-95' 103 „  о с

oFcAi0p 285-0,281.27,3 ’

Длина сушилки может быть найдена из следующего равенства!

где I — длина трубы, м: w — скорость воздуха в сушилке, м/с; taioc — скорость 
осаждения (витания), м/с; даос находим по рис. 3.1, на котором дана зависимость 
Ly — f  (Аг) для частиц угловатой формы.

Для Аг =  3,52* 10* находим Ly =  205, откуда

Що =  K Ly VcPMaxg/Pc == У 205-2*10“®. 1,48• 1G3• 9,81/1,03 =  3,86 м/с.

Обычно принимают ter « (1 ,1  т  1,25)ю00. Примем w  —  
=  3,86*1,2 = 4 ,6 4  м/с. Тогда

В действительности время пребывания частиц в трубе-сушилке 
больше, чем получается по расчету, так как в расчете не учиты
вается время на разгон частиц, только после которого устанавли
вается режим движения; это подтверждается экспериментальными 
данными.

Дополнительная длина 1Р трубы для частиц размером 0,2—1 мм 
и скорости воздуха 15—50 м/с может быть определена по эмпири
ческой зависимости:

/р =  wd,

где w — скорость воздуха, м/с; d  — диаметр частицы, мм.

Для нашего примера /р =  4,64* 1 =-4,64 м. Тогда необходимая 
длина трубы-сушилки:

т =  //(су—,шос),

I =  т  (е> — е>ос) =  11.9 (4,64 — 3,86) — 9,28 м.



х  сушилке» работающей: а) по 
нормальному сушильному ва
рианту; б) по варианту с 
промежуточным подогревом

Пример 10.22. Определить 
расход воздуха и теплоты 
при высушивании 1 т  влаж 
ного материала от «„ =  50% 
до йк = 6 % (считая на об
щую массу) в теоретической

Диаметр трубы-сушилки 
определяется из уравнения 
расхода:

(считая, что воздух в калориферах подогревается до 100 °С); в) 
по варианту с рециркуляцией 80% отработанного воздуха. Срав
нить также потенциалы сушки для этих вариантов. Параметры 
атмосферного воздуха: t0 =  25 °С; х 0 =  0,0095 кг/кг сухого воз
духа. Параметры отработанного воздуха: 4  =  60 °С ;х2 =  0,041 кг/кг 
сухого воздуха.

Р е ш е н и е .  Определяем количество испаренной при сушке 
влаги:

а) Нормальный сушильный вариант (A B C  на рис. 10.12). 
Удельный расход сухого воздуха:

Удельный расход теплоты: 
q =  l ( I 2 — 10) =  31,8 (167 — 46) =  3860 кДж/кг испаряемой влаги.

Значения энтальпий находим, пользуясь I  — я  диаграммой Рам- 
зина (рис. ЮЛ).

Общий расход теплоты:
Q =  =  468-3860/3600 =  502 кВт.

I * _ 1 />| Q
— х0 ~  0,041 — 0,0095 ’ кг

Общий расход сухого воздуха:

кг
кг испаряемой влаги

L=*IW  ==31,8*468 *=» 14 200 кг/ч.



б) При ведении процесса сушки с промежуточным подогревом 
{АВ'С С'С  на рис. 10.12) необходимы два калорифера для подо
грева воздуха в каждом до 100 °С. При этом в первой зоне су
шилки влагосодержание воздуха повышается до 0,02525 кг/кг су
хого воздуха и удельный расход сухого воздуха составляет:

> . . .  . .« ,63,6 .
0,02525 — 0,0095 кг испаряемой влаги

Но так как в первой зоне сушилки испаряется только половина 
всей влаги, т. е. 468/2 =  234 кг/ч, то часовой расход сухого воз
духа;

L =  63,6-234= 14900 кг/ч.

Во второй зоне сушилки происходит испарение остальной влага 
тем же воздухом, но подогретым до Ш0 °С в промежуточном ка
лорифере.

Теплота на подогрев воздуха затрачивается в двух калорифе
рах, и расход его равен:

<3 ■= (  « - Ч т + ^ - ' З - т - Т 1, ( ' » -  ‘о)-

но так как /72 =  /, то

Q =  т  (/а -  / 0) =  31,8 (167 — 46) =  500 кВт.

в) Для сушильного процесса с возвратом 80% отработанного 
воздуха {АМВ"С на рис. 10.12) определяем характеристики смеси, 
поступающей в калорифер:

хсм — 0,2*0 - f  0,8*а =  0,2 ■ 0,0095 -f- 0,8-0,041 =

=  0,0347 кг влаги/кг сухого воздуха;

/ см =  0,2/0 0,8/3 =  0,2-46 -f- 0,8-167 =  143 кДж/кг сухого воздуха.

Тогда удельный расход сухого воздуха:

Г  « ------ -̂------«=» -777ГП—* =  159 кг/кг влаги,х2 — хем 0,041 — 0,0347 4

а расход воздуха (смеси), поступающего в сушилку:
1" =  г г  =  468-159= 74500 кг/ч.

Расход атмосферного воздуха (20%):
t  =  74500-0,2 =  14 900 кг/ч.

Удельный расход теплоты:
/ 2 4 6 7 - 1 4 3



Расход теплоты!

Q 5=3 Wq =  Ш  38 2 0  =  49 5  кВт*

И з сравнения расходов воздуха и теплоты на сушку по трем 
рассмотренным вариантам видно, что при одних и тех же началь
ных и конечных параметрах воздуха (точки Л и С на рис. 10.12) 
эти расходы одинаковы.

Сравним средние потенциалы сушки:

а) КСР =  _  Ц40 -  4 0 ) - ( 6 0 - - 4 0 )  _  49,8 X _ 4 9 ,8  к :

б )K cpl=( M z ^ ^ ) = 4 I ,8. C =  4,.8,C;

Ксрг =  Ы д ^ о »  =  36,5-с  =  з , 5 к :

’ g 60 — 40 
кср =  (41,8 +  36,5)/2 =  39,15 °С =  39,15 К;

в) кср =  ( 7 5 - 4 0 ) - - ( 6 0 - 4 0 )  =  2 а?  ос =  26?  к<

2-3 ,е т а г

И з сравнения потенциалов сушки видно, что наименьшее зна
чение потенциала (наиболее мягкие условия сушки), получено
в варианте с возвратом части отработанного воздуха, а наиболь
шее —  при нормальном сушильном варианте.

Пример 10.23. Некоторый материал высушивается в противо
точной сушилке непрерывного действия от 50 до 3,5%  влаги, счи
тая  на общую массу. Производительность сушилки по влажному 
материалу 2260 кг/ч. Плотность сухого материала 640 кг/м3. На 
1 кг сухого материала приходится 0,0615 ма поверхности испаре- 
пия.

При предварительном опытном высушивании было найдено, 
что критическое влагосодержанне материала составляет 2 0 %, 
а равновесное— 1,5% от общей массы. В первом периоде суш
ки,’ когда поверхность материала насыщена влагой, скорость 
сушки составляла 2,44 кг влаги с 1 м2 в 1 ч. Применявшийся 
в этом случае воздух имел влагосодержанне 0,0306 кг/кг. Влаго- 
содержание насыщенного воздуха при температуре материала 
было *нас =  0,0495 кг/кг. По этим данным определен коэффициент 
массоотдачиг

Р =  0,0495 — 0,0303 =  129 кг/(Л12-ч*4 х =  1>*

Определить необходимую продолжительность сушки.



Воздух

сс2 - 0,0294 аг,= 00124 sc о-0,0075

«нас=0,0405 \ и кр

Материал

Рис. 10.19 (в  примеру 10.23).

Р е ш е н и е  (рис. 10.13). Определим по уравнению (10.36) дли
тельность первого периода сушки, в котором вся поверхность ма
териала насыщена влагой. По заданным параметрам: /0 = 2 0  °С;

= 0 ,5 ;  (i =  140 °С и t2 =  63 °С, находим дг0 = =  0,0075 и х % =  
=  0,0294. Затем обычным расчетом, который здесь не приводится 
находим, что часовой расход сухого воздуха L  =  49 700 кг/ч; х г =  
=  0,0124 кг/кг; лгнао =0,0495 кг/кг. Тогда по уравнению (10.36)1

2,3-49700 , 0,0495 — 0,0124 
129— ,g 237 ма.0,0495 — 0,0294

При заданной производительности сушилки часовая подача 
материала соответствует поверхности,испарения 

2260*0,5.0,0615 =  69,5 м*/ч.

Таким образом, первая зона сушилки, соответствующая пер
вому периоду сушки, должна содержать количество материала, 
загруженного в течение 237/69,5 =  3,41 ч, т. е. длительность пер
вого периода сушки 3 ч 25 мин.

Переходя к определению длительности второго периода сушки, 
находим:

а) объем сухого материала:
Ум =2260-0,5/640 =  1,77 м3/ч;

• б) критическое влагосодержание
и'Кр =  20*640/80 ~  160 кг/м3 сухого материала;

в) равновесное влагосодержание

Up =  1,5-640/98,5 = 9 ,75  кг/м3 сухого материала.

Содержание свободной влаги в критической точке,1

=  ыкр — и'р =  160 — 9,75 =  150,25 кг/м3 сухого материала.



Требуемую площадь поверхности испарения для второй зоны 
суш илки находим по уравнению (10,38), в  котором 

u lpV J i  =  150,25-1,77/49700 — 0,0054;
150,25 1,77

^  Ш  0 .0 4 У & 0,0054 — 0,0124 Х

(0,0495 — 0,0075)0,0054 „
Х 1п (0,0495 — 0,0124) ^0,0075 +  0,0054 — 0,0124} И ’

т . е. вторая зона сушилки, соответствующая второму периоду 
суш ки, должна содержать количество материала, загруженного 
в  течение 120/69,5 =  1,73 ч. Следовательно, длительность второго 
периода сушки будет 1 ч 44 мин.

Общая продолжительность сушки:
х =  3 ч 25 мин -{- I ч  44 мин =  5 ч 9 мин.

Пример 10.24, В сушилке, работающей по нормальному су
шильному варианту, удаляется из материала влаги 1000 кг/чч. Ат
мосферный воздух (f0 =  10 °С, ф0 — 78%) нагревается в паровом 
калорифере, давление греющего пара в котором 4 кгс/сма 
( ~  0,4 МПа) по манометру. Психрометр на воздухопроводе после 
сушилки показывает t2 — 50 °С, /м =  37,5 °С. Приняв удельный 
расход теплоты на 13% больше, чем в теоретической сушилке, 
определить: производительность вытяжного вентилятора, расход 
греющего пара, имеющего влажность 5%, и площадь поверхности 
нагрева калорифера, если коэффициент теплопередачи в нем равен 
30 Вт/(мМ <).

Р е ш е н и е .  По диаграмме Рамзина находим: х& =  0,006 кг/кг 
сухого воздуха; / 0 = 2 5 ,1  кД ж /кг; х2 = 0 ,0 3 7  кг/кг сухого воз
духа; / 2 =  146,6 кД ж /кг; рп = 4 1 ,5  мм рт. ст. (рис. 10.14).

Удельный расход сухого 
воздуха поуравненшо(10.14)]

/ =  _ =
Хп — х$ 0,037 — 0,006

«=32,3 кг/кг испаряемой Елаги.

Расход сухого воздуха!
L =  w t =  1000 -32,3 =  32 300 кг/ч.

Удельный объем влажно
го воздуха по уравнению 
( 10. 12)?

287 (273 -f  50)
** (745 -41 ,5 ) 133,3 ^  

в  0,988 м3/кг сухого воздуха.



Производительность вытяжного вентилятора:
У s s  Loyjj =  32 300-0,988 =  3i 900 мч/9.

Удельный расход теплоты в теоретической сушилке по уравне
нию (10Л9):

<7? = ! ~ 4r  = H h  — /е) = 32,3(140,6 -  25Д) =*2 — Ад

=  3920 аДж/кг испаряемой влаги.

Для реальной сушилки:
1,13дг =  1,13*3920 =  4430 кДж/кг испаряемой влаги*

Из уравнения (ЮЛ8)

■*2— л0

находим:
/ 3 =  / 0 ц - ^  =  2 5 , 1 + 4 | ^ * = Ш , 1  к Д ж /е г .

Этому значению / t в точке В  соответствует температура tL =  
=  144°С-

Расход теплоты в калорифере!

4  =  = ^ - - 4 4 3 0  =  Ш 0  кВг.

Расход греющего пара;

■ ■ -Т Г -  2117^0,95 =«>в13 " *  -  2-2 
Средняя разность температур в калорифере?

151,1 — 151,1 
Ю — * 144

Д/б =  141,1 Д?и =7»1J

д /  __ Д?б AfM  141,1 7,1  45 °С__45 К
Atc* ~  % 3 lS W 6}&tM) ~  2 ,3 1g(141,1/7.1) ~

Площадь поверхности нагрева калорифера!

Q 1230- ШЭ —= 910 м3.
К Меи  30 -45‘ер

КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

10. 1. Во сколько раз больше придется удалять влаги из I кг 
влажного материала ери высушивании его от 50 до 25%, чем при 
высушивании от 2 до 1% влажности (считая на общую массу). 
В обоих случаях поступает на сушку I кг влажного материала.

10.2. Найти влагосодержание, энтальпию, температуру мок
рого термометра н точку росы для воздуха, покидающего сушилку 
при / =  50 9С и ф =  0,7.



10.3. Температура воздуха по сухому термометру 60 ?С, по 
мокрому 30 °С. Найти все характеристики воздуха.

10.4. Найти влагосодержание и относительную влажность па
ровоздушной смеси при 50 °С, если известно, что парциальное 
давление водяного пара в смеси 0 ,1  кгс/см2.

10.5. Найти содержание водяного пара в смеси: а) с воздухом,
б) с водородом, в) с этаном (считая на 1 кг сухого газа) 
при /  =  35 °С и ф =  0,45. Общее давление (абсолютное) П =  
=  1,033 кгс/ем2.

10.6. Сопоставить удельный расход воздуха и теплоты в су
шилке для летнего и зимнего времени (в условиях Ленинграда), 
если в обоих случаях воздух, уходящий из сушилки, будет иметь 
t2 =  40 °С и <р2 =  0.6. Сушилка теоретическая, нормальный су
шильный вариант. Характеристики состояния воздуха в различ
ных районах в разное время года см. в табл. XL.

10.7. Общее давление (абсолютное) паровоздушной смеси при 
150 °С и относительной влажности <р =  0,5 составляет 745 мм рт. ст. 
Найти парциальное давление водяного пара и воздуха и влаго
содержание воздуха.

10.8. Влажный воздух с температурой 130 °С и ф =  0,3 нахо
дится под давлением Р абс= 7  кгс/сма ( ~  0,7 МПа). Определить 
парциальное давление воздуха, его плотность и влагосодержание.

10.9. Какое количество влаги удаляется из материала в су
шилке, если воздух поступает в сушилку в количестве 2 0 0  кг/ч 
(считая на абсолютно сухой воздух) с tx =  95 °С, срх = 5 % ,  
а уходит из сушилки с *2 = 5 0  °С и ф2 =  60%? Определить также 
удельный расход воздуха.

10.10. Влажный воздух с температурой 130 °С и ф =  1 нахо
дится под абсолютным давлением П =  7 кгс/см2 ( ~  0,7 МПа). 
Найти парциальное давление водяного пара, плотность влажного 
воздуха и его влагосодержание.

Сравнить результаты задач 10.10 и 10.8.
10.11. Определить производительность вытяжного вентилятора 

для сушилки, в которой из высушиваемого материала удаляется 
100 кг/ч влаги при следующих условиях; t0 =  15°С, ф0 = 0 ,8 ,  
4  =  45 °С, ф2 =  0,6, П =  750 мм рт. ст.

10.12. Воздух перед поступлением в сушилку подогревается 
в калорифере до 113 С. При выходе из сушилки температура воз
духа 60 °С и ф., =  0,3. Определить точку росы воздуха, поступаю
щего в калорифер. Процесс сушки идет по линии /  =  const.

10.13. Определить часовой расход атмосферного воздуха и теп
лоты, а также температуру воздушной смеси перед калорифером 
в суш илке с рециркуляцией части отработанного воздуха при 
следующих условиях:

Характеристика воздуха (считая на 
сухой воздух):

атмосферного /0 =  50 кДж/кг; ф0 =  0,7
отработанного / а =  260 кДж/кг; ф2 =  0,8



Количество возвращаемого, воздуха 80 % (от выходящего из
сушилки)

Влажность матер нала (считая па об
щую массу):

начальная мн =  47 %
конечная ик =  5 %

Производительность сушилки (по Gf1 =  t,5  т/ч
влажному материалу)

10.14. Найти необходимый расход воздуха в сушилке и расход 
теплоты на калорифер при следующих условиях:

Характеристика воздуха: 
атмосферного х0 — 0,01; to =  20 °С
отработанного ха — 0,028; t9 =  34 °С

Влажность материала (считая на об- 
. щую массу):

начальная ин =  50 %
конечная ик =  13 %

Производительность сушилки по аб- Gq =  1 т/ч
солютно сухому материалу
Потери теплоты £  Q с материалом, 15 % от общего количе* 
транспортным устройством и в окру- ства теплоты
жающую среду (за вычетом теплоты, 
вносимой влагой) .

10.15. Определить к. п. д. теоретической сушилки, если со
стояние воздуха в ней меняется от ср0 =  0,7 и 4  =  20 °С до ср2 =  0,6 
и =  50 °С. Влага испаряется при температуре мокрого термо
метра,

10.16. Найти средний потенциал сушки в теоретической су
шилке при *0 =  20 °С, ф0 =  0,7 и =  50 °С, <р3 =  0,4. Испаре
ние идет при температуре мокрого термометра.

10.17. В теоретическую сушилку поступает воздух из калори
фера с температурой 85 С, при этом потенциал сушки составляет 
43 °С. Потенциал сушки воздуха, покидающего сушилку, 8 °С, 
Найти парциальное давление водяного пара в воздухе, уходящем 
из сушилки, и объемный процент водяного пара в нем, если дав
ление в сушилке (абсолютное) П =  750 мм рт. ст.

10 18. Влажный материал с начальной влажностью 33%, кри
тической 17% и равновесной 2%, высушивается при постоянных 
условиях сушки до 9% влажности в течение 8 ч. Определить про
должительность сушки до 3% влажности в тех же условиях. 
Влажность дана в процентах от массы абсолютно сухого вещества.

10.19. Определить поверхность нагрева вальцовой вакуум- 
сушилки производительностью 200 кг/ч (по высушенному мате
риалу). Начальная влажность 50 %, конечная 5% (считая на общую 
массу). Коэффициент теплопередачи 350 Вт/(м2- К); температура 
сушки 60 СС; удельная теплоемкость сухого материала 
1,26* 103 Дж/(кг* К); начальная температура материала 20 9С; дав
ление греющего пара Яабс =  1,5 кгс/см2. Потерн теплоты состав
ляют 10% от общего количества теплоты, отдаваемого греющим 
паром.



10.20. Найти точку росы и относительную влажность воздуха, 
выходящ его из сушилки, по показаниями психрометра: /с = 5 0  °С» 
tu =  35 СС.

10.21. Найти температуру влажного материала в теоретиче
ской суш илке (в первом периоде сушки), если атмосферный воздух 
поступает в калорифер при t0 ~  15 °С и tptt =  0,8 и нагревается 
в нем до tx =  123 °С.

10.22. В сушилке производительностью 1 т/ч (по влажному 
материалу) высушивается материал от 55 до 8 % влажности (на 
общую массу). Атмосферный воздух имеет параметры 4  =  20°С, 
<р0 = 0 ,7 5  и нагревается в калорифере до =  И 0 ° С  Потенциал 
суш ки на выходе из сушилки н 2 =  10 °С. Определить расход воз
духа и греющего пара, если давление пара Ра6с — 0,25 МПа, 
а степень сухости его 95 %.

10.23. В сушилке производительностью 500 кг/ч (по абсолютно 
сухому продукту) высушивается материал от 42 до 9% влажности 
(на абсолютно сухое вещество). Температура воздуха, поступаю
щего в калорифер, fa =  20 °С, а его точка росы tp =  8 °С. Процесс 
сушки в теоретической сушилке шел бы при /  =  125 кД ж /кг. 
Температура воздуха на выходе из сушилки 4  =  45 °С. Нормаль
ный сушильный вариант. Определить расход греющего пара и 
поверхность нагрева калорифера, если давление (абсолютное) 
греющего пара 0,2 МПа и влажность 5% , а коэффициент тепло
передачи К  — 32 Вт/(м2- К). Сумма всех потерь теплоты состав
ляет 15% от расхода теплоты в теоретической сушилке.

10.24. Воздух с t = 6 0 ° С  и ф = 0 ,2  охлаждается холодной 
водой в трубчатом противоточном теплообменнике до точки росы. 
Охлаждаю щ ая вода нагревается от 15 до 25 °С. Определить расход 
охлаждаемого воздуха, парциальное давление водяного пара и его 
объемный процент в  воздухе, а такж е расход охлаждающей воды, 
если поверхность теплообменника 15 м2, а коэффициент тепло
передачи К  =  46 Вт/(м2- К).

10.25. Найти температуру и влагосодержание гоздуха, ухо
дящего из теоретической сушилки, если средний потенциал сушки 
нср = 4 1  °С. Воздух поступает в калорифер при t0 =  15 СС и 
Ф = 7 0 % . Энтальпия воздуха, поступающего из калорифера 
в  суш илку, I  =  144,2 кД ж /кг. Определить такж е температуру 
влажного материала (в первом периоде сушки).

10.26. Определить температуру поступающего в теоретическую 
суш илку воздуха, если средняя движущая сила сушильного про
цесса Дл'ср = 0 ,0 1 3 6  кг/кг, температура уходящего из сушилки 
воздуха L  =  45°С , а его относительная влажность <р2 = 6 0 % .

10-27- Определить расход воздуха, расход греющего пара и 
требуемое его давление для противоточной воздушной сушилки, 
работающей по нормальному сушильному варианту. Производи
тельность сушилки 600 кг/ч  влажного материала, начальная влаж
ность которого 50% (считая на общую массу), а конечная 9% . 
Воздух, поступающий в калорифер, имеет t0 =  10 °С, ср0  =  80% ;



воздух, выходящий изсушилки, имеет 4  ~ 5 0 ° С , щ  = 5 0 % . Тем
пературу греющего пара выбрать. Влажность греющего пара 6%,

Расчет произвести; а) для теоретической сушилки, б) для дей
ствительной сушилки, принимая в ней температуру материала на 
входе 16 °С, на выходе 55 °С. Удельная теплоемкость высушенного 
материала 1,68 кДж/(кг-К). Масса транспортного устройства • 
{стальной транспортер), несущего часовую загрузку сырого ма
териала, 450 кг. Штерн теплоты сушилкой в окружающую среду 
составляют 10% от количества теплоты, передаваемого воздуху 
в калорифере.

10.28. В теоретическую сушилку, работающую с промежуточ
ным (ступенчатым) подогревом воздуха, поступает 1800 кг/ч влаж
ного материала с натальной влажностью 39%. Конечная влаж
ность 8 % (считая на общую массу). Воздух на выходе из сушилки 
имеет температуру 45 °С. Температура атмосферного воздуха 20 °С. 
Всего в сушильной установке три калорифера, в каждом из кото
рых воздух нагревается до 70 °С. После каждого калорифера 
воздух в сушилке насыщается водяным паром до ф =  0,7. Опре
делить расход сухого воздуха и греющего пара. Давление греющего 
пара Рабе = 0 ,3  МПа, влажность его 5% . Дать схему процесса 
на диаграмме Рамзияа.

10.29. Расход пара в калорифере сушилки при давлении Рязб =  
=  0,2 МПа и влажности 10% составляет 200 кг/ч. Расход 
теплоты на 10% больше расхода теплоты в теоретической сушилке. 
Площадь поверхности Haipesa калорифера 41 м2. Атмосферный 
воздух имеет t0 =  25 °С и точку росы tv =  10 °С. Процесс сущки 
идет при / 2 =  100 кДж/кг, Парциальное давление -водяного пара 
в воздухе, покидающем сушилку, 25 мм рт. ст.

Определить коэффициент теплопередачи в калорифере и произ
водительность сушилки по влажному материалу, если поступаю
щий в сушилку материал имеет влажность 60%, а выходящий из 
сушилки 10% (считая на общую массу).

10.30.В сушилке производительностью 500 кг/ч (по высушен
ному материалу) высушивается материал от 70 до 10% (считая на 
общую массу). Показания психрометра атмосферного воздуха 15 н 
20 °С. Из сушилки воздух выходит с температурой 45 °С и относи
тельной влажностью 50%. Потери теплоты в сушилкс и в калори
фере составляют 8 % от расхода теплоты в теоретической сушилке.

Определить площадь поверхности нагрева калорифера и рас
ход греющего водяного пара, если он имеет давление Ра0с =в 
=  0,2 МПа и влажность 5%. Коэффициент теплопередачи в кало
рифере 35 Вт/(м2*К).

10.31. 1000 кг/ч влажного материала с начальной влажностью 
50% высушивается до конечной влажности 8 % (считая на общую 
массу). Высушивание производится: а) в вакуум-сушилке при тем
пература материала во время сушки 40 °С; б) в атмосферной 
воздушной сушилке при той же температуре материала (в первом 
периоде). Атмосферный воздух имеет ta =  20 °С, ф0 = 0 ,7 ;  ухо-



дящий из сушилки воздух имеет / 2 =  °С. В обоих случаях
влажный материал поступает в сушилку при 15 °С, а выходит 
при 40 °С. Удельная теплоемкость высушенного материала 
1,26» 10® Дж/{кг- К). Пренебрегая потерями теплоты в окружающую 
среду и на нагрев транспортирующего устройства, определить 
удельные расходы теплоты в обеих сушилках.

10.32. В теоретической сушилке производительностью 600 кг/ч 
абсолютно сухого материала высушивается материал от влажно
сти 35 до 8%  (считая на общую массу). Показания психрометра, 
установленного в помещении, из которого поступает воздух в ка
лорифер: / 0 — 18 °С, /и =  15 °С. Выходящий из сушилки воздух 
имеет / 2 =  40 °С и (р2 =  0,65.

Определить расход греющего пара в калорифере и площадь 
поверхности нагрева, если давление пара Р абс =  0,2 МПа и 
коэффициент теплопередачи К  = 3 3  Вт/(ма-К).

10.33. Определить расход воздуха, расход греющего пара, 
требуемое его давление и поверхность калорифера для сушилки, 
производительность которой равна 600 кг/ч влажного материала 
с начальной влажностью 50% и конечной 9% (считая на общую 
массу). Показания психрометра для воздуха, поступающего в ка
лорифер, 10 и 5 °С. Воздух на выходе из сушилки имеет t2 =  50 °С, 
ф2 = 5 0 % . Температуру греющего водяного пара принять на 
15 °С выше температуры воздуха на выходе из калорифера. Влаж
ность греющего водяного пара 6 %. Расход теплоты на 10% больше 
расхода теплоты в теоретической сушилке. Коэффициент тепло
передачи в калорифере 35 Вт/(м2- К).

10.34. Определить производительность по высушенному мате
риалу, поверхность нагрева калорифера и долю возвращаемого 
воздуха в теоретической сушилке с рециркуляцией части отра
ботанного воздуха. Расход свежего атмосферного воздуха 
6000. кг/ч , его энтальпия 50 кД ж /кг, парциальное давление водя
ного пара в нем 12 мм рт. ст. Начальная влажность материала 
40% , конечная 7% (на общую массу). Параметры воздушной смеси 
на входе в калорифер» х  = 0 ,0 3 4 ; t = 4 0 ° С . В калорифере воздух 
нагревается до 8 8  С. Коэффициент теплопередачи в калорифере 
47В т/(м М {). Давление греющего водяного п а р а т о  = 0 ,2  МПа.

ПРИМЕР РАСЧЕТА СУШИЛКИ КИПЯЩЕГО СЛОЯ 
ДЛЯ СУШКИ ХЛОРИСТОГО КАЛИЯ

Д а н н ы е  д л я  р а с ч е т а .
Производительность (по высушенному материалу) Ок =  20 т/ч
Влажность соли (на общую массу): 

начальная ын =  10 %
конечная и„ =  0,5 %

Средний диаметр частиц d =  0,25 мм (dMaKC =  0,5 мм,
^мид =  0,1 мм)

Температура соли, поступающей на сушку =  20 С
Удельная теплоемкость сухой соли см =  0,712* 103 Дж/(кг-К)
Плотность солн Рмат =  2* 103 кг/м®



. Для сушки использовать топочные газы. Тепловые потери принять равными 
15 % от расхода теплоты на нагрев материала и испарение влаги. В качестве топ
лива используется мазут марки М-100 состава: Ср =  80,8 %; Нр — 9,8 %; Np =  
=  0,46% ; Sp =  0,64%; Ор =  0,28% ; Ар =  0 % ; Wp =  8 % . Коэффициент из
бытка воздуха а =  1,25.

Тепловые потери в топке принять равными 5 % от теплоты сгорания твердого 
топлива. Параметры воздуха на входе в топку: /0 =  20 °С; =  0,01 кг/кг.

Значения коэффициентов для расчета теплоемкостей различных компонентов 
при заданных температурах даны в табл. 10.4.

В ы б о р  к о н с т р у к ц и и  с у ш и л к и  и у с л о в и й  е е  р а б о т ы .  
д Факторы, влияющие на выбор конструкции сушилки:

1) состояние высушиваемого материала — сыпучий, комкующийся во влаж* 
ном состоянии;

2) материал выдерживает нагревание до высокой температуры (^пл= 770 °С)}
3) отношение максимального размера частиц к  минимальному Ямаио^мин— 

— 0,о/0,1 =  5;
4) подлежит удалению в основном поверхностная влага;
5) решетку выбираем (рекомендуемую при сушке солей) с диаметром отверстий 

d0TB “  5 мм,
6) допускается некоторая неравномерность высушенного материала по ко

нечному илагосодержанию, поскольку при хранении все частицы соли приобретут 
одинаковую влажность.

Фактор 3) позволяет предварительно выбрать однокамерный сушильный 
аппарат с вертикальными стенками.

Для обеспечения лучших гидродинамических условий выбираем аппарат 
круглого сечения.

Высоту кипящего слоя в аппарате принимаем в 4 раза больше высоты зоны 
действия струй — зоны гидродинамической стабилизации [10.7]. Последняя опре-- 
деляется из соотношения:

Температуру разбавленных воздухом топочных газов, поступающих под 
решетку, принимаем равной tx =  800 °С, температуру выходящих газов /2 =  
=  125 С, что позволит исключить конденсацию паров в пылеулавливающей аппа
ратуре (циклоны, фильтры). Температуру выгружаемой соли приближенно.можио 
принять равной температуре отходящих газов, т. е. =  125 °С.

Подачу комкующейся влажной соли для обеспечения равномерного «кипения» 
следует производить с помощью разбрасывателей, равномерно распределяющих) 
материал по поверхности слоя.

Выгрузку соли из аппарата рекомендуется производить непосредственно 
у решетки для вывода из аппарата комков.

Р а с ч е т ,  1. Количество влажного материала;

/t0Tp =  20dOTB =  20-5 =  100 мм; h = 4 й стр =  4*100 «  400 мм,

П 9Q5
20 000 - ^ 2 .  в  22 100 кг/ч =  6,15 кг/о.

Т а б л и ц а  10.4

Коэффициенты д л я  расч ета  е  =  f  Ц )

Газ
а Ь. !0а d .  10е

0,3805
0,3569
0,3092
0,3805
0,3119
0,3150

0,2221 —0,0473
0,0532 —0,0014
0,0240 —0,0007
0,2221 —0,0473
0,0506 —0,0231
0,0310 —0,0027



2. Количество испаряемой влага;
W  =  <?а  — G„ =  22 100 — 20000 =  2100 кг/ч =  0,584 кг/с.

3. Расход теплоты:
Q — Qncn ”Ь Qaarp Qdot =  1*16 { W  \т СпОз — d j)) ($2 ~

*= 1,15 {0,584 [2490-10* +  1,97-10* (125 — 20)] +  5,56.0,712-10* (125 — 20)J} =
а  2280-10» Вт.

Удельный расход теплоты:
q =  Q/W — 2280/0,584 =  3900 кДж/кг влаги,

4. Расчет расхода и состава сушильных газов.
Так как этот расчет связан с большим объемом вычислений, то он проводятся 

на ЭВМ.
.Блок-схема алгоритма расчета:

С начало )

/ н р: с  р, Np, Sр, Ор,W* MCOj ,  М Нл0,М ы 2 ,M So J
/  ^ 0 2*^М t i t t o f t r *  QrW>a(k)tfyk)t&(f<) j

-  т ~ "  z L
-340 c p* i25gHMP3(op-s»)“g5(flaftw9 |

Vk
* * * w r

f '’>»(6 ,89C p+26^H p-3,33O p)(f+ /JSa:0)
— j —

Va = d V (

Y r % 65CP; / 2=IJ,2Hp+»,24Wp+J,6foH'°a:0; 
Уъ *=-0,7Эв. K o + 0 , 6 N p ;  K4 = 0 ,7 S P-, У&~ 0 ,2 1 У ° ( а - 1 )

c<i,kj=raf*> t  + S (A )ti+ tfrt)f/) 4,19-10*

SV=2Ук i S2=2 c,,ft 5 S3=Zc2,* ;S4=£c3fkK*;
fc*j Ы "M M

з ф ж _ }55^ ф

Qi* Q
S3CrS« 2

j  |

56,e

X
s  - S I  273 .
r ’ - S Y  (273+ t,> ’

-  S*+ lT  273

/ '  Qh»̂ S ̂ »К:и»̂г,В /
j  Ьн^г*х 1*р1>рг>Ук1

, * . ,
С Конец, j



Условные обозначения к блок-схеме расчета: Qp — теплота сгорания твер
дого топлива (низшая, с учетом диссоциации продуктов сгорания); Va  — расход 
воздуха на горение; V0 — количество воздуха, теоретически необходимого для 
горения; V(hj— объемы отдельных составляющих продуктов горения; — 
объем топочных газов после топки; ci(i fe) — теплоемкости компонентов газа ври 
заданных температурах; — температура горения газов; Усм — расход воздуха 
на смешение; В —  расход топлива на горение; — влагосодержзшге на входе 
в сушилку; L% — расход сушильных газов на входе в сушилку; L* —  расход 
сушильных газов на выходе из сушилки; — средняя плотность газа ва входе 
в сушилку; р2 — средняя плотность газа на выходе из сушилке; щ ы  ~  объем
ные доли компонентов газа; q> — тепловые потери в топке; % — влагосодержэние 
воздуха на входе в топку; а  — коэффициент избытка воздуха.

Таблицы идентификаторов;
Индекс i соответствует: 1 — температуре газов на выхода из топки; 2  — тем

пературе газов на входе в сушилку (после смешения); 3 — температуре газов на 
выходе из сушилки; .4 — температуре воздуха, поступающего на смешение.

Индекс k соответствует: 1 — С02; 2 — Н 20 ;  3 — N2; 4 —• SOa; 5 — Оа.
Исходные данные

Вели
чина

к ь М т СР н р NP SP Op

Иденти
фикатор

Т<1) Т(2) Т(3) Т(4) М(К) х<1) Х(2) т X(4) X(5)

Вели
чина

\VP а W Q С(й) Ь м i k

Иденти
фикатор

Х(6) AL W Q ТК(К, I) ТК (К ,2) ТК (К ,3) 1 К

Рассчитываемые величины

Вели
чина

Qps V0 V * В l l L 2  Х1 h h Ш )

Иденти
фикатор

QRN V0 VA Т1 VSM в U  L2 XI ROl R02 Y (Ю

Программа расчета:

PROGRAM
DIMENSION Х(6), Ai(5), V{5), С(4,6), ТК(6,3), Т(4), Y(5)
REAL LI, L2, М 
R EAD(5) X , T, M, VV, Q, AL 
READ{5) ((TK(K,I), K =I,6) 1=1,3)
Q R N = (340. * X(l)-}-1256. * X{2)—109, *  (X(5)—X(4))— 25. $ (9. $ X(2)-f X(7)>)

ф I0E4
V 0 X (8 .8 9 s X(J)4-26,5 s  X(2)—3.33* X(5))* 1 .016
V A = A L * V 0
S V = 0 S f = 0
V (I)=1.85*X (t>
V (2 )= lt.2 *  X{2)4-1,24 #  X(7)-}-0. 016  0  AL * V 0  
V(3)=0 .7 9  *  AL *V 0-f- 0 .8  *  X(3)
V (4 )= 0 .7*X (4 )
V (5)=0.21 «(AL— I) # V 0



DO 1 K = l,5  
SV=SV-j-V(K)

1 Sl=SI-f(V(K)/22.4)*M (K)
DO 2 1=2,4
DO 2 K -1 ,6

2 Q I,K )=(T K (K ,1)+T K (K ,2)*T (I)+T K (K ,3)*T (I)*  * 2 )* 4 1 9 0
3 S2—0

DO 4 K=l , 6
C (1,K )=(T K (K ,I)+T K (K ,2)*T (1)+T K (K ,3)*T (1)**2J*4I90

4 S2=S2+C(1,K)*V(K)
T 1=(0 .95*Q R N 4-V 0*C (4 ,6)*T (4))/S 2  
IF (ABS(T(1)—TI)<5) GO TO 5 
T(1)=TI GO TO 3

5 T(1)=T1
S 3 = 0  S 4 = 0  S 5 = 0  S 6 = 0  
DO 6 K = I,5  
S3=S34-C(2,K) * V(K)
S4=S4+C(3,K)*V(K)
S5=S5+C(2,K)*22.4/M (K)

6 SG=S6-j-C(3,K)*22.4/M(K)
V SM =(S2*T(I)—S3*T(2))/((C (2,G )*0.984-f-0.0i6*C (2,2))*T(2)—

(C{4,6) * 0 .984 -1-0 .016  #C(4,2)) #T(4))
V(2)=V(2)+W /B 
V(3)=V(3)-f 0 .7 9  * VSM 
V(5)=V(5)-f-0.21 *VSM 
SV= SV+ VSM  
Sl=Sl+VSM -»29./22.4 
S3=S3+C(2,6) *VSM 
S4=S4-f-C(3,6) * VSM 
DO 7 I<=I,5

7 Y(K)=V(K)/SV 
B=Q/(T(2)#S3—T{3) * S4)
L1=B  *S1
XI = ( 0 .8  * V(2)+VSM * 0 , 0 1 3)/L 1 
RO i=(Sl/SV ) *(273./(273.+T(2)))
L2=Ll-{-W
R 02=(S1+W /B )/(SV +1.24 «  W/B) * (273./(273.-|-T(3)))
WRITE(7,8) QRN, V 0 ,  VA, T l, VSM, Y(l), Y(2), Y(3), Y(4),

Y(5), В, XI, L I, L2, ROl ,  R02
8 FORMAT (5X, 'Q R N ', I 0 X ,  ’V 0 ',  10X , 'VA', 10X , ’T l ',  [ 0 X ,  'VSM'/

2X, 5E11.4/5X, 'Y (l)’ , 1 0 X , *Y(2)\ 10X , 'Y (3 )\ 1 0 X , 'Y<4)', 
I 0 X ,  'Y(5)72X, 5E11.4/5X, 'В ',  10X , ' ХГ ,  1 0 X , 'L I ',  10X , 
’L2’, 10X , 'R 0172X , 5E11.4/5X, 'R 0272X , 5E11.4)

STOP
END®®

Программа реализована на ЭВМ аИскра-1256».
В результате расчета получены следующие данные: — 37,42-103 кДж/кг;

х =  0,6168 кг/кг; у2 =  0,707; V0 — 9,927 м3/кг *; Lx =  2,969 кг/с; у3 — 1,805; 
Va  =  12,41 м3/кг *; 12 =  3,555 кг/с; у, =  0,0003; T i — 1668 °С; рх =  0,329 кг/м3; 
у ь =  0,323; Усм =  17,95 м3/кг *; р2 =  0,8067 кг/ма; В =  0,0737 кг/с; //, =  0,113,

5. Расчет динамических коэффициентов вязкости сушильных газов.

* При 0°С  и давлении 0,1013 МПа (760 мм рт. ст.).



Значения динамических коэффициентов для каждого компонента при задан
ной температуре находим по номограмме (рис. VI):

5
Мс и = 2  й Л  =  0 ,113-44-}-0,707-18+  1,805-28 +

к=1
+  0,0003-64 +  0,323-32 =  78,59 кг/кмоль;

МСм

у  уьМь

к  ^
78,59

“  0,113-44 , 0,707-18 , 1,805-28 , 0,0003-64 0,323-32 ~
5-10'^ 1 3,45-КГ5 1 4,8-10-5 1 4,0-10-5

=  4,606 ■ 10“5 кг/(м • с);
и М см 
Й2 5

У  !/hMh

f c f
78,59

1 5,6-10-5 .

”  0,113-44 , 0,707-18 , 1,805-28 , 0,0003-64 , 0,323-32

=  2,043-10”6 кг/(м-с).
6. Скорость газов.
Предварительно рассчитываем критическую скорость псевдоожижения для 

частиц среднего размера, пользуясь графиком Ly =  /  (Аг) для температуры в слое, 
которую можно считать равной температуре уходящих газов, т. е. 125 °С. Крите
рий Архимеда:

‘й А й т в й  2,Б М О -^ -г . 103.9,81.0,8067
А г  Щ “  2,043*«10-w .

Критическое значение критерия Лященко: LyKp =  10-4. Критическая ско
рость псевдоожижения:

к>кр =  Н у к р ^ ^ а т / р !  -  У  10-а-2,043*Ш"^*9,81-2*Юэ/0 8067а =
=  0,039 м/с.

Рабочее значение критерия Ly выбираем при порозности кипящего слоя 
е =  0,75, так как для процессов сушки, идущих в первом периоде, интенсивность 
процесса тем выше, чем больше скорость газов.

При ё =  0,75 находим L y =  3,4-10"1 (рис. 10.15). Тогда число псевдоожи- 
ження:

К »  =  3/L y /L y Hp =  V3,4-10-V10-3 =  15.

Скорость газов (считая на полное сечение решетки): 
w =  Ки№цр =  15-0,039 =  0,585 м/с.

Скорость газов непосредственно у решетки больше из-за более высокой тем- 
пературы. Эта скорость равна:

273 +  *! _ пкок 273 +  800



. Р и с . ТО. 10. Эскиз суш илки.

Если площадь живого сечеяпя -решетки принять равной 10 % от всей ее пло
щади, то скорость газа в отверстиях решетки будет равна: и;отв =  10*1,58 =  
15,8 м/с. Эта скорость достаточна дая акевдоожиженного слоя не только с части
цами наибольшего диаметра (dMaitc=  0,5ыы), но и с более крупными образова
ниями (комками), что видно из следующего расчета.

.Если лрхшять число лшздоожшкешш для укрупненных частиц небольшим, 
лишь достаточным для их иеремещешш {например, Kw =  3), то врыт красная ско
рость псевдоошшения для s m s  частиц будет

^ и р  <отв> — =  5,27 м/с.

Тогда

<©t b j
'■’g p 5.275-©,3292
И1ЙРмат 4 ,6 0 6 .1 0 -^ * 9 ,8 1 .2 -1 0 3

1,75. зо.

Значению LyKp— J,75*10 соответствует Аг =  107. Тогда диаметр укрупнен
ных частям {комков):

Mi
Рма-rgPj

107-4,6063*J0"M
2-103-9,8Ь0,329 ; 0,0149 м.

Таким образом, у отверстий решетки в состоянии лершещаться даже комки 
соли диаметром ~ 15  мм.

7. Размер решетки сушилки.
Пол-я}Ю площадь решетка определим из выражения:

5  __  3,555 _ g33 а
5^ 'ш ”  ~^8О б7-0,58э 7'*М Ш *

Диаметр решетки:

Ореш =  У ^ рет]0 ,Ш  =  /7 ,533/0 ,785 =  3,038 м.

8. Сепарацнонное пространство.
Высоту сепарацномюш пространства прпнжааем в 4 раза больше высоты 

кипящего слоя:

ftcen =  4-400 =  1600 мм.
Общая высота аппарата {над решеткой):

h  -MieeD + 1Б 00  =  2000 мм.



Проверим, будут ли выноешься из аппарата наименьшие частгщы солей (дна 
метр ~ 0 ,1  мн>. Критерий Архимеда:

ЬГ0“ ^2-Ш *-9,8Ь0,8067 
Ar *  Р |  * ----------- 2 , t №  tO-»----------- ~  * 'n '  f°*

Критерий Лященко, соответствующе уносу частиц, будет равен LyB0T <  
^  0,16, а скорость витания частиц дизметрш 0,1 имт

к»вит =  « И ш  -2,043-т - з - г -  £03-9,8UG,80673 =, 0,453 м/с.

Таким образом, аппарат с вертикальными стенками не обеспечит осаждения 
всепарационном пространстве частиц.соли диаметром 0,1 мм. Для того чтобы обес
печить их осаждение, сечение сепарационного пространства следует расширить 
до значения

* ш -  W V ^ T  =  М -7 ,533  Щ  - 1 0 , 7  Л

Здесь коэффициент 1,1 вводится для некоторого снижения скорости потока 
по сравнению со скоростью витания, необходимого для обеспечения осаждения 
частиц.

Диаметр сепарационного пространства при этом будет равевгг

В ет  — У  5 ееп/0,785 =  V  10,7/0,785 =  3,69 &г-
Эскиз сушилкк дан на рис. 10-16.

ПРИМЕР РАСЧЕТА ВАЛЬЦОВОЙ СУШИЛКИ

Определить основные размеры двухвальцовой сушилки для сушки пасты 
углекислого никеля производительностью 90 кг/ч пасты. Начальная влажность 
75% , конечная 10% (на общую массу). Сушилка обогревается? глухим парой 
(Pagc =  I кгс/см2, т. е. ~0,1 МПа). Толщина слоя бтатериала мм. Толщина 
стенки чугунного вальца 10 ми. Над поверхностью материала продувается воздух 
со скоростью 1,5 к/с. Температура воздуха 4 0 °С, ф =  40% .

Р е ш е н и е .  Расчет сушилшг можно сделать -через коэффициент теплопере
дачи от пара к  воздуху. Процесс передачи теплоты в вальцовой сушилке проис
ходит следующим образом; o r  конденсирующегося пара теплота передается стенке 
барабана, а от него — высушиваемому материалу. Влага, испаряющаяся на мате
риале, диффундирует в- воздух, унося с собой соответствующее- количество теп
лоты. Можно подсчитать количество диффундирующей влаги и, исходя из этого 
количества, определить эквивалентный коэффициент теплоотдачи.

Примем коэффициент тешгаотдаад от конденсирующегося иарэ к стенке 
барабана а  =  9280 Вт/(м2-К). Коэффициент теплопроводности чугуна Яч =  
=  46,4 Вт/(м*К), средний коэффициент теплопроводности высушиваемого мате
риала &мат — 0.8 Вт/(м*К).

Эквивалентный коэффициент теплоотдачи при испарении влаги определяем 
на следующего уравнения:

_ _  ?исп  &
св" № ^мат — ̂ возд *

где f — удельная теплота парообразования, Дж/кг.
Так- как по уравнению (10.25) удельный расход испаряемо® влага О 

[в кг/(м *ч)1 равен

аиоп

G =  О)О4075к>0,8 Ар,

, Вт/(м2* К) 1 моз

O,O4Q7500' 8 tspr

то коэффициент теплоотдачи а ИСп U  Вт/(м-* К) 1 может быть рассчитан по уравие- 
нщо;

Д/-3600



Зададимся (с последующей проверкой) температурой наружной поверхности 
материала ймат =  80 °С (допустимая температура для углекислого никеля не 
выше 85 °С). Давление насыщенного водяного пара при 80 °С Рнао— 355 мм 
рт. ст.; парциальное давление водяного пара р п в воздухе при / =  40 С и ф — 0,4 
составляет 22,4 мм рт. ст. Удельная теплота парообразования воды при атмо
сферном давлении г =  2264-103 Дж/кг.

Следовательно, эквивалентный коэффициент теплоотдачи при испарении:

0,04075-),50*8 {355 — 22,4) 2264-Ю3 „  а----------- =  294 Вт/(м2-К).~ И<5П (80 — 40) 3600

Коэффициент теплопередачи от конденсирующегося пара к воздуху:

* - '  I , " М 1 ,‘ о.ош , I - 2 0 3  Вт« м*-1̂
9280 +  46,4 +  0,8 +  294

' Удельная тепловая нагрузка:

Я =  К (‘пара -  'возд) =  203 {100 -  40) =  12 !80 Вт/и*.

Проверим принятую температуру поверхности материала д мат по уравнению:

At =  qia HCD =  12 180/294 =  41,4 °С =  41,4 К.

Температура поверхности материала:

^мат =  ^позд -|- =  40 -(- 41,4 =  81,4 РС(

что близко к принятой.
Расход воды, испаряемой в сушилке:

Iот /- иП — иН пп 75 — 10 ЛГ ,
W = a “ 100 — Uh = 90Too-  10 =  65 ш14-

Расход теплоты на подогрев материала и на испарение влаги:

„ 90-3,46-103 (81,4— 15) + 65 -2264 .103
3600 =  46 500 Вт.

Необходимая площадь поверхности нагрева вальцовой сушилки:

r  Q 46 500 с 00 , 
q “  12 180-0,75 ~ 5-3 8 м *

где 0,75 — коэффициент, учитывающий фактическую поверхность соприкосно
вения материала с греющей поверхностью вальцов.

По нормалям ближайшая двухвальцовая сушилка имеет F =  5,2 ма (диаметр 
вальцов 600 мм, длина 1400 мм). Эту сушилку мы и выбираем, хотя площадь ее 
поверхности нагрева немного меньше, чем требуется по расчету. Для обеспечения 
заданной производительности потребуется несколько увеличить давление грею
щего пара, что легко отрегулировать на практике.

Тепловые потерн сушилки должны быть учтены при определении расхода 
греющего пара.

Пример расчета камерной сушилки с рециркуляцией воздуха — см. седьмое 
издание этой книги, 1970 г.

Примеры расчета барабанной сушилки и вакуум-сушильного шкафа — см. 
шестое издание этой книги, 1364 г,



Г л а в а  / /

УМ ЕРЕННОЕ И ГЛУБОКОЕ ОХЛАЖ ДЕНИЕ

ОСНОВНЫЕ ЗАВИСИМОСТИ И РАСЧЕТНЫЕ ФОРМУЛЫ

1. Для холодильного (обратного) цикла Карно 1—2—3—4, 
состоящего из двух изотермических и двух изоэнтропических про
цессов (рис. ИЛ), холодильный коэффициент:

е _  _______ Оо______________________Гр / i t
е« -  L -  LK- L U ~  Q - Q 0 -  Т - Т й • [ПЛ)

Здесь Qq — холодопроизводительность — расход теплоты, получаемой холо
дильным агентом (рабочим веществом) от охлаждаемой среды при температуре 
Т0, Вт; Q — расход теплоты, отдаваемой хладагентом воде при температуре Т, Вт; 
Lh — мощность, затрачиваемая в компрессоре при изоэнтропическом сжатии 
пара рабочего вещества, Вт; £д — мощность, получаемая при изоэнтропическом 
расширении хладагента в детандере, Вт; L =  LK — 1д =  Q — Q„ — теоретиче
ская мощность, затрачиваемая в цикле, Вт.

Как следует из формул (11 Л), ен теоретически зависит только 
от значений температуры Т  н Т0 п не зависит от природы хлад
агента.

2. Для реального влажного цикла паровой компрессионной хо
лодильной установки / —2—3—4' (рис. 11.2) холодильный ко
эффициент!

й _  _Qo Qo *1— *У _  *1 — Ы 711 а\
“  L  “  Q  —  Q o  "  к - i  I  “  k - i i  ’  { ’

где L — мощность, затрачиваемая компрессором при сжатии пара хладагента, Вт; 
h- *2» {*з» *4" — удельные энтальпии хладагента в соответствующих точках цикла 
{рис. П.2), Дж/кг, Остальные обозначения — см. формулу (11.1).

3. Для сухого цикла одноступенчатой паровой компрессионной 
холодильной установки (рис. 11.3);

а) без переохлаждения жидкого хладагента (процесс / —2—
— 3— 4 — 4 ')

Qo _  h — 1*4' h  — h .
L i2 — /j i% — i‘i  ' 

б) о переохлаждением жидкого хладагента (процесс 
'> - 6 )

(11.3) 

/ — 2 —’

(И .4)8 =  { i — h  _  Н — h
I  Ч.

В последней формуле: в — холо
дильный коэффициент; Qq =  G (tj — j6)— 
хо одопронзводятельность установки, Вт; 
L  — Q — Qq =  G (i2 — — теоретическая 
мощность, затрачиваемая компрессором, 
Вт; Q — G (i2  — 1Ъ) — расход теплоты, 
отдаваемой хладагентом воде в конденса
торе (включая переохлаждение жидкого



Рис.. Ы Влжгшьп"(1 цива.

хладагента), Вт; G — расход хладагента в цикле, кг/с; *г, t2,  ••• — удельные эн
тальпии хладагента в  соответствующих точках,. цикла, Дж/'кг.

Н а ркс. IL 4  e y x o t цш ш  одноегушнчатоа вош ^еш ш нной- хо- 
лодиж&кок установки изображен в  координатах р  —  /.

4. Действительная мощность N  (в кВт)» расходуемая компрес
сионной холодзильной установкой:

где ц  — общий к. п. д.£ равный
т| =  'Ш'Пмех'Пп'Пд» <11-6)

— индикаторный к. п. д. компрессора, которым учитывается отличие деист- 
внтельного рабочего процесса от теоретического (йзоэнтропическэго) [величина 
т),- зависит от степени сжатия холодильного агента, т. е. от отношения давления 
конденсации р  к давлению испарения р0; ориентировочные значения tjj для ам
миачных компрессоров приведены на рис. П .5]; Т1мех — механический к. п. д. 
компрессора, учитывающий потери, вызываемые трением; г)п — к. п. д. передачи; 
т}д — к , п . д. двигателя1 компрессора.

При приближенных расчетах, обычно принимают^
■Лмек ^  0*3 *** 0,9;. Т]н — т̂ д = .0,95.

5 . Холодопроизводительноеть компрессора Q0  (в Вт):

где X — коэффициент подачи компрессора — отношение действительного секунд
ного объема пара, всасываемого компрессором, к  геометрическому объему VB 
(в м3/с), описываемому поршнем (для аммиачных компрессоров молено лользо-

(П.7)

S ь
Ри с. J1 .S . С ухой цикл.

Ри с . 11 .4 . Сухой ц и аа  8  коорди н атах  p —i*



р /й
Р в е . 1 1 .3 ,  Зн ечсш ш  коэф ф и ц иентов дан ш р т ш л ь ъ ы х  лгрятаотэчшж* -агагаш чныг
компрессоров i(-------- ) в  для горвзш ш ш лш з амзшагавдх воипрессвров двойного
действия ( — — —) .
Р а с , 1 1 .6.  И деальны й процесс с ш ш е и и я  г а з а .

ватьси значшшяш! ̂ оэ^фщзешка пщ аш  к, т рт едеш ш т  ш  ?рт, И  .25,, ъ  заш ей- 
мости от отношения давления в конденсаторе ,р к  давлению в испарителе /?0); 

— объемная холодопроизводнтельность (в Щщ,ж) 'холещшгышго :агеняа, равная

— (П .8)

н ij  —•удельные энтальпии холодильного агента на выходе из испарителя и на 
входе в aero {т . rntc. 11,3 или Н А ), ДжТкп Рх— плотность жзра, вегсшвземого 
компрессором,, ш /й 3.

в. При пересчете холодопроизводительности Q0 компрессора на 
другие уетжш (Щ  -пря деиамешгой частоте вращения пользуются 
ф о р м у ж й :

3 ^  — j f f i . .  ‘ /м  01
Qb & г ш ( >

Нормальными условиями работы паровой компрессионной хо
лодильной установки при одноступенчатом сжатии считаются: 
температура испарения — 10 °С, температура конденсации 25 °С, 
те>,шература переохлаждения жидкого хладагента 15 СС.

7. Минимальная работа, необходимая для ожижения 1 кг глза 
при идеальном процессе сжижения (рис. Н .6):

£мви “ 7*1 (^1 — (•%1 (11.10)

где 7'1, Si и i-i — температура, удедьше энтропия н энтальпия газа в начальном 
состоянии (точка /); S j  и  ц  — удельные энтропия и энталышя жидкости (точка 0).

Хотя практически мдеалшьш процесс сжшкешш неосуществим, 
но Цлт имеет значение как масштаб, с  которьга сравнивают ре
альные циклы.

8 . Ожижение воздуха с  расширением его без отдачи внешней 
работы — дросселированием {цикл -Линде).

а) Простой регенеративный цикл — см. стр. 477.



• У дельная холодопроизводительность цикла q (в Д ж/кг):
q ~ h - i s. (П. и)

Здесь if, /8 — удельные энтальшш расширенного и сжатого воздуха при тем- 
пературе входа в теплообменник, Дж/кг.

Ожижаемая доля воздуха:

у  =  Я ~  ?рот. =  _C£i_— h)  -  w  (1I 12)
*i — i0 — / о

где /0 — удельная эшильпня жидкого воздуха (при давлении расширенного воз
духа ), Дж/кг; <7П0Т — суммарные потерн холода, отнесенные к 1 кг перерабаты
ваемого воздуха.

б) Ц икл с предварительным (аммиачным) охлаждением. 
У дельная холодопроизводителыюсть цикла q' (в Дж/кг):

q ' = i \ - C b, (11.13)

где i[ и t'a — удельные энтальпии расширенного и сжатого воздуха при темпера
туре входа в основной теплообменннк после аммиачного холодильника, Дж/кг.

•- Ожижаемая доля воздуха:

У  _  Я —  Япот _  (*‘i —  *з) — <?пот ^21
i j —  i0 /{ — i 0

Удельное количество теплоты <?а (в Д ж /кг), передаваемой в ам
миачном теплообменнике (считая на 1 кг сжатого воздуха)

Я а=Я ' — Я +  У(1\ — 1[)- (11.15)
Здесь q' —  удельная холодопроизводительность цикла 1формула (11.13)]; 

q — удельная холодопроизводительность цикла в случае отсутствия предвари
тельного аммиачного охлаждения [формула (11.11)]; Л* и i f — см. формулы (11.11) 
н (11.13).

в) Ц икл с циркуляцией воздуха под давлением — см. стр. 479. 
Удельная холодопроизводительность цикла q (в Дж/кг):

Я =  Оа — h )  +  М (('i — is), (11.16)

где lx, i2, «з — удельные энтальпии расширенного воздуха, сжатого воздуха сред
него давления и сжатого воздуха высокого давления соответственно при темпера
туре входа в основной теплообменннк, Дж/кг; М  — доля воздуха, дросселируе
мого до низкого давления (обычно 0,2—0,4).

Ожижаемая доля воздуха:

У ___ (*а — h)  Ч~ М  (ii  — 13) — даот ^  ^

Обозначения те же, что и в формуле (11.12).
9. Ожижение воздуха при расширении его с отдачей внешней 

работы в детандере.
а) Ц икл среднего давления (Клода) — см. стр. 480.
Удельная холодопроизводительность цикла q (в Д ж /кг):



где it , t2 — удельные энтальпии расширенного и сжатого воздуха при температуре 
входа в основной теплообменник, Дж/кг; f3, is — удельные энтальпии сжатого 
воздуха при входе в детандер и при выходе из него, Дж/кг; М  — доля воздуха, 
направляемого в детандер (обычно приникают М  — 0,8).

Для воздуха, расширяющегося в детандере, в этом цикле обычно 
принимают:

— (д =  0,65 Д£из =  0,65 (f'3 — (5).

Здесь Д1Иа — изменение удельной энтальпии воздуха при нзоэнтропическом 
процессе; t5 — удельная энтальпия воздуха при давлении после детандера и при 
той же энтропии, что и i3, Дж/кг.

Ожижаемая доля воздуха;
У (*i— t‘a) ~Ь М (*з— [а)— ?пот . jgj

h  — *0

Обозначения те же, что и в формуле (11.18).
б) Цикл высокого давления (Гейландта) — см. стр. 482.
Удельная холодопроизводительность цикла q  (в Дж/кг):

? =  (*! — Ы  +  — г4), (11.20)

где ilt /8 — удельные энтальпии расширенного и сжатого воздуха при темпера
туре входа в основной теплообменник и_в детандер, Дж/кг; i4 — удельная энталь-

направляемогопня воздуха по выходе из детандера, Дж/кг; М —  доля воздуха, 
в детандер (обычно принимают М — 0 ,45-5-0,5).

В этом цикле можно принять для воздуха, расширяющегося 
в детандере:

£3 — Ц =  0,75 Д?нз =  0,75 ( 1 3  —  1$).

Ожижаемая доля воздуха:
^  _  (h  — *з) М ('з — — ?пот уц

*1 — *о
в) Цикл низкого давления с турбодетандером (Капицы) — см. 

стр. 483. ®
Ожижаемая доля воздуха:

у  =  t f i  —  ^з) ~f~ 0  —  а У) (* з  —  U )  —  9 и о т  j 22J

h  — *
где ii, i-i —  удельные энтальпии расширенного и сжатого воздуха при темпера
туре входа в основной теплообменник, Дж/кг; i3, i4 — удельные энтальпии сжа
того воздуха перед турбодетандером и после него, Дж/кг; а  — коэффициент, учи
тывающий испарение при дросселировании жидкости от давления конденсации 
до атмосферного давления (при давлении конденсации Рабе =  5,89* 10? Па =  
— 6 кгс/см2 а — 1,25).

Можно принять для воздуха, расширяющегося в турбодетан
дере:

13 — 1*4 =  0,8 Дг'нз =  0,8 (ig — £5). (11.23)

Здесь /5 — удельная энтальпия воздуха при давлении после детандера и при 
той же энтропии, что и г3, Дж/кг.



10. Потери - холода qDQT складываются из двух слагаемых;

?нпт ~  ?нрд *i' ?о. с* ^  ̂  *А̂ )
Потер» холода от недорекуперашш (в Дж/кг):-

?нед — ср  Af* (  ̂i *25)
Г/ р — удельная теплоемкость газа при температуре выхода из теплообменника, 
Дж/(кг*К); А/ — разность температур сжатого воздуха, входящего в теплооб
менник, и расширенного воздуха, выходящего из теплообменника, К.

Потери холода в  окружающую с р е д  (через изоляцию) q0.o 
составляют обычно 4— 12 кД ж на 1 м8  (при нормальных усло
виях) перерабатываемого воздуха.

ПРИМЕРЫ

Пример И .1 . Определить холодильный коэффициент компрес
сионной холодильной установки, работающей по циклу Карно, 
если температура в испарителе —  23 °С, а в конденсаторе 27 °С. 

Р е ш е н и е .  По формуле (11 Л) получаем:
Т0 273-23

Т  — Г0 {273 4-27)— (273 — 23) =  5.

Пример 11.2. Вычислить теоретическую мощность, затрачи" 
ваемую холодильной установкой, работающей по циклу Карно и 
отводящей в  1 с 17 400 Д ж , при — 19 °С (температура испарения). 
Температура конденсации 15 °С.

Р е ш е н и е .  Холодильный коэффициент:

- -  Г" -  2 5 4  * г  =  7Аw« Т — Т0 268 — 254 
Теоретическая мощность:

8к ОО» *“  7,5-103 = 2 -32 кВт-4»' П
Пример 11.3. Найти минимальную (для цикла Карно) теоре

тическую мощность компрессора аммиачной холодильной уста
новки и расход воды в конденсаторе при выработке в 1 ч 500 кг 
льда из воды, имеющей температуру 0°С . Аммиак кипит при 
—7 °С> а конденсируется при 20 °С. Вода в конденсаторе нагре
вается от ДО до 15 °С.

Р е ш е н и е .  Теплота, выделяющаяся при замерзании водьн

47 ,00 Вт,

где 339,ЫО3  Дж/кг— удельная теплота замерзания воды.
Мощность компрессора (за вычетом работы изоэнтропического 

расширения):

I  =  J k  =  Я  ~ Т° Q0 =  293~  2 6 5  47100 =  4780 Вт.вд 10 ^ 0 0



Расход теплоты, отводимой водой в конденсаторе!
< 2 - f t  « 4 7 1 0 0 +  4 7 8 0 =  51888 Вт =  51*9кВт. 

Расход ВОДЫ:

Пример 11.4. Определить для углекислотной холодильной 
установки, работающей по влажному циклу, удельную холодо- 
производительвость хладагента, холодильный коэффициент, коли
чество отводимой в конденсаторе теплоты, количество циркулирую
щего хладагента и теоретическую расходуемую мощность, если 
температура испарения —30 °С, температура конденсации 20 °С, 
температура переохлаждения 16 °С. Требуемая холодопронзводн- 
тельность установки 58 150 Вт.

На рис. II.7 показан цикл в координатах Т  — S . Значения 
удельных энтальпий определены с помощью диаграммы Т  — S  
для диоксида углерода (рис. XXVII), Линия 1— 2 — сжатие 
в компрессоре, 2—3 ' — конденсация, 3'— 3  — переохлаждение 
жидкого хладагента, 3— 4 — дросселирование, 4— 1 — испарение;

Р е ш е н и е .  Удельная холодопроизводительность хладагента!
qb « it — ia =  59a-i03 — 461-Юз e  129• Ю3 Дж/кг.

Холодильный коэффициент!
.  &  к - U (590 -  461) 10»

L  ~~ к — к  (632 — 590) I03 *

Количество отводимой в конденсаторе теплоты на 1 кг цирку
лирующего диоксида углерода:

q = i2 ~  ls  t*  632- — 461 • 10* =  171 • 103 Дж/кг.

Расход хладагента, циркулирующего в цикле;

Расход теплоты, отводимой в конденсаторе*
Q =  17Ы 03*0,448 =  76 900 Вт =  76,9 кВт.

7
+20°С
+?6вС

~3G°C '  \4  Л  \
P a ' t t y m / c b h i =s s a - f p ^ n t / t t r
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Необходимая теоретическая мощность:
N T =  G (fa — l j )  =  0,448 (632-103 —  590 -103) =  0,448-42-10^ =

=  18700 Вт =  18,7 кВт.

Пример 11.5. Определить коэффициент подачи аммиачного 
компрессора простого действия, имеющего ход поршня 0,32 м, 
диаметр цилиндра 0,25 м и частоту вращения 180 об/мин. Цикл 
сухой, без переохлаждения. Температура испарения — 10 9С, тем* 
пература конденсации 30 °С, холодопроизводительность93 000 Вт.

Р е ш е н и е .  Удельная холодопроизводительность аммиака!

9о =  *1 — k  =  (ИЗО — 324) 10® =  1106-103 Дж/кг.

Удельные энтальпии определены по диаграмме Т — S  для ам
миака (рис. XXVI).

Объе.мная холодопроизводительность аммиака:
q0 =  qoPl =  1106-2,39.103 D  2640-ю3 Дж/мЗ, 

где pj =  2,39 кг/м3 — плотность засасываемого компрессором пара (табл. XLVIII).

Объем, описываемый поршнем:

„  _  «О- „ П _ 3,14-0,25- 0>32 J ^ _  =  0>047 м3/с.
г 4 60 4 * 60

Коэффициент подачи по формуле (11.7):

1   Qo_________ 93000_______   g
Vrfu “  0,047.2640.103

Пример 11.6. Аммиачный компрессор марки 3-АВ (вертикаль
ный) имеет холодопроизводительность Q0 =  174 000 Вт при нор
мальных условиях. Какова будет холодопроизводительность этого 
компрессора, если он будет работать при температуре испарения 
—25 °С, температуре конденсации 30 °С и температуре переохлаж
дения 25 °С?

Р е ш е н и е .  Д ля определения холодопроизводительности при 
рабочих условиях воспользуемся формулой (11.9)?

q'JS

К ак следует из этой формулы, д л я ' пересчета холодопроизво
дительности компрессора необходимо определить qv, Qv, Я и X'.

Исходя из определения нормальных условий работы (/псп =  
=  —  10 °С, /1{0ПД =  25 °С; tn =  15 °С), находим с помощью диа
граммы Т —S (рис. XXVI) и табл. XLVlIIs

q0 qQp =  (ii — *а) р =  (1430 -10* — 251 • 103) 2,39 =  2830.103 Дж/м3.

Аналогично находим q'v:
q'v =  (ij — »J) p ' =  (1410 • 103 _  2Э9-103) 1,297 ~  1440.103 Дж/ы3.



1,8нгс/тг Г\^!420-Ю%Ж/КГ-

Рве. 11.6 (в примеру 11.7).

Для определения Я на
ходим отношение давле- +25ес  
ний конденсации и испаре- +afc 
ния при нормальных усло
виях, т. е. отношение 
давления р, соответствую
щего температуре конден
сации 25 °С, и давления р0, 
соответствующего температуре испарения —10 °С (табл. XLVIII)! 

р/р0 =  1004/281 в . 3,45.

Для этого отношения давлений X = 0 ,8 2  (см. рис. П .5).
Аналогично определяем V , исходя из заданных рабочих усло

вий. Находим отношение давления р , соответствующего темпера
туре конденсации 30 °С, и давления р0, соответствующего темпе
ратуре испарения —25 °С:

Р/Ро =  1167/152 =  7,7.

Для этого отношения давлений А/ =  0,57 (см. рис. 11.5).
Рабочая холодопроизводительность компрессора:

- ^ 1  =  174000 - 1440' 10’ -0 ' 57Qo — Фо 62000 Вт =  62 кВт.2830-103-0,82

Пример 11.7. Определить размеры цилиндра а также действи
тельную расходуемую мощность для одноступенчатого аммиачного 
компрессора простого действия, работающего на сухом ходу. Тре
буемая холодопроизводительность 290 000 Вт при температуре ис
парения —20 °С. Температура конденсации 25 °С, температура пе
реохлаждения 20 °С. Определить также холодильный коэффициент 
установки.

На рис. 11.8 показан цикл, соответствующий заданным усло
виям, в координатах Т —S. Линия 1—2 — сжатие в компрессоре, 
2—3' — охлаждение перегретого пара и конденсация, 3 '— 3  — 
переохлаждение жидкости, 3—4 — дросселирование, 4— Т — ис
парение.

Р е ш е н и е .  Значения удельных энтальпий аммиака в различ
ных точках цикла находим на диаграмме Т —5  (рис. XXVI).

Удельная холодопроизводительность аммиака:
q0 ^ i 1~ l i  =  (1420 — 276) 103 =  1144- 10* Дж/кг.

Расход циркулирующего аммиака:
Со 290 000 0,254 кг/с.1144*103

Объемная холодопроизводительность аммиака!
qv **  pt =  1144-10=> .1 ,6 =  1830-10' Д ж М  

где Pi — 1,6 «г/м3 — плотность засасываемого компрессором пара(табл, XLVIII),
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Объем, описанный поршнем в 1 с: 
.. Q0 290000 0,227 ы3/с.“  дД  1830-103 0,7'

Отношение р /р 0 = 1 0 /1 ,9  = 5 ,3 .  По рис. U .5  находим Я = 0 ,7 .
Если принять частоту вращения п =  210 об/мин, то объем ци

линдра:
V =0,227-60/210 =  0,035м3.

Обычно отношение хода поршня s к  диаметру D  составляет 
s/D  =  t , l  -f- 1,3. Примем это отношение равным 1,2. Тогда

0,065 =  - ^ !  1,2*0 ,

откуда /> =  0,41 м = 4 1 0  мм; s =  410-1,2 = 4 9 0  мм. 
Теоретическая мощность компрессора:

N T — G (/а — ij) =  0,254 (1654 — 1420) 10*» «59,5-10* Вт =  59,5 кВт.

Действительная расходуемая мощность:
ЛГ =  JVT/r| =  59,5/0,643 =  92,5 кВт.

Здесь г) — общий к. п. д., равный по формуле (11.6).

tj =  ̂ £т]мехт1пт1я-

Значение индикаторного к. п. д. r\t при р!р0 =  5,3 находим по 
рнс. 11.5. Д ля  этого отношения давлений =  0,84.

Принимаем: i]Brez = 0 ,8 5 ;  v\a — 0,95; t)a =  0,95. Тогда
Tl =  0 ,8 4 .0 ,85 - 0,95 - 0.95 =  0,643.

Холодильный коэффициент:

с gQ 1144- Ш3
ta — fj “  (1654— 1420) IO3 '

Пример 11.8. Определить по условиям предыдущего примера 
количество воды / подаваемой в конденсатор, и поверхность теп
лопередачи конденсатора (включая переохлаждение жидкого 
аммиака), если начальная температура воды 15 °С, конечная 21 °С, 
коэффициент теплопередачи для зоны конденсации (включая ох
лаждение перегретого пара) / ( '  =  2330 Вт/(м2* К), а  для зоны пе
реохлаждения жидкого аммиака К" =  465 Вт/(м2* К).

Р е ш е н и е .  Расход теплоты, передаваемой в конденсаторе, оп
ределяем по формуле:

Q =  G (га — /3) =  0,254 (1654 — 276) Ю3 =  350-103 в т _  350 кВт.

Расход теплоты, передаваемой в зоне охлаждения перегретого 
пара и конденсации:

<2'm  в  (г2 — is) =  0,254 (1654 — 239) 101 =  344- 10'* Вт =  344 кВт.



Расход теплоты, передаваемой в зоне переохлаждения жидкого 
аммиака:

0 ^  (350 — 344,0) 103 =  6 . JQ3 Вт »  6 кВт.

Расход воды, подаваемой в конденсатор:
Q 350*Ш3

в ( W  — (2! — I5)4,I9*J03

Температура вода после зоны переохлаждения жидкого ам
миака;

г =  , в + т е ж ю ^ - = 15' г с -

Средняя разность температур в зоне конденсации без учета 
температуры перегрева аммиака (рис. 11,9):

с ю - = е ,5 .с  =  6>5К.

Средняя разность температур в зоне переохлаждения жидкого 
аммиака:

Д/"р =  [(25 -  15,1> - f  (20 — 15)]/2 =  7,4 СС =  7,4 К.

Площадь поверхности теплопередачи в зоне конденсации!
Q' 344-10э

К ’ Д/*р _  2330-6,5 ~  ’ •

Площадь поверхности теплоотдачи в зоне переохлаждения!

К "Д ^р  465-7,45 =  Ш  М ‘

Общая площадь поверхности конденсатора:
F =  f '  +  F” =  22,8 4-1.68 =  24,5 н*.

Удельная тепловая нагрузка (съем теплоты с 1 м2 теплопере
дающей поверхности):

1jF =  350* № /24,5 -14 ,3 -1 0 *  Ит/мК

Пример П .9 .  В воздухе содержится 5,8% (об.) пара четырех
хлористого углерода. Если охлаждать эту газовую смесь 
под атмосферным давлением t 
(760 мм рт, ст.), то при какой 
температуре начнется конден
сация четыреххлорнстого 2^С
углерода? Определить также, 21 с  — _ tl—
до какого давления необхо-

^  if л

Ряе. 11,8 (а аринею* И ,8). 0  344008 J5000Вт
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димо сж ать газовую смесь, чтобы при последующем охлаждении 
ее при постоянном давлении до 30 °С сконденсировалось 75% от 
содержащегося в воздухе четыреххлористого углерода.

Р е ш е н и е .  Конденсация четыреххлорнстого углерода из га
зовой смеси начнется тогда, когда его парциальное давление в 
смеси станет равным давлению насыщенного пара.

Парциальное давление четыреххлористого углерода в газовой 
смеси:

р  =  у й  =  0,058-760 =  44 ым р т . ст .

По диаграмме зависимости давления насыщенного пара четы
реххлористого углерода от температуры (рис. XXIV) находим, что 
давлению 44 мм рт. ст. соответствует температура 8  °С, при кото
рой, следовательно, и начнется конденсация четыреххлористого 
углерода.

Определим давление П, до которого надо сжать исходную га
зовую смесь, чтобы после охлаждения до 30 °С сконденсировалось 
75% четыреххлористого углерода.

И з 5,8 моль четыреххлористого углерода, содержащихся в 
1 0 0  моль исходной смеси; по условию должно остаться в газовой 
фазе после конденсации 5,8-0,25 =  1,45 моль. Общее число молей 
в газовой смеси после конденсации:

(100 — 5 ,8 ) +  1,45 = 9 5 ,6 5 .

Парциальное давление четыреххлористого углерода в газовой 
фазе над жидкостью равняется его давлению насыщенного пара 
при 30 °С и составляет 145 мм рт. ст. (рис. XXIV).

Общее давление смеси П найдем из пропорции!
1 , 4 5 — 145

95,65 — П,

откуда

п  =  95>f ; , 145 =  9565 мм р т . ст . =  13 кгс /см 2 =  1,275 М П а.

Пример 11.10. Определить по диаграмме Т —5  (рис. X X IX ) 
процент образовавшегося жидкого воздуха после дросселирования 
сжатого воздуха с 80 кгс/см2 и 140 К до 1 кгс/см3 ( ~  0,1 МПа).

Р е ш е н и е .  Находим точку пересечения изобары 80 кгс/см^ 
с изотермой 140 К  и от этой точки по линии i  =  const опускаемся 
до пересечения с изобарой 1 кгс/см3. Беря отношение участка, ле
жащего на изобаре 1 кгс/см3 справа от найденной точки до по
граничной линии пара, ко всему отрезку между линией жидкости 
и линией пара при р  =  1 кгс/см2, получаем, что жидкости в обра
зовавшейся парожидкостной смеси содержится 33%.

Пример 11.11. Определить, какое количество теплоты необхо
димо отнять от 1 к г  воздуха для сжижения его при атмосферном 
давлении и какую  для этого необходимо затратить теоретически 
минимальную работу. Начальная температура воздуха 290 К.



Р е ш е н и е .  По диаграмме T —S  для воздуха (рио. XXIX) на
ходим, что при р  =  1 кгс/см2

/г — 1Ж =  502-Юз — 92-10» =  410-Ю3 Дж/кг.

Теоретически минимальную затрату работы для ожижения 1 кг 
воздуха находим по формуле (11. 10):

=  T t (Sx -  S0) -  (it -  i0) =  290 (3,75 -  0) 10* -410 -103  =

»  677-10» Дж/кг.

Значения S i и 5„ определены по диаграмме T —S  для воздуха.
Таким образом,

LMira =  677/3600 =  0,188 кВт-ч/кг.

Пример 11.12. Определить количество получаемого в 1 ч 
жидкого воздуха и необходимую для этого затрату мощности прн 
переработке 200 кг/ч воздуха, сжатого до 200 кгс/см2. Установка 
работает по простому регенеративному циклу Линде. Температура 
воздуха до и после компрессора (при входе в теплообменник) 
25 °С. Воздух дросселируется до 1 кгс/см2. Потери холода в окру
жающую среду принять в размере 4,19* 103 Дж на 1 м3 воздуха 
(при нормальных условиях). Недорекуперация 5 °С.

Р е ш е н и е. На рис. 11.10 даны принципиальная схема уста
новки и изображение процесса в координатах Т—5. Для расчета 
пользуемся диаграммой T—S  для воздуха (рис, XXIX).

Удельную холодопроизводительность цикла определяем по 
формуле'(11.11):

q =  i t -  k  » (SiO — 474) 103 =  зб. щя Дж/кг.



Потери холода на 1 кг перерабатываемого воздуха определяем 
по формулам (11.24) и (11.25):

а) потерн от недорекулерации ф
^нея =  ср м =  1,01-103.5= 5,05*103 Дж/кг;

б) потери в окружающую среду
<7о.с =  4,19-10»/1,29«. 3,25-10» Дж/кг.

Суммарные потери:
9пот — (5,05 - f  3,25} Ю3 — 8 ,3-103 Дж/кг.

Ожижаемую долю воздуха определяем по формуле (П Л 2)з

  f*i —  *з) — 9пот   (36 — 8,3) Ю3 — о 067
У i, — i0 < 5 i 0 - 92,1) 103 • ’ u *

Расход ожижаемого воздуха:
Ож «  200*0,067 — 13,4 кг/*ц

Затрачиваемую на валу компрессора мощность определяем по 
формуле (2 .2 0 ):

А’ =  1 'W - Ш " 29 8  ,п 'Т -
I 69

0,287-298.2,3 lg 200 =  42,5 кВт.

Удельный расход энергии на 1 иг жидкого воздуха;
ЛГуд =  4 2 ,5 /1 3 ,4  «  3 ,1 6  к В т -ч /к г .

Пример 11.13. Определить расход перерабатываемого воздуха 
для получения 50 кг/ч жидкого воздуха и затрачиваемую при этом 
мощность, если ожижение ведется по циклу с предварительным 
(аммиачным) охлаждением воздуха до —35 °С. Давление сж атия 
200 кгс/см2, дросселирование до 1 кгс/см2. Начальная температура 
воздуха 25 °С. Суммарные потери холода в окружающую среду и 
от недорекуперации принять в  размере 8 , 8  кДж/кг,

Р е ш е н и е .  Д л я  определения удельных энтальпнй восполь
зуемся диаграммой Т — S  для воздуха (рис. X X IX ).

Удельную холодопроизводательность цикла определяем ло фор
муле <11.13):

q ’ =  i \  —  Ц  =  (4 4 9  —  386) 10 * =  6 3 - U P Дж/кг,
г д е / ;  —  у д е л ь н а я  э н т а л ь п и я  в о зд у х а  п р и р  =  1 кгс /см ^ и  ? =  — 3 5 еС ; ^  —  у д е л ь -  
п а я  э н та л ь п и я  в о зд у х а  я р и  р  —  2 0 0  к гс /с м 2 и /  == — 3 5  °С,

Ожизкаемую долю воздуха определяем по формуле < U J4 )j

и — W   ЯшОТ _  (63  8 ,8 )  Ш3 q
J ~  i \ - i ' a “  (449 — 92) Ш3 '

* Здесь не учитывается уменьшение обратного потока воздуха на количество 
о лишенного воздуха,



«, Для получения 50 кг/ч жидкого воздуха необходимо перераба
тывать воздуха:

0 = 5 0 /0 ,1 5 3  =  327 кг/ч.

Количество теплоты» передаваемой в аммиачном теплообмен
нике, определяем по формуле (11.15):

qB = q ' — q +  y  (i, — Г{) «  63; 10* — 36-10' +  0,153 (510 — 443) Iff1 s=

=  36-103 Дж/кг, 

где q =  36,0- ID3 Дж/кг и i* — 51Q»103 Дж/кг (см. пример 11.12).

Определяем мощность на валу воздушного компрессора:

N  =  I > 6 9 а д г  In =  1,69 Ж  287-298-2,3 g 200 =  69,5-10* Вт =  69,5 кВт.> OCtUU

Мощность, потребляемая аммиачным компрессором?
.. 36,0-327 <\ 11 гч

1 = 1 5 Щ б Г “  '

Здесь 8540 кДж/(кВт-ч) — теоретическая удельная холодопроизводитель- 
ность аммиачной холодильной установки при температуре испарения аммиака * 
—40 °С 111.2]; 0,66— принятый общий к. п. д. аммиачного компрессора.

Общая расходуемая мощность;
# р  =  69,5 - f-2 .il =^71,61 кВт.

Удельный расход энергии на 1 кг жидкого воздуха?
Л̂ уд =  71,61/50 =  1,43 кВт-ч/кг.

Пример 11.14. Определить ожижаемую долю и удельный рас
ход энергии при получении жидкого воздуха по схеме с цир
куляцией воздуха под давлением. Высокое давление воздуха 
200 кгс/см2, среднее давление 50 кгс/см2. Температура воздуха при 
входе в'теплообменник 20 °С Доля воздуха, дросселируемого до 
низкого давления, М  =  0,3. Суммарные потери холода от недо- 
рекуперации и в окружающую среду составляют 10,5 кДж на I м3 
воздуха (при нормальных условиях) высокого давления, посту
пающего в установку.

Р е ш е н и е .  На рис. 11.11 даны принципиальная схема уста
новки с циркуляцией воздуха под давлением и изображение про
цесса в координатах Т —S . Для определения удельных энтальпии 
воспользуемся диаграммой Т—S  для воздуха (рис. XXIX), Удель
ную холодопроизводительность щшла определяем по формуле 
(11.16):

q »  {|я _  fg) +  М  — L}  =  (494— 467) Ш3 +  0,3 (505 — 494) 18» «=

=  30-103 Д ж /кг.

* Температура —40°С принята с учетом A t —  5 К между температурами 
воздуха я амзшакз.



Р и с . 11.11 (к  примеру 11.14).

Ожижаемую долю у  определяем по уравнению

„ _  i k  -  к )  +  м  (h  — (а) -  ?пот „  30-103 — (10,5-103/1,29)
У -  10 (505 — 92) 103 ~ и ,и м -

Мощность на валу компрессора определяем по формулам} 

N* ~  l f 6 9  3^0  2 8 7 -2 9 3 ' 2 -3  lg =  5 4 ’5  Вт:

^ = * > 69 з ^ - 237.293.2,3 1 g - ^ - = .4 6 , l  Вт;

N  =  (54,5 +  46,1)/1000 =  0,1 кВт.

Удельный расход энергии на 1 кг жидкого воздуха:
Nya — 0,1/0,053 =  1,89 кВт*ч/кг.

Пример 11.15. При получении жидкого воздуха с  отдачей 
внешней работы в детандере по циклу среднего давления затра
чивается мощность 110 Вт (на валу компрессора). Сколько по
лучается килограммов жидкого воздуха в 1 ч, если известно, что 
воздух сжимается до 35 кгс/см2? В детандер отводится 80% от 
всего количества перерабатываемого воздуха; температура воз
духа перед детандером — 110 °С, недорекуперация 5°С . Потери 
холода в окружающую среду (через изоляцию) 0,93 кВт. Принять, 
что работа, возвращаемая детандером на вал компрессора, со
ставляет половину от теоретического (изознтропического) тепло-
480



падения в детандере. Температура воздуха, поступающего после 
компрессора в теплообменник, 25 ®С. Определить также удельный 
расход энергии на 1 кг жидкого воздуха.

Р е ш е н и е .  На рис. 11.12 даны принципиальная схема уста
новки и изображение процесса в координатах Т—5 . Для опре* 
деления энтальпий воспользуемся диаграммой Т —5  для воздуха 
(рис. XXIX).

Удельную холодопроизводительность цикла определяем по фор
муле (11.18):

q =  (/ j —  i a) - |-М  , i3 —  i t ) =  (510 —  502) 1 O'* -f- 0 ,8 -5 8 -10=* =  54*10* Д ж /кг, 

где г3 —  t4 =  0,65 ( i3 —  tB) -  0,65 (345 —  255) 103 =  58* 103 Д ж /кг.

Работа, возвращаемая детандером^при расширении в нем 1 кг, 
воздуха:

*д =  0,5 (345 —  255) 10з =  44,6-103 Д ж /кг.

Определяем количество воздуха G (в кг/с), сжимаемого ком
прессором, из уравнения:

I  =  Ьк -  =  1 ,№GRT‘2,Z lg 35 -  0 ,8  G-44,6.

По условию L  =  110 кВт. Следовательно,
ПО ~  1,696-287.298.2,4 !g 35— 0,8-44,6 G,

откуда
С =  0,231 кг/с или 0,231 -3600 =  835 к г/ч .



Потери холода определяем по формулам* (11.24) и (11.25)1 
Qma =  Gcp Д/ -  0,231-J ,01 -10^.5 «  1,17-10* Вт,

По условию Q0 .c =  0 ,9 3 - 10я Вт. Общие потери холода 

0 п о т «  ( U 7 + 0 .9 3 )  103 =  2,10-103 Вт 

или, считая на 1 кг перерабатываемого воздуха»
Чпот — 2,10* 10э/0 ,231 = 9 ,Ы 0 Э Дж/кг.

Ожижаемую долю воздуха определяем по формуле (11.19)1

  ( h  — tg) +  М  (*з — *а) — ?дот   (54— 9,1) Ша  *
у -  (5 1 0 -9 2 )  103

Количество получаемого жидкого воздуха на установке!
Сж =  835-0,107 =  89,3 кг/ч.

Удельный расход энергии на 1 кг жидкого воздуха:
Л'уд =  U0/89,3 =  1,23 кВт-ч/кг.

Пример 11.16. Определить к. п. д. процесса ожижения воздуха 
с отдачей внешней работы по циклу высокого давления, если из
вестно. что воздух сжимается компрессором до 200 кгс/см2. На
чальная температура воздуха 30 °С, в детандер направляется по
ловина перерабатываемого воздуха. Суммарные потери холода 
принять в размере 8,4 кД ж на 1 кг перерабатываемого воздуха. 
Расширение в детандере производится с 200 до 10 кг/см2, с 10 до 
1 кгс/см2  — дросселирование. Возврат работы детандером на вал 
компрессора принять как в предыдущем примере.

Р е ш е н и е .  На рис. 11.13 даны принципиальная схема уста
новки и изображение процесса в координатах Т —S. Д ля опреде
ления удельных энтальпий воспользуемся диаграммой Т —S  для 
воздуха (рис. X X IX ).

Удельную холодопроизводительность цикла определяем по фор
муле (1 1 .2 0 ):

q = ( i t —  к )  +  М  (i3 — /4) (515— 482) *0» +
+  0,5.119.103 =  93,2- 10з Дж/кг,

где г'з 0,75 (i, -  i8J =  0,75 (482 -  322) 10s =  119-103 Дж/кг.
Ожижаемую долю воздуха определяем по формуле (11.21)}

.. _  «1 -  h )  +  М д 3 -  U )- д пот ( 9 3 ,2 - 8 ,4) im  
У ~~ f! — /в “  (515 — 92)103

Мощность, затрачиваемая на сжатие воздуха: 

л/к =  1 , 6 9 а д г  1 ,6 9 - ^ - 2 8 7 - Ш .2 ,3  lg 2 0 0 =  216 Вт,

* Не учитывается уменьшение обратного потока на ожиженную часть воз
духа,

m



Мощность, возвращаемая на вал компрессора при расширении 
воздуха в детандере:

л <5
Л /д = - Ц д - 0 г5  (482— 322) 10»«  11,1 Вг.

Фактически затрачиваемая мощность на валу компрессора 
N  =  —  Л'д =  216 — И Д =  204,9 Вт =  0,205 кВт,

Удельный расход энергии на 1 кг жидкого воздуха?
Л'?д  =  0,205/0,2 =  1,02 кВт-ч/кг.

К. п. д. процесса ожижения:

Ч = - И м = и л ,

где 0,188 кВт-ч/кг— теоретически минимальная работа ожижения I кг воздуха 
при начальной температуре его 303 К (см. пример 11.11).

Пример 11,17, Определить удельный расход энергии при ожи
жении воздуха по циклу низкого давления с турбодетандером 
(рис. 11,14). Воздух поступает в установку при 30 °С и абсолют
ном давлении 6 кгс/см2. Недорекуперация 5 °С, потери в окружаю
щую среду 8,4 кДж/м3 (при О °С, 760 мм рт. ст.).

Р е ш е н и е .  Принимаем температуру воздуха перед турбоде
тандером 122 К. Тогда по формуле (11.23):



Удельная энтальпия взята по диаграмме Т — S  для воздуха 
(рис. X X IX ).

Ожижаемую долю воздуха определяем по формуле (11.25)*
8 4 -103

(513 — 511) 103 +  33,5.103(1 — и Щ )   1 ,01 .103.5(1— у)

У ~  (513 — 92) 10® 9

откуда у  =  0,052.
Работа, возвращаемая турбодетандером, считая на 1 кг пере

рабатываемого воздуха:

(/3 — *а) (1 — ер )0,85 33,5-103(1 — 1,25-0,052) 0,85
д ”  3600 ~  3600 “

=  0,0074 кВт-ч/кг,

где 0,85 — коэффициент отдачи мощности турбодетандера; а =  1,25 — см. фор
мулу (11.22).

Удельный расход энергии на 1 кг жидкого воздуха при изо
термическом к. п. д. компрессора 0 ,6 :

-  ( S f  -  0.0074)/0,052 -  1,26 квт-ч/кг.

Здесь 6,3 — степень сжатия а компрессоре (с учетом гидравлических потерь 
установки).

Пример 11.18. При обследовании установки для ожижения воз
духа, работающей с отдачей внешней работы по циклу низкого



давления, были измерены перед турбодетандером абсолютное дав
ление 6 кгс/смя и температура 120 К. Давление и температура 
после турбодетандера были соответственно 1,6 кгс/сма и 89 К. Из- 
меренная мощность, отдаваемая турбодетандером, 100 кВт. Оп
ределить количество воздуха, проходящего через турбодетандер, 
и термодинамический к. п. д. турбодетандера.

Р е ш е н и е .  Определяем действительное и изоэнтропическое 
теплопадение в турбодетандере, используя диаграмму Г—5 воз
духа (рис. XXIX)s
Удельная энтальпия воздуха при б кгс/см2 и 120 К 322-103 Дж/кг
Удельная энтальпия воздуха после изоэнтроппческого расшире- 289* 10э Дж/кг 
ния до 1,6 кгс/см2
Удельная энтальпия воздуха при 1,6 кгс/см? и 89 К 29 6* 103 Дж/кг

Отсюда
дгв  =  (322 — 296) 103 =  26,6-103 Д Ж/ КГ;

Д/из =  (322 — 289) 103 =  33,3-103 Дж/кг.

Термодинамический к. п. д. детандера:
26,6-ю® rto  

ц ~  з з ,з -ю 3 *

Определяем приближенно количество воздуха, проходящего че
рез турбодетандер (пренебрегая потерями энергии)*

3600JV 3600-100.103
Д*п 26,6* 103 13 500 кг/ч.

Пример 11.19. Найти необходимое давление воздуха при уста
новившемся режиме в установке для получения газообразного 
кислорода. Установка работает без предварительного охлаждения 
по простому регенеративному циклу. Недорекуперация 5 ?С, по
тери холода через изоляцию 12,6 кДж на 1 м3 (при 0 °С и 
760 мм рт. ст.) перерабатываемого воздуха. Температура воздуха 
перед теплообменником 25 °С.

Р е ш е н и е .  Потери холода определяем по формулам (11.24) 
и (П .28):

Яат =  1,01 * Ю3-5 =  5,05-103 Дж/кг;

0 =  12,6-103/1,29 =  9,74- Юз д ж/кг; 

qD0T =  3,05-103 Н- 9,74- Ю3 =  14,8-103 Дж/кг.

Для покрытия этих потерь 1 кг сжатого воздуха, дросселируе
мого в установке, должен дать Дi — 14,8 кДж.

Эффект дросселирования определяем при 25 °С (температура 
входа сжатого воздуха в теплообменник)!

=  li — fgi

где fj — удельная энтальпия воздуха при /засо =“ 1 кгс/сма и 25 °С, равная 510 X 
X Ю3 Дж/кг (по диаграмме T—S, рис. XXIX).



Следовательно,
14,8*103 =510.103 — {3t

откуда i3 — 495,2-103  Д ж /кг. По диаграмме Т —S находим, что 
зтсй удельной энтальпии воздуха при 25 °С отвечает давление 
Р а б е  =  65 кгс/см2.

Пример 11.20. В воздухоразделительной установке, работаю
щей с отдачей внешней работы по циклу среднего давления, полу
чается 100 м3/ч (при 0 °С и 760 мм рт. ст.) газообразного кисло
рода и 25,8 кг кислорода в жидком состоянии; кислород получается 
чистотой 99% . Давление сж атия воздуха 40 кгс/см^. Температура 
сжатого воздуха перед детандером 160 К. Расширение в детан
дере идет до 6  кгс/см2. Термодинамический к. п. д. детандера 0,65. 
Отбросный азот содержит 5°/6 кислорода. Недорекуперация 5°С. 
Температура входящего в установку воздуха 300 К. Потери 
в окружающую среду составляют 6,3 кД ж на 1 м8 (при 0 °С и 
760 мм рт. ст.) перерабатываемого воздуха. Определить долю воз
духа, направляемого в детандер.

Р е ш е н и е .  Общее количество получаемого кислорода!

Т о , “ 100 +  - ^ Ь § - = Ш и » / ч ,

где 1,43 — плотность кислорода при нормальных условиях, кг/м3.

Количество (при нормальных условиях) перерабатываемого 
воздуха (5) и отбросного азота (А) находим из уравнений мате
риального баланса:

В =  118 +  А;
0 ,213 =  0 ,99 .118-hO, 05А,

откуда В  — 695 м3/ч, А  =  577 м3/ч.
Определяем потери холода: 

от недорекуперации
9иед — (100-1,43-0,92.10‘ +577-1 ,25-1 ,05-103)/3600 =  1230 Вт =  1,23 кВт;

в  окружающую среду
Яо. С  -  695 • 6,3- 10V3600 =  1210 Вт =  1,21 кВт;

уносится жидким кислородом
Я,а. к =  25,8-406.103/3600 =  2930 Вт =  2,93 кВт.

Здесь 406* 103 — разность удельных энтальпий кислорода, газообразного 
при 300 К н жидкого (при 1 кгс/см2), Дж/кг,

Итого:
<?пот =  1230 - f  1210 +  2930 =  5370 Вт = 5 ,3 ?  кВт.

Холодопроизводительность установки, получаемая за счет дрос
селирования:

G Д*др =695-1,29-8,38- Ю3/3600 =  2080 Вт =  2,08 кВт,

где 8,38- 1G3 — разность удельных энтальпий воздуха ври 1 и 40 кгс/см2 (поп 
300 К), Дж/иг, ’



Теоретическое (изоэнтропическое) тешюпадение в детандере!
=  гМ0кгс/ем* =  ip - e кгс/смЕ =  (333 -  283) Ю3 =50-10» Дж/кг.

#=160 к
Действительное тешюпадение;

Д(д =  50-103.0,65 =  32,5■ I03 Дж/кг.

Количество воздуха, поступающего в детандер, находим из 
уравнения

5370 — 2080 =  32,5 • 103лг,

Отсюда
х да 0,1 кг/с =  360 кг/ч.

Доля воздуха, направляемого в детандер}
360

695-1,29 =  0,40.

Пример II.2J. Определить количество выделяющейся влаги 
и расход энергии на охлаждение 3000 кг/ч воздуха (считая на сухой 
воздух), насыщенного водяными парами при paGo — 6 кгс/сма. 
Воздух охлаждается (за счет кипящего аммиака) от 0 до —40 °С. 
Холодопроизводительность аммиачной холодильной установки 
5130 кДж/(кВт‘ч).

Р е ш е н и  е. При охлаждении сухого воздуха потребуется 
отвести теплоты:

Qi =  Gtfp (/нач — 'ков) “  3000-1*03.103 (0 +  40)/3600 =  34 300 Вт,

Здесь ср — 1,03-103 Дж/(кг*К) — удельная теплоемкость сухого воздуха при 
Рабо =  6 кгс/см2 в данном интервале температур.

Найдем количество влаги, выпадающей из воздуха при охлаж
дении.

Количество влаги в воздухе при входе в холодильник!

0 ; л =  0,0.622 -  8000 =  1.89 кгК

где Р Нас — 4,6 мм рт. ст. — давление насыщенного водяного пара при 0°С 
(табл. XXXVIII}.

Количество влаги в воздухе, выходящем из холодильника! 

=  3 0 0 0 . 0 , 6 2 2 - ^ ^ -  =  0,038 к г / , .

где Рнас =  0,09 мм рт. ст. — давление насыщенного водяного пара при —40 *СЛ

Количество влаги, выпадающей в холодильнике!



Количество теплоты, выделяющейся при конденсации и замер
зании влаги:

Qa — ^в л  \т +  д +  с (/дач — *иои)] =
=  1,852 [2490.103 - f  335-103 +  2,09-103 (0 +  40)]/3600 =  1490 Вт.

Здесь г — 2490' 103 Дж/кг — удельная теплота конденсации при 0°С; q =  
=  335*103 Дж/кг — удельная теплота плавления; с =  2,09-103 Дж/(кг*К) — 
удельная теплоемкость льда.

Общее количество теплоты, отводимой аммиаком?
Q1 +  Q., =  34 300 +  1490 =  35 790 Вт да 35,8 кВт.

Мощность, расходуемая аммиачной холодильной установкой
35,8-3600N

5130 ;25 кВт.

Пример 11.22. Определить расход перерабатываемого воздуха 
при получении 100 м8/ч кислорода чистотой 99% . Отбросный азот 
содержит 4% кислорода.

Р е ш е н и е .  Обозначим через х  искомое количество воздуха 
(в м3). Тогда

0,21л =  100-0,99 +  (х— 100) 0,04, 

где 0,21 — объемная доля кислорода в воздухе. Отсюда

х  =  560 м3/ч.

Пример 11.23. Определить для нижней колонны двухколонного 
воздухоразделительного аппарата (рис. 11.15) количество обра-

Азот 0,794 м 3

Пар v &—  
0,734-0.09= i -  

=0,704м3

Кислород

0,206ы?

Пар 
0,03 м3
Жидкость 
после дрос
селирования 

0,4/мЗ

0,5м3

зующегося в карманах азота и ко
личество кубовой жидкости, обо
гащенной кислородом, считая на 
1 м3 поступающего воздуха. Чи
стота азота в карманах 98%, 
жидкость куба содержит 40% кис
лорода.

Р е ш е н и е .  Обозначим через 
х  количество азота (в м3), полу
чаемого в карманах, и через у  —  
количество кубовой жидкости. 
Тогда

х +  у =  1 
и (по кислороду)

о д а  +  0,40 =  0,21-1.

Решая эти уравнения мате
риального баланса, получим: 

х  =■. 0,5 м3; у  =  0,5 м3 (при 0° С и 
760 мм рт. ст.).



Пример 11.24. Определить число флегмы и количество полу
чаемых азота и кислорода (считая на 1 м3 воздуха) в ‘верхней 
колонне двухколонного воздухоразделительного аппарата 
(рис. 11.15), учитывая данные предыдущего примера и принимая, 
что чистота азота 99%, а кислорода 98%.

Р е ш е н и е .  Составим уравнения материального баланса. Обо
значим через х  количество отходящего азота и через у  — коли
чество отходящего кислорода. Тогда

I;
0,01*-{-0,981/:= 0,21,

откуда х  =  0,794 м3; у  =  0,206 м3.
Находим отношение количества жидкости L, стекающей по ко

лонне, к количеству поднимающегося пара G.
Жидкая азотная флегма подается на верх колонны из карма

нов нижней колонны, причем, как видно из диаграммы состояния 
для азота, при дросселировании жидкого азота о 6 до 1 кгс/см? 
образуется ~  18% пара. В предыдущем примере было найдено, 
что в карманах нижней колонны получается 0,5 м3 азота. Следо
вательно, количество жидкого азота, попадающего в верхнюю ко
лонну, составляет:

£ =  (1 — 0 ,1 8 )0 ,5 = 0 ,4 !  ы3.

Количество пара, поднимающегося по верхней колонне!
G =  0,794 — 0,5-0,18 =  0,704 м3,

где 0,5*0,18— количество пара, образующегося после дросселирования жидкого 
азота из карманов нижней колонны в верхнюю колонну, м?«

Отношение L/G =  0,41/0,704 =  0,582.
Определяем число флегмы:

Отсюда R  в  1,39.
Пример И .25. Определить расход энергии при получении 1 м3 

газообразного кислорода чистотой 99,5% на установке с двойной 
ректификацией, работающей по простому регенеративному циклу 
без предварительного аммиачного охлаждения. Отбросный азот 
содержит 5% кислорода'. Общие потери холода составляют 6,3 кДж 
на 1 кг перерабатываемого воздуха. Температура сжатого воз
духа, поступающего в установку (после компрессора), 25 9С.

Р е ш е н и е .  Определяем количество-воздуха х, необходимое 
для получения 1 м8 кислорода:

0 ,2 \х  =  1 -0,995 +  (х — 1) 0,05; х  =  5,9

Определяем давление сжатия воздуха при установившемся ре
жиме, когда потери холода составляют 6,3 кДж/кг:

&i =  t1 —  is; 6,3* 10» =  610-103 — f3,
где 510-103 — удельная энтальпия воздуха при I кгс/см2 и 25 °С, Дж/кг (диа
грамма T— S, рис. XXIX).



Отсюда
t3 =  (510 — 6,3) 103 e  504,7-103 Д н /яг.

П о диаграмме Т —5  находим, что этой удельной энтальпии 
воздуха при 25 РС соответствует абсолютное давление 60 кгс/см*.

Работу на сжатие 1 кг воздуха с 60 до 1 кгс/см2 определяем 
по формуле:

L =  1,69GRT In •“  =  1,69-1 -287-298.2,3 lg 60 =  690-10» Дж/кг =  590 кДж/кг.

Д ля получения 1 ма кислорода требуется 5,9 м3 воздуха. Сле
довательно, затрата энергии на 1 м3 кислорода составляет?

N yu =  590.5,9-1,29/3600 =  1,25 «Вт-ч/и®.

Пример 11,26, Через изоляцию резервуара (танка) для хра
нения жидкого кислорода проникает из окружающей среды теп
лоты S3 , 8  кД ж /(м 2 -ч) (считая на наружную поверхность). Вну
тренний диаметр резервуара шарообразной формы 1200 мм. На
ружный диаметр внешнего кож уха, имеющего цилиндрическую 
форму, 1900 мм, высота 2300 мм. Определить, сколько испаряется 
в 1 ч кислорода и через какое время испарится весь кислород, 
если резервуар был заполнен на 0,75 своего объема. Кислород 
хранится под атмосферным давлением.

Р  е ш-е н и е. Площадь наружной поверхности цилиндрического 
кож уха резервуара:

F =  2 -  +  я DH =  2 3,Н4 1,9" +  3,14.1,9.2,3 =  19,34 и».

Проникает теплоты в резервуар]
G =  19,34-83,8.103/3600 =  450 Вт =  0,45 кВт.

\

Расход испаряемого кислорода:
-  4 50-360 0  _  л  ,
° 0 . =  213,7-Ш3

Здесь 21.3,7*10® Дж/кг — удельная теплота испарения кислорода под атмо
сферным давлением.

Количество кислорода в резервуаре при заполнении его на 
0,75 объема:

Ч 14.1 93
G =  0,75 -7^2 -1100  =  0,75 }•* \ 100 =  743 кг,

о о

где 1100 кг/ы3 — плотность жидкого кислорода.
Время испарения всего кислорода:



И Л . Вычислить холодильный коэффициент и мощность, по
требляемую холодильной установкой, работающей по циклу 
Карно, если ее холодопроизводительность 6400 Вт при темпера
туре испарения — 10 °С. Температура конденсации 22 СС.

И .2. Найти минимальную затрату работы (по циклу Карно) и 
расход поды в конденсаторе при выработке 100 кг/ч льда из воды, 
имеющей температуру 0 °С. Хладагент испаряется при —5 °С, 
а конденсируется при 25 °С. Вода в конденсатор подается при 12 °С, 
а уходит при 20 °С. Удельная теплота замерзания воды 335 кДж/кг.

U .3 . Определить удельную холодопроизводительность хлад
агента и холодильный коэффициент цикла для: а) аммиака;
б) диоксида углерода и в) дифтор д и хлор мета на CF2CU. Темпера
тура испарения —15 еС, температура конденсации 30 °С. Цикл 
сухой, переохлаждение жидкости перед дросселированием отсут
ствует.

И .4. Вычислить теоретический холодильный коэффициент уг- 
лекислотной холодильной установки, если температура конден
сация 20 сС, а температура испарения —40 °С. Цикл сухой, пере
охлаждение жидкости перед дросселированием отсутствует.

11.5. Сравнить теоретические холодильные коэффициенты ам
миачной компрессионной холодильной установки, работающей 
при температуре испарения —20 °С иг температуре конденсации 
30 °С: а) для цикла Карно; б) для реального влажного цикла;
в) для сухого цикла без переохлаждения жидкого аммиака; г) для 
сухого цикла с переохлаждением до 25 сС жидкого аммиака после 
конденсации.

11.6. По условиям предыдущей задачи сравнить теоретические 
холодильные коэффициенты для фреоновой холодильной уста
новки, пользуясь диаграммой t' — ig р (рис. XXVOI).

И .7. В конденсаторе аммиачной холодильной установки 20 м3/ч 
вода нагревается на 6 К. Теоретическая мощность, затрачиваемая 
компрессором, 23,5 кВт. Определить холодопроизводительность 
установки и холодильный коэффициент.

11.8. Определить часовой объемный расход аммиака, поступаю
щего в компрессор, при следующих- условиях: холодопроизводи
тельность установки 58 200 кВт;’ температура конденсации 25 °С, 
переохлаждения нет; температура испарения — 15 °С; цикл сухой.

11.9. 1000 кг/ч этилового спирта необходимо охлаждать от 
20 до —15°С. Охлаждение ведется аммиаком, кипящим при 
—25 °С. Определить теоретическую мощность, затрачиваемую 
компрессором. Температура конденсации 25 °С Цикл сухой, 
переохлаждение жидкости перед дросселированием отсутствует.

1.1 Л0. Аммиачный компрессор типа ГД (горизонтальный) имеет 
холодопроизводительность 697 800 Вт при температуре испарения 
— 15 ®С и температуре конденсации 25 °С. Определить холодопро
изводительность этого компрессора, если температура исваре-



ния будет —5 °С, а температура 
конденсации 30 °С.

1 1 . 1 1 . Углекислотная холо
дильная установка производи
тельностью 116 300 Вт работает 
при температуре испарения 
— 15 °С, абсолютном давлении в 
конденсаторе 75 кгс/см2 и пере
охлаждении до 25 °С. Компрес

сор имеет сухой ход. Определить холодильный коэффициент и 
теоретическую потребляемую мощность.

1 1 . 1 2 . Аммиачная холодильная установка холодопроизводи* 
тельностью 116 300 Вт с компрессором вертикального типа рабо
тает при температуре испарения — 15 °С, температуре конденсации 
30 °С и переохлаждении до 25 °С. Компрессор имеет сухой ход. 
Определить: давления в конденсаторе и испарителе, холодильный 
коэффициент, часовой объем засасываемых компрессором паров, 
теоретическую и действительную потребляемую мощность, тем
пературу аммиака на выходе из компрессора, расход воды на 
конденсатор при нагревании воды в нем на 7 °С.

11.13. Аммиачный двухцилиндровый вертикальный компрес
сор одноступенчатого сжатия имеет диаметр цилиндров 150 мм, 
ход -поршня 150 мм и чистоту вращения 400 об/мин. Вычислить 
холодопроизводительность этого компрессора при нормальных 
условиях, а также при рабочих условиях, когда испарение про
изводится при рабс =  2  кгс/см2, а конденсация при р абс =  
=  12 кгс/см2. Перед дросселированием производится переохлаж

дение жидкого аммиака на 6  °С. Вычислить также действительную 
расходуемую мощность для рабочих условий.

11.14. В каскадной холодильной установке, работающей с фрео
новым и этановым циклами (рис. 11.16), этан конденсируется при 
— 14 °С под абсолютным давлением 17 кгс/см2. Количество теплоты, 
передаваемой от конденсирующегося этана к кипящему фреону 
(хладону), составляет 23 260 Вт. Температура испарения фреона 
на 5 °С ниже температуры конденсации этана. Конденсируется 
фреон при 30 °С, переохлаждения жидкого фреона нет, цикл су
хой. Определить степень сжатия фреона в компрессоре (отношение 
давления конденсации к давлению испарения) и расход воды в кон
денсаторе фреона при нагревании ее на 8  °С.

11.15. Сжатый до Рабе =  Ю МПа воздух охлаждается в ис
парителе двухступенчатой аммиачной холодильной установки до 
температуры, на 5 °С превышающей температуру испарения ам
миака. После охлаждения сжатый воздух дросселируется до дав
ления р абс =  0,4 МПа. Определить температуру воздуха после 
дросселирования, если аммиак испаряется под давлением /?абс =  
=  0,042 МПа.

-м°с р= 17кгс/см2 
L



11.16. Определить по диаграмме T —S  интегральный джоуль- 
томсоновский эффект при дросселировании воздуха до I кгс/см3? 
а) при начальной температуре воздуха 15 °С и начальном давлении 
50 кгс/см2; 6} при начальной температуре воздуха —50 °С и на
чальном давлении 50 кгс/см2; б) при начальной температуре воз
духа —50 °С и начальном давлении 200 кгс/см2.

11.17. Определить затрату энергии на 1 кг жидкого воздуха, 
получаемого по простому регенеративному циклу, при следующих 
условиях: а) начальная температура воздуха 15 °С, давление сжа
тия 50 кгс/см2; б) начальная температура 15 °С, давление сжатия 
200 кгс/см3. Расширение в обоих случаях производится до 1 кгс/сма. 
Потери холода от недорекуперации и в окружающую среду не 
учитывать.

11.18. Определить ожижаемую долю воздуха и расход энергии 
на 1 кг жидкого воздуха в простом регенеративном цикле при на
чальной температуре воздуха 30 °С и давлении сжатия /?абс =  
=  200 кгс/см2. Общие потери холода 10,5 кДж на 1 кг перераба
тываемого воздуха.

11.19. Определить расход энергии на 1 кг жидкого воздуха при 
дросселировании воздуха с 200 до 1 кгс/см2 в цикле с предвари
тельным аммиачным охлаждением до —50 °С. Удельная хо- 
лодопроизводительность аммиачной холодильной установки 
4820 кДж на 1 кВт-ч. Потери холода от недорекуперации и в 
окружающую среду не учитывать. Начальная температура 
воздуха 15 °С.

11.20. Определить ожижаемую долю воздуха и расход энергии 
на 1 кг жидкого воздуха в установке, работающей с циркуляцией 
воздуха под давлением. Давление сжатия ра00 =  200 кгс/см2; 
промежуточное давление раб0 =  50 кгс/см2; низкое давление 
I кгс/см2; М =  0,2; начальная температура воздуха 25 °С. Потери 
холода не учитывать.

11.21. Определить потребляемую мощность и количество 
жидкого воздуха, получаемого в цикле среднего давления с отда
чей внешней работы, при переработке 300 м3/ч воздуха (при 0 9С 
и 760 мм рт. ст.). Воздух сжимается до 40 кгс/см8; температура 
воздуха перед детандером —80 °С; температура воздуха после 
компрессора (перед входом в теплообменник) 30 °С; доля воздуха, 
направляемого в детандер 0,8. Определить также расход энергии 
на 1 кг жидкого воздуха. Общие потери холода принять в размере 
11,5 кДж на 1 кг перерабатываемого воздуха.

11.22. Определить расход энергии на 1 кг жидкого воздуха 
в цикле высокого давления с отдачей внешней работы при сжатии 
воздуха до 200 кгс/см2 и давлении после детандера 8 кгс/см2; 
М  =  0,5. Общие потери холода 14,7 кДж на I кг перерабатывае
мого воздуха. Начальная температура воздуха 30 РС.

11.23. При испытании турбодетандера установлено, что воз
дух в нем расширяется от 4 до 1,2 кгс/см2, причем от турбодетан
дера отводилась мощность в 4 кВт и через него проходило 650 кг/ч.



Определить термодинамический к . п . д. турбодетандера. Сжатый 
воздух поступал- в. турбодетандер при i 14 К.

Н .2 4 . Определить расход энергии на 1 кг жидкого воздуха 
в цикле низкого давления с турбодетандером, если известно, что 
компрессоров сжимается 6000 м®/ч воздуха (при нормальных усло
виях) до рабе =  7 кгс/см3. Турбодетандер отдает мощность 55 кВт. 
Потери от кедорекуперации и в окружающую среду составляют 
6*3 кД ж  на I м3 сжимаемого воздуха- (при нормальных условиях). 
Д ля  компрессора изотермический к. п. д. принять равным 0,7. 
Воздух поступает в установку при 35 °€. В турбодетандер направ
ляется 80%  перерабатываемого воздуха. Коэффициент испарения 
а  =  1,25.

11.25. Сколько кубических метров воздуха необходимо пере
работать д ла  получения 200 м3 кислорода 99% чистоты,, если 
отбросный азот содержит 1 0 % кислорода?

11.26. По практическим данным, потери холода составляют 
335 кД ж  с 1 м2 наружной поверхности кожуха теплоизолирующего 
цилиндрического бака, заполненного жидким метаном. Внутрен
ние размеры бака: D  =  Н  = 1 , 1  м. Бак окружен со всех сторон 
изоляцией толщиной 300 мм. Определить время испарения всей 
жидкости, если вначале бак был заднт полностью. Плотность 
жидкого' метана 415 кг/ма.

11.27. Определить затрату энергии при получении 1 кг жидкого 
ме-тана по простому регенеративному циклу. Метан сжимается до 
давления 150 кгс/см2. Температура метана после компрессора 
300 К. Диаграмму Т —5  д ля метана см. И 1.8].

11.28. Определить расход энергии при получении 1 кг жидкого 
метана в цикле с предварительным аммиачным охлаждением до 
— 45 °С при давлении сжатия метана 150 кгс/см2. Удедьная холо- 
дрпроизводительность аммиачной холодильной установки 
4820 кДж/(кВт*ч).

11.29., В установке для получения газообразного кислорода, 
работающей по циклу среднего давления с отдачей внешней работы, 
давление поступающего воздуха. 20 кгс/см2. Недорекуперация 
составляет 8  °С, потери холода в  окружающую среду 8,38 кД ж  
на 1 м3 перерабатываемого воздуха. В- детандере воздух расши
ряется от 20 кгс/см2 (при 140 К) до 6  кгс/см2, к. п. д. детандера 
0,65. Определить долю воздуха, направляемого в. детандер, пре
небрегая эффектом дросселирования воздуха от 6  до 1 кгс/см3.



ОТВЕТЫ НА КОНТРОЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ

Глаш  L  Основы гидравлики

1.1. M e  15,8; р =  0,616 кг/м3.
1.2. 4,43 кг/м3.
1 .3 . 7 ,3%  С 0 2; 69 ,2%  N 2; 23,5%  Н20 .
1.4. 0,995-Ш6 Па.
1.5. а) 1,8 м; б) 1,1 м.
1.6. 6 болтов; 0,716*10^ Па или 0,73 кгс/см3.
1.7. З.ЗЫ О4 Н.
1.8. 0.33-10-* А
1.9. 1,5-ИГ6 Па-с.
1.10. 0,07 П =  0,007 Па-с.
1.11. 0,72 м/с.
1.12. и>вх — 13,1 м/с; шВых =  Ю,1 м/с.
1.13. шж =  2,0 м/с; щ  =  10,4 м/с.
1.14. 73 мм.
1.16. 0,105 м.
1.17. Переходный режим.
1.18. а) Переходный режим; б) ламинарный режим.
1.19. 0,056 м/с.
1.20. 2840 кг/ч.
1.21. t e l  ч 13 мин; а  =  0,632.
1.22. 0,06 м*¥с.
1.23. w е  0,47 м/с; G =  47 800 кг/ч.
1.24. 280 кг/ч.
1.25. 2,88-10* Па.
1.28. 1,37-IQ4 Па ( е е  0,01 мм).
1.27. 520 Па (е =  0,8 мм).
1.28. 1,15-10* Па (в е  0,2 мм).

3i T t
1.29. а) Уменьшится в 10 раз; б) наметится в  -т~г- раз.

д
1.30. 56,5 м*/ч.
1.31. 50 мм.
1.32. а) Увеличится в  16 раз; б) увеличится в 32 раза.
1.33. 7,1 м.
1.34. 5,9 л/мин.
1.35. 1,51 кВт.
1.36. 821 Па.
1.37. Для толуола 15,6 Па; для воды 613 Па.
1.39. Масштаб 1 .* 13,6; w  =  0,271 м/с.
1.40. 1,43 кВт.
1.41. Увеличится в 8 раз,
1.42. 4,0 кВт.
1.43. 10,2 кВт.
1.44. 4,7 кВт.
1.45. Ар  =  3360 Па, N =  0,35 кВт.
1.46. w =  1,7 м/с; Х =  0,0255.
1.47. 4,79‘10“2 кг/с; режим ламинарный.
1.49. 21 м3/ч.
1.50. Зимой 1,71 -ДО4 кг/ч; летом 1,46-Ю4 кг/ч„
1.51. 776 Па или 79 ым вод. ст.
1.52. 36,7-104 Па или 3,74 кгс/сма.
1.53. 4,84 п.



2.1. 15,6 м.
2.2. 467 м.
2.3. 0,69.
2.4. 18,3 кВт.
2.5. 43 °С,
2.6. 0,037 rjVc; большой плунжер 0,0184 м3/с; малый плунжер 0,0186 ъ^/с,
2.7. 0,89.
2.8. Не более 2,2 м.
2.8. 1,86 кВт.
2.10. -п =  0,59; О =  71,2 м3/ч; Я  =  68 м; N  =  22,4 кВт.
2.11. Qi =  0,4 п тш н ; <Э3 =  0,3 м3/мин.
2.12. 0,257 мЗ/мин.
2.13. 18,2 ьгУч.
2.14. 4,2 кВт.
2.15. п =  0,48; Q =  4170 м^ч; Ар =  734 Па; N =  1,77 кВт.
2.16. 940 м®/ч.
2.17. 1650 м®/ч.
2.18. 1800 об/мин.
2.19. 117 °С; 118 кДж/кг.
2.20. 4,6 кВт.
2.21. 0,89.
2.22. 3,25 м3/ыин; 13,0 кВт.
2.23. 5,46 м®/мин; 13,2 кВт.
2.24. 20.3-105 Па или 20,7 кгс/см2.
2.25. 3,62-105 Па или 3,69 кгс/сма — воздух; 9.20-I06 Па или 9,37 кгс/см3 —

%тан.
2.26. Одноступенчатое сжатие: 261 кДж/кг; двухступенчатое сжатие: 220 кДж/кг. 

\  2.27. 4 ступени.
2.28. Одноступенчатое сжатие: 4,28-ДО3 кДж/кг; двухступенчатое сжатие: 

3 ,54-Ю3 кДж/кг.
2.29. 10,7 м®/ч (при нормальных условиях).
2.30. Двухступенчатое сжатие: N  =  83,2 кВт, расход воды 4,13 м®/ч;

трехступенчатое сжатие: N =  80 кВт, расход воды 3,96 ьл*/ч.

Глава 3. Гидромеханические методы разделения. Перемешивание 
в жидкой среде

3.1. a) dJd \ =  1,73; б) d2/dx =  2,06.
3.2. а) суос =  7,65 *10"8 мУс; б) при 15 °С и>00 =  7,86 *10“9 м/с, при 500°Сшос =  

=  3.93-10"* м/с.
3.3. 16,8 м/с.
3.4. 7,63 м/с.
3.5. 226 мм.
3.6. 11,4 мкм.
3.8. 5,14 м.
3.9. В ~ 2  раза.
3.10. ЦН-15; Ар — 808 Па или 82,4 мм рт. ст.
3.12. 1070 кг/м3.
3.13. а) 0,08 м/с; б) 0,11 м/с,
3.14. 0,93 мм.
3.15. 2990 кг.
ЗЛО. 4200 кг.
3.17. 1 ч 36 мин.
3.18. 2 ч.
3.19. 1 ч. 20 мин.
3.20. 58,5 мин.
3.21. 110 см®/дм3.
3.24. Центрифуга периодического действия вертикальной подвесной конструкции,
3.25. Сверхцентрифуга,



3.2б! 1,375*10* Па или 1,40 кгс/см3.
3.27. —̂ 600 об/мин,
3.28. а) 1,04 м; б) 0,082 м.
3.30. 6  200 раз.
3.31. 1 мин 18 с.
3.32. 4,8 кВт.
3.33. 3 центрифуги.
3.34. Увеличится не более чем на 100%.
3.35. 6,53 м3/ч.
3.36. В 27 раз.
3.37. 5,07 м9/ч.
3.38. 6,15 мкм.
3.39. 0,28 м/с; 2279 Па,
3.40. 0,48; 462 мм.
3.41. 1,3 мм; 50%.
3.42. 137 Вт.
3.43. 240 об/мин.
3.44. Увеличится в 1,3 раза,
3.45. 0,58 м.
Глава 4. Теплопередача в химической аппаратуре
4.1. Увеличится в 10 раз,
4.2. 1,75 кДж.
4.3. 136 кДж/ч.
4.4. Увеличится на ~23% .
4.5. 217 °С.
4.6. 0,14 Вт/(м-К); 0,017 Вт/(м-К); 0,48 Вт/(м-К).
4.7. 285 кг/ч; 259 кг/ч; 2820 кг/ч.
4.8. 94,7 °С.
4.9. 92 кВт.
4.10. 582 кг/ч.
4'.11. 63,8 Вт/м2.
4Л2. а) Не изменится; б) увеличится на 9%,
4.13. а) От 52,55 до 50,28 Вт/(м2-К);б) от 1960 до 730 Вт/(м2-К).
4.14. 28,7 кВт/м2.
4.15. Прямоток 36,7°С; противоток 50,5°Ct
4.16. 38,4 °С.
4.17. 4,21 мз/ч.
4.18. Поверхность имеющегося теплообменника недостаточна,
4.19. 9,38 Вт/(м2-К).
4.20. 2140 Вт/(м2-К).
4.21. 3,1 м2; 560 кг/ч.
4.22. а) Расход воды: 39,8 м3/ч; F =  18 м2;

б) расход воздуха: 112 000 м3/ч (при нормальных условиях}; F =  341 *А
4.23. 112 Вт/(ма<К).
4.24. 1510 Вт/(м»-К).
4.25. 3890 Вт/(м*-К).
4.26. 92 Вт/(м2 • К).
4.27. 1) 42,3 Вт/(м2*К); 2) 72,3 Вт/(ма-К).
4.28. Увеличится в 1,94 раза,
4.29. 1100 Вт/(м2 К).
4.30. 266 Вт/(м2-К).
4.31. 268 Вт/(м3 К).
4.32. 266 Вт/{м2-К).
4.33. 156 Вт/(м2-К).
4.34. 117 Вт/(ма-К).
4.35. 141 Вт/(ма К).
4.38. 287 Вт/(м2 К).
4.37. 113,8 Вт/(м2>КЬ
4.38. 4140 Вт/(м2-К).



4.39. 3080 Вт/(м2 • К).
4.40. 2340 Вт/(м8 Ю.
4.41. 1017 Вт/(ма К).
4.42. 1660 Вт/{м- К).
4.43. 5035 Вт/(м2 К).
4.44. 98 ы*
4.45. 66 м2.
4.46. 3,61 м; 284,5 кг/ч.
4.47. 40 м; 1512 кг/ч.
4.48. а) 309 Вт/(м2-К); б) 300 Вт/(м3-Ю,
4.49. 215 Вт/(м2-К).
4.50. 772 кг/сут.
4.51. Уменьшится d 9,7 раз.
4.52. 166 мм.
4.53. 127 Вт/м2.
Глсса 5. Выпаривание. Кристаллизация
5.1. 1. а) 1,184 кг/кг; б) 1,023 кг/кг; II. а) 1,152 кг/кг; 6) 1,067 кг/кг,
5.2. 0,141 кг/с.
5.3. Уменьшится на 37,5%.
5.4. 3,47-105 Па или 3,54 кгс/см2.
5.5. 1100 кг.
е.8 . W =  530 кг; V =  0,56 м*
5.7. 80 кВт.
6.8. 1995 Дж/(кг-К).
5.9. с =  2768 Дж/(кг-К); Gr  л =  189 кг.
6.10. х  =  33%; Gr. n =  2530 кг/ч.
5.11. 2,1 мм.
5.12. а) 173 кВт; б) 0,026 кВт.
5.13. а) 1430 кг/ч; б) 980 кг/ч; в) 3,8 м2.

- 5.14. г =  305 кДж/кг; с =  2080 Дж/(кг К).
5 . 15. г =  2030 кДж/кг; с =  2810 Дж/(кг-К).
5.16. /кип — 82 °С; г =  244 кДж/кг,
5.17. 18,1 кПа или 136,1 мм рт. ст.
5.18. 81,5 еС.
5.19. 149 м8.
5.20. Рв ~  0,317 кгс/см2.
5.21. 42 м2; 2150 кг/с.
5.22. Увеличится в 2 раза.
Б.23. 932 кг/ч.
5.24. 85 м2; 1494 кг/ч,
5.25. а) 35 м3/ч; б) 32 м8/ч.
5.26. <3цач =  1640 кг/ч; GH0H «= 560 тсг/ч.
5.27. 35 X..
5.28. 11,8% (масс.); 18,0% (масс.); 43% (масс.)*
5.29. 4 корпуса.
6.30. 13,5 кг/ч, т. е. 4,04% от общего количества воды, испарившейся во втором 

корпусе.
5.31. 25.9%.
6.32. хвач =  11,3% (масс.); Д * =  20,7 К.
5.33. 88 кг/ч.
6.34. 129 кг/ч; 56 кВт.
5.35. 15 °С.
5.36. 1,3 т.
5.37. F =  23 м2; Св =  8630 кг/ч.
Глава 6. Основы ыассопередачн. Абсорбция
6.1, Рем— Ю50 кг/м3; X  =  1,333 кг нитробензола/кг бензола; Сх  =  4,86 кмоль 

нитробензола/м3 смеси.
6.2. 1143 кг/ы3.



0.3. 1,59 кг спирта/кг воздуха; рсм =  1,08 кг/м3.
6.4. 0,634 кг/м3 водорода; 11,59 кг/м3 метана; 4,740 кг/м® этилена.
8 .6 . ДСц =  5,15*10"3 кмоль СаКа/м® газа; ДСу =  0,1340 кг Q H 2/b# газа;

ДСЖ =  5.2&-10"3 кмоль СаН^/ы3 жидкости; АСХ — 0,1369 кг С2Н2/г# 
жидкости.

0,7. А* =  0,08 кмоль хлороформа/кмоль смесв;
Ду  — 0,10 кмоль хлороформа/кмоль смеси.

6.8. а) 13,8% (масс.); б) 42,5%.
6.9. а) 40,5%; б) 85%.
6.11. 0,00122 кмоль/(м3*ч*кПа).
6.12. ДУср =  0,02 кмоль бензола/кмоль инертного газа; п0,. =  1,6.
6.13. L =  175 000 кг/ч; п0„ =  6,02. Дрсп =  5,67 мм рт. ст.
6.14. L =  1475 кг/ч; На =  7,2 м.
6.15. L  ак 760 кг/ч; Нв =  1,93 м; щ,, =  4,68.
6.17. 0,038 м/с.
6.18. 2,1610-® м/с.
6.19. 0.0285 м/с.
6.20. D  =  2,15 м; Ят  =  5,4 м.
6 .21. Нн =  5,1 м; /С„ =  0,0132 кг аммиака/ (м 3*сг КГ аммиака, \

у f \  кг воздуха /
6.22. 5,1 м.
6.23. L =  12,3 т/ч; Хн =  0,0611 кмоль бензола/кмоль масла; D  =  1,59 щ  

# а =  7,02 м; Я т =  4,0 м.
6.24. 30 м*/ч.
6.25. D  =  1,03 м; Х3 =  0,149 кмоль бензола/шоль поглотителя.

Глава 7, Перегонка н ректификация

7.1. а) 99 °С; 10,2% (масс.) крезола, 89,8% (масс.) воды; 1,85% (об,)1 крезола, 
14 мм рт. ст.;
б) 74 °С; 7,25% (масс.) крезола, 92,75% (масс.) воды; 1,29% (об.) крезола, 
3,9 мм рт, ст.

7.2. а) 94 кг; б) 31,3 кг.
7.3. xq =  0,408; П =  962 мм рт. ст. или 128,3 кПа.
7.4. а) * =  0,675; у* =  0,90;

б) при 50 СС давление не может превышать 400 мм рт. ст.
7.6. 4,2%. (мол.) воды; 13% (мол.) уксусной кислоты; 82,8% (мол.) ацетона.
7.7. 4G5 кг; 43,8% (масс.) бензола.
7.8. W =  22,6 кг; D =  2577,4 кг; xD =  73,6%.
7.9. 608 кмоль/ч.
7.11. 12,1% (масс,).
7.12. 0 ,Ш .
7.13. 7,2% (масс.); 13 000 кг/ч.
7.14. Gd =  17 150 кг/ч; Gw  =  64 700 кг/ч; Gy  =  68 400 кг/ч*
7.15. 25,4% (масс.); 4330 кг/ч.
7.16. 68,4% (мол.).
7.17. 74,4% (мол.); 80,3% (мол.).
7.18. а) 76,7% (мол.); б) 17,96% (мол.).
7.19. п0 =  9; 720 кг/ч.
7.20. 7,1% (масс.); Gv  -  4400 кг/ч; ОВОПЫ =  97 100 кг/ч.
7.21. 59,2 м*; 2170 кг/ч.
7.22. В дефлегматоре: 4700 кДж/кг; в кубе: 5787 кДж/кг,
7.23. 3,21; 83 т/ч.



8.2. * ^  =  62,2; хв > = 2 4 ,8 ; xAt =  18,9; *Да =  25,1% (масс.); 1,74 кг.
8.3. G£j =  1940; «= 180 кг; хЕ »  55% (масс.) (после удаления раствори

теля);
QEs =  1735; G'£a =  99 кг; xEg =  35% (масс.) (после удаления раство
рителя);
GRs =  915; G^s =  850 кг; =  4% (масс.) (после удаления раство
рителя).

8.4. G8 =  1334 кг/ч; л0 =  4.
8.6. п0 =  3; хЕ =  4 г/л; 1,2 г/л; 0,6 г/л.
8-6* gSmuh =  9 9  кг; пе ** 8 .
8.7. 63% (масс.); 70% (масс.).
8.8. 38,9 кг; 256 кг.
8.9. 77,8 кг; 450 кг; пс =  7.
8.10. Экстракт 58% (масс.); рафинат /V 0 % ;Лсиин= И .
8.11. п0 =  18; GSo =  1718 кг; GSl0 =  1734 кг.
8.12. а) 7,7 кг; б)° 99,6%; в) 24,9% (масс.).
8.13. л0 =  2.
8.14. Пл =  6.
8.15. а) 0,1 т  или 2%; б) 28,8 т; в) 1 — 10%, II — 7,9%, III — 6,1%, IV — 

4,7%, V — 3,6%.
8.16. 565 кг; лс =  3.

Глава 9, Адсорбция

9.1. 1430 кг; 2,55 м; I ч 22 мин.
9.2. т =  225 мин; х0 =  65 мин.
9.4. и =  0,08 м/с; Н0 =  0,4 ы.
9.6. <7 =  228 кДж/кг угля; 9 =  1,21'10е кДж.
9.6. 2,94-10-5 м/с.

Глава 10. Сушка

10.1. В 33 раза.
10.2. х  =  0,060 кг/кг; /  =  209 кДж/кг; /„  =  43 °С; =  42 °С.
10.3. х  =  0,020 кг/кг; /  =  105 кДж/кг; /р =  24 °С; ф =  0,25; рп =  23 мм рт. ст.
10.4. х =  0,069 кг/кг; (р =  0,8.
10.5. а) 0,0159 кг/кг; б) 0,231 кг/кг; в) 0,0154 кг/кг.
10.6. /а =  36,4 кг/кг; <?з =  4350 кДж/кг; 1Л — 47,6 кг/кг; qn == 3710 кДж/кг.
10.7. р =  372,5 мм рт. ст.; рВ08Д =  372,5 мм рт. ст.; х  =  0,622 кг/кг.
10.8. х  =  0,083 кг/кг; рв =  6,173 кгс/сма или 6,06 • 10й Па; р =  5,68 кг/м3.
10.9. 4,6 кг/ч; 43,5 кг/кг.
10.10. рп =  2,755 кгс/см2 или 270,3 кПа; р =  5,05 кг/м3; х  =  0,404 кг/кг.
10. Н . 3230 м3 влажного воздуха/ч.
10.12. 25 °С.
10.13. 9700 кг/ч; 566 кВт.
10.14. 47 200 кг/ч; 910 кВт.
10.15. 71,3%.
10.16. 35,8 °С.
10.17. 7,4 кПа или 56 мм рт. ст.; 7,4%,
10.18. 16,5 ч.
10.19. 5,81 м2.
10.20. 33 °С; 0,39.
10.21. 38 °С.
10.22. I  =  20 800 кг/ч; GP. п =  950 кг/ч.
10.23. 320 кг/ч; 132 ма.
10.24. L =  1710 кг/ч; GB =  1315 кг/ч; рп =  30 мм рт, ст.; 3,95%,
10.25. д ^ З в Х ,  /а = 5 3 ° С , х2 — 0,035 кг/кг,



10.26. 127 °С.
10.27. L =  7400 кг/ч; Gr ц =  590 кг/ч; Яадс =  8 кгс/см2,
10.28. L =  16 200 кг/ч; Gr п =  960 кг/ч.
10.29. 34 Вт/(м2-К); 156 кг/ч.
10.30. 868 ма; 1865 кг/ч.
10.31. а) 2545 к-Дж/кг; б) 3685 кДж/кг.
10.32. 150 м2; 401 кг/ч.
10.33. 1  =  6840 кг/ч; Сг. ц =  565 кг/ч; />абс =  10 кгс/см2; F =  135 м3.
10.34. С,;оп =  423 кг/ч; F  =  70 ма; доля возвращаемого отработанного воздуха

Глава 11. Умеренное и глубокое охлаждение
11.1. в =  8,22; N  =  0,78 кВт.
11.2. I  =  1042 кВт; GB =  0,31 кг/с.
11.3. a) qQ =  1110 кДж/кг; е =  4,84; б) qQ =  119,6 кДж/кг; 8 =  1,96; в) =  

=  118,5 кДж/кг; 8 =  4,87.
11.4. Ь89.
11.5. а) 5,06; б) 4,38; в) 4,16; г) 4,27.
11.6. а) 5,06; б) 4,50; в) 4,00; г) 4,13.
11.7. р 0 =  116,5 кВт; s =  4,96.
11.8. 99,5 м3/ч.
11.9. 5,82 кВт.
11.10. 1098 кВт.
И .П . 3,08; 37,8 кВт.
11.12. рн =  1166,9 кПа или 11,895 кгс/см2; ря =  206,4 кПа или 2,41 кгс/см2; 

е =  4,94; V =  189 м3/ч; iV.reoD =  23,6 кВт; N  =  36,3 кВт: t  =  97 °С; 
VB =  14,3 м3/ч.

11.13. Q0 =  85 950 Вт, Q' =  53 730 Вт; N =  23,2 кВт.
11.14. р/р0 =  4,75; Ga =  3125 кг/ч.
11.15. — 82 °С.
11.16. а) II °С; б) 73°С.
11.17. а) 4,92 кВт-ч/кг; б) 2,10 кВт-ч/кг.
11.18. 0,0545 кг/кг, расход энергии на 1 кг жидкого воздуха 4 кВт*ч/кг.
11.19. 1,084 кВт ч/кг.
11.20. 0,066 кг/кг; расход энергии на I кг жидкого воздуха 1,31 кВт-ч/кг,
11.21. N =  46,7 кВт; Gm =  46,6 кг/ч; расход энергии на 1 кг жидкого воздуха 

~1 кВт-ч/кг.
П.22. 1,07 кВт-ч/кг.
11.23. 0.69.
11.24. 0,995 кВт-ч/кг.
11.25. 1618 м3.
11.26. ИЗ ч.
11.27. 2,2 кВт ч/кг.
11.28. 1.15 кВт ч/кг.
11.29. 0,67.



БИ БЛ И О ГРА Ф И ЧЕС К И Й  СПИСОК

.Общая

1. Касаткин А . Г. Основные процессы и аппараты химической технологии. 
9-е изд., пер. и доп. — М.: Химия, 1973. 754 с.

2. Планоесний А . И., Николаев П . И . Процессы и аппараты химической и нефте
химической технологии. 3-е изд., пер: и доп.— М.: Химия, 1987. 540 с.

3. Циборовский Я. Основы процессов химической техиологци/Пер. с польск.; 
Под ред. П. Г. Романкова.— М.: Химия, 1967. 719 с.

4. Гельперии Н. И. Основные процессы и аппараты химической технологии.. 
Кн. 1, 2 — М.: Химия, 1981. 812 с.

5. Берд Р., В . Стьюарт, Е. Лайтфут. Явления переноса/Пер. с англ.; Под 
ред. Н. М. Жаворонкова и В. А. Малюсова. — М.: Химия, 1974. 687 с.

6. Гухман А . А . Вьедение в теорию подобия. 2-е изд., пер. и доп. — М.: Высшая 
школа, 1973. 295 с

7. Кафаров В. В . Методы кибернетики в химии и химической технологии. 
4-е изд., пер. и доп. — М.: Химия, 1985. 443 с.

8. Бояринов А . И ., Кафаров В. В. Методы оптимизации в химической техноло
гии — М.: Химия, 1975. 575 с.

9. Кафаров В. В. и др. Принципы математического моделирования химнко- 
технодогических систем/В.. В;. Кафаров, В. Л Перов, В. П. Мешалкнн. — 
М.: Химия, 1974. 344 с.

10. Кафаров В. В ., Дорохов И . Н . Системный анализ процессов химической тех
нологии =  Основы стратегии. — М.: Наука, 1976, 5С0 с.

11. Протодьяконов И. О. и др. Явления переноса с процессах' химической тех- 
нологии/И. О. Протодьяконов, Н. А. Марцулевич, А. В. Марков. — Л.: 
Химия, 1982. 272 с.

12. Протодьяконов И . О., Богданов С. Р. Статистическая теория переноса в про
цесса:; химической технологии. — Л.: Химия, 1983. 420 с.

13. Справочник химика/Под ред. Б. Н. Никольского. Т. V. 2-е изд. — М.; Л : 
Химия, 1966. С. 354—804

14'. Перри Дж. Справочник инженера-химика/Пер. с англ.; По,, ред. Н. М. Жа
воронкова, П. Г. Р о м а н с а . Т. 1, 2. — Л.: Химия, 1969. С. 504, 640.

15. Лы.еншпиль О. Инженерное оформление химических процессов/Пер. с англ.? 
Под ред. и с доп. М. Г. Слинько. — М.: Химия, 1969. 624 с.

16. Беннет К. О., Майерс Дж. Е. Гидродинамика, теплообмен и массооймен/Пер. 
с англ.; Под ред. Н. И. Гельперина, И. А. Чарного. — М.: Недра, 1966, 
726 с.

17. Бенедек П ., Ласло А . Научные основы химической технологии/Пер. с венг.; 
Под ред. П. Г. Романкова, М. И. Курочкиной. — Л.: Химия, 1970. 376 с.

18. М ухленовИ.П. Общая химическая технология. Т. 1 ,2 .4-е изд. — М.: Высшая 
школа, 1984. 256 + .263  с.

19. Основы химической технологнн/И. П. М;хленов, А. Е. Горштейн, Е. С. Ту- 
маркина, В. Д . Тамбовцева. 3-е изд. — М.: Высшая школа, 1983. 335 с.

20. Кут еповА.М . и др. Общая химическая технология/ А. М. Кутепов, Т. И. Бон
дарева, М. Г. Беренгартен. — М.: Высшая школа, 1985. 448 с.

21 Ромснкоо П . Г ., Носков А . А . Сборник расчетных диаграмм по курсу про
цессов и аппаратов химической технологии. 2-е изд., нспр. — Л.; Химия, 
1977. 24 с.

22. Руководство к практическим занятиям в лаборатории процессов и аппаратов 
химической технологий/Под ред, П. Г. Романкова. 5-е изд., пер .— Л .: 
Химия, 1979. 256 с.

23. Яблонский П. А ., Озерова И. В. Проектирование тепло- и массообменной 
аппаратуры химической промышлеиности/Гшд ред. П. Г. Романкова. — Л.: 
РИО ЛТИ им. Ленсовета, 1984. 34 с.



24. Лащинский А. Д., Толчипский А Р. Оеишы конструирования н расчета 
химической аппаратуры. — Л.: Машиностроение, 197а. 752 с,

25. Машины и аппараты химических пронзводств/И. Й. Чернобыльский,
A. Г. Бондарь, Б . А. Гагвскей и др.; Под ред. И, И. Чернобыльского. 3-е изд., 
пер. п доп. — М.: Машиностроение, 19/5. 456 с>

26. Ставников В. И. и др. Процессы и аппарата пищевых производств/В. Н.Стаб- 
ншсов, В. М. Лысянекнй, В. Д. Попов. 4-е изд., пер. и доп. — М.: Агропром- 
издаг, 1985. 510 с.

27. Машины л аппараты химических производств=Примеры и задачи/И. В, До- 
майский, В. П. Исаков, Г. М, Островский, А. С. Решавдв, В. Н. Соколову 
Под ред. В. Н. Соколова. — Л .: Машиностроение, 1982. 384 с.

28. Соколов В . Доманааш И. В. Газожидкостшле реакторы.—  Л .: Машино
строение, 1976. 214 с.

29. Стабников В. Я ., Баранцез В.. И. Процессы а  аппараты пищевых произ-' 
_ водств. 3-е изд. — М.: Легкая и шщева промышленность, 1983. 328 с. 
ПО, Смирное Я . Я ., Волжинский А. И. Химические реакторы в примерах и за-

дачак/Под ред. П. Г. Ромаккова. 2-е изд. — Л .; Химия, 1986. 224 С.
31. Смирное. Н. Я . и др. Расчет и моделирование ионообменных реакторов/ 

Н . Н. Смирнов А. И. Волжинспин, В. А. Константинов. — Л .: Химиям 
198 .. 223 с.

32. Расчет и ко1 струпрование машин и аппаратов химических производств^ 
Примеры и задачн/М. Ф. Михалев, Н. П. Третьяков, А. И. Мильченко,
B. В. Зобнин; Под ред. М. Ф, Михалева. — Л.: Машиностроение, 1984. 300 с.

33. Дытягрский 10. И. Основные процессы и аппараты химической технологии; 
Пособие по курсовому проектированию. — М.: Химия, 1983. 272 с.

34. Романков П. Г ., Курочкина М. И . Расчетные диаграммы и номограммы по 
курсу «Процессы и аппараты химической промышленности. — Л ,: Химия, 
1985. 56 с.

35. Ходато Г. С. Физика измельчения. — М.: Наука, 1972. 307 с.
36. Бородуля В . А ., Гупало 10. П . Математические модели химических реакторов 

с кипящим слоем/Под ред. С. С. Забродекого, Ю. С. Рязанцева. — Мн.: 
Наука и техника, 1976. 108 с.

37. Еленкое Д . Процееи и апаратп в химическата промишленност. — София: 
Дзержавнг издателство Техника 1962. 513 с.

38. Bratu Em. A . Operatii si utilaje In indurtria chemica. V. 1. — Bucuresti; 
Technika, I960. 629 s.

39 Me. Cabe W., Smith J . Unit Operations of Chemical Engineering. 3-rd ed. — 
N.—Y.: Me Graw — НШ Book Co., 1976. 1028 p.

40. Coulson J . М ., Richardson J. F. Chemical Engineering. V. I, 2. — London; 
Pergamon Press, 1968. 980 p.

41. Weift S ., Romankow P . G., Noskow A , A ., Mili'tie К.— E  Thermische Ver- 
fahrenstechnik II. 3 Aufl. — Leipzig: Deutscher Verlag Шг Grundstoffm- 
dustrie, 1984. 291 s.

К  главе J. Основы прикладной гидравлики
1.1. Прандтль JI. Гидроазромеханика/Пер. с нем. 2-е изд .— М.' Л ,: ИЛ, 

1951.575 с.
1.2. Лойцянский Л . Г . Механика жидкости и газа. 5-е изд., пер. — М.: Наука,

1978. 736 с.
1.3. Романков П. Г ., Курочкина М. И. Гидромеханические процессы химиче-' 

ской технологии. 3*е изд., пер. — Л.: Химия, 1982. 288 с.
1.4. Протодьяконов И , 0 ., Сыщиков Ю. В  Турбулентность в процессах хими

ческой технологии. Л.: Наука, 1984. 343 с.
1.5. Протодьяконов И. О., Глинский В . А. Экспериментальные метода исследо- 

.. вания гидродинамики двухфазных .систем в инженерной химия. — .Л,;
Изд-во ЛГУ, 1982. 192 с.

L6. Кутателадзе С. С., Стыршсович М. А , Гидравлика газожидкостных 
систем. — М.: Э н^гия, 1976. 296 с.

1.7. Соу Г. Гидродинамика многофазных сиетем/Пер. с  англ,— Мл Мир. 1971, 
536 с.



1.8. Уоллис Г. Одномерные двухфазные теченпя/Пер. с англ. — М.: Мир, 1972, 
440 с.

1.9. Уилкинсон У. Л. Неньютоновские жидкости==Гидромеханика, перемеши
вание и теплообмен/Пер. с англ.; Под ред. А. В. Лыкова. — М.: Мир, 
1964. 216 с.

1.10. Идельчик И. Е , Справочник по гидравлическим сопротивлениям. М.; Л,: 
Госэнергоиздат, 1960. 464 с

1.11. Альтшуль А Д . Гидравлические сопротивления. — М.: Недра 1S70. 
216 с.

1.12. Идельчик И Е. Аэродинамика промышленных аппаратов. — М.; Л.: Энер
гия, 1964. 288 с.

1.13. Справочник машиностроителя. Т. 2. 3-е изд., испр, и доп. — М.: Машгиз, 
196СГ. 740 с.

К главе 2. Насосы. Вентиляторы. Компрессоры
2.1. Черкасский В. М. Насосы, вентиляторы, компрессоры. — М.: Энергия, 

1977. 424 с.
2.2. Калинушкин М. П  Вентиляторные установки 7-е изд. — М.: Высшая 

школа, 1979. 223 с.
2.3. Старк С. Б , Основы гидравлики, насосы и воздуходувные машины. Сборник 

задач.— М.: Металлургиздат, 1961. 458 с.
2.4. Сидоров М. Д . Справочник но воздуходувным и газодувным машинам. — 

М.; Л .: Машгиз, 1962. 260 с.
2.5. Центробежные горизонтальные и вертикальные химические насосы с про

точной частью из металла: Каталог.— М.: ЦИНТИхимнефтемаш 1981. 
92 с

К  главе 3. Гидромеханические методы разделения. Гидродинамика 
взвешенного слоя. Перемешивание в жидкой среде

3 1. Гордон Г. М ., Пейсахов И. Л. Пылеулавливание и очистка газов  ̂ цветной
металлургии. 3-е изд. — М.: Металлургия, 1977. 456 с.

3.2. Ушаков С, Г ., Зверев М . И. Инерционная сепарация пыли. — М.: Энергия.
1974. 168 с.

3.3. Коузов П. А. Указания по расчету циклонов (А6—52): Методические ма
териалы для проектирования.— М.: ГПИ, Сантехпроект, 1971. 52 с.

3.4. Очистка промышленных газов от пыли/В. Н. Ужов, А. Ю Вальдберг,
Б. И. Мягков, И. К. Решидов. — М.: Химия, 1981. 392 с.

3.5. Страус В. Промышленная очистка газов/Пер. с англ. — М.: Химия, 1981. 
616 с.

3.6. Лукин В. Д ., Курочкина М . И . Очистка вентиляционных выбросов в хими
ческой промышленное-и/Под ред. П. Г. Романкова. — Л.: Химия, 1980» 
232 с.

3.7. Монтвид А . Э. Многокамерные сгустители в производстве глинозема.— 
М.; Л.: Металлургиздат 1952.'56 с.

3.8. Малиновская Т , А . Разделение суспензий в промышленности органиче
ского синтеза.— М.: Химия, 1971. 318 с.

3.9. Позин М, Е. и др. Пенные газоочистители, теплообменники и абсорберы= 
Работа и расчет пенных аппаратов/М. Е. Позин, И П, Мухленов, Э. Я. Та- 
рат — Л.: Госхимиздат, 1959. 123 с.

3.10. Жужиков В. А . Фильтрование=Теория и практика разделения суспен- ' 
зий. 4-е изд., пер. и доп. — М : Химия, 1980. 398 с.

3.11. Олевский В. А . Конструкция и расчет механических классификаторов и 
гидроциклонов. — М.: Госгортехиздат, 1960. 314 с.

3.12. Поваров А. И. Гидроциклоны. — М.; Л.: Госгортехиздат, 1961. 266 с.
ЗЛЗ. Соколов В . И . Центрифугирование. — М.: Химия, 1976. 408 с
3.14. Шкоропад Д . Е. Центрифуги для химических производств. — М,: Маши

ностроение, 1975. 246 с.
3.15. Аэров М . Э ., Тодес О. М. Гидравлические и тепловые основы работы аппа

ратов со стационарным и кипящим зернистым слоем, — М,; Л.; Химия,
1968. 510 с,



8.16. Разумов И . М  Пневмо- и гидротранспорт в химической промышленности.— 
М.: Химия, 1979. 245 с.

3.17. Островский Г. М. Пневматический транспорт сыпучих материалов в хими
ческой промышленности.— Л»; Химия, 1984. lid  с.

3.18. Гельперин И . И, и др. Основы техники псевдоожижения/Н. Й. Гельпериы,
В. Г. Айнштейн, В. Б . Кваша. — М.: Химия, 1967. 664 с.

3.19. Дэвидсон Дж., Харрисон Д . Псевдоожижение/Пер, с англ.; Под ред. 
Н. И. Гельперина. — М.: Химия, 1973. 725 с.

3.20. Забродский С. С, Высокотемпературные установки с кипящим слоем. Мл 
Энергия, 1971. 326 с.

3.21. Членов В . А ,, Михайлов Я , В . Виброкипящий слой. — М.: Наука, 1972. 
343 с.

3.22. Штербачек 3 ., Тауск П. Перемешивание в химической промышленности/ 
Пер. с чешек.; Под ред. И. С. Павлушенко. — Л.: Госхимиздат, 1963. 
416 с.

3.23. Стпренк Ф. Перемешквание и аппараты с мешалкамн/Пер. с польск.; Под 
ред. И. А. Щупляка. — Л.: Химия, 1975. 384 с.

3.24. Брагинский Л. Н. и др. Перемешивание жидких сред=Физическпе основы 
и инженерные методы расчета/Л. Н. Брагинский, В. И. Бегачев, В. М Ба- 
рабаш. — Л.: Химия, 1984. 336 с.

3.25. Липатов Н. Н., Новиков О. П. Саморазгружающиеся сепараторы. — М.: 
Машиностроение, 1975. 247 с.

3.26. Кунии Д ., Левенитиль О. Промышленное псевдоожижение/Пер. с англ.; 
Под ред. М. Г. Слинько и Г. С. Яблонского. — М.: Химия, 1971. 447 с.

3.27. Васильцов Э. А ., Ушаков В. Г. Аппараты для перемешивания жидких 
сред: Справочное пособие. — Л .: Машиностроение, 1979. 271 с.

3.28. Справочник по пыле- и золоулавлнваншо/Под ред. А. А. Русанова. — М.: 
Энергия, 1975. 296 с.

К гласе 4, Теплопередача в химической аппаратуре
4.1. Михеев М . А ,. Михеева И , М . Основы теплопередачи. — М.: Энергия 

1973. 319 с.
4.2. Кутателадзе С. С. Основы теории теплообмена. 5-е изд. — М.: Атомиздат,

1979. 415 с.
4.3. Кутателадзе С, С. Анализ подобия в теплофизике. — Новосибирск: Наука, 

1982. 280 с.
4.4. Гухман А. А , Применение теории подобия к исследованию процессов 

тепломассообмена=Процессы переноса в движущихся средах. 2-е изд.» 
пер. и доп. — М.: Высшая школа, 1974. 328 с.

4.5. Кутепов А . М. и др. Гидродинамика и теплообмен при парообразовании/ 
А. М. Кутепов, Л. С. Стерман, Н. Г. Стюшин. — М.: Высшая школа, 1977. 
352 с.

4.6. Романко П. Г ., Фролов В. Ф. Теплообменные процессы химической тех
нологии. Л.: Химия, 1982. 283 с.

4.7. Хоблер Т. Теплопередача и теплообменники/Пер. с польск.; Под ред. 
П. Г. Романкова. — Л.: Госхимиздат, 1961. 812 с.

4.8. Чечеткан А . В . Высокотемпературные теплоносители. 3-е изд., пер. и 
доя. — М.: Энергия, 1971. 496 с.

4.9. Долинин Н. П. Установки для нагрева химической аппаратуры высоко
температурными органическими теплоносителями. — М.: Машгнз, 1963, 
292 с.

4.10. Петухов Б . С. Теплообмен и сопротивление при ламинарном течении 
жидкости в трубах. — М.: Энергия, 1967. 411 с.

4.11. Кисельников В. Н. Основы теплопередачи и расчета тепловых аппаратов 
химической промышленности. — Иваново: ИХТИ, 1977. 103 с.

4.12. Кутателадзе С. С., Боришанский В. М . Справочник по теплопередаче,— 
М.; Л.: Госэнергоиздат, 1959. 414 с.

4.13. Краткий справочник по теплообменным аппаратам/В. А. Григорьев, 
Т. А. Колач, В. С. Соколовский, Р. М. Темкин. — М.; Л ,: Госэнергоиздат, 
1962. 255 с.



4.14. Исачтт И, П. и др. Теплопередача/Й. П. Исаченко, В. А. Осипова, 
А. С. Сукомел. — М.: Энергия, 1975. 480 с.

4.15. Справочник по теллофизическим свойствам газов н лшдкостей./Под ред» 
Н. Б. Варгафтика. 2-е изд., пер. а  доп. — М.: Наука, 1972. 720 с,

4.16. Теплопроводность жидкостей и газов; Справочные данные/Н. Б. Вар» 
гафтик, Л . П. Филиалов, А. А. 'Гарзиыанов, Е. Е. Тоцкий.— М.: Изд-во 
стандартов. 1978. 471 с.

4.17. Краающекое Е. А ., Сутж л А . С. Задачник по теплопередаче. 3-е изд,, 
пер. и доп. — М.: Энергия, 1975. 280 с.

4.18. Чираин В. С. Теплопроводность промышленных материалов- Справочной 
пособие. 2-е изд., пер. н доп. — А1.: Машгнз, 1962. 247 с.

4.19. Танапайко Ю. М ., Воронцов Е. Г, Методы расчета в исследования пленоч
ных процессов. — Киев: Техника, 1975. 312 с.

4.20. Ивановский М . И . и др. Физические основы тепловых груб/М. Н. Ива
новский, В. П. Сорокин, И. В. Я годки н. — М.: Атомиздат', 1978. 256 с.

4.21. Маньковский О. И. и др. Теплообменная аппаратура химических произ- 
водств/О. Н. Маньковс;.пй, А. Р. Толчннский, М. В. Александров Под ред. 
П. Г. ! омашеова и М. И. Курочкиной. — Л .: Химия, 1976. 307 с.

4.22. Климата) А . П ., Канесец Г. Е. Расчет теплообменных аппаратов на ЭВМ.— 
М.; Л.: Энергия, 1966 140 с.

4.23. Проектирование и оптимизация теплообменных аппаратов на ЭЦВМ/Под 
ред. Г. Е. Каневца. — Ч. 1—3. — Киев: Ин-т кибернетики АН УССР, 
1970. С. 134, 176, 232.

4.24. Стандартные кожухотрубчатые теплообменные аппараты общего назначе
ния. Каталог. 3-е изд. — М.: Изд-во ЦИНТИхимнефтемаш, 1982. 32 с*

4.25. Steidl Н. ei al. Uvod do provdeni tekutin a sdileni tepla. — Praha: Aca
demia, 1975. 486 s.

К главе 5. Выпаривание. Кристаллизация
5.1. Чернобыльский И. И. Выпарные установки. — Киев: Вища школа, 1970, 

240 с.
5.2. Таубман Е. И . Выпаривание. — М.: Химия, 1982. 328 с.
5.3. Федопжин И. М ., Ткаченко С. И . Теплодинампческне процессы в выпарных 

аппаратах. — Киев: Техника, 1975. 212 с.
5.4. Выпарные аппараты вертикальные, трубчатые общего назначения: Каталог 

УКРНИИхиымаша. — М.: ЦИНТИхимнефтемаш, 1979. 38 с.
5.5. Матусевич JI. Н . Кристаллизация из растворов химической промышлен

ности.— М,: Химия, 1968. 304 с.
5.6. Гельперин Н . И ., Носов Г . А . Основы техники кристаллизации распла

вов. — М.: Химия, 1975. 316 с.
5.7. ТодесХ). М . ид р . Кристаллизация израстворов/О. М. Тодес В. А. Себалло, 

А Д. Гольцикер. — Л .: Химия, 1984. 232 с.
5.8. Бэмфорт А . В . Промышленная кристаллизация/Пер. с англ. — М.: Химия,

1969. 239 с.
5.9. Удыма П. Г. Аппараты с погружными горелками. 2-е изд., пер. и доп. — 

М.: Машиностроение, 1977. 271 с.
5.10. Веригин А . Н. и др. Кристаллизаций i  дисперсных снстемах/А, Н . Вери

гин, И. А. Щупляк, М. Ф. Михалев. — Л.: Химия, 1986. 256 с.
5.11. Smith R. A ,  Vaporisers. Selection, design and operation. — Burnt Mill,

' Harlow Essex: Longman group Ltd., 5986. 256 p.

К  главе 6. Основы массопередачи. Абсорбция

6.1; Кафаров В, В . Основы массопередачи. Системы газ—жидкость, п а р -  
жидкость, жидкость—жидкость. 3-е изд., пер — М.: Высшая школа, 
1979. 439 с.

6.2. Романков П . Г . и др. Массообмениые процессы химической технологии? 
Системы с твердой фазой/П. -Г. Романков, Н, Б. Раашовская, В О. Фро
лов. —  Л .: Химия, 1975. 336 с.

6.3. Рамм В , М . Абсорбция газов, — М.: Хииия, 1976. 655 с.



6.4. Хоблер Т , Массопередача и абсорбщш/Пер, с польскг.; Под ред. П. Г.. Ра- 
манкова. — Л .: Химия, 1964. 479 с.

6.5. Рддобаштпи С. П . Массоперенос в системах с твердой фазой. — М.: Химия,
1980. 248 с.

6.0. Дыпгнерский Ю. И . Обратный осмос и ультрафильтрация, — М.: Химия, 
1978. 352 с.

6.7. Коган В . Б . а Зр. Равновесие между жидкостью и паром. Кн. 1 ,2./В. Б . Ко
ган, В. М. Фридман, В. В. Кафаров. — М.; Л .: Наука, 1966. 64fr— 
786 с.

6.8. Дытмерский Ю. И. Баромембранные процессы=Теория и расчет. — M.J 
Химия, 1986. 272 с.

6.9. Шервуд Т ., Пигфорд Р. Л ., Уим:и Ч. Массопередача/Пер с англ. Под 
ред. В, А. Малгосова. М.: Химия, 1982. 696 с.

6.10. Treybal R. Е. Mass — Transfer Operations. 2-nd e d .— N.—Y.: Me Graw— 
Hill Book Co., 1968. 717 p.

C, 11. Skeiland A. H, P. Diffusional Mass Transfer. — N.—Y.: Me Graw—H ill, 
Book Co., 1974. 642 p.

К  главе 7. Перегонка и ректификация

• 7.1. Багатуров С. А . Основы теории и расчета перегонки и ректификации. 
3-е изд., пер. — М.-. Химия, 1974. 435 с.

7.2. Александров И. А . Ректификационные и абсорбционные аппараты. 3-е изд., 
пер. — М.: Химия, 1978. 280' с;

7.3. Александрой И. А. Массопередача при ректификации и абсорбции много
компонентных смесей-— Л.: Химия, 1975. 319 с.

7.4. Платонов В, М ., Берго Б . Г. Разделение м н о г о к о м п о н е н т н ы х  смесей=  
Расчет и исследование ректификации на вычислительных машинах. — М.г 
Химия. 1965. 368 с.

7.5. Ставников В. Н. Расчет и конструирование контактных устройств ректифи
кационных и абсорбционных аппаратов. — Киек Техтняса, 1970. 
207 с.

7.6. Холланд Ч. Д . Многокомпонентная ректификация/Пер. с  англ. — М.: 
Химия, 1969. 348 с.

7.7. Zioifcowski Z. Destylacja t rektifikacja w  przemysle chemichnynr— War
szawa: Wydawnictwa naukowo-techniczne, 1966. 1044 s.

7.8. Сийрде Э. К . и др. Дистилляцш;/Э. К. Сийрде, Э. Н. Теаро, В. Я. Миккал/ 
Под ред. П. Г. Романкова.— Л.: Химии, 1971. 21G с.

7.9. Коган В, Б . Азеотропная и экстрактивная ректификация.— Л .: Химия, 
1971.432 с.

7.10. Kirschbaum Е. Destillier — und RektiTiziertechnik. 4. Aufl. — Berlin: 
Springer Verlag, 1969. 494 s.

7.11. Колонные аппараты: Каталог. 2-е. изд .— М.: ЦИНТИхимнефтемаш, 1978. 
31 с.

К  главе-8. Экстрагирование

8.1. Трейбал Р. Жидкостная экстрзцция/Пер. с англ.; Под ред. С. 3 . Кагана.— 
М.: Химия, 1966. 724 с.

8.2. ЗюАкавский 3 .  Дидкостная экстракция в химической промышленности/ 
Пер. с польск.; Под ред. П, Г. Романкова»— Л.: Госхимиздат, 1963.478 с.

8.3 Основы жидкостной экстракции/Под ред, Г. А.. Ягодина. — М.: Химия. 
1981.400 с.

8.4. Аксельруд Г . А ., Лыеяяский В. М..Экстрагирование. Система’твердое т е л о -  
жидкость. — Л .: Химия, 1974. 254 с.

8.5. Романтв Г ., Курочкина М . И , Экстрагирование из твердых материа
лов-.— Л .; Химия, 1383. 256 с.

8.6. Белоглазое И: Н. Твердофазные экстракторы=Инженерные метода рас
чета.— Л.г Химия, 1985’. 240 с.

8.7. Аксельруд Г. А-.', Молчанов А . Д . Растворение тверды» веществ» Химия, 
1977. к72 с.



9.1. Тимофеев Д , П. Кинетика адсорбции. — М.: Изд-во АН СССР, 1962. 252 с»
9.2. Ромашов П, Г ,. Лепилин В. Н. Непрерывная адсорбция паров и газов.— 

Л.: Химия, 1968. 227 с.
9.3. Серпионова Е. Н. Промышленная адсорбция газов и паров, 2-е изд. — М.* 

Высшая школа, 1969. 414 с.
9.4. Кельцев Н. В. Основы адсорбционной техники. — М.: Химия, 1976. 612 с.
9.5. Дубинин М . М . Адсорбция и пористость. — М.: Изд-во Воен. акад. зшм, 

защиты, 1972. 127 с.
9.6. Лукин В. Н ., Анцыпович И . С. Рекуперация летучих растворителей.— 

Л.: Химия, 1983. 210 с.
9.7 Протодьяконов И, 0 ., Сипаров С. В. Механика процесса адсорбции в систе

мах газ—твердое тело. — Л.: Наука, 1985. 298 с.

К главе 10. Сушка

10.1. Лыков А В. Тепло- и массообмен в процессах сушки. — М.; Л,: Госэнерго- 
издат, 1956. 464 с.

10.2. Гинзбург А . С, Расчет и проектирование сушильных установок пищевой 
промышленности. — М.: Агропромиздат, 1985. 336 с.

10.3. Лыков М. В. Сушка в химической промышленности. — М.: Химия, 1976. 
432 с.

10.4. Красников В. В. Конвективная сушка. — М. Энергия, 1973 288 с.
10.5. Плановский А . Н. и др. Сушка дисперсных материалов в химической 

промышленности/А, Н. Плановский, В. И. Муштаев, В, М. Ульянов. — 
М.: Химия, 1979. 287 с.

10.6. Саокин Б . С. Основы техники сушки. — М.: Химия, 1984. 319 с.
10 7. Романков П. Г ., Рашковская Н. Б . Сушка во взвешенном состоянии. 

3-е изд., пер. и доп. — Л.: Химия, 1979. 272 с.
10.8. Муштаев В. И. и др. Сушка в условиях пневмотранспорта/В. И. Муш

таев, В. М. Ульянов, А. С. Тимонин. — М.: Химия, 1984. 230 с.
10.9. Лыков М. В ., Леончик Б . И. Распылительные .сушилки. — М.: Машино

строение, 1966. 331 с.
10.10. Сушильные аппараты и установки: Каталог НИИхиммаша. 3-е изд .— 

М.: ЦИНТИхимнефтемаш, 1975. 64 с,

К главе 11. Умеренное и глубокое охлаждение

11.1. Холодильные машины/Под ред. Н. Н. Кошкина.— М.: Пищевая про
мышленность, 1973. 512 с.

11.2. Комаров Н. С. Холод. 5-е изд., пер. и доп. М.: Гизлегпищепром, 1953, 
704 с.

11.3. Орехов И. И ., Обрезков В. Д .  Холод в процессах химической технологии. — 
Л.: Изд-во ЛГУ, 1980. 256 с.

И.4. Теплообменные аппараты холодильных установок/Г. Н. Данилова,
• С. Н. Богданов, О. П. Иванов, Н. М. Медникоба. — Л.: Машиностроение, 

1973. 328 с.
11.5. Розенфельд Л. М ., Ткачев А . Г, Холодильные машины и аппараты.— 

М.: Госторгиздат, 1960. 652 с.
11.6. Розенфельд Л . М, и др. Примеры и расчеты холодильных машин и аппа- 

ратов/Л. М. Розенфельд, А. Г. Ткачев, Е. С. Гуревич.— М.: Госторг
издат, 1960. 238 с.

11.7. Проектирование холодильных сооружений: Справочник. — М,: Пищевая 
промышленность, 1978. 255 с.

11.8. Справочник по физико-техническим основам глубокого охлаждения/ 
М. П. Малков, И. Б. Данилов, А. Г. Зельдович и др. — М.; Л.: Госэнерго- 
издат, 1963. 415 с.

11.9. Справочник по разделению газовых смесей методом глубокого охлажде- 
ния/Под ред. Н. И. Гельперина, 2-е изд. — М.: Госхимиздат, 1963, 
512 с.



11.10. Свердлов Г . 3 ,, Явнель Б . К. Курсовое и дипломное проектирование ш - 
лодилъных установок и систем кондиционирования воздуха, — М,: Пище
вая промышленность, 1978. 264 с.

И .11. Теплотехнические основы получения искусственного холода: Справок 
нкк/Под ред. И. М. Кальпиня. — М.: Пшцевая промышленность, 19Ш. 
231 с.

11.12, Теплоэнергетика и теплотехника, Общие вопросы: Справочник, — Мл 
Энергия, 1980. 529 с.

11.13, Холодильные машины: Справочник, — М.; Легкая и пищевая промышлев- 
ность, 1982. 223 с.



П РИ Л О Ж ЕН И Е

ТАБЛИЦЫ

Атомные массы некоторых элементов по Международной 
таблице 1977 г.

Т а б л и ц а  I

Н аим енование
Сим- ' 
вол

Атомная
масса I Н аименование СНЫ-

ВОЛ
Атомная

масса

Азот N 14,0067 I  Марганец Мп 54,9380
Алюминий А1 26,98154 Медь Си 63,54„
Аргон Аг 39,948 : Молибден Мо 95,94
Барий Ва 137,33 Мышьяк As 74,9216
Бериллий Be 9,01218 Натрий Na 22,98977
Бор В 10,81 Никель № 58,70
Бром Вг 79,904 Олово Sn 118,6S
Ванадий V 50,9415 Платина Pt 195,0*
Висмут Bi 208,9804 Радий Ra 226,0254
Водород Н 1,0079 Ртуть Hg 200,59
Гелий Не 4,00260 Свинец Pb 207,2
Железо Fe 55,847 Серебро Ag 107,868
Золото Au 196,9665 Сера S 32,06
Иод I 126,9045 Стронций Sr 87,62
Кадмий Cd 112,41 Сурьма Sfa 121,76
Калий К 39,098s Титан Ti 47,90
Кальций Ca 40,08 Углерод С 12,011
Кислород О 15,9994 Уран u 238,029
Кобальт Со 58,9332 Фосфор p 30,97376
Кремний Si 28,0856 Фтор F 18,998403
Криптон Кг 83,80 Хлор Cl 35,453
Ксенон Хе 131,30 Хром Cr 51,996
Литий Li 6,94! Цинк Zn 65,38
Магний Mg 24,305

Платность твердых материалов
Т а б л и ц а  II

П лот Н асы пн ая П лот Н асы пная
- М атериал ность, 

к г / u a
ПЛОТНОСТЬ,

к г / ы 3
М атериал ность,

кт/м*
плотность,

кг/ы*

Алебастр
Антрацит
Апатит
Асбест

2500
1600
3190
2600

1850

Бетон 
Винипласт 
Гипс кристалли
ческий

2300
1380
2240 1300



М атериал
ПЛОТ
НОСТЬ,
кг/м*

Н асы пка»
плотн ость .

кг/*.;'
М атерная

П лот
ность,
кг/м®

Н асы п н ая
плотность,

кг/м*

Глина сухая _ 1380 Сода кристалл!!- I 450 800
Гранит 2700 ■— ческая
Зола 2200 680 Соль каменная 2 350 1020
Земля сухая 1800 1300 Сосна 500 —.
Известняк 2650 1800 Стекло 2 500 —
Каолин 2200 — Текстолит 1 380 —
Каучук 930 — Уголь древесный 1 450 200
Кварц 2650 1500 Уголь каменный I 350 800
Керамика кислото 2600 — Фаолнт 1 730 —
упорная Фосфорит — 1600
Кирпич обыкновен 1500 _ Цемент 2 900 —

ный Эмаль 2 350 —
Кокс 1300 500
Колчедан серый 5000 3300 Металлы
Кожа сухая 860 ___

Литье каменное 3000 ___ Сталь 7850
Мел кусковой 2200 1300 Чугун серый 7 250 —
Мрамор 2600 ____ Медь катаная 8 800 —

Парафин 900 ___ Латунь 8 500 —
Паронит 1200 ____ Алюминий 2 700 ____

Песок сухой 1500 1200 Свиней И 400 —
Поташ 2260 ____

Пробка 240 _ Огнеупоры
Резина 1500
Селитра натриевая 2260 1200 Динас 1900 —

Магнезит , 2900 ___

Шамот 1 то —

Т а б л и ц а  Ш
Плотность некоторых жидкостей при 0—20 еС

Ж идкость
П лот.
ноеть,
кг/и8

Ж и дкость
П лот
ность,
кг/и*

Азотная кислота, 92 % 1 500 Серная кислота, 30 % 1 220
Аммиак, 26 % 910 Соляная кислота, дымящая 1 210
Бензин 760 Уксусная кислота, 70 % 1 070
Глшерин, 100 % 1270 ■8 з> 30 % 1 040

» 80% 1 130 Хлороформ 1 530
Д«этиловый эфир 710 Четыреххлористый углерод 1630
Керосин 850 Згалацетат 900
Ксилол 880 Зтиленхлорид 1 280
Мазут 890—950 Этиловый спирт, 100 % . 790
Метиловый спирт, 96 % 820 & s 70% 850

» * 30% 950 » S 920
Нафталин (расплавленный) I 100 » * Ю Й 380
Нефть 790—950
Ргуть 13600



Плотность жидких веществ и водных растворов в зависимости 
от температуры 1131 _____

Плотность, КГ/МЯ
вещестио

—20 'С 0 °с j 20 fC « • о 60 сс | 80 °С 100 «С 120 °0

Азотная кислота, IQQ % 1582 1547 1513 1478 1443 1408 1373 1338
» » 50 % — . 1334 1310 1287 1263 1238 1212 1186

Аммиак жидкий 665 639 610 580 545 510 462 390
Аммиачная вола, 25 % — 918 907 897 887 876 866 856
Анилин __ 1039 1022 1004 987 969 952 933

Ацетон 835 813 791 768 746 719 693 665

Бензол _ 900 879 858 836 815 793 769

Бутиловый спирт 838 -624 810 795 781 Ш 751 735

Вода _ 1000 99а 992 983, 972 958 943

Гексаи 693 677 -  660 64Г 622 602 581 559

Глицерин, 50 % _ 1Г36 1126 1116 1106 1006 996 986

Диоксид серы (жидк.) 1484 1434 1383 1327 1264 1193 1111 1010
Дихлорэтан 1310 1282 1254 1224 1194 1163 1133 1102
Диэтиловый эфир 758 736 714 689 666 640 611 576
Изопропиловый спирт 817 801 785 768 752 735 718 700
Кальций хлористый, 25 % 1248 1239 1230 1220 1210 1200 1190 1180
раствор 
м-Ксилол 882 865 847 831 796 796 77
Метиловый спирт, 100% 828 810 792 774 756 736 714 —

» » 40 % _ 946 935- 924 913 902 891 880
Муравьиная кислота __ 1244 12 20 1195 1171 1147 1121 1096

Натр едкий, 50 %  раствор — 1540 1525 1511 1497 1483 1469 1454

» » 40 % » _ 1443 1430 1416- 1403 1389 1375 1360
Э 8 30 % 3> _ 1340 1328 1316 1303 1289 1276 1261
» » 20 % » _ 1230 1219 1208 1196 I I 83. 1170 1155

» » 10 % » __ 1117 1109 1100 1089 1077 1064 1049
Натрии хлористый, 20 % — 1157 1148 1189 ИЗО 1120 1110 1100
раствор
Нитробензол 1223 1203 1183 1163 1143 1123 1103

Октан 734 718 702 686 669 653 635 617

Олеум, 20 % — 1922 1896 1870 1844 1818 1792 1766
Пропиловый спирт — 819 804 788 770 752 733 711

Серная кислота, 98 % — 1857 1837 1817 1798 1779 1761 1742

. » » 92% 1866 1845 1824 1803 1783 1765 1744 1723

г » 75 % 1709 1689 1669 1650 1632 1614 1597 1580

» » 60 % 1532 1515 1498 1482 1466 1450 1434 1418
Сероуглерод 1323 1293 1263 f233 1200 1165 1125 1082

Соляная кислота, 30 % 1173 1161 1149 1138 1126 1115 1103 1090
Толуол 902 884 866 847 828 808 788$ 766

Уксусная кислота, 100 % — 1072 1048 1027 1004 981 958 922

» ъ 50 % — 1074 1058 1042 1026 1010 994 978
Фенол (расплавленный) _ _ 1075 1058 1040 1022 1003 987

Хлорбензол 1150 1128 1107 1085 1065 1041 1021 995

Хлороформ 1563 1526 1489 1450 1411 1380 1326 1280

Четыреххлористый углерод 1670 1633 1594 1556 1517 1471 1434 1390
Этилацетат 947 924 901 ( 8 7 6 . 825 797 768

Этиловый спирт, 100 % 823 806 789 754 735 716 693

» г  80% —  — _ —.. 857 ,  843 № - . 813 —297 783 768

»  » 60% _ 904 891 878 864 849 835 820
» » 40% 947 935 923 910 897 885 872
& > 20 % — 977 969 957 946 934 922 910
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Темпе
ратура,

«с

Динамический 
коэффициент 

вязкости, 
ыПа.с <сП)

Темпе
ратура,

®С

Днпампческнй 
коэффициент 
СЯЭКОСТИ, 

ыПа. с <сЛ)

Темпе
ратура.

еС

Д  и в» м н ч гс к (1 й 
коэффициент 

ииэкост», 
мПа-с tcfJI

0 1,792 33 0,7523 67 0,-1233

1 1,731 34 0,7371 68 0,4174

2 1,673 35 0,7225 69 0,4117

3 1,619 36 0,7085 70 0,4061

4 1,667 37 0,6947 71 0,4006

б 1,519 38 0,6814 72 0,3952

6 1,473 39 0,6685 73 0,3900

• 7 1,428 40 0,6560 74 0,3849

8 1,386 41 0,6439 75 0,3799

9 1,346 42 0,6321 76 0,3750

10 1,308 43 0,6207 77 0,3702

И 1,271 44 0,6097 78 0,3655

12 1,236 45 0,5988 79 0,3610

13 1,203 46 0,5883 80 0,3565

14 1,171 47 0,5782 81 0,3521

15 1,140 48 . 0,5683 82 0,3478

16 1,111 49 0,5588 83 0,3436
17 1,083 50 0,5494 84 0,3395

18 1,056 51 0,5404 85 0,3355

19 1,030 52 0,5315 86 0,3315

20 1.005 . 53 0,5229 87 0,3276

2СГ.2- 1,Ш 0 54 0,5146 88 0,3239

21 0,9810 55 0,5064 89 0,3202

22 0,9579 56 0,4985 90 0,3165

23 0,9358 57 0,4907 91 0,3130
24 0,9142 58 0,4832 92 0,3095
25 0,8937 59 0,4759 93 0,3060
26 0,8737 60 0,4688 94 0,3027

27 0,8545 61 0,4618 95 0,2994
28 0,8360 62 0,4550 96 0,2962
29 0,8180 63 0,4483 97 0,2930

30 0,8007 64 0,4418 98 0,2899

31 0,7840 65 0,4355 99 0,2868
32 0,7679 66 0,4293 100 0,2838

Т а б л и ц а  VII
Динамические коэффициенты вязкости глицерина

Темпе
ратура,

°С

Динамический 
коэффициент 

вязкости. 
мПа-с (еП)

Теыпе-
.ратура,

«с

Динамический 
коэффициент 

вязкости, 
мПа-с (сП)

Темпе
ратура,

°С

Динамический 
коэффициент 

вязкости, 
мПа-с (сП>

0 12 100 40 330 100 13
5 7 050 50 1S0 120 5,2

10 3950 60 102 140 1.8
15 2 350 70 59 160 1,0
20 1480 80 35 180 0,45
30 600 90 21 200 0,22



Растворенное
вещество

Концент
рация, % 

(масс.)

Динамический, коэффициент 
вязкости, ыПа-с (сП)

о°с 20 °С 30 °С 40 °С 80 *С

NaOH 5 1,3 1,05 0,85
15 — 2,78 2,10 1,65 —•»
25 — 7,42 5,25 3,86 —-

NaCl * 5 1,86 1,07 0,87 0,71 0,51
15 2,27 1,36 1,07 0,89 0,64
25 3,31 1,89 — — •—•

N aN 03 10 _ 1,07 0,88 0,72 0,54
20 — 1,18 1,03 0 ,86 0,62
30 — 1,33 1,3 1,07 0,79

NaaCG3 10 _ 1,74 1,38 U
20 — 4,02 2,91 2,25 —
30 — — 8,35 5,6 *—

кон 10 _ 1,23 1,0 . 0,83 __
20 — 1,63 1,33 1,11 —
30 — 2,36 1,93 • 1 ,57 ' —

ш 5 1,7 0,99 0 ,8 0 ,66 0,48* 15 1,58 1,0 0,83 0,69 0,52
20 — 1,02 0,85 0,72 0,54

KNO, 5 1,08 0,98 0,8 0 ,66 0,49
15 — 0,98 0 ,8 0,69 0,51
30 ■— — 0,89 — —

n h 4n o 3 10 1,58 0,96 0,79 0,66 0 ,5
30 1,51 1,0 0,84 0,73 0,57
50 — 1,33 1,14 0,99 0 ,77

MgCI* 10 2 ,8 1,5 _
20 5 ,3 2,7 _ _ _
35 19,3 10,1 — — —

CaCl2*® Ю 2,17 * 1,27
2Q 3,14 1,89 __ _ __
35 . 8 ,9 5,1 — — —

* См. также табл. L
** Си. также табл. LI.
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Атомные константы вязкости

А то м а  Н О  N Cl Br I  С
А томны е константы  2,7 29,7 37,0 60,0 79,0 I I 0,0 50,2

Номер
п/п Х арактер  связей  п группировок

П оправки 
к  констан

там  р

1 Двойная связь —15,5
2 Пятячленное кольцо —24,0
3 Шестичленное кольцо —21,0
4 Боковая группа шестичленного кольца:

мол. масса <517 —9,0
мол. масса >  16 —17,0

В Орта-, и пара-положения вторых заместителей + 3 ,0
6 Мета-положение вторых заместителей + 1 ,0

Ч  / *
7 СН—СН + 8 ,0

R(
8 R - C - R +  13,0

I

О

' 9 R—С 
\

Н

+  16,0

■ О

r - c 7/
\

CHS

10 + 5 ,0

11 —СН=СНСН3Х (X — отрицательная группа) + 4 ,0

12
\

СН—X (X — отрицательная группа)
R

+ 6 ,0

13 ОН +24,7
14 СОО .  —19,6
15 СООН - 7 ,9
16 NOa —16,4

т



Газ Л1 г«р. к

Водяной пар 1В 647 Ш8
Воздух 29 132,7 61,9
Диоксид углерода и 304 115,5
Азот 28 123 59,5
Кислород 32 154 70,2
Водород 2 33 8,13
Оксид углерода 28 134 61,4
Метан 16 190 £5,1
Этилен 28 283 89,0
Эган 30 305 95,6
Пропаи 44 370 128
Бутан 58 426 157
Пеатав 72 470 184
Гексан 85 508 209

Т а б л и ц а  XII
Средине значения шероховатости стенок труб

Трубопроводы с, мы

Трубы стальные цельнотяиутые и сварные при незначитель
ной коррозии

0,2

Старые заржавленные стальные трубы 0,67 и выше
Трубы из кровельной стали проолифевные 0,125
Чугунные трубы водопроводные, бывшие в эксплуатации 1,4
Алюминиевые технически гладкие трубы 0,015—0,06
Чистые цельнотянутые трубы из латуни, меди а  свинца; стек
лянные трубы

0,0015—0,01

Бетонные трубы; хорошая поверхность с зашркой 0,3—0,8
Бетонные трубы; грубая (шероховатая) поверхность 3 - 9
Нефтепроводы при средних условиях эксплуатации и паро
проводы насыщенного пара

0,2

Паропроводы» работающие периодически 0,5
Воздухопроводы сжатого воздуха от компрессора 0,8
Конденсатопроводы, работающие периодически 1,0



Вход в трубу

острыми краями: £ =  0,5 
закругленными краями: £ =  0,2

Выход из трубы

При расчете Др  по формуле (1.49) это сопротивленце 
£ для выхода из трубы учитывать не надо

£ =  I

Диафрагма (отверстие) 
с острыми краями в пря
мой трубе

rf0 — диаметр отверстия 
диафрагмы, м; 5 — тол
щина диафрагмы, м; 
w0 — средняя скорость 
потока в отверстии, м/с; 
w7 — средняя скорость 
потока в трубе, м/с; т —

=  ; D —  диаметр
трубы, м

5 пЯ
При - т - =  0 4-0,015 потеря давления Ар =  £— JL  

«о *•
Значение £ определяется по таблице: *

т 0,02 0,04 0 ,Об 0.08 0,1 0,12 0,14 0,16 0.18 0,20 0,22

I  7000 1670 730 400 245 165 117 86,0 Ь5,5 61,б 40,0

т  0,24 0.26 0,28 0,30 0,34 0,4 0,5 0,6 0 ,7  0,8 0,9

£ 32,0 26,8 22,3 18,2 13,1 8,25 4,00 2,00 0,97 0,42 0,13



В пд сопротивлении Зн ач ен и е  коэффициента м естного сопроти влени я £

Отвод круглого или квад
ратного сечения Коэффициент сопротивления £ =  А В  определяется 

по таблицам:

- Ш

Угол Ф, 20 30 45 60 90 110 130 150 180 
градусы

А 0,81 0,45 0.6 0,78 1,0 1,13 1,20 1,28 1,40

W / '

d  —  внутренний диаметр 
трубопровода, ы; RQ — 
радиус изгиба трубы, м

Rofd 1.0  2,0 4 ,0  6,0 15 80 60 

В  0,21 0,15 0,11 0,09 0,06 0,04 0,08

Колено (угольник) 90° 
стандартный чугунный

У словны й 12,5 25 37 50 
проход, мы

& 2 ,2  2  1 ,6  '  1 ,1

Значение £ при полном открытии вентиля;

Вентиль нормальный D, мм 13 20  40  80 100 150 200 650 350 
% 10,8 8,0 4 ,9  4 ,0  4.1 4 .4  4,7 5,1 6,6

При Re =  3-10* значение % определяется по
таблице:

D. 25 38 50 65 76 1Q0 150 200 260 
мы

Вентиль прямоточный
5 1,04 0,85 0,79 0,66 0,60 .0 ,50 0,42 0,36 0,32

При Re<^ 3-10^ коэффициент сопротивления £ =  ^ К .  
Значение определяется так же, как и при 
Re >  3* ГДО, а значение К  приведено в таблице:

R e 5000 10 000 20 000 50 000 100 000 200 000 300 000

- К  1,40 . К 0 7 ;  0,94 0,88 0.91 0,93 1

Кран пробочный У словны й 13 19 25 32 38 60 
проход, мы и вы ш е

£ 4 2 2  2  2 2

Задвижка Условный 15*»10J  175ев200 300 и выш е 
п р о х о з , ым

1  0 ,5 0 ,25 0,15



Внезапное расширение 

( I

F0 — площадь меньшего 
поперечного сечення, м2; 
ti'd — скорость потока в 
меньшем сечении, м/с; 
Fi — площадь большего 
поперечного сечения, м3;

Re «Mi

ДРрасш *= £ (Р ^ /2 )

. PJPx

0,1 0,2 0,3 0.4 0,5 0,6

10 3.1 3,1 3,1 3,1 3,1 3,1
100 1,70 1.40 1,20 1.10 0,90 0,80

I ООО 2,0 1,60 1,30 1.05 0,90 0,60
3 ООО 1.00 0,70 0,60 0,40 0,30 0,20
S 500 0.81 0,64 0.50 0,36 0,25 0,16

в  более

Внезапное сушение

F0 —  илощадь меньшего 
поперечного сечения, м2; 
E'j — скорость потока в 
меиыием сечении, м/с;

— площадь большего 
поперечного сечения, м‘4;

R e - J S a k ;

А - г ! 9®*1)  ДРсуж — Ь \  2  /

ic/„aL F./F,
W  v  .

0.1 0 ,2 о.э 0,4 0,5 0,6

10 6,0 5.0 5,0 5,0 5,0 5,0

100 1.30 1,20 1,10 1.00 0 .9  J 0,80

1 000 0,64 0,50 0,44 0,35 0.30 0,24

• 10 000 0.5 0,40 0,35 0,30 0,25 0,20

>  10 000 0.45 0,40 0.35 0,30 0.23 0,20



Значения эквивалентного диаметра н коэффициента А  при ламинарном 
режиме для различных сечений

Форма сечення ч А

d 64
а 57

0,58а 53
2а 96

2а 96
1,81а 85
1,6а 73
1,3а 62

1,55а 78
1,4а 73
1,3а 6Н

Круг диаметром d 
Квадрат со стороной о  
Равносторонний треугольник со стороной а 
Кольцо шириной а 
Прямоугольник со сторонами а и bi 

alb w  О 
afb =  0,1 
alb — 0,25 
a/b =  0,5

Эллипс (а — малая полуось, b — большая полуось); 
alb =  0,1 
а / 6 =  0,3 
alb =» 0,5

Значения коэффициентов расхода диафрагмы а
Т а б л и ц а  XV

„ wlp Re М- т =  0,05 Ol’st 0,1 тпвО.2 га=0,8 m=Q, 4 nj=0,5 m=0,6 /я«»0,7

5000 0,6032 0,6110 0,6341 _
10 000 0,6026 0,6092 0,6261 0,6530 0,6890 0,7367 0,7975 —
20 000 0,5996 0,6050 0,6212 0,6454 0,6765 0,7186 0,7753 0,8540
30000 0,5990 0,6038 0,6187 0,6403 0,6719 0,7124 0,7650 0,8404
60 000 0,5984 0,6032 0,6168 0,6384 0,6666 0,7047 0,7553 0,8276

100000 0,5980 0,6026 0,6162 0,6359 0,6626 0,6992 0,7472 0,8155
400000 0,5978 0,6020 0,6150 0,6340 0,6600 0,6950 0,7398 0,8019

d ««*■ внутренний диаметр трубопровода, ы; ш -* средняя скорость жидкости нлв 
гааа в трубопроводе, м/с; dQ — диаметр отверстия нормальное диафрагмы, м; т <=>

Т а б л и ц а  XVI
Значения поправочного множителя h

Двонгтр 
трубопрово

да, м
т в  0,1 т вя 0,2 т =s 0.3 т =■ 0.4 т =  0,5 т =  0,6 т =  0 ,7

0,05 1,0037 1,0063 1,0082 1,0118 1,0144 1,0172 1,02
0,10 1,0024 1,0045 1,0064 1,0065 1,0108 1,013 1,0148
0,20 1,0017 1,0023 1,0034 1,004 1,0052 1,006 1,007
0,30 1,0005 1,001 1,001 1,001 1,001 1,001 1,001

М 3



Т а б л и ц а
Характеристика скрубберных насадок из колец и кускового материала

Внд насадки
Размеры 
элемента 

наоадкн им

, s  . о<и— Я и
8 a e.g ?

ffg 'ggS

a*Ct • о s
\0  q>О 2 
US У

де
ль

на
я

по
ве

рх
но

ст
ь,

м*
/м

®

- a
«йи в?и п 
3%£  а

Кольца фарфоровые 8X 8X 1,5 1 465 000 0,64 570 600
» керамические 15X15X2 250 000 0,70 330 690
& S 25Х 25Х 3 53 200 0,74 204 532
» » 35X 35X 4' 20 200 0,78 140 505
» Э 50Х 50X5 6 000 0,785 87,5 530
s стальные 35X35X2,5 19 000 0,83 147 —
» » 50Х 50Х 1 6 000 0,95 110 430

Гравий круглый 42 14 400 0,388 80,5 —
Андезит кусковой 43,2 12 600 0,565 68 1200
Кокс кусковой 42,6 14 000 0,56 77 455

в е 40,8 15 250 0,545 86 585
з> ъ 28,6 27 700 0,535 110 660ъ » 24,4 64 800 0,532 120 600

Катализатор синтеза ам 6,1 5 200 000 0,465 960 2420
миака в кусочках
Катализатор конверсии d =  11,5; h =  6 1 085 000 0,38 460 1100
СО в таблетках
Катал изатор сер н окис- d = 11: h =  6,5 I 000 000 0,43 415 614
лотный (ванадиевый) в 
таблетках

Характеристика хордовых насадок (деревянные рейки)
Т а б л и ц а  XVIII

Сечение рейки
Р азм еры  

сечения- им

Р аоотояане
между

рейками,
мы

Р&вотоянве 
м еж ду 
рядам и  

реек,' ьщ

У д ел ьн ая
поверхность,

и*/мв

П р я м о у г о л ь н о е 12,5X 100 25,0 20 50
12.5Х 100 12,5 20 75
12,5X 100 10,0 20 89

Т р е у г о л ь н о е 3 0 X 3 0 X 3 0 30 12,5 78

Т а б л и ц а  XI X 
Зависимость атмосферного давления от высоты над уровнем моря 

П ересчет в  СИ: 1 ы вод. ст . — 9810 П а.

Высока 
над уровнем 

моря, ы

ООО
г е

оо
+

оо*4
о
осо

оо О
о10

О©J5
оог-

оосо
оо<2

0001

о
3

Атмосфер- 
давление Л, 
м вод. ст.

11,3 10,3 10,2 10,1 10,0 9,8 9,7 9,6 9,5 9,4 9,3 9,2 8,6



Допустимая высота всасывания (в м) при перекачивании воды 
поршневыми насосами

Частоте
вращ ения

насоса.
Т еи пература воды , °С

об/мин 0 20 30 40 60 60 70

50 7 6,6 6 5,5 4 2,5 0
60 6,5 6 5,5 5 3,5
90 5,5 б 4,5 4 2,5 7 п

120 4,5 4 3,5 • 3 1,5 0,5 п
150 3,5 3 2,5 2 0,5 0 0
180 2,5 2 1 ,6 1 0 0 0

Т а б л и ц а  XXI
Значения постоянных с  и т  для различных типов мешалок

Т ип чош алки

Геометрическая
характеристика

Зн ач ен и я
п о сто я н н ая

П рим ечан и е

Bo/d D/d ш с т

Двухлопастная 2 2 0,36 111,0
14,35

1,0
0,31

R e < 2 0  
Re=100-f-5- 10е

3 3 0,33 6,8 0,2
Двухлопастная с лопа
стями под углом 45°

3 3 . 0,33 4,05 0,2

Четырехлопастная 3 3 0,33 8,52 0,2
Четырехлопастная с  ло
пастями, наклонными 
вверх под углом 45°

3 ' 3 0,33 5,05 0,2

Четырехлопастная с  ло* 
пастями, наклонными 
вверх под углом 60е

3 3 0,33 6,30 0,18

Якорная двухлопастная 1 ,и 1,11 0,11 м 0,25
* четырехлопаст

ная
1,11 1,11 0,11 6,0 0,25 Форма лопа

сти круглая
Пропеллерная двухло* 
пастная с углом наклона 
22,5*

3 3 0,33 0,985 0,15

Пропеллерная трехло
пастная

3,5 3,8 I 230
4,63
1,19

1,67
0,35
0,15

R e « ^  30 
R e < i З-Ю 3 
R e >  3.10?

Турбинная трехлопасг- 
пая с входным отверстием 
37 мм

3 3 0,33 3,90 0,2

Турбинная шестилопаст
ная с направляющим ап
паратом

1,78 2,4 0,25 5,98 0,16



Поверхностное натяжение жидкостей

Жидкость Температура,
°С

Псюерхностное 
пат имение, 
о. 10а. Н/ы

Азот жидкий — 196 8,5
Кислород ЖИДКИЙ — 183 13,2
Оливковое масло '+ 2 0 32,0
Парафиновое масло + 2 5 26,4
Скипидар +  15 27,3

Поверхностное натяжение водных растворов
Т а б л и ц а  X X II1̂.

Растворенное вещество
Темпера
тура, °0

Значение О -10® (и Н/м) при различных 
концентрациях Ев % (масс.)]

5 ю 20 60 '

18 73,8 75,2 —  —
30 72,1 72,8 74,4 79,8
18 73,6 74,8 77,3 —
18 73,0 73,6 75,0 —
10 75,8 77,0 79,2 106,4
18 66,5 63,5 59,3 —
18 7 3 ,3  74,5 —  —

100 59,2 60,1 61,6 67,5
18 73,8 —  —  —

Т а б л и ц а  XXIV
Поверхностное натяжение жидких веществ и водных растворов 
в зависимости от температуры '

Поверхностное наряжение а. Ю8- Н/ы

Вещество
—20 6С 0 “С 2о'«е 40 °С 60 °с 80 °с 100°<3 t2Q °а

Азотная кислота, 100 % 48,3 44,8 41,4 38,2 35,2 32,4 29,8 27,4
» » 5 0 % _ 68,2 65,4 62,2 58,8 55,2 51,5 47,5

Аммиак жидкий 38 27 21,2 16,8 12,8 — — —
Ашшачнаа вода, 2 5 % _ 65,7 62,9 59,7 56,3 52,7 49 45
Анилин — — 42,9 40,6 38,3 36 33,7 31,4
Ацетон 28,7 26,2 23,7 21,2 18,6 16,2 13,8 U .4
Бензол — 31,7 29 26,3 23,7 2 L 1 - 18 ,8 16,4
Бутиловый спирт 28 26,2 24,6 22,9 21,2 Щ 6 17,8 16
Вода — 75,6 72,8 69,6 66,2 62,6 58,9 54,9
Гексан 22,6 20,5 18,4 16,3 14,2 12,1 10 7,9
Глицерин, 50.%

31
72,4 69,6 66,4 63 59,4 55,7 51,7

Диоксид серы (жидк.) 26,8 22,7 18,8 14,8 — — —

Na2S04
NaNOs
КС1
KN03
KaC03
NH4OH
NH4C1
n h 4n o 3
MgCL



Вещество
Поверхностное натяженп г о.10\ Н, .V

—20 вс 0 °С 20 °С 40 °с 60 °<з 80 °С 100еС 120е©

Диэталовый зфир 22 19,5 17 14,6 12,4 10,2 8 6,1
Дихлорэтан 37,8 35 32,2 29,5 26,7 24 21,3 18,6
Изопропиловый спирт 24,7 23,2 21,7 20,1 18,5 17 15,5 14
Кальций хлористый, 25 %
nafVpnAn

89,4 86,6 83,8 80,6 77,2 73,6 69,9 65,9
paviuup
Метиловый спирт, 100 % 26,6 24,5 22,6 20,9 19,3 173 15,7 Щ
Муравьиная кислота — 39,8 37,6 35,5 33,3 31,2 29 26,8
Натр едкий, 50 % раствор — 130 130 129 129 128 128

s г  40%  > _ _ Ю8 108 107 107 106 106
& » 30 % s .— — 97 96,4 95,8 95,3 94,4 93,6
» > 2 0 %  » _ _ 85,8 85 84,7 83,2 81,3 79,6
2 J  10% » — — 77,3 76,1 75 73 70,7 69

Натрий хлористый, 20 % — 82,6 79,8 76,6 73,2 69,6 65,9 61,9
раствор
Нитробенаол __ 46,4 43,9 41,4 39 36,7 34,4 32,2
Октав 25,8 23,8 21,8 19,8 17,9 15,9 13,9 11,9
Серная кислота, 98 % — 55,9 65,1 54,3 53,7 53,1 52,5 51,9

s » 92 % 63 61,9 60,9 60,9 60,3 59,7 59,1 58,5
s » 75 % 74,1 73,6 73,1 72,6 72,1 71,6 71,1 70,6
9 » 60% 77,3 76,7 76,1 75,4 74,5 73,6 72,7 71,8

Сероуглерод 38,3 35,3 32,3 29,4 26,5 23,6 20,7 17,8
Соляная кислота, 30 % _ 72,6 69,8 66,6 63,2 59,6 55,9 51,9
Толуол 33 30,7 28,5 26,2 23,8 21,5 19,4 17,3
Уксусная кислота, 100 % — 29,7 27,8 25,8 23,8 2178 Г9.8 18

* » 50% _ 43 40 37 33 30 27 24
Фенол (расплавленный) _ 43,1 40,9 38,8 36,6 34,4 32,2 30
Хлорбензол 38,4 36 33,6 31,1 28,8 26,5 24,1 21,8
Хлороформ 32,8 30 27,2 24,4 21,7 19 16,3 13,6
Четыреххлористый уг 31 29,5 26,9 24,5 22 19,6 17,3 15,1
лерод
Згалацетат 29,5 26,9 24,3 21,7 19,2 16,8 14,4 12,1
Этиловый спирт, 100 % 25,7 24 22,3 20,6 19 17,3 15,5 13,4

» s 80% _ 26 25 23 21 20 18 16
э & 60% _ 28 27 25 23 22 20 18
» » 40 % _ 32 30 28 26 24 22 19
» » 20% — 40 38 36 33 *31 29 27

Т а б л н п а XXV
Средняя удельная теплоемкость некоторых твердых материалов
при 0—100 С, кДж/(кГ'К,)

Алюминий 0,92 Каменный уголь 1,30
Асбест 0,84 Кварц 0,80
Бегов 1.13 Кирпич красный 0,92
Бронза 0,385 Кирпич огнеупорный 0.88-1,01
Винипласт 1,76 Кокс 0,84
Глина 0,92 Латунь 0,394
Дерево (сосна) 2,72 Лед 2,14
Железо 0,50 Литье каменное 0,84
Известняк, известь 0,92 Магнезия 0,92
Каолин 0,92 Медь 0,385



Мел 0,88 
Нафталин 1,30 
Парафин 2,72 
Песок сухой 0,80 
Пробка 1.68 
Резина 1,68 
Свинец 0,13 
Сталь 0,50

Стекло
Текстолит
Целлюлоза
Цинк
Чугун
Шерсть
Шлак

0,42—0.84
1,47
1,55
0,38
0,50
1,63
0,75

Т а б л и ц а  XXVI

Средняя. удельная теплоемкость некоторых жидкостей, кДж/(кг«К) 
(отсутствующих на рис. X I)

Азот жидкий 2,01 Кислород жидкий 1,68
Азотная киолота 2,77 Машинное масло 1,68
Аммиак, 4,19 Нитробензол 1,38
Бензин 1,84 Серный ангидрид 1,34
Гексан 2,51 Скипидар 1,76
Керосин 2,10 Фенол 2,35

Т а б л и ц а  XXVII

Мольная теплоемкость газов, кДж/(кмоль*К) (при рад0 =  1 атм) *
П ересчет в СИ: 1 атм =760 мы р т . ст. =  101326 П а -

Температура. °б

Fas

0 100 300 600

Азот, кислород, воздух, оксид 29,0 29,3 . 30,0 31,0
углерода
Аммиак 35,3 37,9 43,2 50,1
Водород 29,1 29,3 29,7 30,4
Водяной пар 35,0 35,6 36,7 39,3
Диоксид углерода и диоксид серы 38,6 41,1 45,7 54,3
Метан 35,7 39,7 47,8 59,8
Сероводород 34,3 35,8 38,8 43,3
Хлор • 36,3 36,4 36,7 37,0

* С допустимы м приближ ением  даннгамп т а б л и ц а  мож но п ользоваться н  п ри  дав*
дени и  п о р яд к а  нескольких атмосфер.



М атериал

Плотность(для овпучнх 
материалов 
наошпная 

плотность),
• кг/м"

К оэф ф ициент
теплопроводности.

Вр/См-К)

Асбест 600 0,151 ,
Бетон 2 300 1,28
Винипласт 1 380- 0,163
Войлок шерстяной 300 0,047
Дерево (сосна) поперек волокон 600 0,140—0,174

» » вдоль волокон 600 0,384
Кладка из обыкновенного кирпича 1700 0,698—0,814

» ъ огнеупорного кирпича 1 840 1,05 *
» % изоляционного кирпича 600 0,116—0,209

Краска масляная — 0,233
Лед 920 2,33
Литье каменное 3000 0,698
Магнезия 85 % в порошке 216 0,070
Накипь, водяной камень — 1,163-3,49
Опилки древесные 230 0,070—0,093
Пенопласт 30 0,047
Песок сухой 1500 0,349—0,814
Пробковая мелочь 160 0,047
Ржавчина (окалина) — 1,16
Совелит 450 0,098
Стекло 2 500 0,698—0,814
Стеклянная вата 200 0,035-0,070
Текстолит 1 380- 0,244
Торфоплиты 220 0,064
Фаолнт 1 730 0,419
Шлаковая вата 250 0,076
Эмаль 2 350 0,872—1,163

М е т а л  л н

Алюминий 2 700 203,5
Бронза 8000 64,0
Латунь 8 500 93,0
Медь, 8 800 384
Свинец 11 400 34,9
Сталь 7 850

» нержавеющая 7 900 17,5
Чугун 7 500 46,5-93,0

П ри  тем пературе 800— 1100 °а.



Коэффициенты теплопроводности лшдкостей и водных растворов 
(не приведенных на рис. X)

Вещ естпо К онц ентраци я. 
% (насо.)

Темпера* 
ту р а , °С

Коэффициент 
«еплолровод- 

яости, Вт/( н* К)

ВаС}3 • 21 32 0,58
КВг 40 32 0,50
КОН 21 32 0,58

42 32 0,55
KsS04 10 32 0,60
KCI 15 32 0,58

30 32 0,56
MgSO, 22 32 0,59
MgCIa П 32 0,58

29 32 0,52
CuS04 18 32 0,58
NaBr 20 32 0,57

40 32 0,54
NagCOg 10 32 0,58
NaCi 12,5 32 0,58
HaS04 30 32 0,52

60 32 0,44
90 32 0,35

HQ 12,5 32 0,52
25 32 0,48
38 32 ; 0,44

Аммиак жидкий 100 0 0,541
100 100 0,314

Дихлорэтан 100 0 0,1396
Уксусная кислота 50 0 0,314

50 100 0,477
Хлорбензол 100 0 0,132

100 100 0,1128
Хлороформ 100 0 0,142

100 100 0,0919

Коэффициенты теплопроводности газов при p aQ0
Т а б л и ц а  XXX 

1 атм* [в Вт/(ы*К)]

Г аз
Тем пература, °С

0 so 100 200

Азот 0,0233 0,0267 0,0314 0,0384
Аммиак 0,0209 0,0256 0,0314 —
Водород 0,1628 0,1861 0,2210 0,2559
Водяной пар 0,0163 0,0198 0,0244 0,0326
Воздух 0,0244 0,0279 0,0326 0,0395
Кислород 0,0244 0,0291 0,0326 0*0407
Метан 0,0302 0,0361 0,0465 —
Оксид углерода 0,0221 0,0244 — —
Диоксид углерода 0,0140 0,0186 0,0233 0,0314
Этав 0,0174 0,0233 0,0314 —
Этилен 0,0163 0,0209 0,0267 —

* П ересчет в  С И  н  п рим ечание см, таб л . X X V II.



Т а б л и ц а  XXXI  
Среднее значение тепловой проводимости загрязнений стешж

Теплоносителя

Тепловая проводимость 
загрязнений стенок

—  , Вт/(м*« К) 
'загр

Вода загрязненная 
» среднего качества 
» хорошего качества 
» очищенная 
» дистиллированная 

Нефтепродукты чистые, масла, пары хладагентов 
Нефтепродукты сырые
Органические" жидкости, рассолы, жидкие хлад
агенты
Водяной: riap (с содержанием масла)
Органические пары 
Воздух

1 400—1 860
1 860—2 900
2 900—5 800 
2 900—5 800

11 600 
2 900
1 160 
5 800

5800 
11 600
2 800

* Д л я  воды меньш ие зн ачени я тепловой проводимости загр язн ен и й  соответствую т 
более вы соким температурам .

Т а б л и ц а  XXXII 
Коэффициенты объемного расширения жидкостей при ~ 2 0  °С (в К"1)

Жидкость В. 10» 'Жидкость 0. 10»

Бензин 125' Пентан 159
Глицерин 53 Раствор СаС12, 6 % * 25
Керосин 100 * СаС12, 41 % 46
«-Ксилол 101 » NaCI, 26 % * 44
Масло оливковое 70 Скипидар 94

» парафиновое 90 Спирт амиловый 93

* Зн ачен и я 0  д л я  рассолов си . Д а н и л о в а  Г . Н . н д р . С борни к  зад ач  и  расчетов 
по теплопередаче. —  М. -J1.: Госторгиздат. 1961.

Т а б л и ц а  XXXIII
Коэффициент Р объемного расширения жидких веществ п водных 
растворов в зависимости от температуры

0. 10s

Вещевхвв о
в~ с*
f

ов-о
аа оОо 60 

9С оаОсо

ое>оо
ооо

Азотная кислота, 50 % — 0,84 0,88 0,92 0,97 1,03 1,09 - .
Аммиак жидкий 1,84 2,15 2,42 2,8 3,2 4,3 6,2 14,5
Анилин — 0,83 0,84 0,86 0,88 0,91 0,95 1,01
Ацетон 1,31 1,35 1,43 1,52 1,62 1,88 2 2,12
Бензол — 1,18 1,22 1,26 1,3 1,37 1,43 1,57



0.103

Вещество ®
о0
1

о
О

и
ОN

иОО
V
ОФ

ооосо

о0оо
о
CDО

Бутиловый спврт 0,83 0,85 0,88 0,91 0,94 0,98 1,03 1,09
Вода — -0 ,0 6 0,21 0,39 0,53 0,63 0,75 0,86
Гексан 1,16 1,22 1,37 1,48 1,57 1,7 1,85 1,97
Диоксид серы (жидк.) 1,64 1,75 1,92 2,23 2,61 3,15 3,9 4,4
Дихлорэтан 1,07 1,11 1,16 1,21 1,26 1,31 1,37 1,44
Диетиловый эфир 1,45 1,51 1,63 1,76 1,85 2,16 2,6 3,1
Изопропиловый спирт 0,98 1,01 1,05 1,08 1,12 1,16 1,2 1,27
Кальций хлористый, 25%  
раствор

0,35 0,35 0,39 0,43 0,46 0,49 0,51 0,55

Метиловый спирт 1,09 1,14 1,19 1,27 1,3 1,42 1,61 1,81
Муравьиная кислота — 0,98 0,99 1,01 1,04 1,08 1,13 1,16
Натр едкий, 50 % раствор — 0,48 0,48 0,47 0,47 0,47 0,46 0,48

э » 40 % » — 0,47 0,47 0,48 0,49 0,5 0,51 0,52
» 2 30 % » — 0,44 0,46 0,48 0,5 0,52 0,55 0,58
» ъ 20 % я — 0,41 0,45 0,48 0,51 0,55 0,59 0,63
s г 10% » — 0,34 0,4 0,46 0,51 0,57 0,63 0,69

Натрий хлористый, 20 % 
раствор

— 0,36 0,41 0,46 0,5 0,54 0,58 0,62

Нитробензол — 0,81 0,82 0,84 0,86 0,88 0,89 0,91
Октан 1,09 1,11 1,14 1,17 1,22 1,27 1,34 1,42
Серная кислота, 98 % — 0,56 0,48 0,53 0,53 0,52 0,51 0,5

г ъ 92 % 0,58 0,58 0,58 0,57 0,56 0,56 0,55 0,55
? & 75% 0,58 0,61 0,58 0,56 0,55 0,55 0,55 0,54
* » 60 % 0,58 0,58 0,56 0,55 0,55 0,54 0,53 0,53

Сероуглерод 1,13 1,14 1,19 1,28 1,41 1,6 1,84 2,05
Соляная кислота, 30 % — 0,52 0,52 0,51 0,5 0,52 0,56 0,6
Толуол 1 1,04 1,07 1,11 1,17 1,24 1,33 1,44
Уксусная кислота — 1,05 1,07 1,11 1,14 1,18 1,23 1,3
Фенол (расплавленный) — 0,75 0,79 0,82 0,86 0,9 0,95 0,99
Хлорбензол 0,92 0,94 0,97 1,0 1,03 1,07 1,11 1,16
Хлороформ 1,18 1,22 1,27 1,34 1,43 1,53 1,65 1,8
Четыреххлористый углерод 1,18 1,22 1,26 1,32 1,37 1,5 1,62
Этил ацетат 1,2 1,26 1,35 1,46 i,sa 1,6 1,76 1,94
Этиловый спирт 1,03 1,05 1,08 1,13 1,22 .1,33 1,44 1,87



Поверхности теплообмена (по *£нар) испарителей ИН и НК 
и конденсаторов КН и КК с трубами 26X2 мм но ГОСТ 15119—79 
и 16121—79

Ч ноло труб Д л а н а  труб , м

Д иаи етр
кож уха

(внутрен н а  один 
ход

2 3 4 б Т ипы
апп аратов

ний). мм общее
П лощ адь п оверхности  теп лооб- 

и ен а, м8 (п о  4 ц ар )

О д н о х о д о в ы е

600 261 261 40 61 81 — Испари
тели ИН, 

ИК800 473 473 74 112 150 —

1000 783 783 121 182 244 — '

1200 1125 П25 — 260 348 —

1400 1549 1549 — 358 480 —

Д в у х х о д о в ы е

600 244 122 — 57 76 114

800 450 225 — 106 142 212

1000 7Б4 377 — 175 234 353

1200 1090 545 — __ 338 609

1400 1508 754 — — — 706

Ч е т ы р е х х о д о в ы е

600 210 52,5 _ 49 65 98 Конден

800 408 102 — 96 128 193
саторы 

КН, КК
1000 702 175,5 — 163 218 329

1200 1028 257 — _ 318 479

1400 1434 358,5 — — 672

Ш е с т и  х о д о в ы е

600 198 33 — 46 62 93

800 392 65,3 •— 93 123 185

1000 678 113 — 160 213 319

1200 1000 166,6 — — 314 471

1400 1400 233,3 — — — 659



К оличество ходов п о  трубам  К .  общ ее чи сло  труб  п ,  площ ади проходны х сеченпА од
н ого  хода п о  тр у б ам  S T и в вы резе перегородки  S c  ж , р а сс то ян и я  п о  ди агон али  до хорды 
сегм ента h t  и  д о п у ск аем ая  р азн ость  тем ператур  к о ж у х а  (*к )  н т р у б (* т )  п ри  Р у < М  МПа 
п  <  250 °С д лл  т р у б  25 X 2 мы с  т а г о м  32 мы д л я  стали  10 и 20 (исполнение M l).

Диаметр 
кожуха 

(Впутреи- 
ВНЙ), мы

к п ST. 10», м* * с . я - 10*. 
ы*

ftt , мм
(* в  Омане* К  
(д л я  Т Н , Х Н , 

К Н , И Н )

150 13 0,4 0,5 25
259 37 1,4 1,3 40 Для ХН 20

325
61 2,1

1,4 55
Д ля ТН 3 0

2 52 0,9

400
1 111 , 3,8

2,2 68 30
2 100 1,7

261 (279) 9,0

600
2 244 (262) 4,2

4,9
4 210 (228) 1 ,8

6 198 (216) 1,14 166

40
473 (507) 16,7

2 450 (484) 7,8
7,7 1664 408 (442) 3,1

6 392 (426) 2,2 194

1 783 (813) 27,0

1000
2 754 (784) 13,1

12,1 194 50
4 702 (732) 6,0 Для ТН 60
6 678 (708) 3,8 250

1 1125 (1175) 39,0

1200
2 1090 (1140) 18,9

16,8 60
4 102Б (1078) 8,5Т * VfcW ^ iv r u /  v ,u

б 1000(1050) 5 J  305

П р и м е ч а н и я ;  1. В скобках  у казан о  общее количество труб  д л я  случая» когда 
н ет  отбойников и труб ы  добавлен ы  с  дв у х  сторон, см. ГОСТ 15118—79 .

2. З н ач ен и я  приведены  д л я  теплообменников ц  холодильников.



^ Концентрации [в % (масс.)! некоторых водных растворов, 
кипящих под атмосферным давлением

Растворен* 
вое веще»

Температура кипения* °C

ство 101 102 103 104 105 107 U 0 113 120

СаС1а 6,66 ■ 10,31 14,16 17,36 20,00 24,24 29,33 35,68 40,83
к о н 4,49 8,51 11,97 14,82 17,01 20,88 25,65 31,97 36,61
KCI 8,42 14,31 18,96 23,02 26,57 32,62 — — —

К2СОа 10,31 18,37 24,24 28,57 32,24 37,69 43,97 50,86 56,04
k;no3 13,19 23,66 32,23 39,20 45,10 54,65 65,34 79,53 —

MgCI3 4,67 8,42 11,66 14,31 16,59 20,32 24,41 29,48 33,07
MgS04 14,31 22,78 28,31 32,23 35,32 42,86 — — —

NaOH 4,12 7,40 10,15 12,51 14,53 18,32 23,08 26,21 33,77
NaC! 6,19 11,03 14,67 17,69 20,32 25,09 — — .. ~~

NaNOa 8,26 15,61 21,87 27,53 32,43 40,47 49,87 60,94 68,94
N23804 15,26 24,81 30,73 _ — — — —
NaaG03 9,42 17,22 23,72 29,18 33,86 _ — — —

CuS04 26,95 39,98 40,83 44,47
ZnSO* 20,00 31,22 37,89 42,92 46Д5 _ — — —

n h 4n o 8 9,09 16,66 23,08 29,08 34,21 42,53 51,92 63,24 71,26
n h 4ci 6,10 11,35 15,96 19,80 22,89 28,37 35,98 46,95 —
(NH^aSO, 13,34 23,14 30,65 36,71 41,79 49,73 —• — —>

Растворен» 
ное веще»

Температура кипения, ’С

отвэ 125 140 160 ISO 200 220 240 260 280 300

CaCi3 45,80 57,89 68,94 75,85 „ .
KOH 40,23 48,05 . 54,89 60,41 64,91 68,73 72,46 75,76 78,95 81,03
KCI — —  _ — _ — — — —

KaCOs 60,40
KH03
MgCl3 36,02 38,61 -
MgS04 — —  — — — — — — — —

NaOH 37,58 48,32 60,13 69,97 77,53 84,03 88,89 93,02 95,92 98,47
NaCl
NaN03
NaaSGj
NaaC03
CuS04
ZnS04 — —  — — — ___ ___ _ _

NH4N03 77,11 87,09 93,20 96,00 97,61 98,84 — ___ _ ___

NH4CI — —  _ — — — ___ ___ __ , _ _

(NHa)aS04



Удельная теплота растворения 
(I нмоль соли в п  кмоль

Т а б л и ц а  XXXVII 
д  некоторых солей в воде

Формула соли
Мольная

масса»
кг/кмоль кДж/кыоль л

NaCl 58,6 + 4  944 100
N a3S 0 4 142 — 1 927 400
N a2SOr  ЮИаО 322 + 7 8  600 400
N a N 0 3 S5 + 2 1  080 200
KaCOs . l ,5 H aO 165 + 1  590 400
KC1 74,6 + 1 7  560 100
K N 0 3 101 + 3 5  700 200
K 0 H * 2 H 20 92 +  126 170+ 30
(N H 4)2S 0 4 132 + 9  930 400
СаС12-6Нй© - ' 219 + 1 8  060 400
M gCl2.6 H aO 203 — 12“ 360 400

П р и м е ч а н и е .  З п а к  плю с обозн ачает растаореипе с  поглощ ением теплоты, 
эн а к  м инус — с  вы делеинен теплоты.

Т а б л и ц а  XXXVIII
Давление насыщенного водяного пара при температурах от —20 
до 100 °С

П ересчет в СИ: 1 мы рт . ст. »  133,3 П а.

t .  СС р ,
мы р т . ст. t  ’С р ,

ЫИ рт. ст. t , °с р.
мм рт. ст. t ,  °С р ,

мм р т . ст. и  сс р .
мм рт. ст.

—20 0,772 5 6,54 30 31,82 55 118,0 80 355,1
19 0,850 6 7,01 31 33,70 56 123,8 81 369,7
18 0,935 7 7,51 32 35,66 57 129,8 82 384,9
17 1,027 8 8,05 33 37,73 58 136,1 83 400,6
)6 1,128 9 8,61 34 39,90 59 142,6 84 416,8
15 1,238 10 9,21 35 42,18 60 149,4 85 433,6

’ 14 1,357 11 9,84 36 44,56 61 156,4 86 450,9
13 1,486 12 10,52 37 47,07 62 163,8 87 468,7
12 1,627 13 11,23 38 49,65 63 171,4 88 487,1
11 1,780 14 11,99 39 52,44 64 179,3 89 506,1
10 1,946 15 12,79 40 55,32 65 187,5 90 525,8
9 2,125 16 13,63 41 58,34 66 196,1 91 546,1
8 2,321 17 14,53 42 61,50 67 205,0 92 567,0
7 2,532 18 15,48 43 64,80 68 214,2 93 588,6
6 '2,761 19 - 16,48 44 68,26 69 223,7 94 610,9
5 3,008 20 17,54 45 71,88 70 233,7 95 633,9
4 3,276 21 18,65 46 75,65 71 243,9 96 657,6
3 3,566 22 19,83 47 79,60 72 254,6 97 682,1
2 3,879 23 21,07 48 83,71 73 2В5,7 98 707,3

— 1 4,216 24 22,38 49 88,02 74 277,2 99 733,2
0 4,579 25 23,76 50 92,51 75 289,1 100 760,0

+ 1 4,93 26 25,21 51 97,20 76 301,4
2 5,29 27 26,74 52 102,1 77 314,1
3 5,69 28 28,35 53 107,2 78 327,3
4 6,10 29 30,04 54 112,5 79 341,0



Физические свойства воды (на линии насыщения) 
П ересчет в. СИ: I кгс/см2 «  9 ,8 Ы 0 4 Пв.

ъ

ла х

/, °С Р/  3кг/и3
t,

кДж
кг

с, 
кДж 

яг* К

Я. 10S, 
Вт 

ы- К

и
%
о*•4
<3

О

Я
G

о

d

а

о

>

«*
Ь

О

€й

1а
*о
6

I 0 1000 0 4,23 55,1 1,31 1790 1,79 —0,63 756 13,7,

I 10 1000 41,9 4,19 57,5 1,37 1310 1,31 + 0 ,7 0 762 9,52

1 20 998 83,8 4,19 59,9 1,43 1000 1,01 1,82 727 7,02

1 30 996 126 4,18 61,8 1,49 804 0,81 3,21 712 5,42

1 40 992 168 4,18 63,4 1,53 657 0,66 3,87 697 4,31

1 50 983 210 4,18 64,8 1,57 649 0,556 4,49 677 3,54

1 60 983 251 4,18 65,9 1,61 470 0,478 5,11 662 2,98

1 70 978 293 4,19 66,8 1,63 406 0,415 5,70 643 2,65

1 80 972 335 4,19 67,5 1,66 355 0,365 6,32 626 2,21

1 80 965 377 4,19 68,0 1,68 315 0,326 6,95 607 1,99

1,03 100 958 419 4,23 68,3 1,69 282 0,295 7,5 689 1,75

1,46 ПО 951 461 4,23 68,5 1,69 256 0,268 8,0 569 1,58

2,02 120 943 503 4,23 68,6 1,72 231 0,244 8,6 549 1,43

2,75 130 935 545 4,27 68,6 1;72 212 0,226 9,2 529 1,32

3,68 140 926 587 4,27 68,Б 1,72 196 0,212 9,7 507 1,23

4,85 150 917 629 4,32 68,4 1,72 185 0,202 10,3 487 1,17

6,30 160 907 671 4,36 68,3 1,72 174 0,191 10,8 466 1,10

8,08 170 897 713 4,40 67,9 1,72 163 0,181 11,5 444 1,05

10,23 180 887 7Б5 4,44 67,5 1,72 153 0,173 12,2 424 1,01



Средняя температура н относительная влажность атмосферного 
воздуха о некоторых районах СССР

Наименование пункта
Январь Июль

t, вс Ф % и  аС % ■

Алма-Ата - 8 ,6 87 22,1 56
Архангельск -1 3 ,3 88 15,3 79
Астрахань - 7 ,1 91 25,2 58
Ашхабад - 0 ,4 86 29,6 41
Баку + 3 ,4 82 25,3 65
Благовещенск —24,2 78 21,2 72
Брянск —8,8 88 18,2 74
Владивосток —13,7 74 20,6 77
Волгоград —9,9 85 24,7 50
Вологда — 12,0 85 17,6 70
Воронеж —9,8 90 20,6 62
Горький — 12,2 89 19,4 68
Грозный - 4 ,9 93 23,9 70.
ДнепропетровсЕ —6,0 88 22,3 60
Ереван —5,8 89 25,0 50
Иваново — 12,0 90 18,8 71
Иркутск —20,9 85 17,2 72
Казань — 13,6 86 19,9 63
Киев —6,0 89 19,3 69
Киров — 15,1 86 18,1 71
Кировоград —5,8 88 20,9 60
Красноводск —2,4 78 28,6 46
Краснодар —2,1 90 23,7 - 67
Красноярск — 18,2 81 19,3 72
Курск —9,3 88 19,4 67
Кутаиси —4,4 75 23,8 73
Лгнинград
Минск

—'7,7 
—6,8

-  87 
88

17,5____
" 1 7 ^

____ 6S.
78

Москва -1 0 ,8 :88 18,0 70
Николаев —4,0 88 23,1 63
Новгород —8 4 88 17,6 78
Новороссийск —2,0 75 23,6 68
Новосибирск — 19,3 83 18,7 59
Одесса —зд 88 22,6 61
Омск — 19,6 85 19,1 70
Орел —9,5 92 18,6 77
Пермь —16,0 84 18,0 72
Псков - 7 ,1 86 17,5 72
Ростов и/Д —6,1 89 23,7 59
Саратоо —11,3 84 23,1 53
Свердловск —1^,2 84 17, - 70
Смоленск —8,4 88 17,6 78
Тамбов — 11,1 88 20,0 68
Ташкент - 1 ,3 81 26,8 46
Тбилиси —0,1 80 24,6 51
Томск -1 9 ,4 82 18,8 76
Уральск — 14,0 85 23,5 47
Уфа —15,0 86 19,4 67
Харьков —7,7 88 20,3 65
Целиноград —17,0 85 20,3 59
Чита —27,4 п 18,7 65
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Коэффициенты диффузии газоп и паров в воздухе (при нормальных 
условиях)* . , : ,

Газ Со-10*. Ыа/с D0. м*/ч

Азот 13,2 0,0175

Аммиак 17,0 0,0612

Бензрл 7,7 0.0277

Водород 61Д 0,22

Водяной пар 21,9 0,079

Диоксид серы 10,3 0,037

» углерода 13,8 0,0497

Днэтиловый эфир 7,8 0,028

Кислород 17,8 0,064

Метиловый спирт 13,3 0,0478

Серный ангидрид 9,4 0,034

Сероуглерод 8,9 0,0321

Хлористый водород 13,0 0,0467

Этиловый спирт 10,2 0,0367

При дру ги х  температурах и давлениях D =  D„ (^ у ~

Т а б л и ц а  XLIII 
Коэффициенты диффузия некоторых газов в воде при 20 °С *

Газ D.lQo, ы*/с D . 10е , м«/ч

Азот 1,9 6,9

Аммиак 1,8 6,6

Водород 5,3 19,1

Диоксид углерода, оксид азота 1,8 6,4

Кислород 2Д 7,5

Хлор, сероводород 1,6 6,8

Хлористый водород (при 12 °С) 2,3 8,3

е П рн други х  тем п ературах  D ^ =  Z>ao l l  +  0.02 (f — 20)1



Физические свойства некоторых органических жидкостей 
Пересчет в СИ: 1 им р». ст. а  133,3 Па.

Жядноеи. Хнмвчесназ
формула

и
It
1 з

й
8
g a

2иСТО
3 Я ан  а> н
1 я
£ §

аа.■ я

В Оо оВ ®о .

* 8 6 5

f

Ацетон СН|СОСН8 58,08 810 56 186 —94,3
Бензин — ~ 6S0—760 70—120 ___

Бензол с бн 0 78,11 900 80,2 75 + 5 ,9
Дихлорэтан СНаС1-СНаС1 98,97 1250 83,7 65
Изопропилацетат СН9СООС8Нй 130,18 870 142,5 6 —

Ксилолы (смесь) С6Н4(СНэ)а 106,16 860 136—145 10 —13+
* —48

Метилацетат СН3СООСНв
СНаСООСзН,

74,08 930 57,5 170 —
ПропшШцетат 102,13 890 101,6 25 —
Сероуглерод c s 2 76,13 1290 46,3 298 —И 2
Скипидар 136,1 850—880 155—190 4 —
Спирт бутиловый 74,12 810 117,7 4,7 - 9 0

г изоамило* 
вый

^ Н й О Н 88,15 810 132 2,2 —117

Спирт изобутило- 
вый
Спирт изопропи
ловый

С4Н0ОН 74,12 800 108 8,8 —108

CaHjOH 60,09 785 82,4 32,4 —89

Спирт метиловый СН3ОН 32,04 800 64,7 
97 2

9" ,7 —98
9 лропиловый СяН,ОН 60,09 800 14,5 —129
§ этиловый С2Н8ОН 46,07 790 78,3, 

110,8
44 —114,6

Толуол CeHbCHg . 92,13 870 22.3 —95
Углерод четырех» 
хлористый

e c u 153,84 1630 76,7 90,t - 2 2 ,8

Хлороформ CHClj 119,38 1530 61,2 160 —

Этила цетат CHgCOOQHs 88,10 900 77,15 73 - 8 3 ,6
Зфир диэтшювый СаН5ОС2Н5 74,12 710 34,5 442 —116,3

Т а б л и ц а  XLV 
Удельная теплота парообразования некоторых веществ (в кДж/кг)

Т ем п ература , сб
Вещество

0 20 60 100 140

Аммиак 1265,4 1190,0 _
Анилин — — — 435,8 

(при 184 °Q
Ацетон 565,7 553,1 619,6 473,3
Бензол 448,3 435,8 4083 3794 346,1
Бутиловый спирт 703,9 687,2 653,6 611,7 561,3

т



Тем пература, °С

Вещество
0 20 60 •01) 140

Вода 2493,1 2446,9 2359,0 2258,4 2149,5
Диоксид углерода 236,1 155,4 — — —
Диэгилогып эфир 387,6 366,6 320.4 £82,4 228,4
Изопропиловый спирт 775,2 750,0 699,7 636,9 557,3 -
Метиловый спирт ' 1198,3 1173,2 1110,4 1013,9 892,6
Нитробензол — — — — 331,9 

(при 2И °С)
Пропиловый спирт 812,9 791,9 745,8 С83.0 595,0
Сероуглерод 374,6 267,0 344,4 316,4 282,4
Толуол 414,8 407.7 388,8 368,7 344,0
Уксусная квслота — — — 406,4 

{при 118 °С)
395,5

Хладон*12 (фреон-12) 155,0 144,9 132,4 — —
Хлор 266,5 253,1 222,0 176,8 71,23
Хлорбензол 375,8 369,5 354,4 338,1 320,5
Хлороформ 271,5 263,1 247,6 231,3 —
Четыреххлористый углерод 218,3 213,7 201,9 185,6 168,0
Этилацетат 427.4 411,5 385,9 355.7 317,2
Этиловый спирт 921,8 013,4 879,9 812,9 712,3

Т а б л и ц а  XLV1
Температурь! кипения (в °С) некоторых органических жидкостей при 
давлениях < 1  атм

П ересчет в СИ; 1 атм  =  760 мм рт. ст. =  101 325 П .

Д ав л ен и е  
А бсолю тное) 

ым р т  ст.
Анилин Глицерин м - Ксилол

Н итро-
бевзол Толуол О ктан

10 69,4 167,2 28,3 84,9 е;4 19,2
20 82,0 182,2 41,1 99,3 18,4 31,5
40 96,7 198,0 55 3 115,4 31,8 45,1
€0 106,0 208,0 64,4 125,8 40,8 53,8

№0 119,9 220,1 76,8 139,9 51,9 65,7

200 140.1 ‘ 240,0 95,5 161,2 69,5 83.6
400 161,9 263,0 116,7 185,8 89.5 104,0
760 184,4 290,0 139,1 210,6 110,6 125,6



Равмсигснмс . of. гг.ьы «ыгнсн.ти м пара для некоторых бинарных систем 
ГрИ =  7bi> мм p i. с«.

Мгтвлоным ‘:пмр1 —поде Хлороформ — бензол

и вС
% *мол ) № тилового спирте

1, °С
% (иол.) хлороформа

Р ЙШДКОСТЬ в паре в ЖИДКОСТИ в поре

100,0 0 0 80,6 0 0
96,4 2 13*4 79,8 8 10
63,5 4 23,0 70,0 15 20
51Д 6 30,4 78,2 22 30
fe/,7 10 41,8 п , г 29 40
11,7 20 57,9 76,4 36 50
78,0 30 6ч\5 75,3 44 60
75,3 40- 72,9 74,0 54 70
73,1 50 77,9 71,9 66 80
71,2 60 82,5 -6 8 ,9 79 90
69,3 70 87,0 61,4 100 100
67,5 80 91,5
66,0 90 95,8
64,5 100 100

Вода — уксусная кислота Азот — кислород

% *С
% (мол.) воды

. г .  К
%  (ы ол-J азота

в жидкости в паре & жидкости в паре

118,1 0 0  . 90,1 0 0
115,4 5 9,2 89,5 3,5 13,0
113,8 10 16,7 89 6 ,2 20,2
110,1 20 30,2 88 11,5 30,4
107,5 30 42,5 87 17,1 39,7
105,8 40 53,0 86 22,2 47,8
104,4 50 62,6 85 27,7 55,7
103,2 60 71,6 84 33,8 63,1
102,1 70 79,5 83 40,5 70,1
101,3 80 86,4 82 47,8 76,4
100,6 90 93,0 81 56,6 82,3
100,0 100 100 80 66,6 88,0

79 78,4 93,2
78 91,9 97,8
77,3 100 100



Физические свойства насыщенного пара аммиака 
П ересчет в  С И : I кгс /см 8 — 9 .8 1 .104 П а.

Тейпе.
рат£>а.

Давление
(абсо.

лютное),
кге/сиа

Удельный объем Плотность Удельная
теплота

испарения.
г

(сДж/кг
Ж ИДКОСТИ
о'. дм*/кг

пара V”. 
ы8/кг

жадности 
р '. кг/дм8

пара 
р " ,  кг/м2

-5 0 0,4168 1,4245 2,6170 0,7020 0,382 1416
-4 5 0,5562 1,4367 2,0015 0,6960 0,500 1402
-4 0 0,7318 1,4493 1,5503 0,6900 0,645 1388
-3 5 0,9503 1,4623 1,2151 0,6839 0,823 1374
-3 0 1,219 1,4757 0,9630 0,6777 1,038 1360
-2 5 1,546 1,4895 0,7712 0,6714 1,297 1345
-2 0 1,940 1,5037 0,6236 0,6650 1,604 1329
-1 5 2,410 1,5185 0,5087 0,6585 1,966 1314

-1 0 2,966 1,5338 0,4184 0,6520 2,390 1297
— 5 3,619 1,5496 0,3469 0,6453 2,883 1281

0 4,379 1,5660 0,2897 0,6386 3,452 1263
4 -5 5,259 1,5831 0,2435 0,6317 4,108 1246
И 0 6,271 1,6008 0,2058 0,6247 4,859 1227
-15 7,431 1,6193 0,1740 0,6175 5,718 1210
-20 8,741 1,6386 0,1494 0,6103 6,694 1188
-25 10,225 1,6588 0,1283 0,6028 7,795 1163
-30 11,893 1,6800 0,1107 0,5952 9,034 1146
-35 13,765 1,7023 0,0959 0,5875 10,431 1124
-40 15,850 1,7257 0,0833 0,5795 12,005 1101
-45 18,165 1,7504 0,0726 0,5713 12,774 1078
-50- 20,727 1,7766 0,0635 0,5629 15,756 1053

Т а б л и ц а  XLIX
Физические свойства насыщенного пара дифтордихлорметаяа 
(хладона-12)

П ересчет в СИ: 1 кгс/си* =  9 ,8 1 .104 Па.

Т ем п ература
•с

Д авлен ие
(абсолю тное).

кгс/см*

П лотя

Ж ИДКОСТИ.
кг/дм 8

оиъ

пара.
яг/м*

У дельная 
теплота 

асп ареп н п  г ,  
кД ж /к г

+ 4 0 9,78 1,2о 53,1 132,4
+ 3 0 7,59 1,29 41,2 138,7
+ 2 5 6,63 1,31 36,1 142,0
+ 2 0 5,79 1,33 31,6 145,0
+  10 4,32 1,36 23,8 150,0

0 3,15 1,39 17,7 155,0
— 10 2,21 1,43 12,8 160,0
— 15 1,86 1,44 10,8 161,7
— 20 1,54 1,46 9,04 163,8
— 25 1,26 1,47 7,52 165,5
— 30 1,03 1,49 6,2 167,6
— 35 0,824 1,5 5,07 169,3
— 40 0,655 1,52 4,1 171,0
— 50 0,399 1,54 2,6 175,0
— S0 0,231 1,57 1,66 178,0
— 70 0,125 1,6 0,888 182,0
— 80 0,063 1,63 0,47 185,0



Физические свойства водных растворов хлористого натрия '
при низких температурах__________________________________________________

Д ааам ц ческ ц й  коэффициент 
вязко сти  10*. П а . с

Коэффициент 
теплоп роводн ости  Л 

В т/(м. К)

С
од

ер
ж

ат
 

со
ли

 
в 

ра
< 

% 
(м

ас
с.

)

П
ло

тн
ос

ть
 

15 
вС

, 
кг

/i

15 *
| 1  5 v
й !

о
е

о
ю
1

о
о
Т

о' о 
ю
т

иеОС4
1

о
о

и
О
Т

и
оо
1

ОД 100Э 0,0 17,66 _ __ - 0,5815 _ _
1,5 1010 —0,9 17,85 — — — --- 0,5780 — —

2,9 1020 - 1 ,8 18,05 — — — -- 0,5757 — —
4,3 1030 —2,6 18,25 — — — -- 0,5734 — —
5,6 1040 —3,5 18,44 — — — -- 0,5710 — —
7,0 1050 —4,4 18,74 — — — -- 0,5687 — —
8,3 1060 —5,4 19,13 23,05 — — -- 0,5664 — —
9,6 1070 —6,4 19,62 23,74 — — ■ -- 0,5041 — —

11,0 1080 —7,5 20,21 24.43 — — -- 0,5606 — —
12,3 1090 —8,6 20,80 25,21 — — -- . 0,5582 — —
13,6 U00 —9,8 21,48 26,09 ___ . _ ___ 0,5559 ___ ___

14,9 ШО —11,0 22,37 27,17 33,45 — -- 0.5536 0,5187 —
16,2 1120 —12,2 23,25 28,35 34,92 — -- 0,5513 0,5164 —
17,5 ИЗО —13,6 24,33 29,72 36,79 — -- 0,5489 0,5140 —
18,8 1140 —15.1 25,60 31,20 38,75 47,77 -- 0,5466 0,5117 —
20,0 1150 —16,6 26,88 32,77 40,81 50,13 -- 0,5443 0,5094 —
21,2 1160 —18,2 28,25 34.43 43,07 52 78 ----- 0,5420 0,5071 —

22,4 1170 —20,0 29,63 36.40 45,62 55,82 68,67 0,5408 0,5059 0,4768
23 Д 1175 —21,2 30,41 37.47 47,09 57,49 70,44 0,5396 0,5047 0,4757
23,7 1180 —17,2 31,39 38,55 48,66 59,35 — 0,5385 0,5036 —

24,9 1190 —9,5 32,96 40,71 — — — 0,5361 '— __

26Д 1200 —1.7 34,73 — — — _ 0,5338 — —

26,3 1203 0,0 35,02 — — — — 0,5338 — —

Физические свойства водных растворов хлористого кальция 
при низких температурах _____ _________________

Т а б л и ц а  LI

чЧ) о 
а  Я
в й 'Т г

I е -
3 3 * П

ло
тн

ос
ть

 
пр

и 
15 

®С
. 

кг
/м

8

Т
ем

пе
ра

ту
ра

 
за

м
ер

за
н

ия
,®

С Д инам ический  коэффициент 
вязкости  (1 .10*- П а. с

Коэф ф ициент 
теплопроводности  

В т/ (и- К)

Оа
О

о

от -2
0 

С о
0  т
1

О
о

с
от

0
Осч
1

о
0
(О

1

ОД 1000 0,0 17,76 __ _ _ 0,5815 _ _
5,9 1050 —3,0 19,82 — — — 0,5675 — ___ ___

11,5 1100 — 7Д 22,96 — — — 0,5524 — ___ _
16,8 1150 -1 2 ,7 27,66 43,65 — — 0,5350 0,504 _ _
17,8 1160 —14,2 28,74 45,13 — — 0,5303 0,500 ____

18,9 1170 - 1 5 ,7 29,92 46,70 — — 0,5257 0.497 _ _
19,9 1180 -1 7 ,4 31,20 48,46 — — 0,5210 0,493 _ _.

20,9 1190 —19,2 32,77 50,72 — ' — 0,5164 0,490 — ___

21,9 1200 —21,2 34,43 53,27 86,13 — 0,5117 0,486 0,465 _
22,8 1210 —23,3 36,20 56,11 90,15 — 0,5071 0,484 0.463 —

23,8 1220 -2 5 ,7 38,16 59,25 94,76 — 0,5024 0,480 0,450 —



KcLО О с я

£ а 2 О 0
1 ? ;

Е.в„

cj В 
О *a .
s y
= 2

6*5
sS.Б о7s « CSЛ

Динамический 
вязкости И

Коэффициент 
!0«, Па. с

Коэффициент
ЕИ.ПЛОПРОВОДНОСТП

Вт/(И. К)
к

У
о

у
о
т

и
оеч
I

у
ота
1

У
о

у
о
т

у
Осч
1

У
оте
1

24,7 1230 —28,3 40,22 62,6С 99,96 _ 0,4978 0,477 0,457 _
25,7 1240 —31,2 42,58 66,81 105,7 148,1 0,4931 0,473 0,455 0,437
16,6 1250 —34,6 45,22 70,83 111,7 158,9 0,4885 0,470 0,452 0,436
27,5 1260 —38,6 48,07 75,24 118,5 171,7 0,4838 0,464 0,449 0,435
28,4 1270 —43,6 51,21 80,25 126,9 188,4 0,4792 0,463 0,446 0,434
29,4 1280 —50,1 54,94 86,33 137,9 212,9 0,4745 0,459 0,444 0,433
29,9 1286 —55,0 56.90 90,45 143,9 225,6 0,4722 0,457 0,443 0,431
30,3 1290 —50,6 58,86 93,29 149,6 238,4 0,4099 0,456 0,442 0,430
31,2 1300 —41,6 63,37 100,6 161,9 265,9 0,4652 0,452 0,438 0,429
32,1 1310 —33,9 68,28 108,7 176,3 307,1 0,4605 0,449 0,436 0,428
33,0 1320 —27,1 73,87 117,3 191,9 __ 0,4571 0,444 0,434 __
33,9 1330 —21,2 80;15 127,2 210,0 — 0,4524 0,441 0,431 —
34,7 1340 — 15,6 86,52 138,1 — __ 0,4478 0,438 — __
35,6 1350 — 10,2 93,20 151,9 __ 0,4431 0,433 __ _
36,4 1360 —5,1 100,9 — — __ 0,4396 — — __
37,3 1370 0,0 109,2 — — — 0,4350 — — —

Т а б л и ц а  LII
Удельная теплоемкость водных растворов хлористого натрия 
и хлористого кальция [в кДж/(кг*К)1

П лот
ность

Х лористый натрий П лот
ность

Х лористы й кальц и й

п ри  15 вС,
кг/м5 U 'С — 10 °С — 20 °С

п ри  15 °С, 
кг/м3 0 ° с — 10 °С — 20 СС —30 сс

1010 4,077 _ 1100 3,503 _
1020 4,006 — — 1110 3,444 _ _
1030 3,943 — — 1120 3,385 — _ _
1040 3,884 — — И З О 3,331 3,306 _
1050 3,830 — — 1140 3,276 3,251 _
1060 3,775 — — 1150 3,226 3,201 _
1070 3,725 — — 1160 3,176 3,155 — _
1080 3,679 — — 1170 3,130 3,109 _
1090 3,633 — — 1180 3,088 3,063 . —
1100 3,591 3,582 — 1190 3,046 3,021 — —
1110 3,553 3,541 — 1200 3,004 2,979 2,954
1120 3,515 3,503 — 1210 2,967 2,941 2,916
ИЗО 3,478 3,469 — 1220 2,933 2,908 2,883
1140 3,444 3,432 — 1230 2,899 2,874 2,849 .
1150 3,411 3,398 — 1240 2,870 2,845 2,819 2,795
1160 3,377 3,365 — 1250 2,841 2,816 2,791 2,765
1170 3,344 3,335 3,323 1260 2,812 2,786 2,761 2,736
1175 3,331 3,323 3,310 1270 2,782 2,757 2,732 2,707
1203 3,251 1280

1286
1370

2,757
2,740
2,531

2,732 
2,715

2,707
2,690

2,682
2,665



Т а б л и ц а  LIII 
Удельная теплота адсорбции углем некоторых органических веществ

Вещ ество Ф ормула
Т еплота

кД ж /км оль

адсорбции

к Д ж /к г

Бензин 50 280 628,5
Бензол * с8нв 61590 789,3
Бутил хлористый СН3(СНЖС1 65 360 706,4
втор-Бутил хлористый снэснс;с,на 60 340 652,4
тргт-Ъугт  хлористый (СН3)3СС1 56 980 615,9
Днхлорметан CHoCl., 51 960 611,3
Изопропил хлористый CH3CHC1CH3 54 890 639,3
Метан сн4 18 860 1230
Метил хлористый CHgCI 38 550 763,4
Пропил хлористый СН3(СН2)оС1 61 170 779,3
Сероуглерод * CS, 52 380 689,3
Спирт метиловый СН30Н 54 890 1715

» пропиловый с3н,он 68 720 1145
» этиловый ■* С2Н50Н 62 850 1366

Углерод четыреххлористыи ф СС14 64 110 415,2
Хлороформ 4 СНС13 60 760 508,2
Этил бромистый * Q H sBr 58 240 534,6

» иодистый51 С2Н51 58 660 376,3
ъ хлористый ® С2Н5С1 50 280 779,3

Этилформиат * НСООС.Н5 60 760 820,8
Эфир диэталовый ® (С2н 5)2б 64 950 877,8

П р и м е ч а н и я .  1- Величины теплоты адсорбции даны  д л я  условий п оглощ ения 
1 кмоль п ара  500 кг угля  при 0 °С (за  исклю чением бензин а, 
д л я  которого соотнош ение меж ду количествам и поглощ енного 
вещ ества и угля  но указы вается).
2. Звездочкой отмечены вещ ества, д л я  которы х теплота адсорб- 
цип рассчитана по ф орм уле (9 .8 ) q  =  т а п  (в  Д ж /к г  угл я )

Т а б л и ц а
Степень извлечения экстрагируемого вещества при последовательной 
обработке одинаковыми порциями свежего растворителя

LIV

Число промыпок

О тно 1 2 3 i

ш ение 
п отэ- 
есоз .а

степень 
извлече
ния, % 
(siacc.} li

lt степень 
извлече
н и я. %
(McSC.)

общий
объем

раство
рителя

степень 
нзолече- 
нии, % 
(м асс.)

общий
объем

раство-
р н тел я

степень 
извлече
н и я. %  
(м асс )

ill00 
g. а

1 50,00 1 75,00 о 87,50 3 • 93,75 4
2 66,07 2 8Ь,ь9 4 96,30 6 98,76 8
3 75,00 а 93,75 6 98,44 9 99,61 12
4 80,00 4 96,00 8 99,20 12 99,84 ш
5 83,33 5 9Г,22 10 99,54 15 99,92 20
6 85,71 6 97,96 12 99,71 18 99,96 24
7 87,50 7 98,44 14 99,81 21 99,98 28
8 88.89 8 98,76 16 99,86 24 99,98 32
9 90,00 9 99,00 18 99,90 27 99,99 38

10 90,90 10 99,17 20 99,92 30 99,99 40



Степень извлечения [в  %  (м асс.)] экстрагируемого вещества 
при обработке твердого материала в противотоке

О тнош ение 
П отоков а

Ч и с л о  ступеней s-к с т р а тр о в а н и я  n Q

1 а 3 -1 ь 6

1 50,00 66,67 75,00 80,00' 83.33 85,71
2 66,67 85,71 93,00 96,77 98,42 99,21
3 75,00 92,31 97,50 99,17 99,73 99,91
4 80,00 95,24 98,82 99,71 99,93 __
5 83,33 96,77 99,36 99,87 99,97
6 85,71 97,67 99,61 99,94 _ __
7 87,50 98,24 99,75 99,96 _ _
8 88,89 98,63 99,83 99,98 __
9 90,00 98,90 99,88 99,99 _ _

10 90,90 99,10 99,91 — — —

Т а б л и ц а  LVI 
Свойства насыщенного водяного пара в зависимости от температуры

П ересчет в СИ: 1 кгс/см* = 9,81-10* Па.

Т ем 
п ера-

Д ав л ен и е
(абсолю т

ное),
кгс/см 2

Удельный
объеы,
ы3/к г

П лотность,
кг /м 8

У дельная 
энтальп ия 

ЖЯДИОСТИ « ' ■ 
кД ж /кг

У дельная
эн тальп и я
п ара
к Д ж /к г

У дельн ая  
теплота 

парообразо
ван и я  г ,  
к Д ж /к г

0 0,0062 206,5 0,00484 о ' 2493,1 2493,1
5 0,0089 147,1 0,00680 20,95 2502,7 2481,7

10 0,0125 106,4 0,00940 41,90 2512,3 2470,4
15 0,0174 77,9 0,01283 62,85 2522,4 2459,5
20 0,0238 57,8 0,01729 83,80 2532,0 2448,2
25 0,0323 43,40 0,02304 104,75 2541,7 2436,9.
30 0,0433 32,93 0,03036 125,70 2551,3 2425,6
35 0,0573 25,25 0,03960 146,65 2561,0 2414,3
40 0,0752 19,55 0,05114 167,60 2570,6 2403,0
45 0,0977 15,28 . 0,06543 188,55 2579,8 2391,3
50 0,1258 •12,054 0,0830 209,50 2589,5 2380,0
55 0,1605 9,589 0,1043 230,45 2598,7 2368*2
60 ■ 0,2031 7,687 0,1301 251,40 2608,3 2356,9
65 0,2550 6,209 0,1611 272,35 2617,5 ~ 2345,2

д о 0,3177 5,052 0,1979 293Д) 2626,3 2333,0
75“ 0;393 4,139 0,2416 “314,3 2636 2321
80 0,483 3,414 0,2929 335,2 2644 2310
85 0,590 2,832 0,3531 356,2 2653 2297
90 0,715 2,365 0,4229 377,1 2662 2285
95 0,862 1,985 0,5039 •398,1 2671 2273

100 1,033 1,675 0,5970 419,0 2679 2260
105^ 1,421 0,7036 440,4 2687 2248
110 1^61 1,212 0,8254 461,3 2696 2234 -
115 1,724 1,038 0,9635 482,7 2704 2221
120 2,025 0,893 1,1199 504,1 2711 2207
125 2,367 0,7715 1,296 525,4 2718 2194



Тем
пера»
тэда,

Давление
(абсолют.

аое),
кгс/см®

Удельный
объем,
и8/кг

Плотность,
кг/и3

Удельная 
энтальпия 

ЖИДКОСТИ 1‘ ,
иДж/кг

Удельная 
энтальпия 
пара i a, 
кДж/кг

Удельная 
теплота 

парообразо* 
вания г, 
кДж/кг

130 2,755 0,6693 1,494 546,8 2726 2179
135 ЗД92 0,5831 1,715 568,2 2733 2165
140 3,685 0.5096 1,962 589,5 2740 2150
145 4,238 0,4469 2,238 611,3 2747 2125
150 4,855 0,3933 2,543 632,7 2753 2120
160 6,303 0,3075 3,252 654,1 2765 2089
170 8,080 0,2431 4,113 719,8 2776 2056
180 10,23 0,1944 5,145 763,8 2785 2021
190 12,80 0,1568 6,378 80.8,3 2792 1984
200 15,85 0,1276 7,840 ' 852,7 2798 1946
210 19,5 j 0,1045 9,567 897,9 2801 1904
220 23,66 0,0862 - 11,600- 943,2 2803 1860
230 - 28,53 0,07155 13,98 989,3 2802 1813
240 34,13 0,05967 16,76 1035 2799 1763
250 40,55 0,04998 20,01 1082 2792 1710
260 47,85 0,04199 23,82 1130 2783 1653
270 56,11 0,03538 28.27 1178 2770 1593-
280 65,42 0,02988 33,47 1226 2754 1528
290 75,88 0,02525 39,60 1275 2734 1459
300 87,6 0,02131 46,93 1327 2710 1 3 8 4 ,
310 100,7 0,01799 55,59 1380 2682 1302
320 115,2 0,01516 65,95 1437 2650 1213
330 131,3 0,01273 78,53 1498 2613 1117
340 149,0 0,01064 93,98 1564 2571 1009
350 168,6 0,00884 113,2 1638 2519 881,2
360 190,3 0,00716 139,6 1730 2444 713,6
370 214,5 0,00585 171,0 1890 2304 411,5
374 225 0,00310 322,6 2100 2100 0

Т а б л и ц а  LVII 
Свойства насыщенного водяного пара в зависимости о т  давления 

Пересчет в СИ: I кгс/см® =  9,81-10* Па,

Давление
(абсо-

лютиое),
кгс/см*

Теы.
пера-
тура,

°С

Удельный
об-ьем,
ыа/кг

Плотность,
кг/м*

Удельная
энтальпия

жидкости {', 
кДж/кг

Удельная 
энтальпия 
пара С”. 
кДж/кт

Удельная 
теплота 

парообразо» 
вания г, 
кДж/кг

0,01 ! 6,6 131,60 0,00760 27,7 2506 2478
0,015 12,7 89,64 0,01116. 53,2 2518 2465
0,02 17,1 68,27 0,01465 71,6 2526 2455
0,025 20,7 55,28 0,01809 86,7 2533 2447

•/ 0,03 23,7 46,53 0,02149 99,3 2539 2440
0,04 28,6 35,46 0,02820 119,8 2548 2429
0,05 32,5 28,73 0,03481 136,2 2556 2420
0,06 35,8 24,19 0,04133 150,0 2562 2413



Д авлены е
{абсо-

лю гиое).
кгс /си 2

Тен» У делы ш В У дельная У дельн ая
П лотность, энтальп ия эн тальп и я

тура-
°С

м*/кг К г /м " ЖИДКОСТИ 1*,
к Д и /к г

п ар а  t a, 
кД ж /кг

У дельна» 
теплота 

парообраэо* 
полня г ,  
к Д ж /к г

0,08 41,1 18,45 0,05420 172,2 2573 2400
0,10 45,4 14,96 0,06686 190,2 2581 2390-
0,12 49,0 12,60 0,07937 205,3 2588 2382
0,15 53,6 10,22 0,09789 224,6 2596 2372
0,20 59,7 • 7,977 0,1283 250,1 2607 2358
0,30 68,7 5,331 0,1876 287,9 2620 2336
0,40 75,4 4,072 0,2456 315,9 2632 2320
0,50 80,9 3,304 0,3027 339,0 2642 2307
0,60 85,5 2,785 0,3590 358,2 2650 2296
0,70 89,3 2,411 0,4147 375,0 2657 2286
0,80 93,0 2,128 0,4699 389,7 2663 2278
0,90 96,2 , 1,906 0,5246 403,1 2668 2270
1.0 99,1 „ U727 _ 0,5790 415,2... . 2677 2264
1,2 104,2 1,457 0,6865 ' ' '437,0 '2686" ' 2249
1,4 108,7 1,261 0,7931 456,3 2693 2237
1,6 112;7 1,113 0,898 473,1 2703 2227

' 1.8 116,3 0,997 1,003 483,6 2709 2217
2,0 119;6 0,903 1,107 502,4 2710 2208
3,0 132,9 0,6180 1,618 558,9 • 2730 2171
4,0 142,9 0,4718 2,120 601,1 2744 2141
5.0 151,1 0,3825 2,614 637,7 2754 2117
6,0 158,1 0,3222 3,104 667,9 2768 20Э5
7,0 164,2 0,2785 3,591 694,3 2769 2075
8,0 169,6 0,2454 4,075 718,4 2776 2057
9,0 174,5 0,2195 4,536 740,0 2780 2040

10 179,0 0,1985 5,037 759,6 2 Ж 2024
11 - 183,2 0,1813 5,516 778,1 278Г 2009
12 187,1 0,1668 5,996 795,3 2790 1995
13 150,7 0,1545 6,474 811,2 2793 1984
14 194,1 0,1138 6,952 826,7 2795 1968
15 197,4 0,1346 7,431 840,9 2796 1956
16 200,4 0,1264 7,909 854,8 2798 1943
17 203,4 0,1192 8,389 867,7 2799 1931
18 206,2 0,1128 8,868 880,3 2800 1920
19 208,8 0,1070 9,349 892,5 2801 1909
20 211,4 0,1017 9,83 904,2 2802 1898
30 232,8 0,06802 14,70 1002 2801 1800
40 249,2 0,05069 19,73 1079 2793 1715
50 262,7 0,04007 24,96 1143 2780 1637
60 274,3 0,03289 30,41 1199 2763 1565
70 284,5 0,02769 36,12 1249 2746 1497
80 293,6 0,02374 42,13 1294 2726 1432
90 301,9 0,02064 48,45 1337 2705 1369

100 309,5 0,01815 55,11 1377 2684 1306
120 323,1 0,01437 69,60 1455 2638 1183
140 335,0 0,01164 85,91 1531 2592 1061
160 345,7 0,00956 104,6 1606 2540 934
180 355,4 0,00782 128,0 1684 2483 799
200 304,2 0,00614 162,9 1783 2400 617
225 374,0 0,00310 322,6 2100 2100 0



Соотношения между единицами измерения

В еличавы
Единицы 

изм ерения 
п СИ

Соотнош ение меж ду единицами иэ- 
м ереная  СИ и наиболее часто 
встречаю щ им ися единицами други х  

систем и внесистемными

Длина

Масса

Температура ' 

Угол плоский

Вес (сила тяжести)

Вязкости коэффициент 
динамический

Вязкости коэффициент 
кинематический

Давление

кг

К

рад

Н

Па*с

шУс

Па

Диффузии коэффициент 
Мощность

Натяжение поверхност
ное

Объем

м2/с
Вт

Н/м

м?

1 мкм
1 А =
1 ft =  
1 in =  
1 т =
1 ц —
1 1Ь =  
t°C=f

t °F =

Iе =

Г =

=  1<Г“ м
10"10 м 
0,3048 м 
25,4.10-» и 

1000 кг 
100 кг 
0,454 кг 
(* +  273,15) К

32) +  273,15] К

п
180

я

рад

10 800 рад

1 оборот =  2л; рад — 6,28 рад 
1 кг =  9,81 Н 
1 дин — 10”5 Н 
1 стен =  10° Н 
1 Ibf =  4,45 Н
1 П =  1 дин-с/см? =  0,1 Па*с

1 СП-  9 8 1 0 -Т  °  ^  -
=  1 мПа*о

1 IM.s/lt? =  47,88 Па*с 
1 Ст — 1 см2/  с =  10 4 м3/с 
1 ftVs =  0,093 м2/с 
1 ft3/h  =  25,81 м*/с 
1 бар =  10  ̂ Па 
1 мбар =  100 Па 
1 дин/см? — 1 м кбар=  0,1 Па 
1 кгс/см? =  1 аг — 9,81-IS1 Па =

— 735 мм рт. ст.
1 кге/ы5? =  9,81 Па 
1 мм вод. ст. =  9,81 Пз 
I мм рт. ст. — 133,3 Па 
1 lbf/in? =  6894,76 Па 
1 Ibf/ft* =  47 88 Па 
1 ft3/s =  0,0929 м2/с 
1 кгс'м/с =  9,81 Вт 
1 эрг/с =  10“7 Вт 
1 к к а л /ч =  1,163 Вт 
I tbf-ft/s =  1,356 Вт 
1 кгс /м =  9,81 Дж/м2 
1 эрг/см? =  1 дин/см =  10“3 Ду,

1 л =  10*? ы® =  1 дм»
1 ft3 =  28,3 дм3 =  2,83.10-*
1 in3 =  16,387 см*™ 16.3У-10"°

. ! „ i  _

Н/м



В еличины
Единицы 

и зм ерени я 
в СИ

Соотношения между единицами a s .  
мерения СИ и наиболее часто 
встречаю щ имися единицами другн в 

систем и  внесистемными

Объем УАельный м3/кг

Плотность кг/м8

Плотность теплового по- Вт/м?
тока (теплонанряжение, 
удельная тепловая на
грузка)
Площадь м2

Работа, энергия, коли- Дж
чество теплоты

Расход массовый кг/с

Расход объемный м3/с

Скорость линейная м/с

Скорость угловая рад/с

Теплоемкость удельная Дж/(кг • К) 
массовая

Теплоотдачи коэффици- Вт/(м2-К)
еит, теплопередачи коэф
фициент
Теплопроводности коэф- Вт/(м*К)
фициент
Теплота удельная (фазо- Дж/кг 
вого превращения)
Ускорение линейное м/с?

Частота Гд

Энтальпия удельная Дж/кг

Энтропия удельная Дж/(кг-К)

1 м3/ т =  Ю'§ м8/кг 
1 дм3/кг =  1 суР/г =  10“§ м3/кг 
.1 т/м8 =  1 кг/дм3 =  1 г/см5 =  103 кг/м3 
1 кгс-с?/м4 =  9,81 кг/м3 
1 lb/ft3 «  16,02 кг/м?
1 lb/in3 «  27,68-Ю8 кг/м3 
1 ккал/(м?-ч) =  1,163 Вт/м2

1 ft2 =  0,0929 м2 
1 in2 =  6,451-Ю"4 м2 
1 кгс«м =  ,81 Дж 
1 эрг =  10~7 Дж 
1 кВт-ч =  3,6*10® Дж 
1 к к а л =  4,1868*103 Д ж =  4,19 кДна 
1 lbf-ft =  1,356 Дж 
1 lbf-in =  0,113 Дж 
1 B T U =  1055,1 Дж 
1 lb/s =  0,454 кг/с 
1 'b /h  =  1,2б-10“а кг/с 
1 л/мин =  )6,67*10~8 м3/с 
1 ft3/ s =  28,3-10-8 мв с 
1 in3/s — 16,4*10"£ м3/с 
1 ft/s =  0,3048 м/с

1 об/мин =  ~  рад/с

1 об1с— 2л рад/с 
1 ккал/(кг-°С) =  4,19 кДж/(кг*К}
1 эрг/(г*К) =  КГ* Дж /(кг-К )
1 B TU /(lb-degF)=  4,19 кДж/(вх-К1 
1 ккал/(м2-ч-°С)= 1,163 Вт/(мМО 
1 BTU/(ft2-h-degF) =  5,6 Вт/(м§.К)

1 ккал/(м-ч-°С) =  1Д63 Вт/(м-К)
1 BTU/<ft *h*deg F) =  1,73 Вт/(м-К)
1 ккал /кг=  1 к а л /г =  4,19 кДж/кг 
1 BTU/lb =  2326 Дж/кг 
1 in/s2 =  25,4-10"» м/с2 
1 ft/s? =  0,3048 м/с2 
1 Гц =  1 с-1 
1 об/с =  1 Гц

1
■1 об/мин =  -777 Гц 

0 0

1 к кал /кг=  1 к а л /г=  4,19 кДж/кг 
1 BTU/lb =  2326 Дж/кг 
1 ккал/(кг-°С) =  4,19 кДж/(кг-К)
1 B TU /(lb-degF)=  4,19 кДж/(кг«К)



- у м П а'- с М Па

0,2- 0,2-
-4,0  
- 3,75

0,13*
-0}45

. 0,19' -3,35
0,18- 0,18- -3,25
о р - 0,17- - 3,0

0,18-
-0,50

0,16- - 2,75
0,15- v  0,15-

-2,55
т - -0,55 0,14-

0,13- ' 0,13- -2,25

0,12- 0,12-
■ - -2,0

<УН -0,60 0,11-
-1,90

0JO- 0,10- '-1,80
0,03- -0,85 0,09- -1,70

0fi8- 0,08- -1,50

0,07- -0,70 0,07- '-1,50

т ~ ■0,75 0,06- -1,40

0,05-

0,04-
-0,80

0,05-

0,04-

0,03- -0,85 0,03- -7,20

0,02- ■0,30 0,02-

0,01- '0,95 0,01- -7,05

0 - Ч * 0 ‘
Рн с. I ,  Номограмма для определения 
динамического коэффициента вяз« 
кости  органических ж идкостей.



Р и с , II» Располож еииэ отверсти й  в  трубн ы х  реш етках  двухходового новухотрубчато- 
v a  геялообы еш ш аа.

Рнс. I I I .  Располож ение о тв е р сти й  в  трубн ы х  реш етках  четы рехходового ножухо- 
?рубчатого  теплообменника.



Д иам ет р d f

400-

3QQ‘

2 0 0 -

100
SO
80
70
60
SO

4 0 -

3 0 -

2 0 -

1 0 -

Расход V, 
м 3/ ч  *

60000 
40000 
20000
10000 
6 ООО 
4000
2000
1000 

600 
m  
200
wo 
60 
AO 
30

6 
4
2 
1 

0,6 
0,4 
0,2

0.1 
0.06 .
0̂ 04

S000Q 
■ 30000

■8000
5000
m o

800
500
300

80
50

■0 ,8
■0,5
■0,3

■0,08 
-0,05 
■OfiS

Скорость tw, 
м / с  *

SO4

9 -

0.9

t=z100
\E.80 
e :  70 
cZ60
- 50 
ЬМС
—  30
= -  20

=-10 
Ц 8  

7
E- 5
— 4
-  3
f- 2

1
g<?,7
—  0,5 
Г  0,4
Т Ф
И 2

t - 4 f

Ри с. IV . Н омограмм а g a s  определения расхода ж идкости  или г а з а  в  трубопроводах в р и *  
лого  сечен и я.



£,°С 
200 *  

190 Ч  
180 
170- 
160—  
150—_
r n -  

r n — 

1 2 0 -  

110 

100- 
8 0 -  

8 0 -  

7 0 -  

6 0 -  

5 0 -  

4 0 -  
30 -  
20

Ю~

0 -

- 1 0 -

- 20 -

- 3 0 -

- т

-6 0
&50

о/

о2

OJ

0 8

г о5 
о  7
9 °  %

1 0 °  ” ° °  й 14 
V* ,т

15

___

8 оЯoJO
Ш о Л

,39

1-30

1-20

-10

- 6
Г 5
I H
Н

5-2

О.

40

~о, г

^ 0,1

P u c . V. Н ом ограм м а /,ля  определения динам ического коэф ф ициента вязкости  ж идкостей 
при различны х тем пературах . См. т а к ж е  табл . V I—IX.

Ж и дкость Номер
ТОЧКИ

Ж идкост* Н омер
точки

А миловый спирт п Пецтан за
А ммиак 39 Р туть 15
А нилин 8 С ерная кислота. 111 % 2
Ацетон 34 С ерная кислота, 98 % 3
Б ен зол 25 С ерная кислота. 60 % 6
Б ути ловы й  спирт 11 Сернистый ангидрид 35
Вода 20 С ероуглерод 33
Г ексан 36 Терпентин 16
Гептан 31 Толуол 27
Г лицерин , 100 % 1 У ксусная кислота, 100 % 18
Гли церин , 50 % 7 У ксусная кислота, 70 % 12
Д и о к си д  углерода 40 Фенол 5
Д и этиловы й  эфир 37 Хлорбензол 22
М етилацетат 32 Хлороформ 29
М етиловы й спирт, 100 % 26 Четыреххлористый углерод 21
М етиловый спи рт, 90 % 
М етиловый сп и рт  30 %

24 Этнлацетат 30
13 Зтиленгликоль 4

Н аф талин 9 Этнлеихлорнд 23
Н птробеизол 14 Э т и л о в ы й  слнрт, 1 0 ' % 19
О ктан 28 Э т и л о в ы й  спирт, 49 % 10



£1,деП&<с
с-0,1
г 0,03
-0,08
-0,07
-0,05
-0,05

\о гоз у *

о 2

0 /7

©7

о8
о 10

о$
.о  11

5  об
^ 1 6

о  15 

о 74

о 12
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Рве. VI. Номограмма доя определения динамического коэффициента вязкости газов 
при р  =  1 аты *:
1  —  Оа; 2  *- N0; 5 * • СОа; 4  —  НС1; 6 — поздуя; 6  *- Ns; 7  «* SOs; fi «  C tL‘, 9  •» H*0; 
1 0  -  NH3; /2  <* CiHe; I S  —  H a; /3 —  C9H9; 1 4  *-* 9H8 +  N*J /5 *  3Ha +  Nsf t 6  CO; 
1 7  — Cl,.

760 &>u рт. ст. =  101 326 Па.
Cla.
П ересчет в  СИ: I с т а

* С допустимы м приближ ением  даншьши иом ограиы ы  м о ж н о  п о ль зо ваться  и  п р и  
д а в л е н и е  п о р яд н а  н ескольки х  атмосфер (н ескольки х  д е с я т к о в  м е гап аск ал ей ).
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1 «*» откры тая турби н н ая  м еш алка о шестью прям ы м и верти кальн ы м и  л о п агч ам и  ( b  га 
=  0,20dM; / =  0 ,25dM) п р и  D /dM ®= з  а  сосуде с  четы рьмя п ерегородкам и  (В. «= 0,17)5
2  *» турби нн ая  ыеш алии типа /  п ри  £ /^ й{ ss= 0 .10 ; 3  ** откры тая  турби н н ая  и еш а л к а  
с  ш естью  изогнуты ми вертш сг.дькыин лопаткам и  (о =  0,20г*н ,  I  =  0,2Б^М)  п ри  Г>/г/м  =  з  
в  еооуде с  четы рьмя перегородкам и  (В/</м  =  0 ,1 0 ); 4 —  ту р б и н в зя  и еш а я к а  т и г ь  1 при 
B / d ^  « = 0 .04 ; S — откры тая  тур б и н н ая  ы ош алка е  ш естью  стреловидны м и л оп аткаы и  
(Ь ~  0 ,20dbl, I =» 0,25tfM)  яр и  D / d ^  == 3 в  сосуде о четы рьм я п ерегородкам и  =

=  ОДО); 6  — оди осторэн ияя радиальн о-дп ековая  м еш алка  в  шестью прям ы ми верти» 
к альп ы м и  лопаткаы и  (6 — 0,10d&T.  I  =  0,36dBJ)  вн и зу  няс& а п р и  «= 2 ,5  в  сосуда 
с  четырьмя перегородкам и  (В /с м  =  0 .25 ): 7 — р ад и ал ь н ая  ту р б и н н ая  м еш алка « шест
надц аты е лопаткам и  со  статоров  в сосуде без п ер его р о д о к ; 8  “ ■ д в ухлоп астн ая  ы ещ алва 
с  прямыми вертикальны м и л о п а е т я в а  (Ь  =  0.25£?ш)  п ри  D / d ^  =  4 ,35  в  сосуде е трем я 
перзриродками =  0, 1 ' ) ,  9 * - аосьи и лоп аств ая  м еш ал к а  с прям ы м и лопастям и  (Ь  ==
=  0,-25dM) под углом  45° при £>/^м  =  3 в  сосуде с  четы рьм я перегэродкам п  <= 0,10)* 
JO ■*= двухлопастная м еш анка типа 8  п ри  D /dM =  3 в сосуде с  четы рьмя п ерегородкам и  
( B / d M =  0, 10) ; 11 — за к р ы тая  турби пп ая  м еш алка с ш ееты о лоп аткам и  со  етаторои  при 
D/<*M =  2,4 в согуде без п ерегородок: 12 — турби нн ая  м еш алка, сходн ая  g типом / / •  
при D  rfM =  3 в еасудс без перегородок} 13 « .  турби и н ая  м еш алка  типе 12, без ататор.*., 
п ри  D /d bl =  3 в еооуде в четырьмя п ерегородкам и  ( B /d 6l — 0 ,10 ); И  — турби н н ая  ме
ш ал ка  типа 1 в сосуде без п ерегорэдек ; 15 — грезглопастцая п роп еллерн ая  м еш алка  
s  =  2 d M про =  3 в  сосуде с  четы рьмя аерегородкам н  (B/rfM ■= 0 .10 ); I S  четырся» 
лопастная  м еш алка типа §  при £)/rfM *  3 з  аосуде без п ерегородок ; 17 *— четыреялопаст* 
Н5.я н еш алко 'а  лопастям и  (Ь *= 0 , 2 5 ^ )  п од  углом  60° прн =  3 в  сосуде без пере» 
го р о д о к ' 18  трехлоп астн ая  п ропеллерная м еш алка тпгта 15, н е  п р и ?  =  ЬЗЗй^, и D /d ^  в  
*= 16 d сосуде с  трем я перегородкам и ( B / d ^  *=» 0 ,06 ): 19 — четш рехлonaovnая ’м еш алка  
т ш т  8  п р в  D/<fM =  5,2 в сосуде без п ерегородок ; 20 *=■ д в ухлоп астн ая  м еш алка типа 8 
п рн  0 /rfM =  3  р сосуде без перегородок: 21 — тре::лопастн ая  п р о п еллерн ая  м еш алке  
типа IB  при A  =  3 ,3 в сосуде без п ерегородок ; 22  <#■ четы рехлопастиаа  м еш алка  ти п а  9 
(т а к а я  ж е . к а к  19) при D/flM =  2 .4-^ 3 .0  в сосуде б е з  п ерегородок : 2 3  •  трехлоп астн ая  
п р о п еллерн ая  н еш ал:;а  типи JS  при s  =  a  D /dM — 9 ,6  о сосуде о трем я п ерегорэд -
к а и в  (В /с Е1 =  0 ,06 ); 24  — т а  ж е  прп s  =  d jr и D /dM =  3  з  езеуд е  е четы рь^р  яерегород- 
к а и и  (B /d M = 0 « 1 0 )  25  то  ж е  прн s  =  l,04tfM в  & /d M =  4 ,6  а  сосуде без п ерегородок ; 
26  — то  ж е  п р и ?  =  rfM ц £)/<?м  =  3 в  сосуде без п ерегородок ; 27  f o  ж е  в р в б  «  1 |Q 6(^ 
н D/djy =  2,7 в сосуде без п ерегородок; 2?* •=» то ж г п рн  s =  d ^  в  D /d u  => 3 ,8  в сосуде без
п ерегородок; 29 — д в ухлоп астн ая  и еш а л к а  типа 8 в  узки м и  лопастям и  \ b  в  f0 .1Э© 
*4-0,17) <*м ] при D/rfM =  1.1 с сосуде без п ерегородок .

О бозначения, п рин яты е д л я  характери сти ки  м еш алок: D  =*■ диам етр воеуда; d ^  »  
ди ам етр меш алки; ш ирина лопасти  м еш алиш  /  и» дли н а  лопасти; В »  ш и рин а 
п ерегородки; s « - ш аг пропеллерной меш алки.



ъ
ж

Р а с . V I I I .  П оправочны е коэф ф ициенты  для  см еш ан н ого  тока в ыворокодооых коку» 
котрубчаты х геалообменнир.ак:
а  * - -  одним кодоы в и еж трубн оц  пространстве в двумя» четы рьмя, ш еагы о а  более ходами
в  трубн ом  пространстве; в  •»  в двуы п ходам и  в меж трубном пространстве в поперочньшн 
п ер его р о д к ам »  и четырьмя аодам и  в трубном пространстве; Р  =  (iE «  tL) / { f i  * •  fi);
R .  ( Г ,  *  Tt)KU -  к).

Р а с . IX . К оэф ф ициенты  тгплопроводноств ды м овы х га зо в . Состав дыы опы а газо в : 
%  1об .): СОа -  13; Os -  6; ( N. - f  НаО) -  82.
С од ерж ание совин ого  п а р а  (в %)•. 1 — 0; 2 — 16: 3 — 2Q,
П ересчет в СИ: 1 ккал/(м * ч .°С ) =  1,163 ВтДц- К..»



Вещ ество Номер
ЛИНИН

Вещество Номер
линии

Вещ ество Номер
лин ви

А ш ш й к, 26 % 31 1 М етиловый спирт. 3 Х лористы й натри З . 18
Анилин 6 100 % 25 %
Ацетон 8 Г о  же» 40 % 32 Ч еты реххлористы й 24
Б ен зол и М уравьи н ая  кисло» 2 углерод
Бутиловы й спирт 9 та

10
Этиловы й спирт. 4

В азелиновое ыасло 15 Н итробензол 100 %
Вода - М О ктан 8 3 Э тиловы е спирт. 19
Гексан 26 С ерн ая  кислота, 30 60 %
Глицерин безводный 1 9 8  %

23
Этиловы й спирт. 20

» 60 % 25 С ероуглерод 60 %
Д нэгцловы й эфир 
И зопропиловы й

29
12

С олян ая  каслота, 
30 %

27 Этиловый
4 0 %

спирт. 21

спнрт Толуол 13  ; Этиловый спнрт, 22
К асторовое ыасло 5 У ксу сн аа  кислота 7  ! 20 %
К еросин 28 Х лористы й каль- 17
Ксилол 14 1 цпА, 25 %

Пересчет р  СИ: 1 ккал /(м - ч- ®С) =  1,163 Вт/(м« К).
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Ващ сство Номер
ТОЧ1СП

Вещество' Н оаер
ТОЧКА

Вещество Номер
точки

А милацетат 12 И зопропиловы й 27 Толуол 101 40 до 
100 4С)

Зи
А нилин 14 спирт (от —50 до
Ацетон 18 0°С ) У ксусная  кислота. 16
Б ен зол 29 Йодистый этил S 100 %
Б ром исты й этил 1 0 -  11 Л (-К сН Л О Л 9 Х лорбензол 6
Б ути ловы й  спирт 24 П -К С И Л О Л 10 Х лористы й каль 34
Вода 36 М етиловый спорт 23 ций, 25 %
Гептан 18 О ктая 15 Х лористы й натрий. 35
Глицерин 21 П ропиловы й спирт 25 25 %
Д н ф с н Е Л 8 С ерн ая  ш -слота, 7 Х лористый этил 11
Д и эти ловы й  эфир 17 100 % Х лороформ 8
И зобутиловы й S3 С ероуглерод i ЧетыреххлорпстыА 2
сп и рт

20
С о л ян ая  кислота. 26 углерод

И зопснтан 30 % ' Э тилацетат 13
И зопропиловы й 32 Толуол (О Т е -6 0  до 

40, «С)
28 Э тиленгликоль 22

сп и р т  от 0 д о  50 'С Этиловый еппрт Ч
П ересчет в СИ:
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Р и с . X I I I .  Зн ач ен и я  крвтсрпп Рг для  ж ндвостей.

Вещ ество Номер
ТОЧКИ

Вещ ество Номер
точки Вещ ество Н очер

точки

А милацетат 31 I М етиловый спирт, 2 0
Аымиак, 26 % 14 100 %
А нилин й М етиловы й спирт, 10
Ацетон 26 40 %
Б ен зол 22 О ктан 33
Б ром исты й этил 29 Пентан 26
Б ути ловы й  спирт 11 С ерн ая  кислота. 1
Вода 17 Ш  %
Гептан 32 I С ерная кислота, 2
Д н этнловы й  ефир 26 98 %
Г ли ц ери н , 50 % 6 I С ерн ая  кислота, 4
И зоам иловы й спирт 3 60  %
И зопропиловы й 7 С ероуглерод 80
сп и рт С о л ян ая  кислота. 21
ИОДНСТЫЙ STHJ1 27 30 %
К силол 19

Толуол
У ксусная  кислота, 
100 %
У ксусн ая  кислота, 
50 %
Х лорбензол 
Х лороформ 
Ч еты рех хлористый 
углерод 
Этнлацетат 
Э тилеиглаколь 
Этиловый спирт, 
100 %
Э т и л о в ы й  спирт, 
50 %  *  •

23
75

35
34
18

24
86
1«,



Р а с . X IV . Н ом ограм м а д£» определения давлен и я  а асы щ ен и о го  п ар а  п  тенператуоы  
кы аеииа некоторы х ж идкостей.



Вещ естьо Номер Вещество Номер Вещество Номер
точки точки точки

А ллен 6 1,2-Д и хлорэтан  
Д иэтиловы й  Эфир

26 П ропилен 4
А ммиак 49 15 П ропиоиовая кисло* 56
А нилин 40 И зопрен 14 та
Ацетилен 2 И одбензол 39 Ртуть 61
Ацетон 51 л -К р е зо л 44 Тетралин 42
Б ен зол 24 о-К резол 41 Толуол 30
Б ром бензол 35 « -К си л о л 34 У ксусная кислота 55
Б ром исты й этил 18 и зо-М асляиая кис* 57 ф торбензол 27
а -Б р о м н аф тал и н 46 лота Х лорбензол 33
1 ,3 -Б утадиен 10 М етиламин 66 Х лористый винил 8
Б у тан 11 М етилмоыосилан 3 » метил 7
а -Б у ти л е н 9 М етиловый спирт 52 » метилен 19
Р-Б ути лен 12 М етилформиат 16 » этил 13
Б у ти л ен гл н к о л ь 58 Н аф талин 43 Хлороформ 21
Вода 54 а -Н аф то л 47 Ч еты реххлористы й 23
Гексан 22 0* Н афтол 48 углерод
Гептан 28 Н итробензол 37 Этан i
Глицерин 60 О ктан 31 Э тилацетат 25
Д ек ал и н 35 32 * Этиленгликоль 59
Д екам 36 Пентан 17 ЭтиловыЯ спирт 53
Д и о ксав 29 П ропан 6 Этилформиат 20
Д иф енил 45

П ересчет в СИ: 1 u и рт. ст. =  133.3 Па.

* По данным разны х авторов

Q I [>---- 1------1------1------  1------1----- 1------1------!------1------ I
-4Q О 40 80 120 160 200

Температура кипения жидкости,  °С
Р ис.  XV. Д н агр аи м а  лнн елиости  для  определения температуры кипения (п о  воде);
3  ди эти ловы й  эфир; 2  — сероуглерод; 3  ~  ацетон; 4 [хлороформ; 5 *-» четырех» 
клористы й у глерод ; 6  бепзол; 7 —  тол у о л ; 8  »  хлорбензол; 9  -=■ о-ксилол; 10  бром- 
(Гензоп; И  ** бензальдегнд; 12  — анилин .



10 20 30 40 SO 60 70 80 SO 100 
Температура кипения жидкости, 0С

Р а с . X V I. Д иаграм м а линейности  ддя определения тем пературы  кипения (п о  гексану)3 
2  — днэтнловы й эфир; 2 — сероуглерод; 3  =  хлороф орм ; 4  =* чегы реххлористы й у гл е 
род ; 5  — бензол; о толуол .

Р,мм рт.ст.



tf9c
Р и с. X V III .  Зави си м ость удельной теплоты  парообразования гексан а  о т  тем пературы . 
П ересчет в  С И : I к к а л /к г  =  4,19 к Д ж /к г

Р и с . X IX . П овы ш ение тем пературы  ки пен ия водиых растворов (ори  атм осф ерн ой  давле
н ии ) в  зависим ости  о с  концентрации .
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P uc. X X I. К ривы е равновесия при П  =  760 мм р т . ст.} 

$ — ац ето н --во д а ; *2 —  четы реххлористы й у гл ер о д —толуол . 
П ересчет в  С И : 760 мм рт, ст. =  I  а тн  =  1Q1 326 П а.
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Р и с . X X II, К ривы е равновесия (с  азеотрогш ой точкой) при П  =  700 м м  р т . с т .:
J  — во д а  м у р авьи н ая  ки слота; — м етиловы й спирт — бензол.
П е р ес ч е / в СИ: 760 мы рт. ст. =  I атм  =  IQI 325 Па.

Р и с . X X III . Д авхение н асы щ ен ного  u a p a  н екоторы х органических ж ид костей  в  зависи
м о сти  от  температуры :
1  — я н з т и л о в ы й  эф и р ; 2  =» ацет ов,' 3  — к е т в л о в ы й  спирт; 4  э т и л о в ы й  С/Шрг; 5  <=* 
ы у р ап ьи н ая  ки слота; С у к су сн ая  ки слота.
П ересчет  в  СИ: 1 нм рт. ст. «= 133,3 П а.

Я,М М  рТ .С Т .

Ри с . X X IV . Д авление насы щ ен ного  п ара  органических ж идкостей, н е  смеш иваю щ ихся 
с  водой, в зависим ости  от  температуры:

сероуглерод ; 2  — гек са я ; 3  <=*■ четы реххлористы й углерод; 4  ~  бензол ; 5 ■>*» голуод»
С— скип и дар; 7 =» анилин; 8 — к р езо л ; 0 —. нитробензол; 10 
П ересчет в СИ; I рт. ст. =  133,3 П а.

нитротолуол .
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