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П Р Е Д И С Л О В И Е

Опред еля юш ая  роль курса «Осповнне  процессш и аппаратш химической технологии» 
в подготовке химико-технологов обшеизвестна .  Этот курс ба зируется  на фундамен-  
т а льних  з аконах  естественних наук и составляет  теоретическую основу химической 
технологии.

Курсовой проект по процессам и аппар ат ам  химической технологии является  по 
сушеству  первой большой самостоя тельной инженерной работой студентов в вузе. Он 
включает  расчет типовой установки ( в ь т ар н ой ,  абсорбционной,  ректификационной и др. )  
и ее графическое оформление.  Р а бо т ая  над проектом,  студент изучает  действуюшие  
ГОСТи ,  OCTbi, нормали,  справочную литературу ,  приобретает  навмки виб ора  аппара -  
турь! и составления  технико-экономических обоснований,  оформления технической доку-  
ментации.  Объем и содержа ние  курсового проекта по процессам и ап паратам  в р а з н и х  
вузах з ависят  от программь! курса и времени,  отводимого на его вшполнение.

Н ас то яш ее  пособие состоит из трех частей.  П ерв ая  часть  посвяшена  обшим прин- 
ципам расчета  гидравлических,  т е пло ви х  и массообменннх процессов,  а т а к ж е  меха-  
ническим расчетам аипаратов .  Здес ь  приведени уравнения,  справочнне  да н н н е  и ре- 
комендации,  мользуясь которнми,  студентм могут рассчитать  гидравлическое сопро- 
т ивлениесистемм,  подобрать  для  них соответствуюшие насосм,  вентиляторш, газодувки;  
рассчитать  теплообменғше аппарать!  и вмбрат ь  оптимальньш вариант  теплообменпика ,  
определить  основние параметрьи необходимне для расчета массообменних  аппар ат ов ;  
рассчитать  аппарать!  на прочность.

Во второй части д а н н  примерь! расчета  типовнх установок  (вьшарншх,  абсорбцион- 
Hbix, ректификационннх  и др.)> рекомендации  по их расчету.  Ра ссм от рен и  вспомогатель -  
нме ап пар ат м  и оборудование,  которше следует рассчитать или подобрать  для  обеспе-  
чения работь! данной установки.  Приведень! справочнше даннше об устройстве типових  
аппаратов .  В третьей части и зл о ж е н и  принцигш графического  оформления курсового 
проекта с учетом правил Е С К Д ,  приведенм примерш вь то л н е н ия  технологмческих 
схем установок и чертежей типових  ап паратов  и узлов.

В пособии приведень! схеми  расчетов  основннх  аппаратов  с использованием внчи-  
слительной техники. Вместе с тем определенную и довольно значительную часть рае-  
четов студент должен вьшолня ть  вручную.

В пособии приведенн примери  использования вмчислительной техники для  экономи- 
ческих расчетов  некоторих ап па ра т ов  и установок.

Следует отметить,  что первьш изданием книги (1983 г.) пользовались не только  
студенть! и преподаватели,  но и специалисть!  ра зн их  отраслей  народного хозяйства  при 
расчетах  и проектировании химико-технологических процессов.

С учетом этого при подготовке второго издания книги бмли  сушественно перерабо-  
т анм  все главш, многие из них допол не ни  новьши разд елами ,  написана глава по расчету  
кристаллизационной установки ( глава  10).

Книга  иредставля ет  собой коллективньж труд преподавателей  кафедрь! «Процессь!  
и а п п ар ат н  химической технологии» МХТИ им. Д.  И. Менделеева :  введение написаио 
Ю. И. Дитнерским ,  глава  1 — Р Г Кочаровим ,  глава  2 — С.  И. Мартюшиньтм,  главш 
3 и 7 — Ю. Н. Ко валевнм ,  главь! 4, 5, 6 и 9 — Г С. Борисовмм и Н. В. Кочергиним,  г л а в и
8 и 10 — A. М. Трушиним,  глава  11 — Ю. И.  Днт нер ск им  и Р.  Г Кочаровнм,  глава  12 —
В. П. Брьжовнм ,  глава  13 — М. А. Ш е р ь ш е в м м ;  часть  третья  — В. А. Н аб а т о в ь ш  
и |С.  3.  Қ а г а н о м | .

Авт орн  будут признательнь!  з а  з амечан ия  и советш, наиравленние  на улучшение 
со дер ж ан ия  данной книги.
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СОДЕРЖ АНИЕ И ОБЪЕМ КУРСОВОГО ПРОЕКТА

ВВЕДЕНИЕ

Курсовой проект  по процессам и ап пар ата м  химической т ех н о л о ги и  состонт из поясни- 
тельной записки и графической части.  Н и ж е  приведень! содержание  и объем курсового 
проекта,  порядок  оформления  технической документации,  требования  при з ашите .

Содержание пояснительной записки. Пояснительная записка к курсовому проекту, содержа- 
ш ая  все исходнше, расчетнме и графические (вспомогательнме) материалн, должна бмть оформ- 
лена в определенной последовательности.

1. Титульньш лист.
2. Бланк задания на проектирование.
3. Оглавление (содерж ание) .
4. Введение.
5. Технологическая схема установки и ее описание.
6 . Вибор конструкционного материала аппаратов.
7 Обоснование вибора  основного и вспомогательного оборудования.
8 . Технологический расчет аппаратов.
9. Расчет аппаратов на прочность.

10. Расчет или подбор вспомогательного оборудования.
11. Внбор точек контроля.
12. Заключение (внводь! и предложения).
13. Список использованной литературн.
Тит ульнм й лист. Пример вьтолнсния титульного листа приведен на стр. 11.
В названии проекта должна бмть укаэана производительность установки. Например: «Ректи- 

фикационная установка непрерьшного действия для разделения 5000 кг/ч смеси бензол — толуол».
В вед ен и е . В этом разделе необходимо кратко описать сушность и назначение данного про- 

цесса, сравнительную характеристику аппаратов для его осушествления. Необходимо такж е ука- 
зать роль и место в народном хозяйстве отрасли — потребителя продукта, получение которого 
обусловлено заданием на проектирование.

Т ехн о ло ги ч еск а я  схем а  уст ановки. Д о л ж н н  бн ть  приведенм принципиальная схема установ- 
ки и ее описание с указанием позиций (номеров аппаратов). На схеме проставляют стрелки, 
указмваюшие направление всех потоков, значения их расходов, температур и других параметров. 
(Примерь! графического внполнения технологических схем данм в третьей части пособия.)

В и б о р  конст рукционн ого  м ат ериала аппарат ое. В этом разделе необходимо привести даннше 
по обоснованию вмбора материала, из которого будет изготовлена аппаратура, входяшая в техно- 
логическую схему установки (с учетом скорости коррозии материала в данной среде, его механи- 
ческих и теплофизических свойств).

О б о сно ва ни е  вм б о р а  о сн о вн о го  и вспом огат ельного о б о р у д о ва н и я . Как правило, в задании 
на проектирование указьшаются вид основного процесса, система, производительность, начальние 
и конечнме концентрации (илн тем ператури). Например: Рассчитать и сироектировать ректифика- 
ционную установку для разделения смеси бензол — толуол производительностью 3000 кг/ч .  Началь- 
ная концентрация легколетучего 60 % (масс ), его концентрация в дистилляте 99 % (масс.) ,  в ку- 
бовом о с т а т к е — 1 % (масс ). Внбор типа основного аппарата (в нашем случае — ректифика- 
ционной колоннш), типа контактного устройства (например, конструкции контактной тарелки и т. п ), 
теплообменников и других аппаратов, вибор режпмов и условий их работи студент должсн вьтол-  
нять с а м о с т о я т е л ь н о .

Т ех н о ло ги ч е с к ч й  расчет аппарат ов. Задачей этого раздела проекта является расчет основннх 
размеров аппаратов (диаметра, внсотн, поверхности теплопередачи и т. д.) Д ля  проведення тех- 
нологического расчета необходимо предварительно найти по справочникам физико-химические 
свойства перерабативаеммх вешеств (плотность, вяэкость и т. п.), составить материальнне и теп- 
ловне  балансь!. Затем на основе анализа литературнмх данних и рекомендаций данного пособия 
вибирается методика расчета размеров аппаратов. При этом особое внимание следует уделять г ид- 
родинамическому режиму работи того или иного аппарата, вмбор которого до.пжен бнть  обоснован 
с учетом технико-экономнческих показателсй ero работи. В этот же раздел входит гидравлнческий 
расчет аппаратов, целью которого является определение гидравлического сопротнвления. В этом же 
разделе рассчитьтается толвдина тепловой изоляции аппаратов.

Расчет аппарат ов н а  прочность. В задачу этого раздела входит омределение осповннх раз- 
меров аппарата,  обеспечиваюших его прочность, толшинь! стенок, крмшек, дниш, люков; расчет 
опор, лазов, толшинь! трубнмх решеток теплообменников и фланцев и т. д. При этом необходимо 
учитивать условия эксплуатаиин данного аппарата (давление, температуру и т. п ). В слу- 
чае необходимости следует провести расчет на устойчнвость аппарата с учетом ветровой 
нагрузки.
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ГОСУДАРСТВЕННЬШ  КОМИТЕТ 
ПО НАРОДНОМ У ОБРАЗОВАНИЮ

МО СКОВСКИ П О Р Д Е Н А  Л ЕН И Н А  И О Р Д Е Н А  Т РУ Д ОВОГО К РА СНОГО ЗНАМЕНИ 
ХИ М ИКО -ТЕХ Н О Л О ГИ ЧЕС К И Й  ИНСТИТУТ ИМ. Д. И. М Е Н Д Е Л Е Е В А

КАФ ЕДРА П Р О Ц Е С С О В  И АППАРАТОВ ХИМ ИЧЕС КОП Т ЕХ НОЛ ОГИИ

П О Я С Н И Т Е Л Ь Н А Я  З А П И С К А  

к курсовому проекту по процессам и аппаратам на тему:

(наэвание курсового проекта, снстема, проиэводнтельность установки)

П Р О Е К ТИ РО В А Л  СТУДЕНТ _________________________________________
(номер группи)

(подпись, ф. и. о.)

РУ К О В О Д И Т Е Л Ь  п р о е к т а

(подлись. ф. н. о.)

ПРОЕКТ ЗА1ЛИ1ЛЕН С О Ц ЕН К О Й  _____________

КОМИССИЯ:

(подпнсь, ф. Н. 0.)

(подпись, ф. Н. 0.)

(дата, год)

Расчет и л и  подбор  вспом огат ельного о б о р у д о ва н и я . Кроме основнмх аппаратов в установку 
входят различнме видн вспомогательного оборудования: насоси, вентилятори, газодувки, комп- 
peccopw, вакуум-насосн, конденсатоотводчики, емкости для хранения смрья и продукции и т. п. 
Все это оборудование долж но бить рассчитано или подобрано по нормалям, каталогам или ГОСТам 
с учетом конкретннх условий их работм.

В и б о р  точек конт роля. В этом разделе проекта необходимо указать, а затем нанести на техно- 
логическую схему все точки контроля работи установки (измерение расхода жидкости или газа ,  
давления, температури, концентрации, уровня жидкости и т. д.).  На технологической схеме на не- 
которих узлах (аппаратах)  указать принцип регулирования заданного режима их работи. Н а-  
пример, конечную температуру нагреваемой в теплообменнике жидкости можно регулировать путем 
изменения давления подаваемого в этот теплообменнник греювдего пара и т. п.

З а к л ю ч е н и е  (вьш одш  и п р е д л о ж е н и я ) . Заканчивая  расчетную часть проекта, студент должен 
дать анализ  полученннх результатов, их соответствия заданию на проект, внсказать соображения
о возможннх путях совершенствования данного процесса и его аппаратурного оформления.
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Список использованной литературш. Литературние источники, которме использовались при 
составлении пояснительной записки, располагаются в порядке упоминания их в тексте или по алф а-  
виту (по фамилии первого автора работм). Сведения о книгах должнм включать: фамилию 
и инициалм автора, название книги, место издания, издательство, год издания, число страниц. На- 
пример: Касаткин А. Г. Основньие процессм и аппаратн  химической технологии. М.: Хкмия, 1973, 
752 с.

Сведения о статьях должни включать: фамилию и инициали автора, название статьи, наиме- 
нование журнала, серию, год вьшуска, том, номер журнала, страници. Например: Шумяцкий Ю. И. 
Адсорбционньж процесс как единое целое/ /Ж Х П . 1988. №  8 . С. 490—493.

Оформление пояснительной записки. Пояснительная записка оформляется на стандартнмх 
листах бумаги (формат II) .  Текстовме матерналн вьтолняются, как правило, рукописннм способом, 
причем в целях экономии бумаги можно использовать обе сторонн листа. Расстояние от края листа 
до границь! текста должно бьпъ: слева — 30 мм, справа — 10 мм, сверху и снизу — не менее 20 мм. 
Страници записки нумеруются, а в оглавлении указиваются номера страниц, соответствуютие каж- 
дому разделу записки. Заголовки разделов должнм бить краткими и соответствовать содержанию. 
Переноси слов в заголовках не допускаются, точку в конце заголовка не ставят.  Расстояние между 
заголовком и последуюшим текстом должно бить равно 10 мм, расстояние между последней 
строкой текста и последуюшим заголовком — 15 мм.

Терминология и определения в записке должнм бмть единмми и соответствовать установлен- 
нь1м стандартам, а при их отсутствии — обшепринятьш в научно-технической литературе. Сокра- 
шения слов в тексте и подписях, как правило, не допускаются, за исключением сокрашений, уста- 
новленнмх ГОСТ 7.12—77.

Все расчетние формули в пояснительной записке приводятся сначала в обшем виде, нуме- 
руются, дается объяснение обозначений и размерностей всех входяших в формулу величин. Затем 
в формулу подставляют численние значения величин и записьшают результат расчета. Все расчети 
долж нн бнть вьшолнень) в международной системе единиц С И. Если из справочников и других ис- 
точников значения величин взять! в какой-либо другой системе единиц, перед подстановкой их 
в уравнения необходимо сделать пересчет в систему единиц СИ. В тексте указьшаются ссшлки на 
источник основннх расчетних формул, физических констант и других справочних данних. Ссилки на 
литературние источники указмвают в квадратних скобках. Например: «...для определения коэффи- 
циента массоотдачи в газовой ф азе  используем формулу [7, с. 110]».

Все иллюстрации (графики, схеми, чертежи, фотографии) именуются рисунками. Рисунки 
должнь! бь!ть простими и наглядннми, давать  только обшее представление об устройстве аппара- 
та или узла, а не служить чертежом для изготовления. Все рисунки должнм бить однотипнмми, 
т. е. вьтолнень! либо карандашом, либо тушью, либо чернилами на листах записки или на милли- 
метровой бумаге. Рисунок нумеруют и располагают после ссилки на него. Все подписи, загромож- 
даю шие рисунок, следует переносить в текстовую часть. Кривме или другие элементи на рисунках 
обозначают цифрами. Подписи под рисунками должнь! бмть краткими, необходимме объясненйя 
целесообразно приводить в тексте.

Все таблицм, как и рисунки. нумеруют. Заголовок таблици помешают под словом «Таблица». 
Все слова в заголовках и надписях таблиць! пишут полностью, без сокрашений. Если повторяюшийся 
в графе текст состоит из одного слова, его допускается заменять кавьшками. Если повторяюшийся 
текст состоит из трех или более слов, то при первом повторении его заменяют словами «То же», 
а при следуюшем — кавмчками. Ставить кавнчки вместо повторяюшихся цифр, марок, знаков, ма- 
тематических н химических символов не допускается.

Распечатки с ЭВМ долж нн соответствовать формату А4 (должни бнть р азр езан н ) .  Распе- 
чатки включают в обшую нумерацию страниц записки и помешают после заключения.

Объем пояснительной записки зависит от ряда факторов: времени, отводимого на его вьшол- 
нение, глубину проработки и т. п. Например, в МХТИ им. Д .  И. Менделеева при затрате на самостоя- 
тельную работу над проектом 80— 90 ч объем пояснительннх записок составляет обично 60—80 стра- 
ниц рукописного текста.

Графическая часть курсового проекта. Обично она состоит нз технологической схеми уста- 
новки (один лист) и чертежа основного аппарата  с узлами (один или два листа).

Объем и содержание графической части курсового проекта, а также ее оформление подробно 
рассмотрени в третьей части данного пособия.

Зашита курсового проекта. К зашите допускается студент, вьтолнивший задание на проек- 
тирование в установленном объеме и оформивший его в соответствии с требованиями данного по- 
собия. У допушенного к зашите студента должнн бмть подписань! руководителем пояснитель- 
ная записка и все чертежи. Курсовой проект принимается комиссией в составе не менее двух человек 
с обязательним участием преподавателя, консультировавшего студента во время проектирования. 
Студент делает доклад продолжительностью 5— 7 минут, в котором освешает основнне вопросн вь1- 
бора, расчета и конструирования аппаратури. По окончании доклада члень! комиссии задаю т сту- 
денту вопроси no теме курсового проекта. Оценка курсового проекта должна включать в себя оцен- 
ку качества расчета и оформления записки, качества вьтолнения графической части проекта, уров- 
ня доклада и ответа на поставленнне вопросм. После зашить! члень! комиесии ставят на титульном 
листе пояснительной записки оценку, дату зашитьг и подмись. На зашите могут присутствовать 
все желаюшие студентн.



ГИДРАВЛИЧЕСКИЕ РАСЧЕТЬ!

Г Л A B A I

O CH OBH bl E УСЛ ОВНb l Е 0 Б 0 3 Н А Ч Е Н И Я

d ,  — эквивалентньш  диам етр ;  
е  — относительная  ш ероховатость  трубопровод а ;  
g — ускорение свободного падения ;

/)„ — потери напора; 
п — частота врашення;
,V — мошность; 
р — давление;

Ар — перепад давления;
Q — объемньш расход; 
w  — скорость;
ri — коэффициент полезного действия:
/. — коэф ф ициент  трения;
|i — ди н ам и ч еска я  вязкость;
;  — коэффициент местного сопротивления;
() — плотность;
о — поверхностное натяжение.

Индекси:

г — газ ;  ж — жидкость;  т — тв ерд ое  тело.

1.1. РАСЧЕТ ГИДРАВЛИЧЕСКОГО СОПРОТИВЛЕНИЯ ТРУБОПРОВОДОВ

Р асчет  гидравлического сопротивления [1,2]  необходим для определения з а т р а т  энергим 
на перемешение жидкостей и г азов и подбора машин,  используемих для  перемешения ,— 
насосов,  вентиляторов и т. п.

Гидравлическое сопротивление обусловлено сопротивлением трения  н местнмми со- 
противлениями,  возникаюшими  при изменениях  скорости потока по величине или направ-  
лению.

Потери давления (Лр„) или напора (/г„) на преодоление сопротивления трения 
и местннх  сопротивлений в трубопроводах  определяют  по формулам:

Д,)„= (л/А/-, +  Н )(.ц '2/2; (1.1) 

/!„= (kl /d,  +  rc,)w2/2g.  (1.2)

где a  — к о э ф ф и ц и е н т  т р е н и я ;  / и d ,  — с о о т в е т с т в е н н о  д л и н а  н э к в и в а л е н т н ь ш  д и а м е т р  
т р у б о п р о в о д а ;  У |  —  с у м м а  к о э ф ф и ц и е н т о в  м е с т н и х  с о п р о т и в л е н и й ;  f> —  и л о т н о с ть  ж и д -  
кости  или г а з а .

Эквивалентнь:й диаметр  определяют  по формуле

t/, =  4 S / n .  (1.3)

где 5  — плошадь  поперечного сеченмя гютока; П — смоченньш периметр.
Формулш для расчета коэффициента  трения  К з ав исят  от режима движе ния  и шеро- 

ховатости трубопровода.
При ламинарном режиме

a =  Л /  R е, (1.4)

где Re =  w d,p /\.t — число Рейнольдса ;  A —  коэффициент,  з ависяший  от формь! сечения 
трубопровода .  Ниже приведенн значения  коэффнциента  А и эквивалентного диаметра  
d , для  некотормх сечений:

13



Круг диаметром d 
К вадрат  стороной a 
Кольцо шириной a
Прямоугольник вмсотой а, шнриной b: 

b~>a 
b / a =  10 
й / а  =  4 
й / а  =  2

64 d
57 a
96 2а

96 2 a
85 1,8 In
73 1,6a
62 1,3a

В турбулентном потоке различают три зони, для котормх коэффициент к рассчи- 
тмвают по разнмм формулам:

для зонн гладкого трения (2320<  R e <  10/е)

?v =  0,3l6/VRe; (1-5)

для зонь! смешанного трения ( 1 0 / e < R e < 5 6 0 /e )

Л. =  0 ,11 (<? +  68/R e)°-25; (1 .6 )

для зонн, автомодельной по отношению к Re (R e> 5 6 0 /e )
>.=0,1 le 0 25 ( 1.7)

В формулах (1.5) — (1.7) е =  Д/d,  — относительная шероховатость труби; Д — аб- 
солютная шероховатость трубм (средняя внсота вмступов на поверхности трубн). 

Ориентировочнне значения абсолютной шероховатости труб Д приведенн ниже:

Т р у б и  Л, мм

С тальн не  новь>е 0,06—0,1
Стальнне, бьшшие в эксилуатации, с незначительной коррозией 0,1—0,2

С тальн не  старме, загрязненннс 0,5—2
Чугуннме новне, керамические 0,35— 1
Чугуннне водопроводнне, бьшшие в эксплуатации 1,4
Алюминиевше гладкие 0,015— 0,06 
Трубн из латуни, меди и свинца чистме цельнотянутме, стеклянние 0.0015—0.01
Д л я  нась1шенного пара 0,2
Д ля  пара, работаюшие периодически 0,5
Д л я  конденсата, работаюшие периодически 1,0
Воздухопроводм от поршневнх и турбокомпрессоров 0,8

З н а ч е н и я  к о эф ф и ц и е н то в  м е с тн н х  со п р о ти влен и й  £ в обш ем  с л у ч а е  з а в и с я т  о т 
ви да м е стн о го  со п р о ти в л ен и я  и р е ж и м а д в и ж е н и я  ж и д к о с ти . Н и ж е  п р и веден м  наибо- 
лее р а сп р о с тр а н е н н м е  т и п н  м е с т н и х  со п р о ти влен и й  и с о о тв е тс тв у ю ш и е  зн а ч е н и я  ко эф - 
ф и ц и е н то в  £. ^

1. В х о д  e трубу: с о с гр ь ш и  к р а я м и  —  ? =  0 ,5 , ) с  за к р у гл е н н н м и  к р а я м и  — £ =  0 ,2 .
2 . Вьисод и з  r p y 6 b i : ' l = \ j
3. Плавньш отвод круглого сечения: £ =  А - В .
К о э ф ф и ц и е н т  А э а в и с и т  о т у гл а  qi, на которьш  и зм е н я е тся  н а п р а в л е н и е  п о то ка  

в о тв о д е :

Угол if, град . 20 30 45 60 /  90 )  110 130 150 180
A 0,31 0,45 0,60 0.78 1,1.0 /  1.13 1,20 1,28 1,40

К о э ф ф и ц и е н т  В  з а в и с и т  о т  о тн о ш ен и я  р а д и у с а  поворота тр уб м  R о к в н у тр е н н е м у  
д и а м е тр у  тр уб ьг d :

Ro/d 1,0 2,0 4,0 6,0 15 30 50
B 0,21 0,15 0,11 0,09 0,06 0,04 0,03

4. К о л ен о  c у гло м  90° (у г о л ь н и к ):
d трубн, mm 12,5 25 37 50 >  50
I 2,2 2 1,6 1.1 1.1
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5. Вентиль норм альньш  npu  полн ом  открьпии:

d  трубн , мм 13 20 40 80 100 150 200
6 10.8 8,0 4.9 4,0 4,1 4,4 4,7

6. Вентиль прямоточньш при полном  открьпии.  П р и  R e >  3 - I 0 5:

d  труби , мм 25 38 50 65 76 100 150
l  1,04 0,85 0,79 0,65 0,60 0,50 0,42

П р и  R e < 3 - 105 у к а за н н о е  зн ач ен и е  |  с л е д у е т  у м н о ж и ть  на к о эф ф и ц и е н т k,  з а в и с я -  
т и й  о т R e :

Re 5000 10 000 20 000 50 000 100 000 200 000
k 1,40 1,07 0,94 0,88 0,91 0,93

7 . В н е з а п н о е  р а с ш и р е н и е .  З н а ч е н и я  ij з а в и с я т  от со о тн о ш е н и я  п л о т а д е й  м ен ьш его  
и б о льш е го  сечений F J Ғ г и о т ч и сл а  R e  (р а с с ч и тн в а е м о го  чер ез с к о р о сть  и э к в и в а л е н т-  
ньш д и а м е тр  д л я  м еньш его  с е ч е н и я ) :

Re
? при Ғ 1/ Ғ 2, равном

0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

10 3,10 3,10 3,10 3,10 3,10 3,10
100 1,70 1,40 1.20 1,10 0,90 0,80

1000 2,00 1,60 1,30 1,05 0,90 0,60
3000 1,00 0,70 0,60 0,40 0,30 0,20

> 3 5 0 0 0,81 0,64 0,50 0,36 0,25 0,16

8 . В н е з а п н о е  суж ение.  З н а ч е н и я  £ о п р е д е л яю т т а к  ж е , к а к  при вн езап но м  р а сш и - 
рении :

|  при Ғ \ / Ғ ч ,  р а в н о м

0.1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

10 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0
100 1,30 1,20 1,10 1,00 0,90 0,80

1000 0,64 0,50 0,44 0,35 0,30 0,24
10000 0,50 0,40 0,35 0,30 0,25 0,20

>  10000 0,45 0,40 0,35 0,30 0,25 0,20

9 . Тройники.  К о э ф ф и ц и е н ти  |  о п р е д е л я ю т в за ви си м о сти  о т  о тн о ш ен и я  р а схо д а  ж и д -
ко сти  в о тв е тв л е н и и  Q 0TB к о б ш е м у  р а с х о д у  Q „  в основном тр уб о п р о в о д е  (м а г и с т р а л и ) .
П р и  опред елен и и п отер ь  нап о р а  с и сп о льзо ван и ем п р и в е д е н н и х  н и ж е  к о эф ф и ц и е н то в
с л е д у е т  и с хо д и ть из ско р о сти  ж и д к о с ти в м а ги с т р а л и . К о э ф ф и ц и е н т н  м е с т н н х  сопро-
ти в л е н и й , о т н о с я т и е с я  к м а ги с тр а л и  ( | м) и к о тв е тв л я ю ш е м у с я  тр уб о п р о в о д у  U otb) ,
в р яде  с л у ч а е в  м о гут им еть  о тр и ц а т е л ь н и е  зн ач ен и я т а к  как  при с л и я н и и  или  р азд еле-
нии п о то ко в  во зм о ж н о  в с а с м в а н и е  ж и д к о с ти  и увеличени е н а п о р а :

Qo„ / Qм

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Поток входит e магистраль
Sotb - 1 ,2 - 0 , 4 0,08 0,47 0,72 0,91
1« 0,04 0,17 0,30 0,41 0,51 0,60

Поток виходит из магистрали
bom 0,95 0,88 0,89 0,95 1,10 1,28

0,04 - 0 ,0 8 - 0 ,0 5 0,07 0,21 0,35

250 ^350 
5,1 ( , ^ 5 )

200 250 
0,36 / 0,3!!
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d труби, MM 15— 100 175— 200
0,5 0,25

300 и B u r n t -  
0,15

1.2. РАСЧЕТ ОПТИМАЛЬНОГО ДИАМЕТРА ТРУБОПРОВОДОВ

Внутренний диаметр трубопровода круглого сечения рассчитьтают [1] по формуле

d= \A Q jU w )-  (1-8)

Обмчно расход перекачиваемой средн известен и, следовательно, для расчета диа- 
метра трубопровода требуется определить единственншй параметр — w. Чем больше ско- 
рость, тем мепьше требуемьш диаметр трубопровода, т. е. меньше стоимость трубопро- 
вода, его монтажа и ремонта. Однако с увеличением скорости растут потери напора в тру- 
бопроводе, что приводит к увеличению перепада давления, необходимого для перемеше- 
ния средн, и, следовательно, к росту затрат энергии на ее переметение.

Оптимальньш диаметр трубопровода, при котором суммарнме затратш на перемеше- 
ние жидкости или газа минимальни, следует находить путем технико-экономических 
расчетов. На практике можно исходить из следуюших значений скоростей, обеспечива- 
ютих близкий к оптимальному диаметр трубопровода:

Ж и д к о с т и
Пе р ек ач и в а е м а я  среда

При движении самотеком: 
вязкие 
маловязкие 

При перекачивании насосами:
во всасмваюших трубопроводах 
в нагнетательннх трубопроводах

Г а з bi 

При естественной тяге
При н е б о л ь ш о м  давлении (от вентиляторов) 
При большом давлении (от компрессоров)

П а р н 

Перегретме
Насмшеннне при давленни, Па: 

больше 10  
(1 —0.5) 10s 
(5—2) l1 
(2—0,5) Ю4

w ,  м / с

0,1—0,5 
0 , 5 - 1 , 0

0,8—2,0 
1,5—3,0

2—4 
4— 15 

15—25

30—50

15—25
20—40
40—60
60—75

Ниже представлень! некоторие характеристики стальнмх труб, применяемнх в про- 
мншленности (символ «У» относится к углеродистой стали, « Н » — к нержавеюшей):

Н а р у ж н ь ш
д и а м е т р ,

мм

Т о л ш и н а
стенки ,

мм
М а т е р и а л

Н а р у ж н и й
д и а м е т р ,

мм

Т о л ш и п а
ст ен ки ,

мм
М а т е р и а л

14 2 У, н 9 0 4 У, Н
14 2 ,5 н 9 0 5 У, Н
14 3 У 8 9 4 У
16 2 У 8 9 4 , 5 н
18 2 У, н 8 9 6 У
18 3 У, н 9 5 4 У, н
2 0 2 н 9 5 5 У
2 0 2 ,5 У 108 4 У
22 2 У, н 108 5 У
22 3 У 108 6 н
2 5 2 У, н 133 4 У
2 5 3 У 133 6 н
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Н а р у ж и ь ! »
диам етр,

мм

Т олииш а
СТС11КИ,

м м
M;iTopn;i.i

32 3 н
32 3,5 У
38 2 У, н
38 3 н
38 4 У
45 3 ,5 н
45 4 У
48 3 н
48 4 У
56 3 ,5 н
57 2 ,5 У
57 3 ,5 У
57 4 У
70 3 н
70 3 ,5 У
76 4 У

1 l a p y  ж ш лн To;i miii ia
д и а м о т р . :'Tl*HKN. М ;|т ср м а . |

мм м м

133 7 У
159 4 , 5 У
159 5 У
1 5 9 6 н
159 7 У
194 6 У
194 10 У
2 1 9 6 У
2 1 9 8 У
2 4 5 7 У
2 4 5 10 У
2 7 3 10 У
3 2 5 10 У
3 2 5 12 У
3 7 7 10 У
4 2 6 1 1 У

1.3. РАСЧЕТ ГИДРАВЛИЧЕСКОГО СОПРОТИВЛЕНИЯ
АППАРАТОВ С ПОРИСТЬ1МИ И ЗЕРНИСТЬ1МИ СЛОЯМИ И НАСАДКАМИ

Во многих аппаратах для тепловшх и массообмешшх процессов каналь[, по которьш про- 
ходит жидкость или газ, имеют полое сечение (круглое или ирямоугольное) Гидрав- 
лическое сопротивление таких аппаратов рассчитмвают по тем же формулам, что и со- 
противление трубопроводов. Осадки на фильтрах, гранули катализаторов и сорбентов, 
насадки в абсорбционнмх и ректификационнмх колоннах и т п. образуют в аппаратах 
пористме или зернистие слои ( I—3], При расчете гидравличеекого сопротивления 
таких слоев можно использовать зависимость, по виешнему внду аналогичную урав- 
нению для определения потери давления на трение в трубопроводах:

А pr =  \ - L ^ - ,  (1.9)
a , 2

где ‘к — обтий коэффициент сопротивления, отражагатий влияние сопротивления трения 
и местншх сопротивлений, возникаютих при двпжемии жидкости по каналам слоя и обте- 
кании отдельннх элементов слоя; / — средняя длииа камалов слоя; n — плотиость жид- 
кости или газа; w — средняя истинная скорость средь! в каналах слоя.

Рассматривая движение жидкости или газа через слой на основе внутренней задачи 
гидродинамики (движение внутри каналов, образуемих пустотами и порами между эле- 
ментами слоя), можно преобразовать вмражение (1.9) к удобному для расчетов виду:

\p c =  KHa\>wnf (8ғ ‘) . (1.10)
где Н — внсота слоя; a — удельная поверхность, представляюшая собой поверхность 
частиц материала, находяшихся в сдинице объема, занятого слоем; ғ — порозность, или 
доля свободного объема (отношение объема свободного пространства между частицами 
к йбъему, занятому слоем); и'о — фнктивная скорость жидкости или газа, рассчмтшвае- 
мая как отношение объемиого расхода движушейся среди ко всей плотади поперечного 
сечення слоя.

Значение k находят по уравнению

>.= l3 3 /R e  +  2.34. (1.11)

Критерий Рейнольдса в данном случае опредсляют по формуле

Rc =  4a.',i[)/(a|i). (1.12)
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Если неизвестно значенне а, иногда бьтает удобнее использовать вмражение, полу- 
ченное исходя из внешней задачи гидродинамики (обтекание отдельннх элементов слоя):

где — диаметр частиц правильной шаровой формм; для частиц неправильной формн 
d4 — диаметр эквивалентного шара, т. е. шара, имеюшего такой же объем, как и частица; 
Ф — фактор формь! частицм, омределяемьш соотношением Ф =  ҒШ/ Ғ Ч (Ғш — поверх- 
ность шара, имеюшего тот же объем, что и данная частица с поверхностью Ғч).

Величину к определяют по соотношению (1.11). Критерий Рейнольдса в этом случае 
рассчитьшают по формуле

Переход от виражения (1.10) к (1.13) или обратньж можно осушествить с помошью 
соотношения

По уравнению (1.11) рассчитмвают X для зернистмх слоев с относительно равномер- 
нь1м распределением пустот (слоев гранул, зерен, шарообразннх частиц). При движе- 
нии газов или паров через слои колец Рашига внутренние полости колец нарушают равно- 
мерность распределения пустот. В этом случае для расчета к используют следуюшие 
соотношения:

для колец, загруженнмх внавал

где d„ и rf„ — соответственно внутренний и наружнмй диаметр кольца; d, — эквивалент- 
ний диаметр, определяемьж по формуле

Это вмражение характеризует эквивалентнмй диаметр для любмх гтористмх и зернистмх 
слоев.

Определив л по одной из формул — (117), (1 18) или (1.19), можно рассчитать 
гидравлическое сопротивление сухой насадки по соотношению (1.10).

При свободной засьтке шарообразних частиц доля свободного объема составляет 
в среднем е =  0,4. Фактор формн для округлшх частиц заключен в пределах между Ф =  1 
(для правильнмх шаров) и Ф =0,806 (для правильннх кубов). Для цилиндрических 
частиц фактор форми меняется в зависимости от отношения внсотн иилиндра hu к его 
диаметру du. Так, Ф =  0,69 при /i,Jdu =  5; Ф = 0 ,3 2  при h j d u =  0,05.

Формуль! (1.10) и (1.13) применими для движения потока через неподвижнне слои. 
Для псевдоожиженнькх слоев гидравлическое сопротивление определяют по формуле

где (>г — плотность твердих частиц, образуюших слой; р — плотность средн.
В формулу (1.22) можно подставлять значения Н и е для неподвижного слоя, по- 

скольку произведение Н( 1 —е). представляютее собой объем тверднх частиц, приходя-

A/)f =  З Х Н (  I — f ) p w o /  ( 4 е 3й . | Ф ) , (1.13)

(1.14)

где

Ren =  шп^чр/ц . (1 1 5 )

а =  6 ( 1 - е ) / ( Ф й ч). (1.16)

при R e < 4 0  ?V= I 4 0 / R c ,  

ири R e >  40 Х =  16/Re"-2;

(1.17)

(1.18)

для правильно уложеннмх колец

Л. =  /4 /  Reu-375,

Л =3,12 +  \ 7 (d, /Н) (d„ /d„ ) i 37

(1.19)

(1.20)

d; =  4e/a. (121)

Д р |Т( =  H(l —  f )  (рт — [>)g. (1.22)
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шийся на еднницу поперечного сечення аппарата, не меняется при переходе от неподвиж- 
ного слоя к псевдоожиженному:

/ / ( l - f ) = « „ , ( l - e „ 0), (1.23)

где Н„с и E„c — соответственно внсота и порозность псевдоожиженного слоя.
Скорость w m, при которой неподвижньж зернистьш слой переходит в псевдоожижен- 

ное состояние (скорость начала псевдоожижения), можно определить следуюшим 
образом. Критернй Reon<-, соответствуюший скорости начала псевдоожижения, находят 
путем решения квадратного уравнения

1,75Reonc/(г'*Ф) +  150( 1 — е) Re<iIlc/ (е;*Ф2) - А г = 0 .  (1.24)

Критерий Архимеда рассчитьш аю т по уравнению

Ar =  rf4[ig(|iT — р)/ц2 (1.25)

Для частиц, близких к сферическим, для нахождения Reoiu- можно использовать 
приближенное решение уравнения (1.24):

Re0 „, =  А г/ (1400 +  5,22 VAr). (1.26)

На основе соотношения (1.15) находят w,K:

u',:c =  Re(uicii/ (dii>)- ( 1.27)

Скорость свободного витания м\.„, при которой происходит разрушение псевдоожи- 
женного слоя и массовмй унос частиц, определяют следуюшим образом.

Рассчитнвают критерий Rcoc», соответствуютий скорости свободного витания 
частиц:

Re„„ =  A r / (18 +  0,575л Хг) (1.28)
Используя (1.15), определяют

Шсв =  Re0clJn /(d , l|i). (1.29)

Таким образом, псевдоожиженньш слой сушествует в диапазоне скоростей wm■<
<  Шо< Шс.

Порозность псевдоожиженного слоя определяют по формуле:

eMl =  [(18Re„ +  0.36ReS)/Ar]1’21 (1.30)

Рассчитав к„г, можно с помошью соотношения (1.23) определить висоту псевдо- 
ожиженного слоя.

В химической, нефтеперерабатьтаюшей и других отраслях проммшленности распро- 
страненм барботажнме (тарельчатьш) колоннм. При расчетах гидравлического сопро- 
тивления барботажнмх аппаратов обично требуется определить гидравлическое сопро- 
тивление «сухих» (неорошаемих) тарелок Apc, через которне проходит газ или пар. 
Значение \ р с рассчитьшают по формуле

\ Р '  =  | Ра;2/2, (1.31)

где l  — коэффициент сопротивления сухой тарелки; w — скорость газа или пара в отвер- 
стиях (шелях, прорезях колпачков) тарелки.

1.4. РАСЧЕТ НАСОСОВ И ВЕНТИЛЯТОРОВ

Hacocw. Основними типами насосов, применяеммх в химической технологии, являются 
центробежнне, поршневме и осевне насоси. При проектировании обнчно возникает зада- 
ча определения необходимого напора и мотности при заданной подаче (расходе) жид- 
кости, перемешаекой насосом. Далее по этпм характеристикам вибирают насос конкрет- 
ной марки [ 1, 2, 4, 5]
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Полезную мошность, затрачиваемую на перекачивание жидкости, определяют по 
формуле

N„ =  pgQtf, (1.32)

где Q — подача (расход); Н — напор насоса (в м столба перекачиваемой жидкости). 
Напор рассчитнвают по формуле

Н =  (р 2 — p i) /(p £ )  +//г +  йп. (1.33)

где р | — давление в аппарате, из которого перекачивается жидкость; рг — давление 
в аппарате, в которьж подается жидкость; Нг — геометрическая внсота подъема жид- 
кости; / i„ — суммарние потери напора во всасмваюшей и нагнетательной линиях.

Мошность, которую должен развивать электродвигатель насоса на внходном валу 
при установившемся режиме работн, находят по формуле

Л/ =  УУ„/(п,.Ппер), (1.34)
где t|H и т|Пср — коэффициенть! полезного действия соответственно насоса и передачи 
от электродвигателя к насосу.

Если к. п. д. насоса неизвестен, можно руководствоваться следуюшими пример- 
нь1ми значениями его:

Насос Центробежньж Осевой Поршневой
К. п. д. 0,4—0,7 (малая и средняя подача) 0,7—0,9 0,65—0,85

0,7—0,9 (большая подача)

К. п. д. передачи зависит от способа передачи усилия. В центробежнмх и осевнх 
насосах вал электродвигателя обнчно непосредственно соединяется с валом насоса; 
в этих случаях лг,еР ~  1. В поршневшх насосах чаше всего используют зубчатую передачу; 
при этом ii„fp =  0,93—0,98.

Зная N, no каталогу вьгбирают электродвигатель к насосу; он должен иметь номи- 
нальную мошность jVm, равную N. Если в каталоге н е т  электродвигателя с такой m o l u -  
ностью, следует вибрать двигатель с ближайшей большей мотностью.

При расчете затрат энергии на перекачивание необходимо учитмвать, что мош- 
ность NдВ, потребляемая двигателем от сети, больше номинальной вследствие потерь 
энергии в самом двигателе:

N m  =  N „ /Плв, (1.35)

где 1]ди — коэффйциент полезного действия двигателя.
Если к. п. д. двигателя неизвестен, его можно вмбирать в зависимости от номиналь- 

ной мошности:
yv„, кВт 0,4— 1 1 - 3  3 - 1 0  10—30 30— 100 100—200 >  200
г|дв 0,7—0,78 0,78—0,83 0,83—0,87 0 ,87-0 ,9  0,9—0,92 0,92—0,94 0,94

Устанавливая насос в технологической схеме, следует учитьтать, что вмсота вса- 
снвания Нас не должна превмшать значения, вичисленного по формуле

t f » r < p i /p £ — {p</t-'g +  w ‘l / 2 g  +  h„ „с +  Лэ), (1.36)

где р,  — давление насьиденного пара перекачиваемой жидкости при рабочей темпера- 
туре; Wgc — скорость жидкости во всасиваюшем патрубке насоса; hn DC — потеря напора 
во всасьтаюшей линии; /г;, — запас напора, необходимьж для исключения кавитации 
(в центробсжних иасосах) мли предотврашения отрьта пор1иня от жидкости вслед- 
ствие сил инерции (в поршневш насосах).

Для центробежннх насосов
/i, =  0,3(Qrt2)2/\  (1.37)

где п — частота врашения вала, с _ |
Для поршневьлх насосов при наличии воздушного колпака на всасмваювдей линии

h,= l,2(l/g)(h/f2)(u2/r), (1.38)
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Таблица 1.1. Допустимая вмсота всасьшания для поршнечмх насосов

W,„ n p i i т е м п е р а т у р е  п о д ь [ .  " С

0 2 0 3 0 4 0 5 0 (50 7 0

0 , 8 3 4 7 , 0 6 , 5 6 , 0 5 , 5 4 , 0 2 , 5 0
1 , 0 0 6 , 5 6 , 0 5 , 5 5 , 0 3 , 5 2 , 0 0
1 , 5 0 5 , 5 5 , 0 4 , 5 4 , 0 2 , 5 1 ,0 0
2 , 0 0 4 , 5 4 , 0 3 , 5 3 , 0 1 . 5 0 , 5 0
3 , 0 0 2 , 5 2 , 0 1 , 5 1 , 0 0 0 0

где / — вмсота столба жидкости во всасьтаюшем трубопроводе, отсчитшваемая от сво- 
бодной гговерхности жидкости в колпаке; /i и /2  — плшцади сечения соответственно порш- 
ня и трубопровода; и — окружная скорость врашення; r — радиус кривошипа.

Для определения допустимой внсотм всасшвания при перекачивании водь! поршне- 
внми насосами можно использовать даннме табл. 1.1.

Вентиляторм. Вентиляторами назьтают машини, перемешаюшие газовме средм при 
степени повншения давления до 1,15. В промшшленности наиболее распространенш цен- 
тробежнне и осевме вентиляторн. В зависимости от давления, создаваемого вентиля- 
торами, их подразделяют на три группм: низкого давления — до 981 Па, среднего — 
от 981 до 2943, внсокого — от 2943 до 11 772 Па. Центробежнне вентиляторн охватьь 
вают все три группм, осевме вентиляторь1 — преимушественио низкого давления, в очень 
редких случаях — среднего.

Поскольку повмшение давления в вентиляторах невелико, измеиением термодина- 
мического состояния газа в них можно пренебречь, и к ним применима теория машин 
для несжимаемой средн.

Мошность, потребляемую вентиляторами, рассчитьтают по формулам (1.32), (1.34) 
и (1.35). Требуемьш напор вентилятора (в м столба газа) определяют iic> формуле

Н =  (рг— Pi)/(t>g) +/)„, (1.39)

где р\ — давление в аппарате, из которого засасьшается [ аз; р -2 — давление в аппарате, 
в котормй подается газ; h„ — суммарние потери напора во всасиваювдсй и нагнета- 
тельной линиях.

К. п. д. центробежншх вентиляторов обь1чио составляет ii„ =  0,6—0,9, осевшх 
v|M= 0 ,7 —0,9. При непосредственном соединении валов вентиляторов и двмгателя 
tlnip=l, при клиноременной передаче ii,iLp =  0,98.

В Приложении 1.1 дани основние технические характеристики насосов и вентили- 
торов, используемь1х в химической промишленности.

Пример расчета насоса. Подобрать насос для перекачивания води при температуре 20 °С n:i 
открнтой емкости в аппарат, работаюший под избьиочншм давлением 0,1 МПа. Расход водш
1,2-10 — 2 м3/с .  Геометрическая вшсота подъема води 15 м. Длина трубопровода на линии всаси- 
вания 10 м, на линий нагнетания 40 м. На линии нагнетания имеются два отзода под углом 120°, де- 
сять отводов под углом 90° с радиусом поворота, равнмм 6  диаметрам труби, и два мормальних 
вентиля. На всасьтаю ш ем  участке трубопровода установлено два прямоточншх вентили, имеется чс- 
Tbipe отвода под углом 90° с радиусом поворота, равнмм шести диаметрам трубн.

Проверить возможность установкн насоса на внсоте 4 м над уровнсм води в смкости.
Вибор трубопровода.
Д л я  всаснваюшего и нагнетательного трубопровода примем одииаковую скоросгь течения 

води, равную 2 м/с. Тогда диаметр по формуле (1.8) равен

d =  \ l4- 1,2 • 10 ' / ( 3 ,1 4  ■ 2 ) = 0 ,0 8 8  м.

Вибираем стальную трубу наружним диаметром 95 м, толшиной стенки 4 мм. Внутренний 
диаметр трубм d  =  0,087 м. Фактическая скорость водн в трубе

гс =  4 Q / ( n d 2) = 4 - 1 ,2 - 1 0  - /  (3.14 - 0.0872) = 2 ,0 2  м/с.

Примем, что коррозия трубопровода незначительна.
Определение потерь на трение и местнше сопротивления

Ro =  a irfp /n  =  2,02 ■ 0 ,087 -998 / (1,005- 1 0 ' ') =  174 500,



Далее получим:
1/е =  435; 560/е =  244 000; 10/е =  4350; 4350< R e <  244 000.

Таким образом, в трубопроводе имеет место смешанное трение, и расчет X следует проводить 
по формуле (1.6):

/. =  0,11 (0,0023 +  68/174 500)0 25 =  0,025.

Определим сумму коэффициентов местннх сопротивлений.
Д ля  всаснваюшей линии:
1) вход в трубу (принимаем с острь1ми краями): | i = 0 , 5 ;
2) прямоточнне вентили: для d =  0,076 м |  =  0,6; для d =  0,10 м g =  0,5; интерполяцией 

находим, что для </ =  0,087 £ =  0,56; умножая на поправочньш коэффициент fc =  0,925, получим 
12 =  0,52;

3) отводьп коэффициент А =  1, коэффициент S  =0,09; £3 =  0,09.
Сумма коэффициентов местннх сопротивлений во всасиваюшей линии:

Ц  =  1, + 2 h  +  4£3 =  0 , 5 + 1,04 +  0,36 =  1,9.

Потерянньш напор во всаснваюшей линин находим по формуле (1.2):

/i„ .c =  (0 ,025—1 2 - + 1,9 )  2,022 =  0,99 м.
\  0,087 /  2-9,81

Д ля  нагнетательной линии:
1) отводь! под углом 120°: А =  1,17; 3 = 0 ,0 9 ;  gi =0,105;
2) отводь! под углом 90°: | 2 =  0,09 (см. виш е);
3) нормальнме вентили: для d = 0 ,0 8  м |  =  4,0; для d =  0,l м 5 =  4,1; для d =  0,087 £з =  4,04;
4) внход из труби: |< =  1.
Сумма коэффициентов местнмх сопротивлений в нагнетательной линии:

X5 =  2|i +  10|2 +  2|з +  |< =  2-0,105 +  10-0,09 +  2-4,04 +  1 =  10,2.
Потерянньж напор в нагнетательной линии по формуле (1.2):

/  40 \  2 022/,„ „ar=  (0 ,025—------ h 10,2 ) — =^=---- =  4,51 м.
V 0,087 / ( 2 - 9 ,8 1 )

Обшие потери напора:
h„ =  Л„ вг +  Л„ „аг =  0.99 +  4,51 = 5 ,5  м.

Вмбор насоса.
Находим потребньж напор насоса по формуле (1.33):

/ /= 0 ,1  • 106/ (998• 9,81) +  15 +  5,5 =  30,7 м вод. ст.

Такой напор при заданной производительности обеспечивается одноступенчатнми центробеж- 
ншми насосами (см. Приложение 1.1, табл. I) Учитьшая широкое распространение этих насосов 
в промьииленности ввиду достаточно високого к. п. д., компактности и удобства комбинирования 
с электродвигателями, вибираем для последуюшего рассмотрения именно эти насосн.

Полезную мошность насоса определим по формуле (1.32):
/V„ =  998-9,81-0,012-30,7 =  3606 Вт=3,61 кВт.

Принимая Ппср =  I и Цн =  0,6 (для центробежного насоса средней производительности), найдем 
no формуле (1.34) мошность на палу двигателя:

Л/ =  3,61/0,6-1 =6,02 кВ.т.

По табл. 1 Приложения 1.1 устанавливаем, что заданньш подаче и напору более всего соот- 
ветствует центробежньш насос марки X45/31, для которого при оптимальннх условиях работи 
Q = l , 2 5 - 1 0 ' 2 м’/с, //  =  31 м, »]„ =  0,6. Насос обеспечен электродвигателем А02-52-2 номиналь- 
ной мошностью Л/ii =  13 кВт, г|дв =  0,89. Частота врашения вала п =  48,3 с _ |

Определение предельной висоти всасивания
По формуле (1.37) рассчитаем запас напора на кавитацию:

Л3 =  0,3 (0,012 • 48,32) 2/:' =  2,77 м.
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По таб.пицам давлений масмшенного водяного пара [2] найдем, что при 20 °С р, =  2,35-10’ Па. 
Примем, что атмосферное давление равно pi =  l05 Па, а диаметр всасьшаюшего патрубка равен 
диаметру трубопровода. Тогда гю формуле (1.36) найдем:

998
--------------- (  2 3 5 | 0 3 + ^ g l  +  0 , 9 9  +  2 , 7 7  W o .
• 9 , 8 1  \  9 9 8 - 9 , 8 1  2 - 9 , 8 1  /

Таким образом, расположение насоса на внсоте 4 м над уровнем води в емкости вполне воз- 
можно.

Пример расчета вентилятора. Подобрать вентилятор для перекачивания воздуха через ад- 
сорбер. Расход воздуха 0,4 м3/с, температура 20 °С. Воздух вводится в нижнюю часть адсорбера. 
Давление исходного воздуха и над слоем адсорбента атмосферное. Сорбент представляет собой 
частицм, плотность которнх рт =  800 кг/м3, средний размер d., =0,00205 м, фактор формн Ф =  0,8. 
Вмсота неподвижного слоя сорбента 0,65 м, порозность е =  0,4 м3/м 3. Внутренний диаметр адсорбера 
D =  1,34 м. Длина трубопровода от точки забора воздуха до адсорбера составляет 20 м. На трубопро- 
воде имеются четире колена под углом 90° и одна задвижка.

Определяем состояние (неподвижное или псевдоожиженное) слоя.
Фиктивная скорость воздуха в аппарате

w 0 =  4 Q / (лО2) = 4 - 0 ,4 /  (3,14 ■ 1,342) =0,284 м/с.

Рассчитаем критерий Архнмеда no формуле (1.25):
A r =  (0,00205)31,206-9,81 ( 8 0 0 - 1 ,2 0 6 ) / ( 1,8 5 -10“ 5)2 =  2,38- I05

Определим Ren„c no приближенной формуле (1.26):

Re„ =  2,38 • 105/  (1400 +  5,22 \  2,38 • 105) =  60,3.

Скорость начала псевдоожижения найдсм по формуле (1.27):
о)„с =  60,3- 1,85-10 “ 5/ (0,00205-1,206) =0,451 м/с.

Такнм образом, ш о<ш ,|с; слой находится в неподвижном состоянии.
Определим критерий Рейнольдса в слое no формуле (1.14):

n  2-0,8 0,284-0,00205-1,206
К е = ---------------------------------------------- г--------- =  33,7.

3 ( 1 - 0 , 4 )  1,85-10“ 5

Рассчитаем X no формуле (1.11):

Х =  133/33,7 +  2,34 =6,29.

Найдем гидравлическое сопротивление слоя по формуле (1.13):
Дрс =  3-6,29• 0,65(1 - 0 , 4 )  1,206-0.2842/  (4 ■ 0,8■ 0,43 • 0,00205) =  1705 Па.

Примем, что гидравлическое сопротивлеиие газораспределительной решетки и других вспомо- 
гательннх устройств в адсорбере составляет 10 %  от сопротивления слоя. Тогда гидравлическое со- 
противление аппарата

Лра =  1705-1,1 =  1876 Па.

Прнмем скорость воздуха в трубопроводе w =  10 м/с. Тогда диаметр трубопровода по формуле
(1.8) равен

d  =  V4 -0 ,4 /(3 ,14 • 10) =0 ,226 м.

Вмбираем стальной трубопровод наружнмм диаметром 245 мм и толтнной стенки 7 мм. Тогда 
внутренний диаметр rf =  0,231 м. Фактическая скорость в трубе

=  0,4-4/(3,14 -0,231)2 = 9 ,55  м/с.
Критерий Рейнольдса для потока в трубопроводе:

Re =  9,55-0,231 -1,206/(1,85-10 5) = 14 3  800.

Примем, что трубн бнли в эксплуатации, имеют незначительную коррозию. Тогда Л =0,-15 мм. 
Получим:
е =  1,5-1 0 -1/0 ,231 = 6 , 4 9 - Ю "4; 1А>=!541; 10-1 / f =  15 410; 560 - l / e  =  862 900- 15 4 1 0 <  Re =  
=  143 800 < 8 6 2  900.

Таким образом, расчет X следует проводить для зони смешанного трения по формуле (1.6): 
>. =  0 ,11 (6,49-10~ 4 +  68/143 800)° 25 =  0,020.
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Определим коэффициенти местнмх сопротивлений:
1) вход в трубу (принимаем с острими краями): =  0,5;
2) задвижка: для cl =  0,231 м ; 2 =  0,22:
3) колено: £.1= 1. 1 ;
4) вшход из трубм: 54 =  1.
Сумма коэффициентов местнмх сопротивлений:

=  0,5 +  0,22 +  4- 1,1 +  1 = 6 ,1 2 .

Гидравлическое сопротивление трубопровода по формуле (1.1):

Др„ =  (0,020• 20/0,231 + 6 ,12) 1,206• 9,552/2  =  432 Па.

Избмточное давленне, которое должен обеспечнть вентилятор для преодоления гидравличе- 
ского сопротивления апмарата п трубопровода. равно:

\р  =  \ р я +  \р„  =  1876 +  432 =  2308 П а .

Таким образом, необходим вонтнлятор среднего давления. Полезную мошность его находим 
по формуле (1.32):

'V„ =  p g Q / /  =  QAp =  0,4-2308 = 9 2 3  Вт =  0,923 кВт.

Принимая i]Ml.p =  l и r|„ =  0,6, no формуле (1.34) найдем:

N  =  0,923/0,6 =  1,54 кВт.

По табл. 9 и 10 Прнложения 1.1 паходим, что полученнмм данньш лучше всего удовлетво- 
ряет вентмлятор Ц 1 - 1450.

1.5. РАСЧЕТ ОТСТОЙНИКОВ

Отстаивание  применя ют  в промьшленности  для  сгушения суспензий или классификации  
по фракц иям  частиц твердой фазш суспензии.  Конструктивно сгустители и классифика -  
торь! в ь т о л н я ю т  аналогично,  однако при расчете  сгустителей основиваются  на скорости 
о с а ж дс н ия  са м и х  мелких частиц  суспензий,  а при расчете  классификаторов  — на ско- 
рости осаж дения  тех частиц,  которие  д о л ж н н  б и т ь  преимуте ств ен но  отделенн  на 
данной  стадии.

В ироммшленности широко примсняют отстойники непрерьтного  действия  с гребко- 
вой мешалкой  (рис. 1.1). Их основнше размерь! приведени  ниже:

Диамотр, м 
Внсота, м 
Повсрхность, м2

1 . 8  3 , 6
1.8 1,8 

2 , 5 4  1 0 , 2

6,0
3 , 0

2 8 , 2

9 , 0
3 , 6

6 3 . 9

12,0
3 , 5
1 1 3

1 5 , 0
3 , 6

1 7 6 . 6

1 8 , 0
3 , 2
2 5 4

2 4 , 0  3 0 , 0  
3 , 6  3 , 6  
4 5 2  7 0 6 , 5

П ри  расчете  отстойников основной расчетной величиной является  поверхность  
о с аж де н ия  Ғ  (м2), которую находят  по формуле

Ғ =  К, G cu
Р<1 rn ̂ гт ( т з г - ) ’\  А ОС Ао СВ '

( 1 . 4 0 )

где —  коэффициент  з а п аса  поверхности,  у ч и т и в а ю т и й  неравномерность  распределе-  
ния исходной суспензии по всей п л о т а д и  осаждения ,  вихреобразование  и другие фак-  
торн,  проявляюшиеся  в производственннх условиях (обично  К г=  1,3— 1,35);  GCM —

Рис. 1.1. Отстойник для суспензий:
/  ц и л и н д р н ч е с к и й  к о р п у с ;  2 —  д н и ш е ;  3 —  г р е б -  
к о н а я  м е и 1а л к а ,  4 —  к о л ь ц е в о й  ж е л о б  д л я  с б о р а  
о с в е т л е н н о н  ж и д к о с т н
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массовьж расход исходной суспензии, кг/с; (>lH-„ — плотность осветленной жидкости, 
кг/м '; ауст — скорость осаждения частиц сусмензии, м / с ;  .v„,,a'uc и  .futi - -  содержание твер- 
дих частиц соответственно в исходпой смеси, осадке и осветленной жидкости, масс. доли.

Скорость осаждения частиц суспензии (скорость стесненного осаждения) можно 
рассчитать по формулам (в м/с):

Tipи f >  0,7 ШСТ=  а»„се2 1 0 - ' - ,1; (1.41)

при е ^ 0 , 7  ai(.r =  а)ос-0,123ғ3/ (  1 — к ) , (1.42)

где шос — скорость свободного осаждения частиц; е — объемная доля жидкости в суспен- 
зии. Величину е находят по соотношению

ғ =  1 — ХсмРгм/Рт, (1.43)

где pt„ и рт — плотность соответственно суспензии и твердмх частиц, кг/м3 
Плотность суспензии можно определить по формуле

рс„ =  1/[дгс„ /р т +  (1 —л „ , ) /р » ] ,  (1.44)

где рж — плотность чистой жидкости.

Скорость свободного осаждения шарообразннх частиц (в м/с) рассчитьтают по 
формуле

i i J o ^ ^ R e / l d T p * ) ,  (1.45)

где |хж — вязкость жидкости, Па-с; dT — диаметр частицм, м; Re — число Рейнольдса 
при осаждении частицм.

Если частицн имеют нешарообразную форму, то в формулу (1.45) в качестве с/т 
следует подставить диаметр эквивалентного шара; кроме того, величину woc следует 
умножить на поправочньж коэффициент cp, назьшаемьш коэффициентом формн, Его 
значения определяют огштннм путем. В частности, для округлмх частиц (p»0,77, 
угловатшх — 0,66, продолговатнх — 0,58, пластинчатмх — 0,43.

Значение Re рассчитьтают по формулам, зависяшим от режима осаждения, что 
определяется с помошью критерия Архимеда:

Аг =  й?р*й (Рт — Рж')/ц* (1.46)

при Аг < 3 6  Re =  Аг/18; (1.47)

при 3 6 < А г < 8 3  0 0 0  Re =  0,152Ar“ 7u ; (1.48)

при A r >  83 000 R e = l ,7 4 \ /A r .  (1.49)

Пример расчета отстойника. Рассчитать отстойник для сгушения водной суспензии по 
следуюшим даннмм: расход суспензии G ,„ = 9 6 0 0  кг/ч ,  содержание твердих частиц в суспензии 
^см =  0 , 1 , в осадкв jfof —— 0,5 и в осветленной жидкости .v,„„ =  0,0001 кг/кг.  Частицм суспензии имеют 
шарообразную форму. Минимальньж размер удаляемнх частиц dr =  25 мкм. Плотность частиц 
pT =  2600 к г /м 3. Осаждение происходит при температуре 5 °С.

Определим значение критерия Аг по формуле (1.46):

Аг =  ( 2 5 - 10“ 6) 3 -1000-9,81 ( 2 6 0 0 -  1000)/(1 ,519-10“ 3) 2 =  0,106.

Поскольку А г < 3 6 ,  рассчитаем Re no формуле (1.47):

Re =  0,106/18 =  0,00589.

Скорость свободного осаждения в соответствии с вьфажением (1.45) составит:

w K =  0 ,00589-1 ,519-1 0 - 3/ ( 2 5 - 1 0 “ 6- 1000) = 3 , 5 8 - 10“ < м/с.

Найдем плотность суспензии по формуле (1.44):
р « =  1/(0 ,1 /2600 +  0,9 /1000) =  1066 кг /м 3

По формуле (1.43) определим значение е :

е = 1  - 0 , 1  • 1066/2600 =  0,959.
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Поскольку е>  0,7, для расчета скорости стесненного осаждения применяем формулу (1.41): 

aiCI =  3,58• 10“ 4 -0 ,959--10” '■'2( |-" .9И>.= 2,77- I 0 “ 4 м/с.

По формуле (1.40) находим поверхность осаждения, принимая A'3 = l , 3  и считая, что плот- 
ность осветленной жидкости равна плотности чистой водн:

Ғ — 1,3------------- ____________ _ ( О 5 - 0 1П _  =
3600-1000-2 ,77.10“ -1 0 ,5 -0 ,0 0 0 1

По приведенньш даннмм вибираем отстойник диаметром 3,6 м, внсотой 1,8 м, имеюший 
поверхность 1 0 ,2  м2.

1.6. РАСЧЕТ ФИЛЬТРОВ ДЛЯ СУСПЕНЗИЙ

Среди фильтров непрерьтного действия известнь! вакуум-фильтрм барабаннме, диско- 
вие, ленточнне и ряд других. Основнме характеристики типовшх фильтров представ- 
ленн в Приложении 1.2 (по данннм [6]).

В химической технологии наиболее широко используют барабаннме вакуум-фильтрь! 
с наружной фильтруюшей поверхностью, характеризуюшиеся вмсокой скоростью 
фильтрования, пригодностью для обработки разнообразннх суспензий, простотой обслу- 
живания.

Основними задачами при проектировании являются расчет требуемой поверхности 
фильтрования, подбор по каталогам стандартного фильтра и определение числа фильт- 
ров, обеспечиваютих заданную производительность.

Расчет проводят в два этапа. На первом определяют ориентировочно обшую 
поверхность фильтрования, на основании которой внбирают число фильтров и их 
типоразмер. На втором этапе уточняют производнтельность вибранного фильтра и число 
фильтров [6].

Схема барабанного вакуум-фильтра представлена на рис. 1.2. Фильтр имеет 
врашаюшийся цилиндрический перфорированннй барабан /, покрьинй металлической 
сеткой 2 и фильтровальной тканью 3. Часть поверхности барабана (30—40 %) погру- 
жена в суспензию, находяшуюся в корьгге 6. С помошью радиальних перегородок 
барабан разделен на ряд изолнрованннх друг от друга ячеек (камер) 9. Ячейки 
с помошью труб 10, составляюших основу врашаюшейся части распределительной 
головки II, соединяются с различними полостями неподвижной части распредели- 
тельной головки 12, к которьш подведенм источники вакуума и сжатого воздуха. 
При вратении барабана каждая ячейка последовательно проходит несколько зон 
(/ — IV на рис. 1.2).

Зона I — зона фильтрования и подсушки осадка, где ячейки соединяются с линией 
вакуума. Благодаря возникаюшему перепаду давления (с наружной сторонн бара- 
бана давление атмосферное) фильтрат проходит через фильтровальную ткань 3, сет- 
ку 2 и перфорацию барабана / внутрь ячейки и rio трубе 10 вьшодится из аппарата. На 
наружной поверхности фильтровальной ткани формируется осадок 4. При вмходе 
ячеек из суспензии осадок частнчно подсушивается.

Зона II — зона промьтки осадка и его сушки, где ячейки также соединенш с линией 
вакуума. С помошью устройства 8 подается промьтная жидкость, которая проходит 
через осадок и по трубам 10 виводится из аппарата. На участке этой зонь|, где про- 
мивная жидкость не поступает, осадок висушивается.

Зона III — зона съема осадка; здесь ячейки соединенм с линией сжатого воздуха 
для разрмхлепия осадка, что облегчает его удаление. Затем с помотью ножа 5 
осадок отделяется от поверхности ткани.

Зона IV — зона регенерации фильтровальной перегородки, которая продувается 
сжатим воздухом и освобождается от оставшихся на ней тверднх частиц.

После этого весь цикл операций повторяется. Таким образом, на каждом участке 
noBepxHouin фильгра все oncpaunH про;!сходят последовательно пдня яя ппугой. но
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Рис. 1.2. Схема барабанного вакуум-фильтра с наружной фильтруюшей поверхностью:
1 —  в р а ш а ю ш и й с я  м е т а л л м ч е с к и й  п е р ф о р и р о в а н н ь ш  б а р а б а н ;  2  —  в о л н и с т а я  п р о в о л о ч п а я  с е т к а ;  3 ф и л ь -  
т р о в п л ь н а я  т к а н ь ;  4 — о с а д о к ;  5 —  н о ж  д л я  с ъ е м а  о с а д к а ;  6  — к о р и т о  д л я  сугп р м зни ;  7 к а ч а ю т а я с я  
м е ш а л к а ;  8  —  у с т р о й с т в о  д л я  п о д в о д а  п р о м и в м о й  ж и д к о с т и ;  9 — ячейки б а р а й а н а ,  10 — т р у б и ;  11 , 12  —  в р а -  
ш а ю ш а я с я  и н е п о д в и ж н а я  ч а с т и  р а с п р е д е л и т е л ь н о й  г о л о в к и

участки работаюг  независимо,  поэтому в целом все операции происходит одновременно,  
и процесс протекает  непрерьюно.

В кормте 6 для суспензии происходит ос аж де н ие  тве рдих  частиц под дейстнием 
силн  тяжести ,  причем в направлении,  противоположном движению фильтрата .  В связн 
с этим возникает  необходимость перемешивания суспензии,  для чего используют 
мешалку 7

Следует  отметить,  что ячейки при врашенми б а р а б а н а  проходят так  п а з м в а е м и е  
«мертвие»  зонь1, в котормх оии о к а з ь т а ю т с я  отсоединенньши от источииков как  вакуума,  
т ак  н сж атого  газа.  Ра сп ределение  зон по поверхмости для с т ан дар тн их  фильтров  
обшего назначения  ириведено в Прпложении  1.2, т абл .  I.

Исходнмми  данн нми  для расчета  фильтра  являют ся  требуемая  производитель-  
ность по фильтрату,  перепад  давления  при фильтровании и промьшке,  массовая  
концентрация твердой ф а з м  в исходной суспензии.  Кроме того, из эксперпмемтов 
должнь!  бь!ть определень! коистанть! фильтрования:  удельное сопротивленис осадка и 
сопротивление фильтровальной  перегородки;  влажность  отфильтрованного осадка ;  
удельншй расход  промшвной жидкости  (г. е. расход,  необходиммй для  проммвки 1 кг 
ос а д к а ) ;  минимальная  продолжительность  окончательной сушки осадка;  оптимал ьн ая  
висота  слоя осадка  ( как  правило,  она составля ет  7 — 15 мм) .  Ук азанние  экспериментн 
могут бь!ть проведени на ла бор ат о рн о й  ячейке.

Пе ред  расчетом на основании  стандартной  разбивки  поверхности ф ильтра  на тех- 
нологические зонн  (см. П р ил о ж сн и е  1.2, табл.  1), з ад аю т ся  значениямм углов  сектора 
предварительной  сушки осадка ,  зон съема осадка ,  регенерации фильтровальной  
перегородки,  мертвнх  зон.

Ориентировочная  частота  в ра ш ен и я  барабана ,  обеспеч ива юша я  о б р а з о в а н и е о с а д к а  
з аданной  толшини ,  его промивку  и сушку,  может бм т ь  определена по уравнению

•t
360— (<р<-1 -j-сри-!- фр+ ^  Чм<)

п = -------------------------------- — ------ , (1.50)
3 6 0  (Т ф  +  Т„р +  Тг2)

где Тф, inp и тС2 — продолжительность  соответс /венно фильтрования,  промьшки и сушки 
осадка  после промьшкм.
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Продолжительность фильтроваиия рассчитьтают по уравнению (1.51), получае- 
м о м у  путем рсшения дифференциального уравнения фильтрования для случая постоян- 
Hoio перепада давления на фильтре:

_ Х̂ц̂ в hot | II Лос 11 с , ^-т — . (1-51)
2 Др лго Д р  jfo

где ц вязкосгь фильтрата; х„ — масеа твердой фазь), отлагаюшейся при прохождении 
едпнмци объема фильтрата, к г / м ’ ; r„ — массовое удельное сопротивление осадка, 
м/кг; „ — сопротивление фильтровальной перегородки, м " 1; V — перепад давления 
на фильтре; — внсота слоя осадка на фильтре; Хп — отношение объема осадка на 
фильтре к объему полученного фильтрата. (Обьшно при экспериментальном опреде- 
леиии коистант фильтрования получают всличину r» — удельное объемное сопротив- 
ление осадка, м ~3 В этих случаях иерейти к величине можно на основе соотношения:
Л'иГII =  Л'|,Гн )

Необходимие для вьшолнения расчетов величини дго и л'в определяют следуютим 
образом:

-v„=----- ------(1.52)
t>ac [1 — (a)oc- +  JfcM)|

Хв =  , (1.53)
1 — (iHV +  -̂ i-) 1 '

где xv„ — концентрация твердой фазш в суспензии, масс. доли; woc — влажность осадка 
гюсле фильтровання, масс. доли; рж — плотность жидкой фазн; (>ос — плотность влаж- 
ного осадка, определяемая по вмражению

(>..г =  (м>»/ [(>» +  (|)т — !>*) k v ) ], ( 1.54)

где |>т — плотность твердой фазм.
Продолжительность промшвки осадка рассчитмвают по уравнению, получаемому 

решением дифференциального уравнения фильтрования для случая постоянних раз- 
ности давлеиий и скорости фильтрования:

, Уцр. жРоС̂Н-̂ пМ-1ф“Ч1‘ / /  I *\ф. П \  / ,  eCvт„,, =  /г— — ----------- £---- (Лис +  хо—1— I, (1.55)
АрирХо V Г,ХВ /

где у„|, ж и ц„р — удельнмй расход и вязкость промьтной жидкости; Ьрпр — перепад 
давления на фильтре при промьтке осадка; k — коэффициент запаса, учитмваюший 
необходимость увеличения поверхности сектора промьшки по сравнению с теорети- 
ческим значеиием (/<■= 1,05— 1,2).

Продолжительность сушки осадка после проммвки задают на основании экспери- 
мемтальпь1х дамних.

Продолжительность полного цикла работн фильтра представляет собой величину, 
обратную частоте врашения барабана:

т„ =  1 / n .  ( 1 . 5 6 )

Требуемую обшую поверхность фнльтрования находят по в ьф аж ен и ю

Ғ„Г, =  V„n Т ц /  ( г.'ф У.Д„), (1.57)

где V„n — заданная промзводительмость по фильтрату, м3/с; К„ — поправочньж коэф- 
фициент, учнтмваюший иеобходимость увеличения поверхности из-за увеличения 
сопротивлсння фильгровальной перегородкм при многократном ее использовании 
(К„ =  0,8); Уф v, — удельньш объем фильтрата, т. е. объем, получаеммй с 1 м2 фильтро- 
вальной перегородки за время фильтроваимя, определяемьж как

Г* ч  =  /|,г/ а». (1.58)
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По найденному эначению Ғи6 из каталога  вмбирают  типоразмер  фильтра  и опрс-  
деляют требуемое число их.

За те м  проверяют  пригодность вибранного  фильтра.  Д л я  этого устанавливают  
соответствие рассчитанной частоть! вр а ше ни я  ба раб ана  диа пазону  частот,  указанному  
в каталоге ,  и сравнивают рассчитанньш и стандартньш углм сектора  фильтрования .  
Если частота  вмходит з а  рамки указанного  диа пазона  или рассчитанньш угол фильтро-  
вания больше  стандартного,  следует  повторно в ь тол ни ть  расчетм,  з ад а вш и с ь  другой 
вмсотой слоя осадка.

З ат ем  проводят  уточненньш расчет  фильтра.  По каталогу  принимают  даннме  
распределения  технологических зон. Частоту  врашения б а р а б а н а  принимают наимень- 
шей из рассчитаннь!х по следуюшим зависимостям:

'|| =  <Рф/(360тф); (1 .59)

П ’ =  (ч ’пр +  Ч-сг)/ [3 6 0 (т„р Ч- r t.2) | (1.60)

Пример расчета барабанного вакуум-фильтра. Рас сч ит а т ь  требуемую поверхность 
барабанного  вакуум-фнльтра  с наружной  фильтруюшей  поверхностью на производи- 
тельность по фильтрату  6 м3/ ч  (0,00167 м*/с)  Подобрать  стандартньш фильтр и опре-  
делить  необходимое число фильтров.

Исходнью дан н не  для расчета :  перепад давления при фильтровании  и промшвке 
Др =  6 , 8 - 10 4 Па ;  т емпература  фильтрования  20 °С; вмсота слоя осадка на фильтре 
hoc=  10 мм; влажн ост ь  осадка шос. =  61 %  (масс . ) ;  удельное массовое сопротивление 
осадка r„ =  7 ,8 6 - 10 lu м/кг ;  сопротивление  фильтровальной  перегородки /?ф „ = 4 , 1  X  
X  109 м — 1; плотность твердой ф а з м  рт=  1740 к г / м 3; ж ид кая  ф а з а  суспензии и проммвная 
жидкость  — вода;  массовая  концентрация  твердой ф а з м  в суспензии xvy =  14 % (м а с с . ) ; 
удельньш расход  водн при п р о м ь т к е  ( которая  проводится при температуре  53 °С) 
Vnp ж =  1 ■ 1 0 - 3 м3/кг ;  продолжительность  окончательной сушки осадка тС2 не менее 20 с.

По справочнмм данним определяем недостаюшие для расчета физико-химические величиньс 
вязкость води при 20 °С u =  1,005-10“ П а -с ,  при 53 °С ц„р =  0 ,53 -Ю - 3  П а -с ;  плотность водь! 
принимаем рж = 1 0 0 0  кг/м

Рассчитаем вспомогательнме величинн. По формулс (1.54)

1 7 4 0 - 1 0 0 0  l o n n  . з
- =  1 2 0 0  к г / м

1000+ (1740-1000) 0,61
По формуле (1.52)

По формуле (1.53)

0,14-1000
Ао = ----------------------------------- =  0,467

1200 [ 1 - ( 0 ,6 1 + 0 ,1 4 ) ]

0 , 1 4 - . 0 0 0 ( 1 - 0 , 6 1)_ =  2 1 8  

1 - ( 0 , 6 1 + 0 , 1 4 )

Продолжительность фильтрования находим по формуле (1.51):

1,005-1 0 - 3-218-7,8 6 - Ю10 0.012 1 ,005-10“ 3-4 ,1 • I09 0,01Tltl - ----- , I --------- , - —— ^ Q •
2 - 6 ,8 - 104 0,467* 6 ,8 - 104 0,467

Продолжительность промнвки находим no формуле (1.55), принимая ft = 1 ,1 :

1 *10-3 *1200*
"Гпр —  1»I '

)-7 ,86-10'°-218-0,53- IQ -3-0,01 /  4..-10* \  c
6 ,8 -104. 0,467 \  7,86-10 -218 /

Для определения частотм врашения барабана no уравнению (1.50) предварительно зада- 
димся с помошью табл. 1, Приложения 1.2 значениями углов, ориептируясь на наиболее типичнме 
значения:

i f v i = 5 9 ,5 ° ;  ф0 =  2 0 ° ; <|;р = 2 0 ° ;  (| ч i =  2 ° ; tp»a =  5 ° ; =  13 ,5°; (^„< =  5°
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Полученная частота укладивается в диапазон значений, приведеннмх в табл. 1 Прило- 
жения 1.2.

Продолжительность полного цикла работь! фпльтра по формуле (1.56): т„ =  1/0,00555 =  
=  180 с.

Удельньж объем фильтрата по формуле (1.58): t\.p уд =  0,01 /0,467 =  0,0214 м3/м 2.
Обшая поверхность фильтрования по формуле (1.57): Ғ0и =  0,00167-180/(0,0214-0,8) =  

=  17,5 м2
Эту поверхность может обеспечить один фильтр Б020-2.6У, имеюший Ғф =  20 м2
Проверим пригодность вмбранного фильтра. Он имеет следуюшие значения углов: фф =  

=  132“; (<г„Р +  ф,2) =103°
Рассчитаем п , и лг по формулам (1.59) и (1.60): rii =  132/(360-59,4) =0,00617 с~ ';  

/ i , =  1 03 /1360(38,2+ 2 0 ) ]  =0,00492 с " ‘
Так как окончательно принимаем частоту врашения барабана: п =  ̂ 2 =  0,00492 с _|
Эта частота соответствует допустимому диапазону частот (0,00217 — 0,0333 с _ | ), указан- 

ному в табл. 1 Приложения 1.2.
Угол, необходимьж для фильтрования, можно определить, зная продолжительность фильт- 

рования и частоту:
Фф =  360 тф п =  360 • 59,4 • 0,00492 =  105,2°

Фактически угол сектора фильтрования в стандартном фильтре составляет <рф=132° 
Таким образом, часть поверхности зонн фильтрования оказивается избьиочной, поэтому при 
заказе фильтра целесообразно уменьшить угол фильтрования в распределительной головке на 
величнну

Лфф =  (p+ — фф =  135 — 105,2 =  26,8.

Этого можно добиться, например, увеличив на то же значение угол (fM<.
Продолжительность полного цикла по (1.56)

т „ = 1 / л  =  1/0,00492 =  203 с.

Производительность фильтра найдем из формулу (1.57):
1/ф =  ,л Ғф/C„/tu =  0,0214 • 20 ■ 0,8/203 =  0,0214 • 20 • 0,8/203 =  0,00169 мэ/с. 

что соответствует эаданной производительмости (0,00167 м’/с).

1.7. РАСЧЕТ АППАРАТОВ МОКРОЙ ОЧИСТКИ ГАЗОВ ОТ ПЬ1ЛЕЙ

Удаление пмли в аппаратах мокрой очисткн происходит благодаря смачиванию части- 
чек пьми жидкостью. Процесс протекает тем эффективнее, чем больше поверхность 
контакта фаз между газом и жидкостью, что достигается, например, диспергирова- 
нием жидкости на капли или газа на множество пузмрей, формируюших пену.

Среди аппаратов мокрой очистки газов широкое распространение получили пенние 
газоочистители ЛТИ [7]. Они бнвают однополочнме и двухполочнне, с отводом водь! 
через сливное устройство над решеткой и с полнмм протеканием води через отверстия 
решетки (провальнме). Аппаратн со сливними устройствами позволяют работать при 
больших колебаниях нагрузки по газу и жидкости. Вмбор числа полок зависит главннм 
образом от степени запмленности газа. При содержании пили в газе не более 0,02 кг/мэ 
следует применять однополочние аппарать!.

На рис. 1.3 показана схема, а в табл. 1.2 приведень! основнне размерь! однополочних 
аппаратов для очистки газов с отводом води через сливное устройство. При их расчете 
определяют плотадь поперечного сечения аппарата; расход водн, которьш требуется 
для очистки газа; внсоти слоя пенн и сливного порога, обеспечиваютие нормальную 
работу аппарата.

Расчетм рекомендуется проводить в следуюшем порядке.
Bbtoop расчетной скорости газа. Скорость газа в аппарате — один из важнейших 

факторов, определяюших эффективность работи аппарата. Допустимьш диапазон фик- 
тивних скоростей составляет 0,5—3,5 м/с. Однако при скоростях вь1ше 2 м/с начинается 
с.чльннй бркпгпунпг и требуется установка специальних бризгоуловителей. При ско-

Тогда
« =  3 6 0 -  (59,5 +  20 +  20 +  2 +  5 +  13,5 +  5) /  [360 (59,4+38,2+  20) ] =0,00555 с “ '
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Т а б л и ц а  1.2. О д н о п о л о ч н м е  п е н н ш е  г а з о о ч и с т и т е л и  Л Т И - П Г С  
( с о т в о д о м  e o d b i  ч е р е з  с л и в н о е  у с т р о й с т в о )

О б о з н а ч е н и е
а п п а р а т а

Р а з м е р и  а п п а р а т а
О б о з н а ч с н м е

а п п а р а т а

Р а з м е р ь !  а п п а р а т а

д л и н а  
р е ш е т к и ,  м

ш н р н н а  
р е ш е т к и ,  м

в и с о т а  ап- 
п а р а т а ,  м

д л и н а  
р е ш е т к п ,  м

ш и р и н а  
р с ш с т к и ,  м

вь!сота  ап- 
п а р а т а , м

3 0 , 5 5 0 , 7 7 2 , 1 9 5 2 3 1,41 2 , 3 8 4 , 4 9 0
5 , 5 0 ,7 4 1 ,04 2 , 6 4 0 3 0 1 ,62 2 , 7 2 4 , 9 5 0

10 1,00 1 ,4 0 2 , 9 2 0 4 0 1,87 3 , 1 2 5 , 7 5 0
16 1 ,26 1 ,7 6 3 , 4 2 0 5 0 2 ,1 0 3 , 4 8 6 , 0 3 0

ростях меньше 1 м/с возможно сильное протекание жидкости через отверстия решеткм, 
вследствие чего внсота слоя пенм снижается, а жидкость может не полностью покрьГ- 
вать поверхность решетки. Для обичнмх условий рекомендуемая скорость t c = 2  м/с. 

Определение плогцади и формм сечения аппарата. П лотадь сечения S (м2) равна:
S  =  Q „ / w , ( 1 . 6 1 )

где Qн — расход газа, поступаютего в аппарат при рабочих условиях, м'*/с.
Газоочиститель может бнть круглого или прямоугольного сечения. В первом случае 

обеспечивается более равномерное распределение газа, во втором — жидкости. При 
внборе аппарата прямоугольного сечения длину и ширину решетки находят с помошью 
данннх табл. 1.2.

Определение расхода поступаклцей eodbi. Для холодньи и сильно загшленнь1х 
газов расход определяется из материального баланса пилеулавливания, для горячих 
газов — из теплового баланса [7] В сомнительннх случаях вшполняют оба расчета 
и вибирают наибольшие из полученнмх значений расхода. Обично газ можно рассмат- 
ривать как холодньж, если его температура ниже 100 °С.

Расход поступаюшей водн L (в кг/с) рассчитнвают, исходя из материального 
баланса пьглеулавливания:

L  =  L y + L c„ ,  ( 1 . 6 2 )

где L , — расход водм, стекаюшей через отверстия в решетке (утечка), кг/с; L(n — 
расход водм, стекаюшей через сливной порог, кг/с.

Величина Ly определяется массовмм расходом уловленной пили G„ (кг/с); кон- 
центрацией пили в утечке ху (кг пили/кг водм); коэффициентом распределения 
пь1ли между утечкой и сливной водой Kv, вьфажен- 
нь1м отношением расхода пь1ли, попадаюшей в утеч- 
ку, к обшему расходу уловленной пь1ли:

L  =  G „ K f / x y. ( 1 . 6 3 )

t 04uiueHHbiH 
газ

Расход уловленной пили (в кг/с) может бить 
определен по соотношению

C „  =  Q „ c „ r | ,  ( 1 . 6 4 )

где сн — начальная концентрация имли в газе, кг/м3;
11 — заданная степень пнлеулавливания, доли еди-
НИЦЬ1.

Коэффициент распределения Кр находится в 
диапазоне 0,6—0,8; в расчетах обнчно принимают 
КР =  0,7

Рис. 1.3. Пенний газоочиститель:
1  — к о р п у с ;  2  —  п е р ф о р и р о в а н н а я  п о л к а  ( р е ш е т к а ) ;  3  —  сл ив-  
ной по р о г ;  4 —  с л о й  пень!
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Концентрация иили в утсчке изменяется от л\ =  0,2 (для не склонних к слипанию 
миперальнь:х пилсй) до л \= 0 ,0 5  (для цементируюшихся пилей).

Поскольку в утечку попадаст больше гшли, чем в роду, стекаюшую через слнвной 
порог, то для умеиьшения обшего расхода водш целесообразно уменьшать величину 
Z.,.,. Однако слишком сильная утечка создает неравномерность висотм слоя водн на 
решетке. Поэтому в расчетах рекомендуется принимать =  LV. Исходя из этого, вь1- 
ражение (1.62) приводится к виду:

l. =  2G„Kf/xy. (1.65)

Опредсление типа решетки. В задачу этого этапа расчета входит вмбор типа 
перфорации (кругльк' отверстия или шели), диаметра отверстия do или ширинм шели 
/>„, и шага между ни.ми l. Форму отверстий вшбирают из конструктивнъгх соображений, 
а их размер — исходя из вероятности забивки гшлью. Обмчно принимают Ьш =  2 — 4 мм, 
d i, =  2 —6 мм. Затем вибирают такую скорость газа в отверстиях дац, которая обеспечит 
необходимую величину утечки. При диаметрах отверстий dо =  2—3 мм скорость газа 
должпа составлять 6—8 м/с, а при rfo =  4 — 6 мм №>=10— 13 м/с.

Далее рассчитмвают долю свободного сечения решетки So, отвечаюшую вибранной 
скорости:

S„ =  ai'/(!£i„(|'), ( 1-6 6 )

где i|< — отношение перфорированиой плошади решетки к плошади сечения аппарата
(«I = 0 ,9  — 0,95).

Исходя из величинь! Sn определяют шаг I (в м) между отверстиями p зависимости 
от способа разбивки отверстий на решетке. При разбивке по равностороннему тре- 
угольннку

/ = t / „ V 0 ,9 i /So.  (1.67)

Толшину решетки 6 вибирают по конструктивньш соображениям. Минимальному 
гидравлнческому сопротивлению отиечает 6 =  5 мм.

Определение вмсоти слоя пенш и сливного порога. Вмсоту порога на сливе с решетки 
устанавлнвают мсходя из создания слоя пенш такой внсоти, которая обеспечила бн 
необходимую степень очистки газа.

Первопачально определяют коэффициент скорости пнлеулавливания К„ (в м/с):

/C„ =  2 i |a i ' /(2 - i ) ) ,  ( 1 .6 8 )

где t] — заданная степень очистки газа от пмли.
Связь между Кп и Bbicofofi слоя пенн Н (в м) при улавливании водой гидрофиль- 

ной иь1ли вьфажается следуюшим эмпирическим уравнением:
/ / = / ( „ - 1 , 9 5 ^  +  0,09, (1.69)

гдс величинь! К„ н w имеют размериость м/с. Далее определяют висоту исходного 
слоя водн на решетке /iи (в м):

/ i , .=  1.43/y IS 7  tc- us;’. (1 -70)

Вмсоту порога h„ (в м) рассчитивают по эмпирической формуле

/i„ = 2 .5 / 1 , , - 0 ,0 176VP, (1.71)

где i — имтенсивность потока на сливе с решетки [в к г / (м -с ) ] ,  определяемая как
i =  LcJ b „  (1.72)

где /?(■ — ширина сливного отверстия. При прямоугольном сечении аппарата bc равна 
ширине решетки.

Пример расчета пенного аппарата. Рассчитать пеннмй аппарат  для очистки 48 000 м3/ч  
газа от гидрофильной, не склонной к слипанию, гшли. Температура газа  60 °С. Запнленность

.32



газа на входе в аппарат е„ = 0 ,0 0 8  к г / м \  требуемая степень очисткн ц =  0,99. Очистка произво- 
дится водой.

Вмбираем газоочмститель системи Л Т И  и приннмаем рабочую скорость газа (на всс ссчение 
аппарата) w =  2 м/с.

Рассчитмваем по (1.61) плошадь сечения аппарата:

S =  48 0 0 0 / (3 6 0 0 -2 )  = 6 .6 7  м2.

По табл. 1.2 внбираем апмарат Л ТИ -П ГС -50 ,  имеюший решетку длиной 2,1 м, шириной 
3,48 м. Сечение аппарата

5  =  2,1-3,48 =  7,3 м-

Фактическая скорость газа:

£cj =  48 000/(3600  - 7,3) = 1 ,8 2  м/с.

Определяем по формуле (1.64) расход уловленной пнли:
G„ =  48 000 • 0,008 • 0 .99/3600 =  0,106 кг/с.

Принимаем коэффнциент распределения K r =  QJ  и кониентрацию пили в утечке лгу = 0 ,1 5  кг
ПЬ1ЛИ/КГ ВОДЬ1.

Тогда расход поступаюшей водм по формуле (1.65) составит:

L =  2 • 0.106 • 0 ,7 /0 .15  =  0,989 кг/с.

Вмберем решетку с кругльши отверстиями диаметром d n= 4  мм. Тогда скорость газа в от- 
верстиях должна бнть равна Ши= 10 м/с. По вьфажению (1.66) доля свободного сечения решетки 
So прн <(=0,95  равна:

i>„= 1 .82/(10-0 ,95)  = 0 ,192 .

Если принять, что отверстия располагаются по равностороннему треугольнику, то шаг между 
отверстиями в соответствии с (1.67) составит:

t=  0,004 д/0,91/0,192 =0,0087 м.

Толшину решетки примем равной 6 =  5 мм.
Определим по уравнению (1.68) коэффициент скорости пьмеулавливания:

К„ =  2-0,99- 1 ,8 2 /(2 -0 ,9 9 )  =  3,57 м/е.

Тогда висота слоя пенн на решетке в соответствии с (1.69) равна:
Н =  3,57 — 1,95- 1,82 +  0,09 =  0,11 м.

Вмсота исходного слоя водм на решетке по формуле (1.70):
/i„=  1.43-0,1 1'°' ■ 1.82” ° 1,3 =  0,0218 м.

Интенсивность потока на сливе с решетки найдем по соотношению (1.72) с учетом того. что 
ширина сливного отверстия равна ширине решетки, a L c.-, =  L / 2 :

i =  0,989/(2-3,48) =0 ,142 кг/(м-с).

Вь1сота сливного порога no (1.71) будет равна
h„ =  2,5■ 0 ,0 2 1 8 - 0 , 0 1 7 6 \ jo .  142J = 0 ,0 5  м.

1.8. РАСЧЕТ ГИДРОДИНАМИЧЕСКИХ ПАРАМЕТРОВ ДВУХФАЗНЬ1Х ПОТОКОВ

Во многих процессах химической технологии — абсорбции, ректификации, экстракции 
и т. д. происходит движение двухфазнмх потоков, в котормх одна из фаз является 
дисперсной, а другая — сплошной. Дисперсная фаза может бить распределена в сплош- 
ной в виде частиц, капель, пузьфей, струй или пленок.

В двухфазнмх потоках первого рода сплошной фазой является газ или жидкость, 
а дисперсной — твердше частиць[, которме практически не меняют своей формм и массм 
при движении. Некоторме гидродинамические параметрн двухфазншх потоков первого 
рода рассмотренш в разд. 1.3.

В потоках второго рода газ или жидкость образуют и сплошную, и дисперсную 
фазн. При движении в сплошной фазе частицм дисперсной фазм могут менять форму
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и массу, например из-за дробления или слияния пузьфей и капель. Матем&тическое 
описание таких процессов чрезвьшайно сложно, и инженерньге расчетм обмчно осно- 
вьтаются на экспериментальннх данннх.

Рассмотрение многообразннх эмпирических зависимостей, связаннмх с гидравли- 
ческими расчетами двухфазнмх потоков, вмходитза рамки настоятего пособия. Поэтому 
ниже данн лишь обшие представления с примерами расчета по основньш формулам и 
приведени ссьмки на литературу.

Барботаж. В случае свободного барботажа, когда газ движется через жидкость 
в виде отдельннх свободно вспльтаю тих пузьфей, диаметр пузьфя находят по формуле

d „  =  \ j § d 0a / [g ( р *  — pr) ] , (1.73)

где do — диаметр отверстия, в котором образуется пузьфь; a — поверхностное натя- 
жение.

Число пузьфьков, образуюшихся в отверстии за единицу времени, находят по 
соотношению:

n =  6 Q/(nrfS),  (1.74)

где Q — объемньш расход газа.
При цепном барботаже [8] диаметр пузмрька рассчитивают по следуюшим фор- 

мулам:
для ламинарного движения

d„ =  V l 0 8 n * Q / ( n g ( p »  — рг) ] ; (1.75)

для турбулентного движения

d„ =  V 72p»Q 7n '!g ( p » - P r ) ]  (1.76)

Число Рейнольдса, разграничиваютее ламинарное и турбулентное движение пузм- 
рей в жидкости, Ren Кр =  9. Число Рейнольдса определяется внражением

R ^n ^ п ^ п р ж /

где w„ — скорость подъема пузьфей, которую рассчитмвают по следуюшим формулам: 
для ламинарного режима:

w „  =  d l  ( р ж — p r ) g / (18цж) (1.77)

для турбулентного режима

w „  =  Q J  - \ j d „  (p* — pr) g / рж (1.78)

Критическое значение расхода газа, при котором свободньш барботаж сменяется 
цепним, находят по формулам: 

при ламинарном движении

Q Kp= V 0 , 0 3 o V S / [ n i ( p * - P r ) g ] ; ( 1 . 7 9 )

при турбулентном движении

QKP =  V20o5d5o/ [pi (р» - pr)2 g2] (1.80)

О бти е  потери давления при барботаже Дрл складьтаются из следуюших величин:

=  Лро +  Лрст +  Др„, (1.81)

где Apo =  4o/do — давление, необходимое для преодоления сил поверхностного натя- 
жения; ДрСт =  Лрж£ — статическое давление столба жидкости висотой h в аппарате; 
Лр„ — потери давления на преодоление сопротивлений в отверстии, которме могут бмть 
рассчитанм по методике, рассмотренной в разд. 1.1.
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Межфазная поверхность при барботаже представляет собой суммарную поверх- 
ность всех пузьфьков на внсоте жидкостного столба и определяется следуютими 
соотношениями:

для свободного барботажа

F =  6Q h /(w „ d „ )\  (1.82)

для цепного барботажа
F =  nd„h. (1.83)

Приведеннме више формулм применимм для пузьфьков диаметром не более 1 мм. 
Крупнме пузнри при подъеме деформируются, приобретая эллипсоидальную форму 
(при d „ = l —5 мм) и полусферическую (при d „ >  5 мм), причем движение пузьфей 
становится спиральньш [9]. Закономерности, установленние для пузирей, виходяших 
из одного отверстия, справедливн и при массовом барботаже, если скорости газового 
потока невелики (0,1—0,3 м/с на свободное сечение аппарата). При больших скоростях 
пузири сливаются в сплошную струю, которая разрушается на некотором расстоянии 
от отверстия с образованием пени. Размерм пузьфей в пене различнн. Для их харак- 
теристики используют средний поверхностно-объемньш диаметр d L? =  6 t / a  (где е — 
газосодержание пенн,  a — удельная поверхность)

Гидродинамические основм работм аппаратов в пенном режиме рассмотренм в мо- 
нографиях [3, 7, 10] Примерм расчета гидравлического сопротивления, рабочих ско- 
ростей и других гидродинамических параметров для барботажнмх аппаратов дань! в 
гл. 5 и 6.

Пример. Определить поверхность контакта фаз при виходе пузирей из одиночного от- 
верстия по следуюшим данним: диаметр отверстия d 0 =  2- 10~5 м; висота столба жидкости в ап- 
парате h =  0,5 м; расход газа Q =  3-10_e м3/с; плотность газа рг =  1.2 кг/м3; плотность жидкости 
р*=1000 кг/м3; вязкость жидкости ц * = 1 - 1 0 _3 П а-с; поверхностное натяжение о =  0,07 Н/м.

Определим вид барботажа, используя формули (1.79) и (1.80):

Q«p  =  ;\ / O . 0 3 ( 0 , 0 7 ) 4 ( 2 •  1 0 - 5 ) 4/ ] (1 ■ 1 0  — 3 ) 3 - ( 1 0 0 0  —  1 , 2 ) 9 , 8 1  ] = 2 , 2 7 - 1 0 - 7 мэ/с;

QkP =  V^0 (0,07)5 (2- 10-5)5/  [ 1 OOO3 (1000— 1,2)29,812] =3,21-10-® м3/с.

Заданний расход газа меньше каждого из критических значений, поэтому в аппарате имеет место 
свободний барботаж.

Определим диаметр пузнря по формуле (1.73)

d„ =  ‘V6 -2-10“ 5-0,07/[9,81 (1000— 1,2)] = 9 , 2 7 - 10“ 4 м.

Найдем скорость подъема пузирей (предполагая, что пузнри вспливают турбулентно) по 
формуле (1.78):

t^„ =  0,7 д/9.27- 10 -“ (1000— 1,2) 9,81/1000 = 6 ,6 7 - 1 0 -2 м/с.

Рассчитаем критерий Re„:
Re„ =  6,67 • 10“ 2-9,27 ■ 10_< • 1000/10_3 =  61,8.

Таким образом, пузири вспливают турбулентно (Ren>  Re„ кр), и формула (1.78) вибрана 
правильно.

Найдем поверхность контакта фаз по формуле (1.82):
Ғ =  6 ,3 -1 0 - 7 ( 6 ,6 7 - 1 0 -2-9 ,27-10-") =  1,45- Ю” 3 м2

Пленочное течение жидкостей. При стекании пленки жидкости под действием силм 
тяжести по вертикальной поверхности наблюдается три основньгх режима движения 
[3]: ламинарное течение с гладкой поверхностью (Ren̂ < 3 0 ) ,  ламинарное течение с 
волнистой поверхностью (Яепл =  30— 1600), турбулентное течение (Renj>  1600). Кри- 
терий Рейнольдса для пленки жидкости определяется формулой Ren̂  =  4 r /n *  (где 
Г — линейная массовая плотность орошения, представляюшая собой массовьш расход 
жидкости через единицу длини периметра смоченной поверхности).



При ламинарном течении средняя скорость стекаюшей пленки шпл и ее толшина 6ПЛ 
определяется следуютими уравнениями:

Если поверхность не вертикальна, а наклонена к горизонту под углом а, то в расчет- 
ннх уравнениях вместо g следует использовать произведение gs in a .

При турбулентном течении пленки для расчета и 6ПЛ можно использовать эмпири- 
ческие уравнения [1]

Д ля  упротения расчетнмх зависимостёй вместо фактической толшинн пленки часто 
используют приведенную толшину бпр:

В эмпирических уравнениях (1.86) — (1.88) вязкость внражается в м Н -с /м 2. 
Уравнения (1.84) — (1.87) применими.в случае, когда рядом с пленкой движется 

газ, а скорость газа сравнительно невисока (до 3 м/с). При более вмсоких скоростях 
в случае противотока газ тормозит стекание пленки, что приводит к увеличению ее 
толшини и уменьшению скорости течения. При прямотоке скорость течения пленки 
увеличивается, а толшина уменьшается [3]

Скорость газового потока, при которой наступает захлебьшание противоточнмх 
аппаратов wr 3, может бить найдена с помошью уравнения

где d,KB — эквивалентньш диаметр канала, по которому движется газ; L и G — массовне 
расходм соответственно жидкости и газа; b — коэффициент для листовой насадки, 
равньж нулю; для трубок с орошаеммми стенками b может бнть определен по 
вьфажению

Гидравлическое сопротивление при движении газа в аппаратах с текутей пленкой 
жидкости определяют по уравнению

где wo r — скорость газа относительно жидкости; ш0 г =  wT ±  ш„.п (знаки плюс и минус 
относятся соответственно к противотоку и прямотоку).

Коэффициент сопротивления l  рассчитнвают по эмпирическим уравнениям [3]. 
Для противотока:

w„., =  V r 2g / ( 3 ( i* p * ) ; (1.84)

6„л =  ;\/згц*/(р«й). (1.85)

w„„=2,3 (g/()»)l/3 (г7',5/м»15); (1.86)

блл =0,433цж /|5 Г8' ,5/  (  /3p*/3)- (1-87)

6 пр= [Цж/(р*в )1  , /3 1 - (1.88)

(1.89)

й =  0,47 +  1,51 lg (d ,„„/0,025). (1.90)

Д р  —  £ ( V ^ skb) ( Р гШ? r / 2 ) , (1-91)

при Re„ r< R eo r ,p Е=86/Re„ г;

при Reo r>  Re„.rKp £=  [0,11+0,9(ш„лцж/о )2/3] /ReS'r6. 

Критерий Reo r рассчитивают по формуле

R^q. г =  Wo. г ^эхвРг/Цг-

Критическое значение Re0.rKp определяют по вьфажению

(1.92)
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При пленочном течении в насадочннх аппаратах часть насадки обмчно не смачи- 
вается жидкостью, имеются застойнме зонн, в отдельннх местах жидкость перетекает 
от одного элемента насадки к другому в виде струй. В разннх точках элемента насадки 
пленка может иметь различную толшину. Поэтому закономерности течения в пленочнмх 
и в насадочних аппаратах, несмотря на определенную аналогию, рассматриваются 
отдельно. Методики расчета рабочих скоростей, гидравлического сопротивления и дру- 
гих гидродинамических параметров в насадочнмх колоннах приведенм в работах 
[3, 10, 12],

Пример. Определить гидравлическое сопротивление в вертикальном трубчатом пленочном 
аппарате при противоточном движении газа и жидкости. Исходние даннме: длина трубки 1 = 2  м, 
ее внутренний диаметр d =  0,02 м, число трубок п =  100, расход жидкости L =  0,3 кг/с, ее плотность 
рж=1000  кг/м3, вязкость рж =  5 -10~ 4 Па-с, поверхностное натяжение о =  0,067 Н/м, расход 
газа 0  =  0,05 кг/с, его плотность pr= l  кг /м1, вязкость цг =  2-10_3 Па-с.

Найдем все величтш, входяшие в формулу (1.91). Скорость газа (без учета сечения, занятого 
пленкой)

ц)г =  4 G / (f}rn n d 2) =  4 -0,05/(1 • 100-3,14 - 0,022) =  1,594 м/с.

Полученное значение невелико, поэтому для определения скорости течения пленки можно 
использовать приведеннне внше формули. Рассчитаем критерий Re„.,, предварительно вмчислив Г:

Г =  L /(lO O jid )  =0 ,3/(100-3,14-0,02) =0,0477 к г / (с -м ) ;  Renjl =  4 -0,0477/(5-1 0 - 1) =382 .

Таким образом, течение пленки ламинарное, можно применить формулу (1.84):

«v, =  ^0,04772-9,81 /(3 ,5 -10” '-1000) =0,246 м/с. 

Относительная скорость газа
w,„ =  1,594 +  0,246 =  1.84 м/с. 

Определим толшину стекаюшей пленки по формуле (1.85):

6„, =  ^/з,- 0,0477 • 5• 10-V ( 10002 • 9,81) =  1,96• 10“ 4 м.

Полученная величина мала по сравнению с диаметром трубки, поэтому нет необходимости 
делать перерасчет скорости газа; кроме того, эквивалентний диаметр можно принять равнмм внут- 
реннему диаметру трубки • э̂кв — 0,02 м.

Чтобь! вмбрать формулу для расчета l, определим по формуле (1.94) значения Re0 г кр и
Re0 r:

d Г 86 I 119 „Rco. mp — I------------------------------- ;-----------— I =  2414:
L 0,11 +  0,9 (0,246 • 5 ■ 10“ 70 ,0 67 )2/J J

Re0 r =  1,84-0 ,0 2 -1 /(2 - 1 0 - 5) =  1840.

Поскольку Re0 г <  Re0 г кр, используем формулу (1.92):

1 =  86/1840 =  0,0467.

Гидравлическос сопротивление аппарата
Др =  0,0467 (2/0,02) (1 • 1,842/2) = 7 ,7  Па.

Брмзгоунос. Брмзгоунос складшвается из двух составляюших. Одна из них обра- 
зована мелкими каплями, скорость витания которьи меньше скорости газа. Для опре- 
деления скорости витания можно исиользовать формулн (1.28) и (1.29). Вторую 
(обично основную) составляюшую уноса образуют крупнме капли, получившие значи- 
тельную кинетическую энергию при образовании. Величина брнзгоуноса зависит от вида 
контактного устройства, скорости движения фаз, физико-химических свойств газа (пара) 
и жидкости и других факторов и определяется по эмпирическим уравнениям.

Зависимости по расчету брмзгоуноса в барботажннх массообменних апиаратах 
приведень! в работах [3, 7, J0]. Некоторме формулм и таблиин с примерами расчета 
дань| в гл. 5 и 6. Унос в вьтарннх аппаратах рассмотрен в монографин [13]
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В пленочнмх абсорбционнмх аппаратах брмзгоунос значителен лишь при прямо- 
точном движении фаз из-за вмсоких скоростей газового потока. При восходяшем 
прямотоке бризгоунос начинается, если вьтолняется условие:

ШгЦж/аХ164/Яе„л)5 (1.95)

Брнзгоунос может бнть определен по уравнению
q / Г =0,039Re^45 (югц * /а )u-39 (1.96)

Пример. Определить относительную величину бризгоуноса в абсорбере с восходяшим дви- 
жением пленки по следуюшим данннм: плотность орошения Г =  0,05 к г / (м -с) ,  вязкость жидкости 
цж =  1 • 10“ 3 Па-с, поверхностное натяжение о =  0,05 Н/м, скорость газа w r =  20 м/с.

Проверим справедливость соотношения (1.95):
Renji=4r/nn ,  =  4-0,05/l • 10 — 3 =  200;

(164/Renjl) 5 =  (164/200)5 =  0,37; w rii j a  =  20 • 1 ■ 10" 3/0,05 =  0,4.

Таким образом, соотношение (1.95) справедливо, и в аппарате происходит бризгоунос. 
Относительний бризгоунос определим по формуле (1.96):

q / Г  =  0,039 • 2000,45 • 0,4°-38 =  0,299.

П РИ Л О Ж Е Н И Я

Приложение 1.1. Основние технические характеристики насосов 
и вентиляторов, используемих в химической промишленности

Т а б л и ц а  1. Т ехн и че ски е  характ ерист ики цент робеж них насосов

Марка Q. м3/с Н, м ст. 
жидкости Ч»

Электродвигатель

тип кВт

Х2/25 4 ,2 -1 0 - 4 25 50 АОЛ-12-2 1,1
X8/18 2 ,4 -10_3 11,3 48,3 0,40 A 02-31-2 3 —

14.8 —

18 ВАО-31-2 3 0,82
Х8/30 2 ,4 -10_3 17,7 48,3 0,50 A02-32-2 4 —

24 —

30 ВАО-32-2 4 0,83
X20/I8 5 ,5 -1 0 -3 10,5 48,3 0,60 A02-31-2 3 —

13,8 —

18 ВАО-31-2 3 0,82
X20/31 5 ,5 -10“ 3 18 48,3 0,55 A 02-41-2 5,5 0,87

25 — — —

31 ВАО-41-2 5,5 0,84
Х20/53 5 ,5 -10“ 3 34,4

АА
48,3 0,50 А02-52-2 13 0,89

53 ВАО-52-2 13 0,87
X45/21 1,25-10“ 2 13,5 48,3 0,60 A 02-51 -2 10 0,88

17,3 — — —

21 ВАО-51-2 10 0,87
X45/31 1,25-10-2 19,8 48,3 0,60 A 02-52-2 13 0,89

25 — — —

31 ВАО-52-2 13 0,87
Х45/54 1.25-1 0 -2 32,6 48,3 0,60 A 02-62-2 17 0,88

42 A02-71-2 22 0,88

38



Продолжение приложения I.I

Марка Q.  м3/с Н,  м ст. 
жндкости

Электродвигатель

N.. кВ т Г|дв

X90/19

Х90/33

Х90/49

Х90/85

XI60/29 
Х280/29

Х280/42

Х280/72

Х500/25

Х500/37

2.5-10-2

2.5-10“ 2

2.5-10-2

2.5-10-2

XI60/29/2 4,5-10-2 

XI60/49/2 4,5-10~2

4,5-10~2 
8-10-2

8-10-2

8-10-2

1.5-10-

1.5-10-

13
16
19
25
29,2
33
31,4
40
49

70
85
20
24 
29 
33
40.6 
49 
29 
21
25 
29
29.6 
35 
42 
51 
62 
72 
19 
22 
25 
25 
31,2 
37

48.3

48.3

48.3

48.3

48.3

48.3

24.15
24.15

24.15

24.15 

16

16

0,70

0,70

0,70

0,65

0,65

0,75

0,60
0,78

0,70

0,70

0,80

0,70

A02-51-2 
A02-52-2 
A02-62-2 
A02-62-2 
A02-71-2 
A02-72-2 
A02-71-2 
A02-72-2 
А02;

ЗГ81-2 
A02-82-2 
A02-91-2 
BAO-72-2 
A02-72-2 
A02-81-2 
A02-81-2 
A02-82-2 
A02-91-2 
A02-81-4 
A02-8I-4 
A02-82-4 
A02-91-4 
A02-91-4

A02-92-4 
AO-lOl-4 
AO-102-4 
AO-103-4 
A02-91-6

A02-92-6 
AO-102-6

AO-103-6

10
13
17
17
22
30
22
30
40
40
55
75
30
30
40
40
55
75
40
40
55
75
75

100
125
160
200
55

75
125

160

0,88
0,89
0,88
0,88
0,90
0,90
0,88
0,89

0,89
0,89
0,89

0,89

0,92
0,92

0,93
0,91
0,92
0,93
0,92

0,92

0,93
П р и м е ч а н и я .  1. Hacocbi предназначенм для перекачивания химически активних и нейтральних 

жидкостей, не имеюших включений или же с твердмми включениями, составляюшнми до 0,2 % ,  при размере 
частиц до 0,2 мм. 2. Каж днй насос может бить иэготовлен с тремя различньши диаметрами рабочего колеса, 
что соответствует трем значениям напора в области оптимального ч„.

Таблица 2. Технические характеристики центробежних питательнмх 
многоступенчашх насосов

Марка Q. мэ/с
Н, м ст. 
жндкости Ч- N.. кВт

ПЭ 65-40 1,8- lO"2 440 50 0,65 108
ПЭ 65-53 1,8-10“ 2 580 50 0,65 143
ПЭ 100-53 2,8-10-2 580 50 0,68 210
ПЭ 150-53 4,2-10“ 2 580 50 0,70 305
ПЭ 150-63 4,2-10“ 2 700 50 0,70 370
ПЭ 250-40 6,9-10-2 450 50 0,75 370
ПЭ 250-45 6,9-10-2 500 50 0,75 410

П р и м е ч а н и я .  1. Hacocu предназначень! для перекачивания водь), имеюшей pH 7— 9,2, температуру 
не более 165 °С  и не содержашей твердих частиц. 2. Допустимо превишение напора до 18 %  от значений, 
указанних в таблице. 3. Минимальная подача для насосов П Э  65-40, П Э  65-53 и П Э  100-53 составляет 
6 - I 0 -3 м3/с, для насосов П Э  150-53 и П Э  150-63 —  3,2■ 10—2 м3/с, для насосов П Э  250-40 и ПЭ 250-45 — 
1,8 • 10-2 м3/с.
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Т а б л и ц а  3. Т ехн и чески е  характ ерист ики цент робеж нмх м н о го с т уп ен ч а ш х  
се к ц и о н н м х  насосов

М арка Q. м3/с H,  м ст. ж идкости п,  с 1 Чи N.. кВт

L IH C  13-70 3,61 • 1 0 - ’ 70 50 0 ,4 8 5 ,4 0
Ц Н С  13-350 3,61 ■ 1 0 " 3 350 50 0 ,4 9 2 6 ,0 0
Ц Н С  3 8 -4 4 1 ,0 5 - 10 - 2 44 50 0 ,6 7 7 .0 0
Ц Н С  3 8 -6 6 1 ,0 5 - 10 - 2 66 50 0 ,6 7 10 ,50
Ц Н С  6 0 -5 0 1 ,67- Ю " 2 50 2 5 0 ,6 7 13,0
Ц Н С  6 0 -7 5 1 ,6 7 -1 0 “ -’ 75 25 0 ,6 7 19,5
Ц Н С  6 0 -3 3 0 1 ,6 7 - 1 0 “ 2 330 50 0,71 7 7 ,0
Ц Н С  105-343 2 , 9 2 - 1 0 ' 2 343 50 0 ,7 4 136,5
Ц Н С  105-490 2 , 9 2 - 1 0 “ 2 490 50 0 ,7 4 195,0
Ц Н С  180-340 5 , 0 - 1 0 “ 2 340 25 0 ,7 4 232
Ц Н С  180-500 5 , 0 - 1 0 - 2 50 0 50 0 ,7 2 3 5 0
Ц Н С  180-600 5 , 0 - 1 0 - 2 600 50 0 ,7 2 4 2 0
Ц Н С  180-700 5 , 0 - 1 0 “ 2 700 50 0 ,7 2 4 9 0
Ц Н С  3 0 0 -5 4 0 8 , 3 3 - 10 - 2 54 0 25 0 ,7 6 594
Ц Н С  3 0 0 -6 0 0 8 , 3 3 - 1 0 " 2 60 0 25 0 ,7 6 6 6 0
Ц Н С  3 0 0 -6 5 0 8 , 3 3 - 1 0 “ 2 6 5 0 50 0 ,7 6 7 0 0
Ц Н С  5 0 0 -3 2 0 1 , 3 9 - 1 0 - ' 3 2 0 25 0 ,7 6 58 0
Ц Н С  5 0 0 -4 8 0 1 , 3 9 - 1 0 - ' 4 8 0 25 0 ,7 7 8 7 0
Ц Н С  5 0 0 -5 6 0 1 ,3 9 - 1 0 “ ' 560 25 0 ,7 7 1015
Ц Н С  5 0 0 -6 4 0 1 , 3 9 - 1 0 - 1 64 0 25 0 ,7 7 1160

П р н м е ч а н и я .  1. Насосм предназначень! для перекачивания води и жндкостей, имеюшнх сходние 
с водой свонства по вязкости и химической актнвности, с массовой долей механических примесей не более 
0,1 %  и размером твердмх частиц не более 0,1 мм. 2. Допускаемое проиэводственное предельное отклонение 
напора —  плюс 5 % ,  минус 3 % .

Т а б л и ц а  4. Т ехн и че ски е  характ ерист ики о с е в м х  насосов

М ар к а Q. м3/с
Н, м ст. 

ж идкости n» М арка Q, м3/с Н, м ст. 
ж идкости п,  с 1 1»

О Г 6 -1 5 0 ,0 7 5 4 ,6 4 8 ,3 0 ,7 8 О В 5 -4 7 0 ,7 0 4 ,5 12,15 0 ,8 5
О Г 8 -1 5 0 ,0 7 2 11,0 4 8 ,3 0 ,8 0 0 ,9 0 8 ,0 12,15 0 ,8 5
О Г 6 -2 5 0 ,1 7 5 3,4 2 4 ,1 5 0 ,8 3 О В 8 -4 7 0 ,7 0 11,0 16 0 ,8 6
О Г 8 -2 5 0 ,1 6 0 8 ,0 2 4 ,1 5 0 ,8 6 О В 5 -5 5 1,45 11,0 16 0 ,8 5
О Г б-ЗО 0 ,3 0 0 4,4 2 4 ,1 5 0 ,8 3 О В 6 -5 5 0 ,9 4 4 ,5 12,15 0 ,8 4
ОГ8-ЭО 0 ,2 9 0 11,0 2 4 ,1 5 0 ,8 6 1,25 7 ,5 16 0 ,8 4
О Г 6 -4 2 0 ,5 5 0 4 ,2 16 0 ,8 4 О В 8 -5 5 1.18 17,0 16 0 ,8 6
О Г 8 -4 2 0 ,5 2 5 9 ,9 16 0 ,8 6 О В 5 -7 0 2 ,2 5 11.0 12,15 0 ,84
О Г 6 -5 5 0 ,9 0 0 4,1 12 ,15 0 ,8 4 О В 5 -7 0 1,55 4 ,7 9 ,7 5 0 ,8 3
О Г 8 -5 5 0 ,9 0 0 10,0 12,15 0 ,8 6 1,90 7,3 12,15 0 ,8 3
О Г 6 -7 0 1,530 4 ,3 9 ,7 5 0 ,84 О В 8 -7 0 1,85 16,0 12,15 0 ,8 6
О Г 8 -7 0 1,480 10,4 9 ,7 5 0 ,8 6

П р и м е ч а н и я .  I. Насоси предназначени для подачи води (или другнх жидкостей, сходних с водой 
по вязкости м химической активности) с содержанием не более 0,3 %  взвешенних частнц, при температуре 
не више 35 °С . 2. Hacocw О Г  — с горизонтальним расположением вала —  О В  — с вертикальньш.

Т а б л и ц а  5. Т ехн и чески е  характ ерист ики осевььх ц и р к у л я ц и о н н м х  на сосов

М арка Q, м’ /с
Н, м ст 

жидкостн
Электродвигатель

тип Mi, кВт Пдв

О Х 2 -2 3 Г 0,1 1 1 4 ,5 24,1 А 0 2 -6 2 -4 17 0 ,8 9
О Х 6 -3 4 Г А 0 ,2 7 8 4 ,5 2 4 ,5 A 0 2 -8 1 -4 40 —

0 X 6 -3 4  Г 0 ,4 4 4 4 .5 24 ,5 А 0 2 -8 2 -4 55 —

О Х 6 -4 6 Г 0 ,6 9 3 4 16,4 М А -3 6 -5 1  / 6 100 0,91

40



Продолжение табл. 5

Марка Q, м3/с Н.  м ст. Электродвигатель
жидкости тип /V„, кВт 4j »

О Х 6 -5 4 Г 0,971 4 ,5 16,3 А О -Ю 2 -6 М 125 0 ,9 2
О Х 6 -7 0 Г С -1 1.75 4 ,5 12,2 А О  (Д А  3 0 ) 12-35-8 2 00 —

О Х 6 -7 0 Г С -2 2 ,2 2 4 ,5 12,2 А О  (Д А  3 0 ) 12 -55 -8 2 50 —

О Х 6 -8 7 Г  -1 2 ,22 3 ,5 — 4,5 9 ,8 А О  (Д А  3 0 ) 13 -55 -10 3 2 0 —

О Х 6 -8 7 Г -2 2 ,78 3 ,5 — 4 9 ,8 А О  (Д А  3 0 ) 13 -55 -10 3 2 0 —

П р н м е ч а н и е .  Hacocu предназначени для циркуляции агрессивних растворов плотностью до 
1500 кг/м3 при температуре до 150 “ С (насос ОХ6-46Г — до 106 °С , насос ОХ6-87Г-2 — до 137 °С ) .

Т а б л и ц а  6. Т ехн и че ски е  характ ерист ики в и х р е в и х  н а со со в  м а ло й  производит ельност и

М арка Q, м3/с Н,  м вод. ст. n.  с 1 n«

В С - 0 .5 /1 8 0 ,0 0 0 4 0 24 2 4 ,1 5 0 ,3 8
0 ,0 0 0 5 0 18
0 ,0 0 0 5 8 12

В К - 1 /1 6 0 ,0 0 0 8 0 22 2 4 ,1 5 0 ,2 5
0 ,0 0 1 0 0 16
0 ,0 0 1 0 6 14

В К - 1 ,2 5 /2 5 0 ,0 0 1 1 0 29 2 4 ,1 5 0 ,2 7
0 ,0 0 1 2 5 25
0 ,0 0 1 4 0 21

П р и м е ч а н и е .  Насосн предназначень! для подачи водн и других жидкостей (в  том числе химически 
активних), не содержаших абразивних включений, при температуре не више 85 °С .

Т а б л и ц а  7. Т ехн и чески е  характ ерист ики п лун ж ер н м х  н а со со в  с р егу ли р у е м о й  подачей

М арка <?, м3/с Н.  м вод. ст.
Электродвигатель

/V„, k B t

НД 630/10 1,75-10-4 100 ВАО-21-4 25 1.1 0,76
НД 1000/10 2,78-10-" 100 A02-31-4 25 2,2 —

НД 1600/10 4,45-10-" 100 А02-32-4 25 3,0 —

ВАО-32-4 — 3,0 0,82
НД 2500/10 6,95-10_< 100 А02-32-4 25 3,0 —

ВАО-32-4 — 3,0 0,82
ДК-64 1,75-10“ 4 630 ВАО-31-4 25 3,0 0,82
ХТрЮ/100 2,78- IQ-3 1000 ВАО-82-2 — 55 —

П р и м е ч а н и я .  1. Насоси преднаэначени для дозирования нейтральних и агрессивннх жидкостей 
при температуре до 200 °С  (серия Н Д ) или до 100 °С  (ДК-64 и ХТр 10/100). 2. В  таблице указанм макси- 
мально возможние рабочие эначения подачи и напора.

Т а б л и ц а  8. Т ехн и че ски е  характ ерист ики т рехплунж ернм х на со со в

Давление Давление
М арка Q,  м3/с на виходе, М арка Q. м3/с на виходе,

М П а М П а

П Т - 1 -0 ,6 3 /4 0 0 1 ,7 5 - 1 0 ~ 4 40 П Т - 1 -1 0 /2 5 2 , 7 8 - 1 0 _3 2,5
П Т - 1 -1 /4 0 0 2 ,7 8 - 1 0 - " 40 П Т - 1 - 1 6 /2 5 4 , 4 4 - 1 0 “ 3 2 ,5
П Т - 1 -1 /2 5 0 2 ,7 8 - 1 0 - " 25 П Т - 1 - 1 0 /1 0 0 2 , 7 8 - 1 0 - 3 10
П Т - 1 -1 ,6 /2 5 0 4 ,4 4 - 1 0 - " 25 Т - 2 - 1 ,6 /6 3 0 4 , 4 4 - 10 -4 63
П Т -1 -1 ,6 / 1 6 0 4 , 4 4 - Ю - 4 16 Т - 2 -2 ,5 /4 0 0 6 ,9 5 - 1 0 “ 4 40
П Т - 1 -2 ,5 /1 6 0 6 ,9 5 - 1 0 - " 16 Т - 2 - 4 /2 5 0 l . l l - l O - 3 25
П Т -1 -2 ,5 /1 0 0 6 , 9 5 - Ю - 4 10 Т - 2 -2 ,5 /2 5 0 6 ,9 5 - 1 0 “ 4 25
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Продолжение табл. 8

М арка Q. м3/с
Давление 

на внходе, 
М П а

М арка Q. м3/с
Давление 

на виходе, 
М П а

ПТ-1-4/100 1,11-Ю " 3 10 Т-2-6,3/160 1,75-10- 3 16
П Т - 1-4/63 1 ,1 1  - ) 0 - 3 6,3 Т-2-10/100 2,78 -10 - 3 10
П Т - 1-6,3/63 1 ,75-10“ 3 6,3 Т-2-16/63 4 ,4 4 -10~ 3 6,3
П Т - 1-6,3/40 1 ,75-10“ 3 4 Т-2-25/40 6 ,9 5 . 1 0 “ 3 4,0
П Т -1-10/40 2,78- 1 0 - э 4 Т-2-40/25 1 ,11  - 1 0 ~ 2 2,5

П р и м е ч а н и е .  Hacocu предназначени для перекачивания нейтральннх и агрессивнмх жидкостей с 
температурой от — 50 °С  до 250 °С  и кинематической вязкостью не више 8-10“ ' м2/с. Допустнмое содержа- 
ние твердих частиц в перекачиваемой жидкости не более 0,2 %.

Таблица 9. Технические характеристики центробежнмх вентиляторов

М арка Q. м3/с pgH. Па л, с 1 n»
Электродвигателъ

тип N„ кВт Пдв

В-Ц14-46-5К-02 3,67 2360 24,1 0,71 A02-61-4 13 0 ,8 8
4,44 2450 А02-62-4 17 0,89
5,55 2550 A 02-7I-4 2 2 —

В-Ц14-46-8К-02 5,28 1770 16,15 0,73 А02-62-6 13 0 ,8 8
6,39 1820 A02-71-6 17 0,90
7,78 1870 А02-72-6 2 2 0,90

В-Ц14-46-8К-02 6,94 2450 16 0,70 А02-82-6 30 —
9,72 2600 А02-82-6 40 —

11,95 2750 A02-91-6 55 0,92
В-Ц12-49-8-01 12,50 5500 24,15 0 ,6 8 4A280S4 1 1 0 —

15,25 5600 4А280М4 132 —
18,0 5700 4A315S4 160 —

ЦП-40-8К 1,39—6,95 1470— 3820 26,65 0,61 — — —
Вентиляторм малой производительности *

Ш -181 ,5 0,050 618 46,7 Ц 1 -1450 0,402 2450 46,7
Ц 1-354 0,098 967 46,7 Ц 1-2070 0,575 1280 46,7
Ц 1-690 0,192 1500 46,7 Ц 1-4030 1 ,1 2 0 2840 46,7
Ц1-1000 0,278 1 1 1 0 46,7 Ц 1-8500 2,360 3280 46,7

* Приведенн значения только Q, pgH и n.

Таблица 10. Технические характеристики газодувок

Марка Q, м3/с pg Н. Па
Электродвигатель

тип Л/„, кВт Пд"

ТВ-25-1,1 0,833 10  0 0 0 48,3 A02-71-2 2 2 0 ,8 8
ТВ-100-1,12 1,67 12 0 0 0 48,3 A02-81-2 40 —

Т В -150-1,12 2,50 12 0 0 0 48,3 А02-82-2 55 —
Т В-200-1,12 3,33 12  0 0 0 48,3 A02-91-2 75 0,89
Т В -250-1,12 4,16 1 2 0 0 0 49,3 А02-92-2 1 0 0 0,91
Т В-350-1,06 5,86 6  0 0 0 48,3 А02-82-2 55 —
Т В-450-1,08 7,50 8  0 0 0 49,5 А2-92-2 125 0,94
ТВ-500-1,08 8,33 8  0 0 0 50,0 BAO-315S-2 132 —

ТВ-600-1,1 1 0 ,0 10  0 0 0 49,4 A3-315M-2 2 0 0 -

РГН-1200А 0,167 30 0 0 0 16,7 А02-62-6 13 —
2А-34 0,630 80 0 0 0 25,0 4A250-S443 75 —
Т В -42-1,4 1 ,0 40 000 48,3 А02-82-2 55
ТВ-50-1,6 1 ,0 60 0 0 0 49,3 А02-92-2 1 0 0 —

ТВ-80-1,2 1,67 2 0  0 0 0 48,3 А02-82-2 55 —
ТГ -170-1,1 2 ,8 6 28 0 0 0 49,3 А02-92-2 1 0 0 —

Т Г -300-1,18 5,0 18 0 0 0 50,0 BAO-3I5M-2 160 —
П р и м е ч а н и е .  Газодувки 

давления; газодувки с pgW > 18000
p g / /<  12000 Па можно рассматрнвать как вентиляторь! 

Па нужно рассчитивать как компрессорьг
BtJCOKOrO
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Приложение 1.2. Основнме параметрм фильтров непрернвного действия

Таблица 1. Основние параметрш барабанньм вакуум-фильтров 
обшего назначения с наружной фильтрукнцей поверхностью

Фильтр 2.,
ШТ.

Распределение зон по поверхности барабана (в углових градусах)

ЧЧ фс! фпр + фс2 фо фр фи| фи2 Ф-3

Б 0 Ш З - 1,7 5 Р  

Б 0 Ш 5 -1 .7 5 Р

3

5

16 0 ,0 0 1 6 7 —  
0 ,0 3 3 3

107 71 101 19 20 2 5 30 5

Б 0 3 - 1.75K  
Б 0 5 -1 .7 5 К

3
5

18 0 ,0 0 1 6 7 —  
0 .0 3 3 3

125 60 99 25 24 4 5 14 4

Б 0 5 - 1,75У 5 24 0 ,0 0 1 6 7 —  
0 ,0 3 0

124,5 67 103 20 20 2 5 13,5 5

Б 0 Ю -2 .6 У 10 24 0 ,0 0 2 1 7 —  
0 ,0 3 3 3

132 59 ,5 103 2 0 2 0 2 5 13,5 5

Б 0 Ю -2 .6 Р 10 24 0 ,0 0 1 6 7 —  
0 ,0 3 3 3

125 71 9 3 ,5 19,5 18 2 4 ,5 2 2 ,5 4

Б 0 2 0 -2 .6 У 20 24 0 ,0 0 2 1 7 —  
0 ,0 3 3 3

132 5 9 ,5 103 20 20 2 5 13,5 5

Б 0 4 0 -З У 40 24 0 ,0 0 9 5 ,
0 ,0 1 4 2 ,
0 ,0 2 8 7

135 5 6 ,5 103 20 20 2 5 13,5 5

П р м м е ч а н и е. Ғ ф — п оверхность ф и льтра; г > — число ячеек; п —  частота враш ени я б ар аб ан
Фф — угол сектора фильтрования; фС| — сектора подсушки осадка; фпр — сектора промивки; фс2 — сектора 
сушки осадка после промивки; ф0 — зони съема осадка; фр — зоньг регенерации; <pM■, (рМ2, фмз. ф«н —  угли 
мертвих зон соответственно между 1 и I I ,  I I  и H I. I I I  и IV , IV  и I технологическими эонами.

Таблица 2. Основние параметрьс дисковьсх вакуум-фильтров

Фильтр Ftf, м2 мм

Распределение углов 
зон (в  градусах)

q>. Фф - фс ,

Д 9 - 1 . 8 У 9 2 1 8 0 0 0 , 0 0 2 5  — 0 , 0 1 5 1 6 0 1 1 7 1 3 9

Д 9 - 1 . 8 К
Д 1 8 - 1 . 8 У 1 8 4 1 8 0 0 ( 0 , 0 0 1 7 - 0 , 0 2 )
Д 1 8 - 1 . 8 К
Д 2 7 - 1 . 8 У 2 7 6 1 8 0 0
Д 2 7 - 1 . 8 К
Д 3 4 - 2 . 5 3 4 4 2 5 0 0 0 , 0 0 1 7 — 0 , 0 1 1 6 6 120 1 3 7

Д 3 4 - 2 . 5 К ( 0 , 0 0 1 7 - 0 , 0 2 )
Д 5 1 - 2 . 5 У 51 6
Д 5 1 - 2 . 5 К
Д 6 8 - 2 . 5 У 68 8
Д 6 8 - 2 . 5 К
Д 1 0 0 - 2 , 5 У 102 12 2 5 0 0

П р и м е ч а н н я .  1. Ғф — поверхность фильтра; z a — число дисков; d a — диаметр диска; п — частота 
вратения; фн — угол погружения в суспензию; (рф „ —  угол фильтровання; фс н — угол сушкн. 2. Чнсло 
секторов zc= I2 .  Угол съема осадка ср0 =  35° Угол регенераиии фр =  35°

Таблица 3. Основние параметрм ленточнмх вакуум-фильтров

Ф ильтр Ғф, м2 b, мм 1, мм v,  м /с /V, кВт

Л 1 -0 .5 У 1,0 50 0 2 0 0 0 0 ,0 1 3 — 0 ,0 8 2,8
Л 1 -0 .5 К (0 ,0 6 7 — 0 ,0 8 3 )
Л 1 .6 -0 .5 У 1.6 5 0 0 32 0 0 0 ,0 1 3 — 0 ,0 8 2 ,8
Л  1 ,6 -0 ,5 К (0 ,0 1 — 0 ,1 3 )

43



Продолжение табл. 3

Ф и л ь т р Ғф. м2 b,  мм /, мм и, м /с N.  кВ т

Л 2 .5 -0 .5 У 2,5 50 0 4 8 0 0 0 ,0 1 3 — 0 ,0 8 2 ,8
Л 2 .5 -0 .5 К (0 ,0 1 6 7 — 0 ,1 6 7 )
Л 3 ,2 -0 ,5 У 3,2 500 6 4 0 0 0 ,0 1 6 7 — 0,1 4 ,5
Л 3 ,2 -0 ,5 К (0 ,0 2 2 — 0 .2 2 )
Л 4 -0 .5 У 4,0 50 0 8 0 0 0 0 ,0 2 5 — 0 ,1 5 4 ,5
Л 4 - 0 .5 К (0 ,0 2 5 — 0 ,2 6 7 )

П р и м е ч а н и е. Ғ ф — поверхность ф и льтрац и н; b р аб о ч ая  ш и р и н а  лен ти ; / — о б ш ая  длина
в а к у у м - к а м е р и :  v — с к о р о с т ь  д в и ж е н и и  л е п т и .
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Г Л  А В A 2

РАСЧЕТ ТЕПЛООБМЕННЬ1Х АППАРАТОВ

ОСНОВНБ1Е УСЛОВНЬ1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

с — средняя массовая теплоемкость;
D  — диаметр кожуха;
d  — внутренний диаметр теплообменних труб;
Ғ — поверхность теплопередачи;
G — массовмй расход теплоносителя; 
g  — ускорение свободного падения;
К — коэффициент теплопередачи;
L — длина теплообменннх труб;
/ — определяюший размер в критериях подобия;

М — масса;
Л’ — число пластин, мошность; 
n — число труб: число параллельних потоков; 
р  — давление;

Aр  — гидравлическое сопротивление;
Q — тепловая нагрузка; 
q — удельная тепловая нагрузка;
r — удельная массовая теплота конденсации (испарения);
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r-i — термическое сопротивление слоя загряэнении;
S — плошадь поперечного сечения потока;
I — температура;

У — разность температур стенки и теплоносителя; 
w — скорость движения теплоносителя; 
z  — число ходов в кожухотрубчатнх теплообменниках; 
a  — коэффициент теплоотдачи;
Р — коэффициент объемного расширения; 

бст — толшина стенки теплопередаюшей поверхности;
X — теплопроводность; коэффициент трения; 
ц — динамическая вязкость; 
р — плотность;
a — поверхностное натяжение;
£ — коэффициент местного сопротивления;

Re =  ay/p/(x — критерий Рейнольдса;
Nu =  a //X  — критерий Нуссельта;
Рг =  С]х/Х — критерий Прандтля;
Gr = g 7 3p2p A //n 2 — критерий Грасгофа.

Индексм:

1 — теплоноситель с большей средней температурой (горячий);
2  — теплоноситель с меньшей средней температурой (холоднмй); 
н — начальное значение; наружний размер; насос;
к — конечное значение; кожух; 

ст — стенка; 
т — теплообменник; 

тр — трубное пространство; 
мтр — межтрубное пространство; 

ш — штуцер.

2.1. ОБ1ДАЯ СХЕМА ТЕХНОЛОГИЧЕСКОГО РАСЧЕТА 
ТЕПЛООБМЕННЬ1Х АППАРАТОВ

Расчет теплообменного аппарата включает определение необходимой поверхности 
теплопередачи, внбор типа аппарата и нормализованного варианта к о н с т р у к ц и и ,  
удовлетворяюших заданним технологическим условиям оптимальньш образом. Необ- 
ходимую поверхность теплопередачи определяют из основного уравнения теплопере- 
дачи:

F =  Q / ( K U vp) (2.1)

Тепловую нагрузку Q в соответствии с заданньши технологическими условиями на- 
ходят из уравнения теплового баланса для одного из теплоносителей:

а) если агрегатное состояние теплоносителя не меняется — из уравнения
Q = G , < r , к| , / = | , 2; (2.2)

б) при конденсации насншенних паров без охлаждения конденсата или прн кипе- 
нии — из уравнения

Q = G , r „  1 =  1.2; (2.3)

в) при конденсации перегретих паров с охлаждением конденсата

(? =  <2-4) 

где / 1н — энтальпия перегретого пара.
Тепловме потери при наличии теплоизоляции незначительнь!, поэтому при записи 

уравнений (2.2) — (2.4) они не учитнвались.
Один какой-либо технологический параметр, не указанний в исходном задании 

(расход одного из теплоносителей или одна из температур), можно найти с помошью 
уравнения теплового баланса для всего аппарата в целом, приравнивая правью части 
уравнений (2.2) — (2.4) для горячего и холодного теплоносителей.
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Если агрегатное состояние теплоносителя не меняется, его среднюю температуру 
можно определить как среднеарифметическую между начальной и конечной темпера- 
турами:

Более точное значение средней температурн одного из теплоносителей можно полу- 
чить, используя среднюю разность температур:

li =  tj ±  А/ср,

где tj — среднеарифметическая температура теплоносителя с меньшим перепадом тем- 
пературн вдоль поверхности теплообмена.

При изменении агрегатного состояния теплоносителя его температура постоянна 
вдоль всей поверхности теплопередачи и равна температуре кипения (или конденсации), 
зависяшей от давления и состава теплоносителя.

В аппаратах с прямо- или противоточнмм движением теплоносителей средняя 
разность температур потоков определяется как среднелогарифмическая между большей 
и меньшей разностями температур теплоносителей на концах аппарата:

Если эти разности температур одинаковм или отличаются не более чем в два раза, то 
среднюю разность температур можно приближенно определить как среднеарифмети- 
ческую между ними:

В аппаратах с противоточншм движением теплоносителей Д/ср при прочих равнмх 
условиях больше, чем в случае прямотока. Это различие практически исчезает при 
очень малом изменении температурн одного из теплоносителей. При сложном взаимном 
движении теплоносителей, например при смешанном или перекрестном токе, Д̂ Ср при- 
нимает промежуточное значение между значениями при противотоке и прямотоке. Его 
можно рассчитать, вводя поправку ед,<;1 к среднелогарифмической разности темпе- 
ратур для противотока, рассчитанной по формуле (2.6):

Эту поправку для наиболее распространенньгх схем взаимного направления движения 
теплоносителей можно рассчитать теоретически [1, т. 1; 2, 3]. В частности, для па- 
раллельно-смешанного тока теплоносителей с одним ходом в межтрубном простран- 
стве и двумя ходами по трубам (например, в двухходовом кожухотрубном тепло- 
обменнике) имеем:

Уравнение (2.7) приближенно справедливо для любого четного числа ходов тепло- 
носителя в трубах (т. е. для многоходових кожухотрубнмх теплообменников).

Поскольку при смешанном токе вдоль части теплообменной поверхности теплоно- 
сители движутся прямоточно, максимальное значение параметра Р (назьтаемого теп- 
ловой эффективностью) меньше, чем при противотоке (когда Ята°хт=  1, так как max(2« =  
=  /i„), но больше, чем при прямотоке (когда тах < 2к =  ^ к < ^ н ) -  Это значение, при кото- 
ром еД(-*-0, в соохветствии с уравнением (2.7) равно:

U=(U» +  U к)/2, i =  l,2. (2.5)

Д/Ср— Д ^ ср .л о г— (Д<б Д /м)/1п (Д/е/Д^м). (2.6)

Д̂ср. ар — (Д/б4“Д^м)/2.

л/б
(2.7)

ln{ [ 2 - Р  ( I +АГ —T7))/[2 —^ d - b ^  +  T,)] ] ’

где i) =  ĵR'2+  1 ; б = R — 1 1 - Р  

Р Iin [<i —/>)/(! —/гя)] R4bi

Р"шТ* < P max =  2 / ( i +  /? +  n ) < P J S Z  =  1. (2.8)
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Рис. 2.1. Определение поправки e i( при нечетном 
соотношении числа ходов теплоносителей

Очевидно, что эффективность P max при дан- 
ной схеме движения теплоносителей физически 
нереализуема.

При последовательном соединении т теп- 
лообменников, имеюших один ход в межтруб- 
ном пространстве и любое четное число ходов 
no трубам, поправку ед, можно также вмчис- 
лить по уравнению (2.7), подставив в него 
вместо Р функцию f(P):

f (Р) = -
(Л)1

R - ( X ) 1 /т R= 1

(2.9)

где X = ( P R - \ ) / ( P - \ ) .
По такой схеме движения теплоносителей предельное значение тепловой эффектив 

ности несколько више, чем в одном многоходовом теплообменнике:

Zm- \
Zm- R

2 m
Яф I 2т  +  д/2 R = i

(2.10)

где Z = ( n  — t f + l ) / ( n  +  # — !)•
Результатн расчета no такой схеме можно использовать для пластинчатих 

теплообменников с различннм четннм соотношением ходов, совершаеммх теплоно- 
сителями в зависимости от компоновки пластин.

При нечетном соотношении ходов можно использовать графики [4, 5], приведен- 
нне на рис. 2.1. Графики зависимостей, полученнмх непосредственно для пластинча- 
Tbix  теплообменников, приведенн в литературе [1, т. 2].

Для определения поверхности теплопередачи и внбора варианта конструкции 
теплообменного аппарата необходимо определить коэффициент теплопередачи. Его 
можно рассчитать с помотью уравнения аддитивности термических сопротивлений на 
пути теплового потока:

1 /  К =  1 / а 1 “Ь йст/ с̂т +  г 12 "Ь 1 /ot2, 

где а,  и а 2 — коэффициентн теплоотдачи со сторонм теплоносителей; ХСт — теплопро-

Таблица 2.1. Ориентировочние значения коэффициента теплопередачи К

Вид теплообмена

К, В т / (м 2 -К)

Вид теплообмена

К , Вт/ (м2 -К)

для
вьануж-
денного

движення

для
свобод-

ного
движения

для
ВЬ1Н\'Ж-
денного

движення

для
свобод-

ного
двнженнн

От газа к газу 10—40 4— 12 От конденсируюшегося водя-
От газа  к жидкости 10—60 6 - 2 0 ного пара:
От конденсируюшегося пара 10—60 6 — 1 2 к воде 800—3500 300— 1200
к газу к кипяшей жидкости — 300—2500
От жидкости к жидкости: к органическим жидко- 120— 340 60— 170

для ВОДЬ1 800— 1700 140—430 стям
для углеводородов и ма- 120—270 3 0 - 6 0
сел От конденсируюшегося пара 300—800 230— 460

органических жидкостей к
воде
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Таблица 2.2. Тепловая проводимость загрпзнений стенок Ijr^

Т е ш ю м о с и т е л и \ / r „  В т / ( м 2• К) Т е п л о н о с и т е л и I / r „  В т / ( м ! • Kl

Вода: Нефтепродуктм, масла, napw 2 900
загрязненная 1400 -1860 хладоагентов
среднего качества 1860 -2900 Нефтепродукту cbipwe 1 160
хорошего качества 2900 -5800 Органические жидкости, рассо- 5 800
дистиллированиая 11 600 лм, жидкие хладоагентн

Воздух 2 800 Водяной riap, содержаший масла 5 800
Парь! органических жидкостей 11 600

водность материала стенки; 6СТ— толшина стенки; Лц, гэ2— термические сопротив- 
ления слоев загрязнений с обеих сторон стенки.

Это уравнение справедливо для передачи тепла через плоскую или цилиндри- 
ческую стенку при условии, что /?„//?„ < 2  (где R„ и /?» — наружннй и внутренний ра- 
диусм цилиндра).

Однако на этой стадии расчета точное определение коэффициента теплопередачи 
невозможно, так как <xi и а 2 зависят от парамегров конструкции рассчитнваемого 
теплообменного аппарата. Поэтому сначала на основании ориентировочной оценки 
коэффициента теплопередачи приходится приближенно определить поверхность и

вь1брать конкретньш вариант кон- 
струкции, а затем провести уточ- 
ненний расчет коэффициента те- 
плопередачи и требуемой поверх- 
ности.

Сопоставление ее с поверх- 
ностью внбранного нормализован- 
ного теплообменника дает ответ на 
вопрос о пригодности вибранного 
варианта для данной технологиче- 
ской задачи. При значительном от- 
клонении расчетной поверхности от 
вмбранной следует перейти к друго- 
му варианту конструкции и вновь 
вьтолнить уточненньш расчет. Чие- 
ло повторннх расчетов зависит 
главньш образом от степенн откло- 
нения ориентировочной оценки ко- 
эффициента теплопередачи от его 
уточненного значения. Многократ- 
ное новторение однотипних расче- 
тов предполагает использование 
ЭВМ.

Следует, однако, иметь в виду, 
что трудоемкость повторннх рас- 
четов резко снижается по мере 
виявленмя характера зависпмости 
коэффициентов теплоотдачи от па- 
раметров конструкции аппарата.

Рис. 2.2. Схема расчета теплообмен- 
ников

48



Ориентировочнме значення коэффициентов теплопередачи, а также значения теп- 
ловой проводимости эагрязнений стенок по даннмм [6] приведенн в табл. 2.1 и 2.2.

Трудоемкость таких расчетов несколько снижается, ес.лн из огшта известна 
оптимальная область гидродинамических режимов движения теплоносителей вдоль 
поверхности для внбранного типа конструкции (при таком ограничении уменьшается 
число возможннх вариантов решения задачи).

В любом случае, особенно при использовании ЭВМ, легко можно получить не- 
сколько конкурентоспособнмх вариантов решения технологической задачи. Дальнейший 
внбор должен бмть сделан на основе технико-экономического анализа п о  t o m v  или 
иному критерию оптимальности.

Схема расчета теплообменников приведена на рис. 2.2.

2.2. УРАВНЕНИЯ ДЛЯ РАСЧЕТА КОЭФФИЦИЕНТОВ ТЕПЛООТДАЧИ

Вибор уравнений для уточненного расчета коэффициентов теплоотдачи зависит от 
характера теплообмена (без изменения агрегатного состояния, при кипении или при 
конденсации), от вида вьгбранной поверхности теплообмена (плоской, гофрированной, 
трубчатой, оребренной), от типа конструкции (кожухотрубчатше, двухтрубнше, змее- 
виковне и др.), от режима движения теплоносителя. В обшем виде критериальная 
зависимость для определения коэффициентов теплоотдачи имеет вид:

N u = /( R e ,  Pr, Gr, Гь Г2, ),

где Г|, Гг,. .— симплексьг геометрического подобия.
Во многие расчетнне формулн для определения коэффициента теплоотдачи в явном 

или неявном виде входит температура стенки. Ее можно определить из соотношения
t c, ,  =  t , ± K M '  р / о / ,  1 = 1 , 2 .  ( 2 . 1 1 )

Поскольку на первой стадии уточненного расчета а, и К неизвестнь], надо задаться 
их ориентировочннми значениями, а в конце расчета проверить правильность предва- 
рительной оценки <Стс

Ниже приведенм уравнения для расчета коэффициентов теплоотдачи в наиболее 
часто встречаюшихся случаях теплообмена.

1. При движении теплоносителя в пряммх трубах круглого сечения или в каналах 
некруглого сечения без изменения агрегатного состояння коэффициент теплоотдачи 
определяют по следуюшим уравнениям:

а. При развитом турбулентном движении ( R e ^  104) — no уравнению
N u=0,023R e"9P r ' ' 1 (P r /P rCT) (2.12)

где Ргст — критерий Прандтля, рассчитанний при температуре стенки. Определяюшим 
размером в критериях Re и Nu является эквивалентннй диаметр трубн, определяюшей 
температурой, при которой рассчитивают физические свойства средц, — средняя 
температура теплоносителя. Пределн применммостн уравнения (2.12):

R e =  l  - 5 -  106; Pr =  0 .6 — 100; L / d ^ .  50.

Для изогнутнх труб (змеевиков) значение а, полученное из уравнения (2.12), 
умножают на поправку

а 3„ =  а  (I +3,54c//D),

где d — внутренний диаметр трубм змеевика; D — диаметр витка змеевика.
б. При 2 3 0 0 <  Re<  10 000 и G r P r < 8 - Ю3 приближенное значение коэффициента 

теплоотдачи можно определить по графику, приведениому в [6]
в. В ламинарном режиме (R e^ 2 3 0 0 )  возможни два случая:
1) при значеннях G r P r ^ 5 - 1 0 5, когда влияние свободной конвекции можно не 

учитмвать, коэффициент теплоотдачи для теплоносителя, движушегося в трубах круг-
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лого сечения, определяют с помошью уравненнй [1, т. 1; 5]:
R e P r ( d / i ) >  12, N u =  1,61 [R e P r (d /L ) ]1 / 3 °-14;

RePr ( d / L ) <  12, N u= 3 ,6 6  (ц/цст)014, (214)

(2.13)

где — вязкость теплоносителя при температуре стенки;
2) при значениях G r P r > 5 - 1 0 5 наступает так назнваемьж вязкостно-гравита- 

ционннй режим, при котором влиянием свободной конвекции пренебречь нельзя. В этом 
режиме на теплоотдачу сушественно влияет взаимное направление вьшужденного дви- 
жения и свободной конвекции; ряд формул приведен в работах [1, т. 1; 5, 6]. Коэф- 
фициент теплоотдачи при вязкостно-гравитационном режиме течения приближенно 
можно определить по уравнению [7]

Nu=0,15(RePr)°-3'(GrPr)0l(Pr/PrCT)°-25 (2.15)

В уравнениях (2.13) — (2.15) определяютий размер — эквивалентний диаметр, 
определяюшая температура — средняя температура теплоносителя.

2. При движении теплоносителя в межтрубном пространстве двухтрубного тепло- 
обменника коэффициент теплоотдачи можно рассчитать по формулам (2.12), (2.15), под- 
ставляя в качестве определяюшего размера эквивалентньш диаметр кольцевого се- 
чения между трубками d3 =  Z)„ — d„ (где Ds — внутренний диаметр наружной трубн; 
d„ — наружньш диаметр внутренней трубн).

3. При движении теплоносителя в межтрубном пространстве кожухотрубчатнх 
теплообменников с сегментнмми перегородками коэффициент теплоотдачи рассчитм- 
вают по следуютим уравнениям [6]:

Re>1000, Nu =0 ,24R e0liP ru-36(Pr/PrcT)0'25; (2.16)

R e <  1000. Nu =  0,34Re°5 P r0,36 (P г/Ргст) °'25. (2.17)

B уравнениях (2.16), (2.17) за определяюший геометрический размер принимают 
наружньж диаметр теплообменних труб. Скорость потока определяют для плошади 
сечения потока между перегородками (табл. 2.3, 2.4, 2.5).

4. При обтекании шахматного пучка оребреннмх труб коэффициент теплоотдачи 
рассчитьтают по уравнению [6]

Nu =  0,25 ( d „ / t )  _0,54  ( h / t )  _0,14 Re0,65 P r0,4, (2.18)

где d„ — наружньш диаметр несушей трубн; t — шаг между ребрами; h = 0 ,5  (D —d„) — 
висота ребра; D — диаметр ребра.

Определяюший геометрический размер — шаг ребра t. Уравнение (2.18) применимо 
при Re =  3000 — 25 000 и d„/t =  3 — 4,8. Полученнмй из уравнения (2.18) коэффициент 
теплоотдачи прн обтекании пучка оребренннх труб а р подставляют в формулу для расче- 
та коэффициента теилопередачи, отнесенного к полной наружной поверхности:

1 1 1 ғ " V  61Г = Т;— 1------- / V -  (2.19)A dp Gtip Ғ  в L-^t X

где a, p — коэффициент теплоотдачи для теплоносителя внутри трубм; Ғ„ — полная 
наружная поверхность оребренной трубм, включая поверхность ребер; Ғв — внутренняя 
поверхность несушей трубьц Х^/^ =  ^ст/^ст +  ^з1+ ^ з 2 — сумма термических сопротив- 
лений стенки трубь! и слоев загрязнений.

5. При движенни теплоносителя в каналах, образованннх гофрированнмми пла- 
стинами в пластинчатмх теплообменниках, коэффициент теплоотдачи рассчитмвают 
[8] по уравнению

Nu =  aRef’Prc (Р г/Р г „)0-25. (2.20)
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Таблица 2.3. Параметрн кожухотрубчатих теплообменников и холодильников (no ГОСТ 15118—79,
ГОСТ 15120— 79 и ГОСТ 15122— 79)

тр
уб

, 
ш

т.

Поверхность теплообмена (в м2)** 
при длине труб, м

Плош адь се- 
ченин потока, 

102 м2 Плош адь
сечения

z
t iX>.
X
о*
Q

z
z
\o>%D.н
43 Чи

сл
о 

хо
до

в 
*

О
бт

ее
 

чн
сл

о

1,0 1.5 2,0 3,0 4,0 6,0 9,0

в 
вь

ф
ез

е 
пе

- 
ре

го
ро

до
к

ме
жд

у 
пе

ре
- 

го
ро

дн
ам

н

одного 
хода по 
трубам, 
102 м2

1 5 9 2 0 X 2 1 1 9 1,0 2,0 2 , 5 3 , 5 — — 0 , 3 0 , 5 0 , 4
2 5 X 2 1 1 3 1,0 1 .5 2,0 3 , 0 — ---- — 0 , 4 0,8 0 , 5

2 7 3 2 0 X 2 1 6 1 4 , 0 6,0 7 , 5 1 1 , 5 — ---- — 0 , 7 1,0 1,2
2 5 X 2 1 3 7 3 , 0 4 , 5 6,0 9 , 0 — ---- — 0 , 9 1.1 1 ,3

3 2 5 2 0 X 2 1 100 — 9 , 5 1 2 , 5 1 9 , 0 2 5 , 0 — — 1,1 2,0 2,0
2 9 0 — 8 , 5 11,0 1 7 . 0 2 2 , 5 ---- — U 1,6 0 , 9

2 5 X 2 1 6 2 — 7 , 5 10, 0 ' 1 4 , 5 1 9 , 5 ---- — 1,3 2 , 9 2,1
2 5 6 — 6 , 5 9 , 0 1 3 , 0 1 7 , 5 ---- — 1,3 1 .5 1.0

4 0 0 2 0 X 2 1 1 81 — — 2 3 , 0 3 4 , 0 4 6 , 0 68,0 — 1 ,7 2 , 5 3 , 6
2 1 6 6 — — 21,0 3 1 , 0 4 2 , 0 6 3 , 0 — 1 ,7 3 , 0 1 ,7

2 5  X  2  r 1 111 — — 1 7 , 0 2 6 , 0 3 5 , 0 5 2 , 0 — 2,0 3 ,1 3 , 8
2 100 — — 1 6 , 0 2 4 , 0 3 1 , 0 Г77Г — 2,0 2 , 5 1 ,7

6 0 0 2 0 X 2 1 3 8 9 — — 4 9 7 3 9 8 1 4 7 — 4 ,1 6,6 7 , 8
2 3 7 0 — — 4 7 7 0 9 3 1 3 9 — 4 ,1 4 , 8 3 , 7
4 3 3 4 — — 4 2 6 3 8 4 1 2 6 — 4 ,1 4 , 8 1,6
6 3 1 6 — — 4 0 6 0 7 9 1 1 9 — 3 , 7 4 . 8 0 . 9

2 5 X 2 1 2 5 7 — — 4 0 61 81 121 — 4 , 0 5 , 3 8 , 9

V 2 2 4 0 — — 3 8 & 7 5 1 1 3 4 , 0 4 , 5 4 , 2
4 2 0 6 — — 3 2 6 5 9 7 — 4 , 0 4 , 5 1,8
6 1 9 6 — — 31 4 6 61 9 1 9 1 3 , 7 4 , 5 1,1

8 0 0 2 0 X 2 1 7 1 7 — — 9 0 1 3 5 1 8 0 2 7 0 4 0 5 6 , 9 9 , 1 1 4 , 4
2 6 9 0 — — 8 7 1 3 0 1 7 3 2 6 0 3 9 0 6 , 9 7 , 0 6 . 9
4 6 3 8 — — 8 0 120 1 6 0 2 4 0 3 6 1 6 , 9 7 , 0 3 , 0
6 6 1 8 — — 7 8 1 1 6 1 5 5 2 3 3 3 4 9 6 . 5 7 , 0 2,0

2 5 X 2 1 4 6 5 — — 7 3 1 0 9 1 4 6 2 1 9 3 2 9 7 , 0 7 , 9 16,1
2 4 4 2 — — 6 9 1 0 4 1 3 9 2 0 8 3 1 2 7 , 0 7 . 0 7 . 7
4 4 0 4 — — 6 3 9 5 1 2 7 1 9 0 2 8 5 7 , 0 7 , 0 3 , 0
6 3 8 4 — — 6 0  ' 9 0 121 181 2 7 1 6 , 5 7 , 0 2,2

1000 2 0 X 2 1 1 1 7 3 — — — 221 2 9 5 4 4 2 6 6 3 10,1 1 5 , 6 2 3 , 6
2 1 1 3 8 — — — 2 1 4 2 8 6 4 2 9 6 4 3 10,1 1 4 , 6 1 1 . 4
4 1 0 7 2 — — — 202 2 6 9 4 0 4 6 0 6 10,1 1 4 , 6 5 ,1
6 1 0 4 4 — — — 1 9 7 2 6 2 3 9 3 5 9 0 9 , 6 1 4 , 6 3 , 4

2 5 X 2 1 7 4 7 — — — 1 7 6 2 3 5 3 5 2 5 2 8 10,6 1 4 , 3 2 5 , 9
2 7 1 8 — — — 1 6 9 2 2 6 3 3 8 5 0 7 10,6 1 3 , 0 1 2 , 4
4 666 — — — 1 5 7 2 0 9 3 1 4 4 7 1 10,6 1 3 . 0 5 , 5
6 6 4 2 — — — 151 202 3 0 2 4 5 4 10,2 1 3 , 0 3 , 6

1200 2 0 X 2 1 1 7 0 1 — — — — 4 2 7 6 4 1 9 6 1 1 4 , 5 1 8 , 7 3 4 , 2
2 1 6 5 8 — — — — 4 1 7 6 2 5 9 3 7 1 4 , 5 1 7 . 6 1 6 , 5
4 1 5 8 0 — — — — 3 9 7 5 9 5 8 9 3 1 4 , 5 1 7 , 6 7 , 9
6 1 5 4 4 — — — — 3 8 8 5 8 2 8 7 3 13 ,1 1 7 , 6 4 , 9

2 5 X 2 1 1 0 8 3 — — — — 3 4 0 5 1 0 7 6 5 1 6 , 4 1 7 , 9 3 7 , 5
2 1 0 4 8 — — — — 3 2 9 4 9 4 740 1 6 , 4 1 6 , 5 1 7 , 9
4 9 8 6 — — — — 3 1 0 4 6 4 6 9 7 1 6 , 4 1 6 , 5 8 , 4
6 9 5 8 — — — 3 0 1 4 5 1 677 14,2 1 6 , 5 5,2

* Холодильники диаметром 325 мм и более могут бнть только с числом ходов 2, 4 или 6. 
•* Рассчитана по наружному днаметру труб.
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Таблица 2.4. Параметрм кожухотрубчатмх теплообменников и конденсаторов
с плавакнцей головкой (no ГОСТ 14246— 79 и ГОСТ 14247— 79)

кожуха,
мм

d труб *, 
мм

Число 
ходов **

Плошадь се- 
чения одного 
хода по тру- 

бам, м

Поверхность теплообмена (мг) 
при длине труб, м

Плошадь 
самого 
узкого 

сечения в 
межтрубном 
простран- 

стве ***, ма
3,0 6,0 * * * 9,0 . . .

325 20X2 2 0,007 13 26 0,012 —
25X2 2 0,007 — 10 20 — - — 0,012 —

400 20X2 2 0,012 — 23 46 — — — 0,020 —
25X2 2 0,014 — 19 38 — — — 0,019 —

500 20X2 2 0,020 — 38 76 — — — 0,031 -
25X2 2 0,023 — 31 62 — — — 0,030 —

600 20X2 2 0,030 0,034 — 117 131 176 196 0,048 0,042
4 0,013 0,014 — 107 117 160 175 0,048 0,042
6 — 0,008 — — 113 — — 0,048 0,042

25X2 2 0,034 0,037 — 96 105 144 157 0,043 0,040
4 0,015 0,016 — 86 94 129 141 0,043 0,040
6 — 0,007 — — 87 — — 0,043 0,040

800 20X2 2 0,026 0,063 — 212 243 318 364 0,043 0,071
4 0,025 0,025 — 197 225 295 337 0,078 0,071
6 — 0,016 — — 216 — — 0,078 0,071

25X2 2 0,060 0,069 — 170 181 255 286 0,074 0,068
4 0,023 0,024 — 157 173 235 259 0,074 0,068
6 — 0,018 — — 164 — — 0,074 0,068

1000 20X2 2 0,092 0,106 — 346 402 519 603 0,115 0,105
4 0,043 0,049 — 330 378 495 567 0,115 0,105
6 0,032 — — 368 — — 0,115 0,105

25X2 2 0,10.1 0,119 — 284 325 426 488 0,117 0,112
4 0,041 0,051 — 267 301 400 451 0,117 0,112
6 — 0,034 — — 290 — — 0,117 0,112

1200 20X2 2 0,135 0,160 — 514 604 771 906 0,138 0,147
4 0,064 0,076 — 494 576 741 864 0,138 0,147
6 — 0,046 — — 563 — — 0,138 0,147

25X2 2 0,155 0,179 — 423 489 635 733 0,126 0,113
4 0,072 0,086 — 403 460 604 690 0,126 0,113
6 — 0,054 — — 447 — — 0,126 0,113

1400 20X2 2 0,188 0,220 — 715 831 1072 1246 0,179 0,198
4 0,084 0,102 — 693 798 1040 1197 0,179 0,198
6 — 0,059 — — 782 — — 0,179 0,198

25X2 2 0,214 0,247 — 584 675 876 1012 0,174 0,153
4 0,099 0,110 — 561 642 841 963 0,174 0,153
6 — 0,074 — — 626 — — 0,174 0,153

* Трубм 0  25 X  2 мм должни бить изготовлени из внсоколегированних сталей; допускаются трубн 
из углеродистой стали, но 0  25X2 ,5  мм.

** Ш есть ходов по трубам может бить только у конденсаторов.
*** Данние в правих столбцах относятся к распо.пожению труб в трубннх решетках по вершинам 

равносторонних треугольников. остальние — по вершинам квадратов (по ГО С Т  13202— 77).

Коэффициент а  определяют из следуюших данннх:

Тип (млошадь) пластинь!, м2 0,2 0,3 0,6 1,3
Турбулентннй режим 0,065 0,1 0,135 0,135
Ламинарньж режим 0,46 0,6 0,6 0,6

Показатели степени b ц с вмбирают в зависимости от режима течения и типа пла- 
стин: при турбулеитном течении (в пределах Re =  50 —30 000 и Рг =  0,7 —80) 6=0,73 , 
с= 0 ,3 3 ;  при ламинарном гечении (R e ^ 5 0 ,  Р г ^ 8 0 )  6= 0 ,33 , с =  0,33.

6. Для жидкости, перемешиваемой в аппарате с мешалкой, коэффициент тегтло- 
отдачи рассчитивают [6, 9] по уравнению

Nu= aRe",P r0X1 (ц/ц„)',м , (2.21)
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Таблица 2.5. Параметрш кожухотрубчагьа теплообменников с U -образнмми трубами
(no ГОСТ 14245— 79)

D
кожуха,

MM

Плошадь сечения 
одного хода по 

трубам *, м2

Поверхность теплообмена (м! ) 
при длине труб. м Плошадь самого узкого 

сечения в межтрубпом 
пространствс **, м ’3,0 6,0** 9,0**

325 0,007 14 27 0,01 1
400 0,013 — 26 51 — — — 0,020 _
500 0,022 — 43 85 — — — 0,032 —
600 0,031 0,039 — 120 150 178 223 0,047 0,037
800 0,057 0,067 — 224 258 331 383 0,085 0,073

1000 0,097 0,112 — 383 437 565 647 0,120 0,108
1200 0,142 0,165 — 564 651 831 961 0,135 0,151
1400 0,197 0,234 — 790 930 160 1369 0,161 0,187

* Рассчитана по наружному диаметру труб.
** Данние в правнх столбцах относятся к расположению труб u трубной решеткс по вершпнам 

равносторонних треугольников, о стальнне—  по вершииам квадратоп (rio ГО С Т  13203— 77)

где Nu =  a D/>.\ Re =  rtd„p/n; a = 0 ,3 6 ;  / n = 0 , 6 7 — при передаче тепла черсз рубашку: 
a =  0,87, m =  0,62 — при передаче тепла с помошью змеевика; D — внутренний диаметр 
аппарата; n — частота вратения мешалки, с “ d» — диаметр окружности, опишваемой 
мешалкой.

7. При пленочной конденсации насьиценного пара и ламинарном стекании пленкн 
конденсата под действием силь1 тяжести коэффициент теплоотдачи рассчитьюают 
по формуле

a =  a \ ) . \< ’rg / ( f i \ t t ) ,  (2.22)

где для вертикальной поверхности a =  1,15, / =  //  (Н — вмсота поверхности, м): для 
одиночной горизонтальной трубьг a =  0,72, l =  d„ (d„ — наружнмй диаметр трубш, м).

В этой формуле Д/ =  /кокд — 1ст\■ Удельную теплоту конденсации r определяют при 
температуре конденсации <ко„д; физические характеристики конденсата рассчитьтают 
при средней температуре пленки конденсата /n.i =  0 ,3(/к„„д +  /t-Ti). Во многих случаях, 
когда Д/ не превншает 30—40 град, физические характеристики могут бьгть определени 
при температуре конденсации thCH1, что не приведет к значительной ошибке в опре- 
делении a.

При конденсации пара на наружной поверхности пучка из n горизонтальнмх труб 
средний коэффициент теплоотдачи несколько ниже, чем в случае одиночной труби, 
вследствие утолшения пленки конденсата на трубах, расположеннмх ниже: a cp =  
=  ea .

Приближенно можно принять е = 0 ,7  при « ^ 1 0 0  и е =  0,6 при r t>  100.
При подстановке в формулу (2.22) \ t  =  q/a. получим:

a  =  aX~\j()2r g / ( ^ l q )  (2.23)

гдедля вертикальннх поверхностей а =  1,21, l =  H (в м); для одиночнмх горизонтальннх 
труб a =  0,645, l =  d„ (в м).

Зная расход пара G\ (кг/с) и используя уравнение теплоотдачи

H \l= G \r /  (ол^„/г) или d„St =  С i r/ (anLn) ,

можно подстановкой в формулу (2.22) получить следуюшие удобнме для расчетов 
формулм:

для вертикальнмх труб
a  =  3,78/?\ p2d„;i/(nGi) ; (2.24)

для n горизонтальннх труб длиной L (в м)

a  =  2,02ex\ p2Z .«/ (nG i). (2.25)
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Коэффициент теплоотдачи для конденсации пара на гофрированной поверхности 
пластин при (̂ конд — <cti) =  Д / < 1 0  град рассчитьтают по формуле (2.22), в которую в 
качестве вмсотм поверхности подставляют приведенную длину канала L (см. табл. 2.12). 
При Дt ^ l O  град используют другую формулу [8]:

Nu =  aRe07P r ° \  (2.26)

где Re =  Lq/(\ i r)  = G \ L / (цҒ) (F — полная поверхность теплообмена, м2). В случае 
Д /С ЗО —40 град физические свойства конденсата можно определять при температуре 
конденсации.

Коэффициент a зависит от типа (плошади) пластини:

Плошадь пластинн, м2 0,2 0,3 0,6 1,3
Коэффициент a 800 322 240 201

Более подробнне сведения по теплоотдаче при конденсации паров, в частности 
для турбулентного течения пленки конденсата, можно найти в литературе [5].

8. При пузмрьковом кипении коэффициент теплоотдачи рассчитьшают по следую- 
шим уравнениям:

а) при кипении на поверхностях, погруженнмх в большой объем жидкости [10]

« =  0,075 [ l +  10 (22?)

б) при кипении в трубах [11]

a =  780Х '■ V  W - ‘ /  (о° V -V tfV -V 0-3) • (2.28)
Критическую удельную тепловую нагрузку, при которой пузмрьковое кипение пе- 

реходит в пленочное, а коэффициент теплоотдачи принимает максимальное значение, 
можно оценить по формуле, справедливой для кипения в большом объеме:

9кР =  0,14rVpnVgCTf- (2.29)

В формулах (2.27) — (2.29) все физические характеристики жидкости следует 
определять при температуре кипения, соответствуюшей рабочему давлению (Тт„, К). 
Плотность пара при атмосферном давлении ро и рабочем давлении р определяют 
по соотношениям

27^ 97Я п
рпо= (М/22,4) ; pfl=  (М/22,4) ---- — ,

• кнп 0 I кип Р 0

где М — молекулярная масса пара; Ткип о — температура кипения при атмосферном дав- 
лении (в К ) .

2.3. OCHOBHblE КОНСТРУКЦИИ И ПАРАМЕТРБ1 НОРМАЛИЗОВАННЬ1Х
ТЕПЛООБМЕННЬ1Х АППАРАТОВ

2.3.1. Кожу^отрубчатме теплообменнме аппарати
Кожухотрубчатме теплообменнме аппарать! могут использоваться в качестве тепло- 
обменникой, холодильников, конденсаторов и испарителей.

Теплообменники предназначень! для нагрева и охлаждения, а холодильники — 
для охлаждения (водой или другим нетоксичньш, непожаро- и невзрмвоопасним хла- 
доагентом) жидких и газообразннх сред. В соответствии с ГОСТ 15120—79 и 
ГОСТ 15122—79 кожухотрубчатме теплообменники и холодильники могут бнть двух 
типов: Н — с неподвижньши трубнмми решеткамн и К — с линзовнм компенсатором 
неодинаковнх температурнмх удлинений кожуха и труб. Наибольшая допускаемая 
разность температур кожуха и труб для аппаратов типа Н может составлять 20— 
60 град, в зависимости от материала кожуха и труб, давления в кожухе и диаметра ап- 
парата.
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Рис. 2.3. Кожухотрубчатий двухходовий (по трубному пространству) холодильник:
I — кришка распределительной камери; 2 — распределительная камера; 3 — кожух; 4 — теплообменние 
труби; 5 — перегородка с сегментньш вирезом; 6 — линзовмн компенсатор; 7 штуцер; 8 — кришка

Теплообменники и холодильники могут устанавливаться горизонтально или вер- 
тикально, бнть одно-, двух-, четнрех- и шестиходовмми по трубному пространству. 
Трубм, кожух и другие элементи конструкции могут бнть изготовленм из углероди- 
стой или нержавеюшей стали, а труби холодильников — также и из латуни. Распре- 
делительнне камери и крмшки холодильников вьшолняют из углеродистой стали. 
Стандартньж двухходовьш по трубному пространству кожухотрубчатнй холодильник 
изображен на рис. 2.3.

Поверхность теплопередачи нормализованних теплообменников и холодильников, 
параметрн конструкций, необходимне для уточненного определения требуемой поверх- 
ности и гидравлического сопротивления, а также массьг аппаратов, приведени в 
табл. 2.3, 2.6—2.8.

Кожухотрубчатме конденсаторм предназначенн для конденсации паров в меж- 
трубном пространстве, а также для подогрева жидкостей и газов за счет теплоти кон- 
денсации пара. Они могут бнть с неподвижной трубной решеткой или с температурньш 
компенсатором на кожухе, вертикальнме или горизонтальнме. В соответствии с 
ГОСТ 15121—79, конденсаторн могут бьггь двух-, четьфех- и шестиходовими по труб- 
ному пространству. От холодильников они отличаются большим диаметром штуцера 
для подвода пара в межтрубное пространство.

Д л я  отвода конденсата и предотврашения проскока пара в линию отвода конденсата 
теплообменние аппарати ,  обогреваемие насьиценннм водяним паром, долж нн снабжаться  кон- 
денсатоотводчиками [11]. Расчет поплавкового конденсатоотводчика состоит в определении

Таблица 2.6. Диаметрм условного npoxoda штуцеров кожухотрубчатмх теплообменников

D
кожуха,

мм

Диаметр (в мм) условного прохода штуцеров 
для трубного пространства при числе ходов 

по трубам
Днаметри условного 

прохода штуцеров 
для межтрубного 
пространства, мм

1 2 4 6

159 80 80
273 1 0 0 — — — 1 0 0
325 150 1 0 0 — — 1 0 0

400 150 150 — — 150
600 2 0 0 2 0 0 150 1 0 0 2 0 0
800 250 250 2 0 0 150 250

1 0 0 0 300 300 2 0 0 150 300
1 2 0 0 350 350 250 2 0 0 350
1400 — 350 250 2 0 0 —
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Т а б л и ц а  2.7 Ч исло  сегментншх п ер его р о д о к  в  н о р м а ли э о ва н н м х  
кож ухот рубчат их т еплообм енниках

D
к о ж у х а ,

мм

Ч и с л о  с е г м е н т н н х  п е р е г о р о д о к  при д л и н е  т р у б ,  м

1.0 1,5 2,0 3,0 4 ,0 6,0 9 ,0

159 6 10 14 2 6 _ __ __

2 7 3 4 8 12 18 — --- ---

3 2 5 — 6 8 14 ( 1 6 ) 18 ( 3 6 ;  3 8 ) ---

4 0 0 — — 6 10 14 2 2  ( 2 4 ;  2 6 ) ---

6 0 0 — — 4 8 10 18 ( 1 6 ) ( 2 4 )
8 0 0 — — 4 6 8 14 ( 1 2 ) 22  ( 2 0 )

1000 — — — 4 6 10 1 6  ( 1 8 )
1200 - — — 6 8 14 ( 1 2 )
1 4 0 0

П р и м е ч а н и е .  Ч и с л а  в с к о б к а х  о т н о с я т с я  к т е п л о о б м е н н и к а м  с п л а в а ю ш е й  г о л о в к о й  и с U - о б р а з н ь ш и  
т р у б а м и .

Т а б л и ц а  2.8. М а сса  кож ухот рубчат мх т еплообм енников, х о л о д и л ь н и к о в ,
испарит елей  и конденсат оров со ст альньш и трубами (n o  Г О С Т  15119— 79 — Г О С Т  15122—79)

Р .
D Ч ис- Т р у б и  0  2 0 X 2  м м ,  д л и н о й , м Т р у б ь !  0  2 5  X  2  м м ,  д л и н о й , м

М П а к о ж у -  
х а .  мм

л о
х о д о в 1,5 2 , 0 3 , 0 4 , 0 6 . 0 9 , 0 1 .5 2 , 0 3 , 0 4 , 0 6 , 0 9 , 0

М а с с а  т е п л о о б м е н н и ко в и х о л о д и л ь н и к о в , кг не  более

1,6 159 1 196 2 1 7 2 6 3 — _ — 1 92 21 1 2 5 5 — — —
1,6 2 7 3 1 3 8 8 4 5 5 5 9 0 — — — 4 6 5 5 2 7 6 4 9 — — —
1,6 3 2 5 1 4 9 5 5 7 5 7 3 5 8 9 5 — 4 8 5 5 4 0 6 8 0 8 2 0 — —
1.6 3 2 5 2 5 1 0 5 7 5 7 4 0 8 9 0 — 4 8 5 5 5 0 6 9 0 8 2 0 —
1.0 4 0 0 1 — 8 6 0 1 130 -1 4 3 0 1 8 5 0 — — 7 8 0 1 0 3 5 1 2 9 0 : 7 5 0 —
1.0 4 0 0 2 — 8 7 0 1 0 9 0 1 3 7 0 1 8 9 0 — — 8 2 0 1 0 4 0 1 2 6 0 1 6 0 0 —
1.0 6 0 0 1 — 1 5 4 0 1 9 8 0 2 4 8 0 3  4 5 0 — — 1 3 5 0 1 8 1 0 2 4 1 0 3  150 —
1.0 6 0 0 2 ,  4 ,  6  

1
— 1 6 5 0 2 1 0 0 3 5 0 0 3  3 8 0 — — 1 4 8 0 1 8 9 0 2 2 9 0 3 130 —

1,0 8 0 0 — 2 5 6 0 3 5 2 0 4 150 5  8 0 0 8  4 0 0 — 2 2 8 0 3  1 3 0 3  7 2 0 5 3 6 0 7 4 0 0
1.0 8 0 0 2 .  4 .  6 — 2 7 5 0 3 5 5 0 4 3 5 0 5 9 5 0 8 5 0 0 — 2 5 2 0 3  2 3 0 3  9 5 0 5 3 6 0 7 4 8 0
0 . 6 1 0 0 0 1 — — 5 0 0 0 6  2 5 0 9  0 3 0 12 8 0 0 — — 4 5 0 0 5  6 0 0 7 8 5 0 1 1 2 0 0
0 . 6 1 0 0 0 2 ,  4,  6 

1
— 5 4 5 0 6  7 5 0 9  2 5 0 12 8 5 0 — — 4 8 5 0 6  100 8  16 6 11 4 0 0

0 , 6 1 2 0 0 — — — 9  0 0 0 12 8 0 0 18 4 0 0 — — — 8 0 0 0 11 2 5 0 16 0 0 0
0 , 6 1 2 0 0 2 ,  4 ,  6  

1
— — — 9  7 5 0 13 4 0 0 18 9 0 0 — — — 8  7 0 0 11 8 6 0 16  5 5 0

1,0 6 0 0 __ — — — — — — 1 3 4 0 1 7 6 0 2 180 — —

1,0 2 . 4 , 6
1

— — 1 9 7 0 2  4 2 0 3  3 2 0 — — — 1 7 8 0 2  2 2 0 2 9 3 0 —
1.6 1 4 0 0 1 7 9 0 2  2 0 0 — —
1.6 2 ,  4,  6 

1
__ __ 2 0 5 0 2  5 1 0 3  4 5 0 — — — 1 8 5 0 2  2 5 0 3  0 6 0 —

1.0 8 0 0 — __ __ _ — — 2 3 0 0 3  2 0 0 3  6 6 0 — —
1.0 2 ,  4 ,  6 

1
— 3 6 0 0 4 4 0 0 5  9 0 0 — — — 3  2 0 0 3 9 0 0 5  2 0 0 —

1.6 — — — 2 4 0 0 3 3 5 0 3  8 4 0 — —

1.6 2 ,  4,  6 — — 3 8 5 0 4  5 0 0 6  10 0 — — — 3 4 5 0 4  0 5 0 5  6 0 0 —
1,0 1 0 0 0 1 — _ — — — — — 3 6 0 0 4 8 5 0 5  9 5 0 — —
1.0 2 ,  4,  6  

1
— — 5 4 5 0 6  7 0 0 9  2 5 0 — — — 4 9 5 0 6  100 8  120 —

1.6 3 8 0 0 5  0 0 0 6  0 5 0 — —

1.6 2 ,  4 .  6 — — 5 7 5 0 7 10 0 9  7 0 0 — — — 5  2 5 0 6  3 5 0 8  6 5 0 —
1.0 1 2 0 0 1 — — — _ _ — — — 6  7 0 0 8  1 5 0 — —
1,0 2 ,  4 ,  6 

1
— — — 10 10 0 13 4 5 0 — — — — 9  100 12 0 0 0 —

1.6 __ _ __ — _ — — — 7 0 0 0 8  6 0 0 — —

1,6 2 , 4 , 6
1

__ __ __ 10  4 0 0 13 7 0 0 9  3 8 0 12 150 —
1,0 1 4 0 0 — — __ _ _ — — — 8 6 3 0 10 6 8 0 — —
1.0 2 ,  4 ,  6 _ — _ 18 3 9 0 — — — — 16 2 6 0 —
1.6 1 — — — — __ _ — — 11 2 0 0 13 2 0 0 — —
1.6 2 ,  4.  б — — — — 18 7 9 0 — — — — — 16 8 3 0 —

П р и м е ч а н и я .  I.  И с п а р и т е л и  м о гу т  б м т ь  т о л ь к о  о д н о х о д о в и м и  из  т р у б  2 5 X 2  м м .  2. Д л я  т р у б  
д л и н о й  1 м м а с с а  т е п л о о б м е н н и к о в  и х о л о д и л ь н и к о в  р а в н а  174 кг  при  D = 1 5 9  мм и 3 2 0  кг  п р и  D  =  2 7 3  мм.

д и а м е т р а ' у с л о в н о г о  п р о х о д а  D y n o  м а к с и м а л ь н о м у  к о э ф ф и ц и е н т у  п р о п у с к н о й  с м о с о б н о с т и  k\

Dv. м м  2 0  2 5  3 2  4 0  5 0  8 0
A, т / ч  1 ,0  1,6  2 ,5  4 , 0  6 , 3  1 0 ,0

Т р е б у е м о е  з н а ч е н и е  к о э ф ф и ц и е н т а  п р о п у с к н о й  с п о с о б н о с т и  о п р е д е л я ю т  в  з а в и с и м о с т и  о т
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В кожухотрубчатнх испарителях в трубном пространстве кипит жидкость, а в меж- 
трубном пространстве может бьиь жидкий, газообразннй, парообразньш, парогазовьш 
или парожидкостной теплоноситель. Согласно ГОСТ 15119—79 эти теплообменники 
могут бьгть только вертикальнмми одноходовмми, с трубками диаметром 2 5 X 2  мм. Они 
могут бьиь с неподвижной трубной решеткой или с температурньш компенсатором на 
кожухе. Основнне параметрц кожухотрубчатмх конденсаторов и испарителей по 
ГОСТ 15119—79 и 15121—79 приведенн в табл. 2.9.

Применение кожухотрубчатих теплообменников с температурньш компенсатором 
на кожухе (линзовьш компенсатор) ограничено предельно допустиммм давлением 
в кожухе, равньш 1,6 МПа. При большем давлении в кожухе (1,6—8,0 МПа) следует 
применять теплообменники с плаваюшей головкой или с U-образннми трубами.

На рис. 2.4 изображен кожухотрубчатмй теплообменник с плаваюшей головкой, 
предназначенной для охлаждения (нагревания) жидких или газообразннх сред без

расхода водяного конденсата G (в т/ч) и перепада давления \р (в МПа) между давленнем napa
и давлением в линии отвода конденсата: U =  Q,575G /  \j \р

Т а б л и ц а  2.9. П арамет рм кож ухот рубчат их конденсат оров и испарит елей (n o  Г О С Т  15119— 79 
и Г О С Т  15121— 79)

D к о ж у х а ,  
м м

d  т р у б ,  
м м

Ч и с л о  
х о д о в  *

О б т е е
ч и с л о
т р у б ,

ш т .

П о в е р х н о с т ь  т е п л о о б м е н а  ** 
( м  ) п р и  д л и н е  т р у б ,  м П л о ш а д ь  с е ч е -  

н и я  о д н о г о  х о д а  
п о  т р у б а м , m z2.0 3.0 4 ,0 6,0

6 0 0 2 0 X 2 2 3 7 0 7 0 9 3 1 3 9 0 , 0 3 7
4 3 3 4 — 6 3 8 4 1 2 6 0 , 0 1 6
6 3 1 6 — 6 0 7 9 1 1 9 0 , 0 0 9

2 5 X 2 1 2 5 7 4 0 61 81 — —

2 2 4 0 — 5 7 7 5 1 1 3 0 , 0 4 2
4 2 0 6 — 4 9 6 5 9 7 0 , 0 1 8
6 1 9 6 — 4 6 61 9 1 0,011

8 0 0 2 0 X 2 2 6 9 0 — 1 3 0 1 7 3 2 6 0 0 , 0 6 9
4 6 3 8 — 120 1 6 0 2 4 0 0 , 0 3 0
6 6 1 8 — 1 1 6 1 5 5 2 3 3 0,020

2 5 X 2 1 4 6 5 7 3 1 0 9 1 4 6 — —

2 4 4 2 — 1 0 4 1 3 9 2 0 8 0 , 0 7 7
4 4 0 4 — 9 5 1 2 7 1 9 0 0 , 0 3 0
6 3 8 4 — 9 0 121 181 0,022

1000 2 0 X 2 2 1 1 3 8 — 2 1 4 2 8 6 4 2 9 0 , 1 1 4
4 1 0 7 2 — 202 2 6 9 4 0 4 0 , 0 5 1
6 1 0 4 4 — 1 9 7 2 6 2 3 9 3 0 , 0 3 4

2 5 X 2 1 7 4 7 1 1 7 1 7 6 2 3 5 — —

2 7 1 8 — 1 6 9 2 2 6 3 3 8 0 , 1 2 4
4 666 — 1 5 7 2 0 9 3 1 4 0 . 0 5 5
6 6 4 2 — 151 202 3 0 2 0 , 0 3 6

1200 2 0 X 2 2 1 6 5 8 — — 4 1 7 6 2 5 0 , 1 6 5
4 1 5 8 0 — — 3 9 7 5 9 5 0 , 0 7 9
6 1 5 4 4 — — 3 8 8 5 8 2 0 , 0 4 9

2 5 X 2 1 1 0 8 3 — 2 5 6 3 4 0 — —

2 1 0 4 8 — — 3 2 9 4 9 4 0 , 1 7 9
4 9 8 6 — — 3 1 0 4 6 4 0 , 0 8 4

6 9 5 8 — — 3 0 1 4 5 1 0 , 0 5 2

1 4 0 0 2 0 X 2 2 2 2 9 8 — — — 8 6 5 0 , 2 3 0
4 2 2 0 4 — — — 8 3 1 0,110
6 2 1 6 2 — — — 8 1 6 0 , 0 7 2

2 5 X 2 1 1 5 4 5 — 3 7 2 4 8 6 — —

2 1 5 0 4 — — — 7 0 8 0 , 2 6 0
4 1 4 3 0 — — 6 7 3 0 , 1 1 8
6 1 3 9 6 — — 6 5 7 0 , 0 8 0

* И с п а р и т е л и  м о г у т  б и т ь  т о л ь к о  о д н о х о д о в ь ш и .  
**  Р а с с ч и т а н а  n o  н а р у ж н о м у  д и а м е т р у  т р у б .
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Рис. 2.4. Кожухотрубчатмй теплообменник с плаваюшей головкой:
1 —  к р м ш к а  р а с п р е д е л и т е л ь н о й  к а м е р и ;  2 —  р а с п р е д е л и т е л ь н а я  к а м е р а ;  3 —  к о ж у х ;  4 —  т е п л о о б м е н н и е  
т р у б и ;  5  —  п е р е г о р о д к а  с с е г м е н т н и м  в н р е з о м ;  6 —  ш т у ц е р ;  7  —  к р и ш к а  п л а в а ю ш е й  г о л о в к и ;  8  —  к р и ш к а  
к о ж у х а

Рис. 2.5. Кожухотрубчатий теплообменник с U-образннми трубами:
1 —  р а с п р е д е л и т е л ь н а я  к а м е р а ;  2 —  к о ж у х ;  3 —  т е л л о о б м е н н и е  т р у б и ;  4 —  п е р е г о р о д к а  с с е г м е н т к г и м  b l i -  
р е э о м ;  5  —  ш т у ц е р

Ш  Ш

Рис. 2.6. Кожухотрубчатмй испаритсль с паровим пространством:
/  —  к о ж у х ;  2 —  т р у б ч а т а я  р е ш е т к а  п л а в а ю т е й  г о л о в к и ;  3 —  т е п л о о б м е н н и е  т р у б и ;  4 — н е п о д в и ж н а я  
т р у б н а я  р е ш е т к а ;  5 —  р а с и р е д е л и т е л ь н а я  к а м е р а ;  6 —  к р м ш к а  р а с п р е д е л н т е л ь н о й  к а м е р и ;  / — л ю к  д л я  
м о н т а ж а  т р у б н о г о  п у ч к а ;  II  — в и х о д  о с т а т к а  п р о д у к т а ;  / / /  —  д р е н а ж ;  I V  —  в х о д  ж и д к о г о  п р о д у к т а ;  V —  
в и х о д  г а э а  и л и  ж и д к о с т и  ( т е п л о в о г о  а г е н т а ) ;  VI  —  в х о д  п а р а  и л и  ж ^ д к о с т и  ( т е п л о в о г о  а г е н т а ) ;  VII  —  в и -  
х о д  п а р о в  п р о д у к т а ;  VII I  —  л ю к
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изменения их агрегатного состояния. He закрепленная на кожухе вторая трубная 
решетка вместе с внутренней крншкой, отделяюшей трубное пространство от меж- 
трубного, образует так назмваемую плаваюшую головку. Такая конструкция исклю- 
чает температурнне напряжения в кожухе и в трубах. Эти теплообменники, нормализо- 
ваннне в соответствии с ГОСТ 14246—79, могут бмть двух- или четмрехходовьши, 
горизонтальньши длиной 3, 6 и 9 м или вертикальньши вмсотой 3 м. Поверхности 
теплопередачи и основнне параметрм их приведенн в табл. %Л.

Кожухотрубчатие конденсаторм с плаваюшей головкой (ГОСТ 14247— 79) отли- 
чаются от аналогичннх теплообменников большим диаметром штуцера для подвода 
пара в межтрубное пространство. Допустимое давление охлаждаюшей средн в трубах 
до 1,0 МПа, в межтрубном пространстве — от 1,0 до 2,5 МПа. Эти аппарати могут 
бмть двух-, четнрех- и шестиходовьши по трубному пространству. Диаметр кожуха 
от 600 до 1400 мм, вшсота труб 6,0 м. Поверхности теплопередачи и основнше пара- 
метрм их также представленм в табл. 2.4.

Теплообменники с 1_1-образнь1ми трубами (рис. 2.5) применяют для нагрева и охлаж- 
дения жидких или газообразннх сред без изменения их агрегатного состояния. Они рас- 
считанм на давление до 6,4 МПа, отличаются от теплообменников с плаваюшей голов- 
кой менее сложной конструкцией (одна трубная решетка, нет внутренней крншки), 
однако могут бмть лишь двухходовмми, из труб только одного сортамента: 2 0 x 2  мм. 
Поверхности теплообмена и основнне параметри этих теплообменников в соответствии 
с ГОСТ 14245—79 приведенш в табл. 2.5.

Кожухотрубчатме испарители с трубнмми пучками из U -образнмх труб или с пла- 
ваюшей головкой имеют паровое пространство над кипяшей в кожухе жидкостью. 
В этих аппаратах, всегда расположенннх горизонтально, горячий теплоноситель (в ка- 
честве которого могут бнть использованм гази, жидкости или пар) движется по трубам. 
Согласно ГОСТ 14248—79, кожухотрубчатме испарители могут бмть с коническим 
днишем (рис. 2.6) диаметром 800— 1600 мм и с эллиптическим днишем диаметром 
2400—2800 мм. Последние могут иметь два или три трубних пучка. Допустимме дав- 
ления в тру0ах составляют 1,6—4,0 МПа, в кож ухе— 1,0—2,5 МПа при рабочих 
температурах от —30 до 450 °С, т. е. внше, чем для испарителей с линзовьгм компен- 
сатором. Испарители с паровьш пространством изготовляют только двухходовими, 
из труб длиной 6,0 м, диаметром 25X 2 мм. Поверхности теплообмена и основньге пара- 
метри испарителей с паровим пространством в соответствии с ГОСТ 14248—79 приве- 
денм в табл. 2.10.

Таблица 2.10. Параметрм кожухотрубчатшх испарителей с паровим пространством 
(no ГОСТ 14248—79)

D Число Число труб Поверхность
кожуха. трубних в одном теплообмека *, хода по трубам *, м!мм пучков, шт. пучке *, шт. м2

8 0 0 1 1 3 4 8 2 51 3 8 0 , 0 1 3 0 , 0 1 3

1000 1 220 1 3 2 8 5 6 2 0,022 0,020
1200 1 3 1 0 2 0 4 120 9 6 0 , 0 3 1 0 , 0 3 1

1 6 0 0 1 5 7 2 3 6 2 2 2 4 1 7 0 0 , 0 5 7 0 , 0 5 5

2 4 0 0 1 1 3 4 — 51 — 0 , 0 1 3 —

2 4 0 0 1 220 — 8 5 — 0,022 —

2 4 0 0 1 3 1 0 — 120 — 0 , 0 3 1 —

2 4 0 0 1 5 7 2 — 2 2 4 — 0 , 0 5 7 —

2 4 0 0 2 3 1 0 2 0 4 2 4 0 1 9 2 0 , 0 3 1 0 , 0 3 1

2 6 0 0 3 3 1 0 2 0 4 3 6 0 2 8 8 0 , 0 3 1 0 , 0 3 1

2 8 0 0 2' 5 7 2 3 6 2 4 4 8 3 6 2 0 , 0 5 7 0 , 0 5 5

* Д анние в правих столбцах относятся к трубним пучкам с плаваюшей головкой, остальние — 
с U -образньши трубами.
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2.3.2. Теплообменники типа «труба в трубе

При небольших тепловмх нагрузках, когда требуемая поверхносгь теплообмена не 
превьииает20—30 м2, целесообразно применение теплообменников типа «труба в трубе». 
Такие теплообменники изготовляют следуютих типов: 1) неразборнне однопоточнне 
малогабаритнме; 2) разборнне одно- и двухпоточнме малогабаритнме; 3) раэборнне 
однопоточньк1; 4) неразборнме однопоточнне; 5) разборнне многопоточнне.

Неразборньж теплообменник типа «труба в трубе» изображен на рис. 2.7 Эти 
теплообменники могут иметьодин ход или несколько (обнчно четное число) ходов.

Рис. 2.7. Неразборнмй теплообменник типа «труба 
в трубе»:
I — теплообменная труба; 2 — кожуховая труба;
3 — калач

Рис. 2.8. Разборнмй однопоточньж малогабарит- 
нь!Й (d„ до 57 мм) теплообменник типа «труба 
в трубе»:
/ — теплообменная труба; 2 — распределительная 
камера для наружного теплоносителя; 3 — кожуховая 
труба; 4 — кришка

Конструкции разборимх теплообменников показанн по рис. 2.8 и 2.9. Однопоточньш 
малогабаритньш теплообменник (рис. 2.8) имеет распределительную камеру для на- 
ружного теплоносителя, разделенную на две зонн продольной перегородкой. В крншке 
разметен калач, соединяюший теплообменнме труби. Кожуховме труби крепятся в 
трубншх решетках, теплообменнме трубу герметизируются с помошью сальниковмх 
уплотнений. Однопоточние разборнме теплообменники из труб большого диаметра 
(более 57 мм) вьтолняются без распределительной камерн, так как штуцер для под- 
вода наружного теплоносителя можно приварить непосредственно к кожуховим 
трубам.

Двухпоточншй разборньж теплообменник (рис. 2.9) имеет две распределительнне 
камерн, а в кршшке размешень! два калача. Поверхность теплообмена и проходнне 
сечения для теплоносителей при прочих равншх условиях в два раза больше, чем в одно- 
поточном теплообменнике. Многопоточнме теплообменники типа «труба в трубе» 
принципнально нс отличаются от двухпоточнмх. Поверхности теплообмена и основние 
иараметри нормализованнмх теплообменников типа «труба в трубе» приведенм в 
табл. 2.11 и 2.12.

Рис. 2.9. Разборньш двухпоточньш малогабаритньж (d„ до 57 мм) теплообменник типа «труба 
в трубе»:
1 , 2 — распределительнше камери соответственно для внутреннего и наружного теплоносителя; 3 — кожухо- 
вая труба: 4 — теплообменная труба: 5 — кришка



Таблица 2.11. Поверхности теплообмена и оснопние параметрм неразборншх 
и раэборнмх однопоточннх и двухпоточньи: теплообменников типа 
«труба в трубех

Д и а м е т р  
т е п л о о б -  

м е н н м х  
т р у б ,  мм

Ч и с л о
п а р а л -

л е л ь н м х
п о т о к о в

Ч и с л о  
т е п л о о б м е н -  
Hbix т р у б  в 

о д н о м  
а п п а р а т е ,  

ш т .

П о в е р х н о с т ь  т е п л о о б м е н а  ( в  м 2) 
по н а р у ж н о м у  д и а м е т р у  п р и  д л и н е  

т р у б ,  м Д и а м е т р  **  т р у б  
к о ж у х а ,  м м

1 ,5 3 .0 4 , 5 6 ,0 9 . 0 1 2 .0

25X3 1 1* 0,12 0,24 0,36 0,48 57X4
1 2 0,24 0,48 0,72 0,96 — —

4 0,48 0,96 1,44 1,92 — —
38X3,5 1 1* 0,18 0,36 0,54 0,72 — — 57X4; 76X4;

2 0,36 0,72 1,08 1,44 — — 89X5
4 0,72 1,44 2,16 2,88 — —

48X4 1 1* 0,23 0,45 0,68 0,90 — — 76X4; 89X5;
1 2 0,46 0,90 1,36 1,80 — — 108X4

4 0,92 1,80 2,72 3,60 — —

57X4  1 1* 0,27 0,54 0,81 1,08 — — 89X5; 108X4
1 2 0,54 1,08 1,62 2,16 — —

4 1,08 2,16 3,24 4,32 — —

76X4 1 1* — — — 1,43 2,14 2,86 108X4 ; 1 33 X4
2 — — 2,14 2,86 4,28 —

89X5  1 1* — — — 1,68 2,52 3,36 133X4; 159X4,5
2 — — 2,52 3,36 5,04 —

108X4 1 1* — — — 2,03 3,05 4,06 159X4,5; 219X6
2 — — 3,05 4,06 6,10 —

133X4 1 1* — — — 2,50 3,75 5,0 219X6
2 — — 3,76 5,0 7,50 —

159X4,5 1 1* — — — 3,0 4,5 6,0 219X6
2 — — 4,5 6,0 9,0 —

* Относится к одному ходу неразборнмх теплообменников.
** Таптинн труб указани для условних давлений не внше 1,6 МПа.

Таблица 2.12. Поверхности теплообмена и основнме параметри разборнмх 
многопоточних теплообменников типа «труба в трубе»*

Число
парал-

л е л ь н и х
потоков

Число 
труб в 
одном 

аппарате, шт.

Поверхность теплообмена (м2) 
при длине труб, м

Плошадь сечений потоков, 
10' м2

3,0 6,0 9,0
внутри
тепло-

обменних
труб

в к о л ь ц е в и х  
зазорах 

межтрубного 
пространства

3 6 3 6 38 92
5 10 5 10 — 63 154
7 14 — 14 21 88 216

12 24 — 24 36 151 371
22 44 — 44 66 277 680

• Диаметр теплообменних труб 48X4 мм, диаметр кожухових труб 89X5 мм. Допускаются также 
теплообменние труби диаметром 38x3,5 и 57X4 мм и кожуховие труби диаметром 108X4 мм при тех же 
длинах. Предельние условнне давления теплоносителей 1,6 и 4,0 МПа.

2.3.3. Пластинчатме теплообменники

В пластинчатшх теплообменниках поверхность теплообмена образована набором тон- 
ких штампованнь/х гофрированншх пластин. Эти аппаратм могут бнть разборньши, 
полуразборннми и неразборньши (сварньши). В пластинах разборннх теплообменников 
(рис. 2.10) имеются угловме отверстия для прохода теплоносителей и пази, 
в котормх закрепляются уплотнительнне и компонуютие прокладки из специальнмх
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Рис. 2.10. Пространственная схема движения теплоносителей (а) и условная схема компоновки 
пластин (б ) в однопакетном пластинчатом раэборном теплообменнике:
/  —  н е п о д в и ж н а я  п л и т а ;  2 —  т е п л о о б м е н н а я  п л а с т и н а ;  3 —  п р о к л а д к а ;  4 —  к о н ц е в а я  п л а с т н н а ;  5  —  п о д -  
в и ж н а я  п л н т а

термостойких резин. Пластини сжимаются между неподвижной и подвижной плитами 
таким образом, что благодаря прокладкам между ними образуются каналн для пооче- 
редного прохода горячего и холодного теплоносителей. Плити снабженн штуцерами 
для присоединения трубопроводов. Неподвижная плита крепится к полу, пластинь! и 
подвижная плита закрепляются в специальной раме. Группа пластин, образуютих 
систему параллельнмх каналов, в которих данньж теплоноситель движется только 
в одном направлении (сверху вниз или наоборот), составляет пакет. Пакет по сушеству 
аналогичен одному ходу по трубам в многоходовь!х кожухотрубчатих теплообменниках.

На рис. 2.11 данн примерш компоновки пластин. При заданном расходе тепло- 
носителя увеличение числа пакетов приводит к увеличению скорости теплоносителя, что
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Рис. 2 .11. Примерм компоновки пластин:
а  —  с и м м е т р и ч н а я  д в у х п а к с т и а я  с х с м а ;  6 — м е с и м м е т р и ч н а я  с х е м а  ( т р и  п а к е т а  д л я  г о р я ч е г о  т е п л о н о с и т е л я ,  
д в а  — д л я  х о л о д н о г о )
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Таблица 2.13. Поверхность теплообмена и основнме парамегрш разборних
пластинчатих теплообменников (no ГОСТ 15518—83)

П о в е р х н о с т ь  т е п л о о б м е н а  Ғ  ( м 2 ) ,  ч и с л о  п л а с т и н  /V ( ш т . )  н м а с с а  а п п а р а т а  .VI ( к г ) 
п р и  п о в е р х н о с т и  о д н о й  п л а с т и н н  f ( м 2)

1 =  0.2 1 =  0 , 3 1 =  0 , 5  * /  =  0 , 6 / = 1 , 3

Ғ N М ғ N М  ** Ғ N М  • * • Ғ N М •* ғ N М

1 8 5 7 0 3 12 2 8 0 3 1 , 5 6 4 1 7 4 0 10 2 0 9 6 0 2 0 0 1 5 6 5  3 5 0
2 12 5 9 0 5 2 0 3 1 5 5 0 1 0 0 2 0 1 0 16 3 0 1 0 3 0 3 0 0 2 3 2 6  4 7 0
5 2 8 6 5 0 8 3 0 3 4 5 6 3 12 6 2 2 0 0 2 5 44 1 1 3 0 4 0 0 3 1 0 7  6 1 0
6 , 3 3 4 6 7 0 10 3 6 3 6 5 8 0 16 0 2 4 6 0 3 1 , 5 5 6 1 2 2 0 5 0 0 3 8 8 11 2 8 0

10 5 2 7 5 0 1 2 ,5 4 4 4 0 0 1 0 0 2 0 0 2 7 5 5 4 0 7 0 1 3 0 0 6 0 0 4 6 4 12  4 3 0
1 2 ,5 6 6 8 0 0 16 5 6 4 4 0 1 4 0 2 8 0 3 3 4 5 5 0 8 6 1 4 0 0 8 0 0 6 2 0 14 7 4 0
16 8 4 1 3 4 0 2 0 7 0 4 8 5 1 6 0 3 2 0 4 7 4 0 6 3 108 1 5 3 0 __ — —
2 5 12 8 1 4 8 0 — — — 2 2 0 4 4 0 5 6 3 0 8 0 13 6 1 6 9 0 _ — —
3 1 , 5 160 1 6 0 0 — — — 2 8 0 5 6 0 6 5 7 0 1 0 0 170 1 9 0 0 — — _
4 0 2 0 4 1 7 5 0 — — _ 3 0 0 6 0 0 6 8 1 0 14 0 2 3 6 2 2 9 0 _ — —

3 2 0 6 4 0 7 1 0 0 1 6 0 2 7 0 2 4 7 0 _ — —
2 0 0 3 4 0 3 9 2 0 — — —

— — — — — _ — — 2 5 0 4 2 0 4 4 0 0 _ _ —
3 0 0 5 0 4 4 8 9 0 — — —

* Т е п л о о б м е н н и к и  с о  с д в о е н н ь ш и  п л а с т и н а м и  ( п о л у р а з б о р н и е ) .
**  Д л я  с л а б о  а г р е с с и в н и х  и н е й т р а л ь н и х  с р е д  с о  с к о р о с т ь ю  к о р р о з и и  м е т а л л а  м е н е е  0 , 0 5  мм в  г о д  

( д л я  a r p e c c H B H u x  с р е д  м а с с а  б о л ь ш е  в  с р е д н е м  н а  8 — 10 % ) .
* * *  Д л я  д а в л е н и й  д о  1 ,6  М П а .

интенсифицирует теплообмен, но увеличивает гидравлическое сопротивление. При опти- 
мальной компоиовке пластин число пакетов для горячего и холодного теплоносителя 
может бнть неодинаковьш (как на рис. 2.11,6). В условном обозначении схемн компо- 
новки число слагаемнх в числителе соответствует числу пакетов (последовательнмх 
ходов) для горячего теплоносителя, в знаменателе— для холодного; каждое слагае- 
мое означает число параллельних каналов в пакете (в конденсаторах однопакетная 
компоновка пластин по ходу пара).

В полуразборних теплообменниках пластинн попарно сварени, доступ к поверх- 
ности теплообмена возможен только со сторонм хода одной из рабочих сред.

Разборнне аппаратн могут работать при давлении 0,002— 1,0 МПа и температуре 
рабочих сред от' —20 до + 1 8 0 °С ,  полуразборнне— при давлении 0,002—2,5 МПа 
и той же температуре; неразборние (сварнне) аппаратн могут работать при давлении 
0,0002—4,0 МПа и температуре от — 100 до + 3 0 0  °С.

Разборнне теплообменники изготовляют по ГОСТ 15518—83 в трех исполне- 
ниях: I — на консольной раме, II — на двухопорной раме, III — на трехопорной раме.

Таблица 2.14. Конструктивнше характеристики разборних пластинчатих теплообменников 
(no данньш /8/)

Х а р а к т е р и с т и к и
П л о ш а д ь  п л а с т и н и ,  м 2

0,2 0 , 3 0,6 1,3

Габарити пластини, мм: 
длина 
ширина 
толшина *

Эквивалентньж диаметр канала, мм 
Поперечное сечение канала, 104 м2 
Приведенная длина канала, м 
Масса пластинь!, кг **
Диаметр условного прохода штуцеров, мм

960 1370 1375 1915
460 300 600 920
1,0 1,0 1,0 1,0
8,8 8,0 8,3 9,6
17,8 11,0 24,5 42,5

0,518 1,12 1,01 1,47
2,5 3,2 5,8 12,0

80; 150 65 200 300

В о б л е г ч е н н о м  в а р и а н т е  т о л ш и н а  п л а с т и н у  м о ж е т  б и т ь  у м е н ь ш е н а  д о  0 , 5  м м .  
Д л я  п л а с т и н ь !  т о л ш и н о й  0 , 8  м м .
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Рис. 2.12. Пластинчатнй теплообменник на двухопорной раме: 
1 — 4 — ш туцери  дли теплоносителей

Геплообменник в испо.пнении II показан на рис. 2.12. В табл. 2.13 и 2.14 данн поверх- 
ности теплообмена и основние параметри разборншх пластинчатих теплообменников.

Более подробнью сведения о разборньих, полуразборнмх и сварнмх теплообмен- 
никах приведень! в литературе [8]

2.3.4. Спиральнме теплообменники

В спиральних теплообменниках (рис. 2.13) поверхность теплообмена образована 
двумя листами из углеродистой или коррозионно-стойкой стали, свернутьши на 
специальном станке в епирали. С помошью привареннмх дистанционньгх штифтов между 
листами сохраннется одинаковое по всей спирали расстояние, равное 12 мм. Таким 
образом, получаются два спиральних канала, заканчиваюшихся в центре двумя полу- 
цилиндрами, отделепнь1ми друг от друга перегородкой. К периферийной части листов 
приваренн коробки. Каждьш полуцилиндр с торцевой сторсшм и каждая коробка имеют 
штуцер для входа или вмхода теплоносителя. С торцов спирали зажимают между дис- 
ками с помошью крншек. Для герметизации используют прокладки из резиньг, паро- 
нита, асбеста или мягкого металла. Согласно ГОСТ 12067—80, спиральнне теплообмен- 
ники имеют поверхности теплообмена 10— 100 м2, работают при давлениях до 1 МПа и 
температуре от —20 до + 2 0 0  °С. Поверхности теплообмена и основнме параметрш 
их приведени в табл. 2.15.

2.3.5. Блочнме графитовме теплообменники

Теплообменники из графита широко распространенн в химической промншленности 
благодаря очень вмсокой коррозионной стойкости и внсокой [до 100 В т /(м -К ) ]  тепло- 
проводности графита. Наибольшее применение находят блочнне теплообменники. 
O ch obhum  элементом их является графитовьш блок, имеюший форму параллелепипеда, 
в котором просверленн вертикальнме и горизонтальнне непересекаютиеся отверстия 
для прохода теплоносителей (рис. 2.14). Аппарат собирают из одного или нескольких 
блоков. С помошью бокових металлических плит в каждом блоке организуется двух- 
ходовое движение теплоносителя по горизонтальним отверстиям. Теплоноситель, 
движушийся по вертикальнмм каналам в теплообменниках, собранних из блоков раз- 
мером 3 5 0 X 5 1 5 X 3 5 0  мм3 (второе число — длина горизонтальннх каналов), может 
совершать один или два хода, в зависимости от конструкции верхней и нижней крмшек. 
В аппаратах, собраннмх из блоков с увеличенннми боковьши гранями (350X700X350), 
теплоноситель, движутийся по вертикальньш каналам, может совершать два или четмре 
хода.
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Т-аблица 2.15. Поверхности теплообмена и псновнме параметрм
спиральнмх теплообменников (no ГОСТ 12067 —80)

Ғ. м2
Толшина

листа.
Ширима
листа.

Длииа
канала,

П лотад ь
сочепия
канала,

Масса
теилооб-
менника,

d  мггуцеров 
для жидкпх 

тсплоиосителей,мм м м 10' м2 кг, не более мм

10,0 3,5 0,4 12,5 48 1170 65
12,5 3,5 0,4 15,6 60 1270 65
16,0 3,5 0,5 16,0 60 1480 65
20,0 3,5 0,4 25,0 48 1770 100
20,0 4,0 0,7 14,3 84 1620 100
25,0 3,5 0,5 25,0 60 2270 100
25,0 4,0 0,7 17,9 ' 84 1970 100
31,5 3,5 0,5 31,5 60 2560 100
31,5 4,0 0,7 22,5 84 2560 100
40,0 3,9 1,0 20,0 120 2760 100
40,0 4,0 0,7 28,6 84 3160 100
50,0 3,9 1,0 25,0 120 3460 150
50,0 6,0 1,1 22,7 138 3960 150
63,0 3,9 1,0 31,5 120 4260 150
63,0 6,0 1.1 28,6 138 4760 150
80,0 3,9 1,0 40,0 120 5450 150
80,0 6,0 1.1 36,4 138 5450 150

100,0 3,9 1,0 50,0 120 5960 150
100,0 4,0 1.25 40,0 150 5960 150

“ Г

Рис. 2.13. Сииральньж теплообменник

Рис. 2.14. Схема блочного (из двух блоков) гра- 
фитового теплообменника:
/ — графнтовьж блок; 2 — вертикальнью
3 — горизонтальние канали; 4 — корпус

3 Под ред. Ю . И. Дитнерского 65



Габлица 2.16. Поверхности теплообмена и основние параметри
блочнмх графитовшх теплообменников (no данншм 112])

Ғ. м '2
Число

блоков,
шт.

Каналь! в блоке Цена за штуку, руб.

горизонталь- 
Hbie, число *, 

шт.

вертикальние
одна агрессив- 

ная среда
дое arpeccKBHbie 

средидиаметр,
мм

число,
шт.

Блоки 3 5 0 X 5 1 5 X 3 5 0  мм
5,4 2 126 28 84 835 1090
7,2 2 180 12 252 835 1090

1 0 ,8 4 126 28 84 1520 2030
14,4 4 180 12 252 1520 2030
16,2 6 126 28 84 2185 2950
2 1 ,6 6 180 12 252 2185 2950

Блоки 350Х 700У .350  мм; 2 вертикальнмх хода
14,6 4 126 28 108 2115 2705
19,6 4 180 12 324 2060 2725
21,9 6 126 28 108 2900 4126
29,4 6 180 12 324 2910 3955

Блоки 3 5 0 X 7 0 0 X 3 5 0  мм; 4 вертикальних хода
13,4 4 126 28 96 — 2585
19,0 4 180 12 324 — 2725
2 0 ,1 6 126 28 96 — 3780
28,5 6 180 12 324 — 3850

* Д и а м е т р  г о р и з о н т а л ь н и х  к а н а л о в  12 м м.

Блочнме графитовие теплообменники можно использовать для теплообмена 
между срёдами, одна из котормх коррозионно-активна. Если коррозионно-активнм 
обе средн, боковме плити зашишают специальньгми графитовнми вкладмшами. 

Поверхности теплообмена и основние параметрн блочнмх графитових теплооб- 
менников в соответствии с данннми [12] приведенн в табл. 2.16.

2.4. РАСЧЕТ ТЕПЛООБМ ЕННЬ1Х АППАРАТОВ

2.4.1. Расчет кожухотрубчатого теплообменника

Рассчитать и подобрать нормализованньш кожухотрубчатьж теплообменник для теплообмена между 
двумя водно-органическими растворами. Горячий раствор в количестве G | = 6 , 0  кг/с ох.паждается 
от / 1„ =  1 12,5 °С до / | K =  40°C . Начальная температура холодного раствора (G 2 =  21,8 кг /с )  
равна / 2н =  2 0 °С .  Оба р а ст в о р й — коррозионно-активние жидкости с физнко-химическнми свой- 
ствами, близкими к свойствам водн. Горячая жидкость при средней температуре / i = 7 6 . 3 ° C  
имеет следуюшие физико-химические характеристики: р , = 9 8 6  к г /м :|; л, = 0 ,6 6 2  В г / ( м - К ) ;  Hi =  
=  0,00054 П а -с ;  t i = 4 1 9 0  Д ж / ( к г - К ) .

Расчет теплообменника проводят последовательно в соответствии с обшей блок-схемой 
(см. рис. 2 .2 ).

1. Определение тепловой нагрузки:

Q =  6,0-4190 ( 1 1 2 ,5 - 4 0 )  =  I 822 650 Вт.

2. Определение конечной температури холодного раствора из уравнения теплового баланса:  
/2k =  /2h +  ( ? / (G ,c 2) = 2 0 + I 822 650/(21,8-4180) = 4 0 ,0  °С, где 4180 Д ж / ( к г - К )  — теплоемкость сг 
холодного раствора при его средней температуре Л. =  30°С , Остальнме физико-химические свой- 
ства холодной жидкости прн этой температуре: f f .= 9 9 6  кг /м 3; А< =  0,618 В т / ( м - К ) ;  Ц2 =  
=  0,000804 П а-с .

3. Определение среднелогарифмической разности температур: Л/гр пог=  [ ( 112,5 — 40) — 
— (4 0 — 2 0 ) ] / ln  (72,5/20) = 4 0 ,8  град.

4. Ориентйровочньш вибор теплообменника. Решение вопроса о том, какой теплоноситель 
направить в трубное пространство, обусловлено его температурой, давлением, коррозионноЙ!
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активностью, способностью загрязнять  поверхности теплообмена, расходом и др. В рассматрнвае- 
мом примере в трубное пространство с меньшим проходньш сечением (см. параметри много- 
ходових теплообменников в табл. 2.3) целесообразно направить теплоноситель с меньшим расхо- 
дом, т. е. горячий раствор. Это позволит вировнять скорости движеиия теплоносителсй и соот- 
ветствуюшие коэффициенть! теплоотдачи, увеличиваи таким образом коэффициент теплопсредачи. 
Кроме того, направляя поток холодной жидкости в межтрубное пространство, можно отказаться 
от теплоизоляции кожуха теплообменника.

Примем ориентировочное значение Rе i ор =  15 000, что соответствует развитому турбулент- 
ному режиму течения в трубах. Очевидно, такой режим возможен в теплообменннке, у которого 
число труб, приходяшееся на один ход, равно: 

для труб диаметр.ом d„ =  2 0 x 2  мм

п 4G, _________ 4-6ДЭ_________ =  59.
z  j idReiopHi л -0,016-15 000-0,00054

для труб диаметром d„ =  2 5 X 2  мм

п 4-6,0
z  л - 0,021-15 000 -0,00054

=  45.

Поскольку в данном примере свойства теплоносителей мало отличаются от свойств води, 
примем минимальное ориентировочное значение коэффициента теплопередачм, соответствуюшее 
турбулентному течению (см. табл. 2.1): /Сор = 8 0 0  В т / ( м 2 -К).  При этом ориентировочное зна- 
чение поверхности теплообмена составит

Ғ „р= 1  822 650/(40,8-800) = 5 5 ,8  м2

Как видно из табл. 2.3, теплообменники с близкой поверхностью имеют диаметр кожуха 
600—800 мм. При этом только многоходовие аппаратм с числом ходов z  =  4 или 6  имеют соотно- 
шения n/ z ,  близкие к 50.

В многоходових теплообменниках средняя движ уш ая сила несколько меньше, чсм в одно- 
ходових, вследствие возникновения смешанного взаимного направления движения теплоноси- 
телей. Поправку для среднелогарифмической разности температур определим по уравнению (2.7):

40 — 20 _ =  0  216. R =  112’5 ~ _4°  = 3 ,6 2 5 ;
1 1 2 ,5 -2 0  4 0 - 2 0

т, =  л/3,6252+  1 = 3 ,7 6  ; 6 =  ( 3 ,6 2 5 -  1 ) / ln  ( ------' - - )  =  2 ,°44;
1 v \  1 -3 ,625-0 ,216 )

3,76/2,044
g _  ’ ' 1 ___A  Q| Q.

л' ln | [2 —0,216 (1 +3,625 — 3,76)]/ [2 — 0,216 (1 +3,625 +  3,76)] ) ’ ’

Л/Ср =  40,8 -0,813 =  33,2 град.

С учетом поправки ориентировочная поверхность составит:

/гоР= 1  822 650/(33,20-800) = 6 8 ,7  м2.

Теперь целесообразно провести уточненнмй расчет следуютих вариантов (см. табл. 2.3):

1К: D =  600 мм; d„ =  25X 2 мм; z  =  4; л / г  =  206/4 =  51,5;
2K: D =  600 мм; rf„ =  20X 2 мм; г = 6 ;  п /г  =  316/6 =  52,7;
ЗҚ: Л  =  800 мм; d„ =  25X 2  мм; г =  6; n / z  =  384/6 =  64,0.

5. Уточненннй расчет поверхности теплопередачи.
Вариант 1К:

R e ,-  401 = ----------- _____________=1 30 81 ;
лd  ( n / z )  pi  л - 0,021-51,5-0,00054

Pr _  d m  _  4190-0,00054 
Г' h  0,662
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В соответствии с формулой (2.12) коэффициент теплоотдачи к жидкости, движушейся no 
трубам турбулентно, равен:

а ' =  Т б 1 г 0,023( 13 0 8 1 )0  (З-42)0'4 = 2330 В т/(м 2-К).

Поправкой (Рг/Ргст)1’25 здесь*можно пренебречь, так как разность температур I, и l„ \  не- 
велика (менее Л/С1, =  33,2 град).

Плошадь сечения потока в межтрубном пространстве между перегородками (см. табл. 2.3) 
S„Tp =  0,045 м2; тогда

Re? =  21,8 • 0.025/ (0,045 ■ 0,000804) =  15 064;

P r2 =4180- 0,000804/0,618 =  5,44.

В соответствии с формулой (2.16) коэффнциент теплоотдачи к жидкости, движушейся 
в межтрубном пространстве, составит:

а 2=  (0,618/0,025) -0,24- (15 064)°u■ (5.44 ) " 36 =  3505 В т /(м 2-К).

Оба теплоносителя — малоконцентрированнне воднне растворн; поэтому в соответствии 
с табл. 2.2 примем термические сопротивления загрязнений одинаковьши, равнммн г , \ = г , *  =  
=  1/2900 м2-К/Вт. Повишенная коррозионная активность этих жидкостей диктует вибор не- 
ржавеюшой стали в качестве материала труб. Теплопроводность нержавеюшей стали примем 
равной >.„ =  17,5 Вт/(м -К )-  Сумма термических сопротивлений стенки и загрязнений равна

£6/*. =  0,002/17,5 +  1 /2 9 0 0 +  1 /2900 =  0,000804 м2 • К/Вт.

Коэффициент теплопередачи равен
/ (= 1 / ( 1 /2 3 3 0 + 1 /3 5 0 5  +  0,000804) = 6 5 9  В т /(м 2-К).

Требуемая гюверхность составит
Ғ =  1 822 650/(33,2-659) = 83 ,4  м2

Из табл. 2.3 следует, что из внбранного ряда подходит теплообменник с трубами длиной
6,0 м и номинальной поверхностью /Г1К =  97 м2 При этом яапас

Д =  (97 — 83,4)-100/83,4= 16,4 %.

Масса теплообменника (см. табл. 2.8) А)|К =  3130 кг
Вариант 2К. Аналогичнмй расчет дает слсдукмцие результатн: Rci =  16 770. ai =  

=  3720 В т/(м 2-К), R e , =  11 308. a ,  =  3687 В т /(м 2-К), К =  744 В т /(м 2-К), Ғ =  74,1 м2 Из табл. 2.3 
следует, что теплообменник длиной 4,0 м имёет недостаточньш запас поверхности ( A < 1 0 % ) ,  
поэтому для данной задачи он непригоден. Теплообменник длиной 6,0 м, поверхностью 119 m j , не 
имеет преимушеств по сравнению с вариантом 1К, так как при большей массе (М2К =  3380 кг) 
он заведомо будет иметь большее гидравлическое сопротивление.

Вариант ЗК- Результатн расчета: Rei =  10 540, cti =  1985 В т/(м 2-К), Rc-j =  9694, 
a.2 =  2707 В т /(м 2-К), /( =  596 В т /(м 2-К), Ғ  =  92,4 м2 Из табл. 2.3 следует, что теплообменник 
с трубамм длиной 4,0 м, номинальной гюверхностью Ғ ,к =121 м2 подходит с запасом \  =  30,9 %. 
Его масса /V)3K =  3950 кг больше, чем в варианте 1К, однако в полтора раза меньшая длина 
труб вмгодно отличает его от варианта 1К. Помимо большей компактности такой теплообменник 
должен иметь меньшее гидравлическое сопротивление в межтрубном пространстве. Стрсмясь 
получить еше меньшую длину труб, целесообразно рассмотреть дополнительнуй вариапт — 4К.

Вариант 4К. D =  800 мм, d„ =  2 0 x 2  мм, z  =  6. /1/2  =  618/6=103.
Результати расчета: Rei=8560, a i= 2 0 3 0  В т/(м 2-К), Re> =  7754, a .  =  2941 В т /(м 2-К),

/( =  611 В т /(м 2-К), Ғ  =  90,3  м2
Из табл. 1 Приложения видно, что теплообменник с трубами длиной 3,0 м, номинальной 

поверхностью /Г4К=  116 м2 подходит с запасом Л =  28,5 % . Его масса М4К =  3550 кг, что на 400 кг 
меньше, чем в варианте ЗК.

Дальпейшее сопоставление трех конкурентоспособннх вариантов (1К, ЗК и 4К) проводят 
по гидравлическому сопротивлению.

Расчет гидравлического сопротивления кожухотрубчатих теплообменников. Гид-
равлический расчет проводят по формулам, приведенним ниже. 

В трубном пространстве перепад давления определяют по формуле (1.1), в которой 
длина пути жидкости равна Lz. Скорость жидкости в трубах

^ Tp =  4GTp г/(л(У2п|)тр) (2.30)
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Коэффициент трения определяют по формулам (1.4) — (1.7). При ReTp>  2300 его 
можно также определить по формуле [6]

- И т г +  i r1 =  0,25 { l g | —  П  <2 -31 )Стр ■

где e =  \ / d  — относительная шероховатость труб; Л — вь1сота виступов шероховато- 
стей (в расчетах можно принять Л =  0,2 мм).

Коэффициентн местнмх сопротивлений потоку, движушемуся в трубном про- 
странстве:

^тр | =  1,5 — входная и внходная камерьг, 

gTp2 =  2 ,5 — поворот между ходами;

| тр1=  1,0 — вход в трубь! и внход из них.

Местное сопротивление на входе в распределительную камеру и на внходе из нее 
следует рассчитьтать по скорости жидкости в штуцерах. Диаметрм штуцеров норма- 
лизованньгх кожухотрубчатмх теплообменников приведень! в табл. 2.6.

В межтрубном пространстве гидравлическое сопротивление можно рассчитать по 
формуле:

рмт|1̂ \1тр/2. (2..32)

Скорость жидкости в межтрубном пространстве определяют по формуле

а.'„Р =  GMTp/ (S»„,,(k,tP) , (2.33)

где S 4Tp — наименьшее сечение потока в межтрубном пространстве (см. табл. 2.3—2.5).
Коэффициентм местньгх сопротивлений потоку, движушемуся в межтрубном про- 

странстве:
бмтр i =  l , 5 — в х о д  и ВЬ1Х0Д ж и д к о с т и ;

5 „тр2=  1,5 — поворот через сегментную перегородку;

SMTP 3 =  3m/Rellv!P — сопротивление пучка труб [13, с. 455],

где ReMTp =  GMTprfH/(SMTp|j,MTp); m — число рядов труб, которое приближенно можно 
определить следуюшим образом.

Обшее число труб при их размешении по вершинам равносторонних треугольни- 
ков равно п = 1 + 3 а + 3 а 2, где a  — число огибаюших труби шестиугольников (в плане 
трубной доски) Число труб в диагонали шестиугольника b можно определить, решив 
квадратное уравнение относительно а:

b =  2 a +  1 =  2 л / ( п  — I ) /3  +  0,25.

Число рядов труб, омьтаеммх теплоносителем в межтрубном пространстве, при- 
ближенно можно принять равннм 0,56, т е.

m =  д / (п — 1 ) /3  +  0,25 «  У « / 3 (2.34)

Сопротивление входа и внхода следует также определять по скорости жидкости 
в штуцерах, диаметрм условнмх проходов котормх приведенн в табл. 2.6.

Число сегментнмх перегородок зависит от длинь! и диаметра аппарата. Для норма- 
лизованннх теплообменников эти числа приведенм в табл. 2.7

Расчетнне формулм для определения гидравлического сопротивления в трубном и 
межтрубном пространствах окончательно принимают вид:

ApTp =  Xi £ - . J ^ +  [2,5 ( 2 - 1 ) + 2 z] i ! ^ I L  +  з  -рт^  , ,2.35)

где z  — число ходов по трубам

3m {х *~|~ 1 ) Рмтр̂ мтр ^  | Рмтр̂ мтр | q Рмтр̂ мтр.ш 
DpO-2 Оtvt-MTp

А Ш-. HMTpub'MTp , , См ^ м т р ^ м т р  , ^итрШмтр.ш /ПО/-ЧР̂»7 P -----------о Ю ----------------- o---------- М . Э * ------- -----------h o ------------------- , ( Л З Ь )
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где  х  — ч и с л о  с е г м е н т н н х  п е р ег о р о д о к ;  т  — чи сл о  р я д о в  т р у б ,  п р е о д о л е в а е м м х  пото- 
ком т е п л о н о с и т е л я  в м е ж т р у б н о м  п р о с тр а н с тв е .

6. Расчет гидравлического сопротивления. Сопоставим три пибранних варианта кожухотруб- 
чатих теплообменников по гидравлическому сопротивлению.

Вариант IK. Скорость жидкости в трубах

G, 6
штр= ---------------------------- =  0,338 м/с.

STppi 0,018-986

Коэффициент трения рассчитмвают по формуле (2.31):

Х =  0,25 | Ig [ - M l 10" 3 +  Ш 1 - П  j 2 =  0,0422.
I L 0,021 -3,7 V 13 081 /  i>

Диаметр штуцеров в распределительной камере d l f .ш =  0,150 м; скорость в штуцерах

ш = 6 , 0 - 4 / (л0,152-986) = 0 ,3 4 4  м/с.

В трубном пространстве следуюшие местние сопротивления: вход в камеру и вмход из нее, 
три поворота на 180°, четире входа в трубь! и четмре вихода из них.

В соответствии с формулой (2.35) гидравлическое сопротивление трубного пространства
равно

Ар,р =  0 , 0 4 2 2 -----986^0,3382 _  986-0,3382
Р 0,021 2 1 ' 1 2

QRfi. О Ч442
+  3 ^ ------- =  2716 +  8 7 3 + 1 7 5  =  3764 Па.

Число рядов труб, омнваеммх потоком в межтрубном пространстве, m z z ^ j 206 /3  =  8,29; 
округляя в большую сторону, получим т  =  9. Число сегментнмх перегородок х =  18 (см. табл. 2.7).  
Диаметр штуцеров к кожуху £/мгр ш = 0 ,2 0 0  м, скорость потока в штуцерах

!^ntP ш =  2 1 ,8 -4 / (л 0 ,2 2-996) = 0 ,6 9 7  м/с.

Скорость жидкости в наиболее узком сечении межтрубного пространства плошадью 
S„,p =  0,040 м2 (см. табл. 2.3) равна

г^игр =  21,8/ (0,040-996) = 0 ,5 4 7  м/с.

В межтрубном пространстве следуюшие местние сопротивления: вход и виход жидкости 
через штуцера, 18 поворотов через сегментние перегородки (по их числу jc =  18) и 19 сопротивле- 
ний трубного пучка при его поперечном обтекании ( х + 1 ) .

В соответствии с формулой (2.36) сопротивление межтрубного пространства равно

3-9  ( 1 8 + 1 )  996-0 ,5472 , , г 996-0 ,5472 , „ 996-0,6972 
ДР“тр =  (16 9 47)0,2------------ 2--------+ 18’ 1'5 -------- 2--------+  3 -------- 2--------=

=  10 902 +  4023 +  7 2 5 = 1 5  650 Па.

Вариант ЗК. Аналогичньж расчет дает  следуюшие результатм: w,p =  0,277  м/с; 1  =  0,0431;  
^тр ш =  0,344 м/с; Дртр =  2965 Па; tti„Tp= 0 ,3 3 7  м/с; шмтр ,„ =  0,446 м/с; т =  12; дг =  8; Дрмтр =  3857 Па.

Сопоставление этого варианта с вариантом 1К показмвает, что, как и ожидалось, по гидрав- 
лическому сопротивлению вариант ЗК лучше.

Вариант 4К. Результать! расчета: гг>тр =  0.304 м/с; > .=0,0472; w Tp ,„ =  0,344 м/с; Лртп =  
=  3712 Па;  if'MTp =  0,337 м/с; шмтр ш = 0 ,4 4 6  м/с; m =  15; ,v =  6; \р*,тр =  3728 Па.

Сопротивление этого теплообменника мало отличается от сопротивления предидушего, a его 
масса на 400 кг меньше. Поэтому из дальнейшего сравнения вариант ЗК можно исключить, считая 
конкурентоспособньши лишь варианти 1К и 4К. Вмбор лучшего из них должен бить  сделан на 
основе технико-экономического анализа.

2.4.2. Р асчет  пластинчатого теплообм енника

Д ля той ж е технологической задачи, что и в разд. 2.4.1, рассчнтать и подобрать нормализованньж 
пластинчатьш теплообменник.

Эффективность пластинчатих и кожухотрубчатих теплообменников близка. Поэтому ориен- 
тнровочньж вибор пластинчатого теплообменника целесообразно сделагь, сравнив его с лучшим
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вариантом кожухотрубчатого. Из табл. 2.13 следует, что поверхности, близкие к 100 м \  имеют 
теплообменники с пластинами плошадью 0,6 м2 Д л я  уточненного расчета внберем три варианта:

1П: Ғ =  80 мг, число пластин =  136, тип пластин 0,6;

2 П : Ғ =  63 м2, число пластин /V=108, тип 0,6;

ЗП: Ғ =  50 м2, число пластин N =  86, тип 0,6.

Расчет rio пунктам 1—4 аналогичен расчету в разд. 2.4.1, поэтому опускаем его.
5. Уточненньж расчет требуемой поверхности.
Вариант 1П. Пусть компоновка пластин сам ая  простая; С х :68 /68 ,  т. е. по одному пакету 

(ходу) для обоих потоков. Скорость горячей жидкости в 68 каналах с проходньш сечением
0,00245 м2 (см. табл. 2.14) равна

w^ =  6 ,0 /  (986 • 68■ 0,00245) = 0 ,0 3 6 5  м/с.

Эквивалентнмй диаметр каналов d,  =  0,0083 м (см. табл. 2.14); тогда 

Re, =  0,0365 • 0,0083 • 986/0,00054 =  5 5 3 >  50, 

т. е. режим турбулентннй, поэтому по формуле (2.20) находим:

а,  =  (0,662/0,0083) 0,135- 553°73 ■ 3,42'мз =  1836 В т /  (м2 • К ) .

Скорость холодной жидкости в 68 каналах:

w 2=  21,8/(996-68-0 ,00245) = 0 ,1 3 1 4  м/с;

Re2 =  0 , 1314 ■ 0,0083 • 996/0,000804 =  1351 >  50; 

а 2=  (0,618/0,0083)0,135-1351073-5,44°43 =  4017 В т / ( м 2-К).

Сумма термических сопротивлений гофрированной пластинь! из нержавеюшей стали тол- 
шинон 1,0 мм (см. табл. 2.14) и загрязнений составляет;

£ 6 Д =  1 ,0-1 0 - ’/1 7 , 5 +  1 /2 9 0 0 +  1/2900 =  0,000747 м2-К /В т.

Коэффициент теплопередачи равен:

К  =  (0,000747 +  1 /1836 +  1 /4017) ~ 1 =  649 В т /  (м2 • К ) .

Требуемая поверхность теплопередачи

Ғ =  1 822 650/(649-40,8) = 6 8 ,8  м2.

Теплообменник номинальной поверхностью Ғ |П =  80 м2 подходит с запасом 

4 =  ( 8 0 - 6 8 ,8 )  1 0 0 /6 8 ,8 = 1 6 ,3  %.

Его масса М 1П= 1 6 9 0  кг (см. табл. 2.13).
Вариант 2П. Схема компоновки пластин С х :54 /54 .  Результать1 расчета:

ш, =  6 ,0 /  (986 • 54 • 0,00245) = 0 ,0 4 6  м/с; Re, = 0 ,0 4 6 •  0,0083 • 986/0,00054 =  697; 

a , =  1836 (697/553)0 73 =  2147 В т /  (м2 • К );

w 2 = 2 1 , 8 /  (996 • 54 • 0,00245) =  0,165 м/с; Re2 =  0,165 • 0,0083 • 996/0,000804 =  1697; 

a 2 =  4017 (1697/1351)073 =  4744 В т / ( м 2-К ) ;  K =  ( 1 /2 1 7 4 +  1/4744 +  0,000747)^ 1 = 7 0 5  В т / ( м 2-К ) ;

Ғ =  1 822 650/(40,8  -705) = 6 3 , 3  м2.

Номинальная поверхность /г2п =  ^3,0 м2 недостаточна, поэтому необходимо применить более 
сложную компоновку пластин. Очевидно, целесообразно увеличить скорость движения теплоно- 
сителя с меньшим коэффициентом теплоотдачи, т. е. горячей жидкости. При этом следует иметь 
в внду, что несимметричная компоновка пластин, например по схеме Сх: ( 2 7 +  2 7 ) /5 4 ,  приведет 
к уменьшению средней движушей силн, поскольку возникнет параллельно-смешанньж вариант 
взаимного направления движения теплоносителей. При симметричной компоновке, т. е. при оди- 
наковом числе ходов для обонх теплоносителей, сохраняются противоток и среднелогарифмическая 
разность температур.

Рассмотрим Сх; ( 2 7 +  27)/54 .  Скорость горячей жидкости и число Rе i возрастут вдвое, 
а коэффициент теплоотдачи ai увеличится в соответствии с формулой (2.20) в 2° = 1 ,6 6  раза.  
Коэффициент a 2 останется неизменним. Получим:

a ,  = 2 1 7 4 - 1 ,6 6 = 3 6 0 5  В т / ( м 2-К);

К =  ( 1 / 3 6 0 5 +  1 / 4 7 4 4 + 0 , 0 0 0 7 4 7 ) - '= 8 1 0  В т / ( м 2-К).



В данном  случае поправку на среднелогарифмнческую движушую силу можно найти так же, 
как для кожухотрубчатмх теплообменников с одним ходом в межтрубном пространстве и четньш 
числом ходов в трубах:

=  0,813 (см. разд. 2.4.1).

Тогда У ср =  40,8-0,813 =  33.2 °С.

Требуемая поверхность теплопередачн Ғ =  1 822 650/(810-33,2) = 6 7 ,8  м2
Номинальная поверхность Ғ 2П= 6 3 ,0  м2 по-прежнему недостаточна.
Перейдя к симметричной компоновке пластин, например по схеме С х : (27 +  27) /  (27 + 2 7 ) ,  

вернемся к схеме чистого противотока с одновременним увеличением а 2 в 1,66 раза:

« ,  =  4 7 4 4 -1 ,6 6 = 7 8 7 5  В т / ( м 2-К);

К =  ( 1 /3 6 0 5 +  1 /7875 +  0,000747) ~ 1 = 8 6 9  В т / ( м 2-К);

Ғ =  1 822 650/(40,8-869)  = 5 1 ,4  м2.

Теперь нормализованннй теплообменник подходит с запасом Д =  (63 — 51,4) 100/51,4 =  22,6%. 
В этом теплообменнике скорость горячей жидкости w\  = 0 ,0 4 6 - 2  =  0,092 м/с,  Rei =  6 9 7 - 2 =  1394, 
скорость холодной жидкости i4)2= 0 ,1 6 5 - 2  =  0,33 м/с, Re2 =  1697 • 2 =  3394. Macca апмарата 
М 2п =  1530 кг.

Вариант ЗП. Учтя опьгг предьиуших расчетов, примем трехпакетную симметричную компо- 
новку пластин: Сх: (14 +  14 +  15)/(14  +  14 +  15) (всего в аппарате 86 пластин, /Г.(П =  50 м2). 
При этом скорости и числа Re возрастут в 2 7 /1 4 = 1 ,9 3  раза:

w,  = 0 ,0 9 2 -  1,93 =  0,1774 м/с; Re, =  1394-1,93 =  2688;

^ 2  =  0,33-1,93 =  0,636 м/с,  Re2 =  3394-1,93 =  0546.

Коэффициенти теплоотдачи возрастут в (1 ,93 )"7:,=  1,615 раза:
а , = 3 6 0 5 -  1,615 =  5823 В т / ( м 2-К) ;  сх2 =  7875- 1 .615= 12 720 В т / ( м 2• К ) ; К =  1003 В т / ( м 2• К ) ;

Ғ =  44,5 м2; Л = 1 2 , 4  %;  Мзп =  1400 кг
Д л я  вмбора оптимального варианта из трех конкурируюших необходимо определить гидрав- 

лические сопротивления в аппаратах.

Р а с ч е т  гидравлического  сопротивления пластинчатм х  теплообменников. Г и д р а в -  
л и ч е с к о е  с о п р о ти в Л е н и е  д л я  к а ж д о г о  т е п л о н о с и т е л я  о п р е д е л я ю т  по ф о р м у л е  [8 ] :

. .. L f»ui'2
+ <2-37> 

где  L  — п р и в е д е н н а я  д л и н а  к а н а л о в ,  м (см. т а б л .  2 .1 4 ) ;  d ,  — э к в и в а л е н т н и й  д и а м е т р  
к а н а л о в ,  м; х  —  чи сл о  п а к е т о в  д л я  д а н н о г о  т е п л о и о с и т е л я ,  w m —  с к о р о с т ь  в ш т у ц е р а х  
на  вх о д е  и в м х о д е ;  J =  a i / R e  —  д л я  л а м и н а р н о г о  д в и ж е н и я ,  ;  =  a 2/ R e " ' 5 — д л я  т у р б у -  
л е н т н о г о  д в и ж е н и я .  К о э ф ф и ц и е н т м  a i  и а -2 з а в и с я т  от  т и п а  ( п л о ш а д и )  п л а с т и н н :

П лош адь пластинь!, м2 0,2 0.3 0,6 1,3
a  | 425 425 320 400
a 2 19,6 19,3 15,0 17,0

Д л я  о п р е д е л е н и я  с к о р о с т и  в ш т у ц е р а х  в т а б л .  2 .14 пр и веден ш  д и а м е т р м  у с л о в -  
Hbix п р о х о д о в  ш т у ц е р о в .  П р и  с к о р о с т и  ж и д к о с т и  в ш т у ц е р а х  м ен ьш е  2,5 м / с  нх г и д р а в -  
л и ч е с к о е  с о п р о т и в л е н и е  м о ж н о  не у ч и т ь т а т ь .

б. Расчет гидравлических сопротивлений.
Вариант 1П. Результатм расчета гидравлическпх соиротнвлений:

5i = 15,0/\'553 = 3,09; ,vi = I: Z.= l,01 м; (/,„ = 0,2 м; u:1, =0,0365 м/с; u'n,, = 6.0-А/ (л • 0,22-986) = 
= 0,194 м/с<2,5 м/с;

„ nn 1,01 986-0.0365-
р' 7Шш~--------2------ = 247 Па;

; .>= 15,0/v 1351 = 2 ,4 7 ;  .v ,=  l;
21,8-4

ay■> =  0 , 1314 м/с; iC2ni = ---------------- = 0 ,6 9 7  м / с < 2 , , )  м/с;
л 0,2--996

„ 1,01 996-0,1314‘J „„„ „
Ap! = 2'47W -------2------=2584 Па-
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В а р и а н т  2 П . Р е з у л ь т а т и  расчета:

е 15,0 
V1394

Api = 2 • 2,45 

15,0
V3394

: _  15.0

15,0S2 =

- 2,45; A' | = 21 ££' | — C

1,01 986-0.0922
' 0.0083 2

- -  1,965,; .v:j =  2; w-> =

. 1,01 996-0.332
’ 0,0083 
a;

2

2,08; Д'i =  3; Ш| =(

1,01 986-0,17742
0,0083 2

— 1.67;
6

лг2 = 3; Wi =

1,01 996-0.6362

V2688

■V. = 3 - 2 . 0  8 - д ^ - -  —  = 1 1 7 8 1  Па;

\6546

^ - 3 - ' ' 67 0 5 0 8 3  ----------- 2 ^ ----- =  122 807  П а -

Как видно из разд. 2.4,1 и 2.4.2, уменьшение массь! аппаратов сопровождается увеличением 
гидравлических соиротивлений и, следовательно, ростом энергетических затрат  на их преодоленне. 
Окончательньш внбор наилучшсго варианта из пяти теплообменников (двух кожухотрубчатмх 
и трех пластинчатих) — задача технико-экономического анализа.

2.4.3. Р асчет  пластинчатого  п одогревателя (кон ден сатора)

В ибрать  тип, рассчитать и подобрать нормализованньш вариант конструкции пластинчатого теп- 
лообменннка для подогрева С г =  2,0 к г /с  коррозионно-активной органической жидкости от 
температури /2„ =  20°С  до /2к =  80 °С. При средней температуре /2 =  0,5 (20 4-80) = 5 0  °С эта жид- 
кость имеет следуюшие физико-химические характеристики: (»•> =  900 кг/м , ц- =  0,000534 П а -с ,  
Х2 = 0 ,4 5 8  В т / ( м - К ) ,  cl> =  3730 Д ж / ( к г - К ) ,  P r 2 =  4,35.

Д л я  подогрева использовать насьиденньш водяной пар давлением 0,6 М П а. Темпера- 
тура конденсации /, =  158,1 °С. Характеристики конденсата при этой температуре: р i =  908 к г /м 3, 
ц, = 0 ,000177  П а -с ,  Л, = 0 ,6 8 3  В т / ( м - К ) ,  r, = 2 0 9 5  000 Д ж /к г ,  Рг, =  1,11.

Расчет проводим последовательно в соответствии с обшей схемой (см. рис. 2.2).
I. Тепловая нагрузка аппарата составит:

Q =  2,0-3730- (80 — 20) = 4 4 7  600 Вт.

2. Расход пара определим из уравнения теплового баланса;

G,  = 4 4 7  600 /2  095 0 0 0 = 0 ,2 1 4  кг/с.

3. Средняя разность температур

( 1 5 8 , 1 - 2 0 ) - ( 1 5 8 , 1 - 8 0 )
А<ср =  —--------------- ------ i----------------—=  105,3 град.

Р In (138,1/78,1)



4. Коэффициентм теплопередачи в пластинчатмх теплообменниках внше, чем их'сфиентя- 
ровочнне значения, приведеннне в табл. 2.1. В разд. 2.4.2 коэффициент теплопередачи в пла- 
стинчатнх теплообменниках достигал 1000 В т / ( м 2-К).  Примем КОр =  1250 В т / ( м 2 -К ).  Тогда 
ориентировочное значение требуемой поверхности составит:

Ғор =  447 600/(105,3-1250) = 3 ,4 0  м2.

Рассмотрим пластинчатьж подогреватель (конденсатор паров) поверхностью 3,0 м2; поверх- 
ность плаетинн 0,3 м2, число пластин N =  12 (см. табл. 2.13).

5. Скорость жидкости и число Re в шести каналах плошадью поперечного сечения канала 
0,0011 м2 и эквивалентннм диаметром канала 0,008 м (см. табл. 2.14) равнн:

w 2 = ------- —-------  ------------------------==0,337 м/с;
p 2 ( N / 2 ) S  900-6-0,0011

Re2 =  0,337 ■ 0,008 • 900/0,000534 =  4540.

Коэффициент теплоотдачи к  жидкости рассчитаем по формуле (2.20):

_а4!гё 0 j! _ 4540o.7.i . 4 35о.4з =  5035 Вт/  (м2. К)
0,008

Д л я  определения коэффициента теплоотдачи от napa по формуле (2.26) примем, что
Л / ^ 1 0  град. Тогда в каналах с приведенной длиной Z. =  1,12 м (см. табл. 2.14) получим:

Re, = 0 ,214-1 ,12 /(0 ,000177-3 ,0 )  = 4 5 1 ;  

a ,  =  (0,683/1,12) 322• 451°7 • 1,1 Г "  =  14 761 В т /  (м2- К ) .

Термическим сопротивлением загрязнений со сторонь! пара можно пренебречь. Толшина 
пластин 1,0 мм (см. табл. 2.14), материал — нержавею шая сталь, / . „ = 1 7 , 5  В т / ( м - К ) .  Сумма 
термических сопротивлений стенки пластин и загрязнений со сторони жидкости составит:

£ 6 Д = 1 , 0 -  1 0 ' 7 l 7 , 5 + 1 / 5 8 0 0  =  0,000229 (м2-К ) /В т .

Коэффнциент теплопередачи

К =  ( 1 /5 0 3 5 +  1/14 761 +0,000229) 1 =  2016 В т / ( м 2-К).

По формуле (2.11) проверим правильность принятого допушения относительно 

Л/ =  2016-105.3/14 761 =  14,4 >  10.

Требуемая поверхность теплопередачи

Ғ =  447 600/(105,3-2015) = 2 ,1 1  м2.

Теплообменник номинальной поверхностью Ғ =  3 ,0 м2 подходит с запасом А =  42,2 %. Масса 
этого аппарата  Л4 =  291 кг (см. табл. 2.13).

6. Гидравлическое сопротивление пластинчатого подогревателя определим по формуле (2.37). 
Диаметр присоединяемих штуцеров rf„, =  0,065 (см. табл. 2.14).

Скорость жидкости в штуцерах

w„, =  2 ,0 -4 / ( 9 0 0 - л-0 ,0652) = 0 ,6 7  м / с < 2 , 5  м/с,

поэтому их гидравлическое сопротивление можно не учитнвать [8]
Коэффициент трения

|  =  fl,/V  R7 =  19.3/У4540 =  2,36.

Д л я  однопакетной компоновки пластни л — 1.
Гидравлическое сопротивление

. 1,12 900-0,3372
АР =  2 '3 5 Т Г ^ -----------Т-------= 1 6  820 Па.0,008 2

2.4.4. Расчет кожухотрубчатого конденсатора

Рассчитать и подобрать нормализованньж вариант конструкции кожухотрубчатого конденсатора 
смеси паров органической жидкости и паров водн (дефлегматора) для конденсации G i = 0 , 8  кг/с  
паров. Удельная теплота конденсации смеси r i =  l 180 000 Д ж /к г ,  температура конденсации 
/ i = 6 6 ° C .  Физико-химические свойства конденсата при температуре конденсации: А., =
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=^0,219 В т / ( м - К ) ,  pi =  757 кг /м 3, |ii = 0 .000446  П а -с .  Тепло конденсации отводить водой с на- 
чальной температурон (2„ =  25°С.

Примем температуру водн на вмходе из конденсатора Ь« =  33 °С. При средней температуре 
(2= 0 ,5  (25-(-33) = 2 9  °С вода имеет следуюшме физико-химические характеристики : р2 =  996 к г /м 3 
с2 =  4180 Д ж / ( к г - К ) ,  =  0.616 В т / ( м ■ К ) , ц2 =  0,00082 П а -е ,  P r 2 =  c2|i2/>.2 =  5,56.

Расчет проводим последовательно в соответствии с обшей блок-схемой (см. рис. 2.2).
1. Тепловая нагрузка аппарата

Q =  1 180 000-0,8 =  944 000 Вт.

2. Расход води

G2 =  944 000/ [4180 (33 -  25) ] =  28,2 кг/с.

3. Средняя разность теммератўр

Д/ср=  (66 — 25) — (66 — 33)/1п (41/33) = 3 6 ,9  град.

4. В соответствии с табл. 2.1 примем /Сор =  600 В т / ( м 2-К). Ориентировочное значение 
поверхности

ҒоР =  944 000/(600-36 ,9)  = 4 2 ,6  м2.

З ад а ва я с ь  числом Re2 =  15 000, определим соотношение n / z  для конденсатора из труб диа- 
метром d„ =  2 5 X 2  мм:

"  4G2 4-28,2 |ЗД
z л^цгИег л -  0,021 -0,00082-15000

где п  — обшее число труб; г — число ходов по трубному пространству; d  — внутренний диаметр 
труб, м.

5. Уточненннй расчет поверхности теплопередачи. В соответствии с табл. 2.9 соотношение 
n / z  принимает наиболее близкое к эаданному значение у конденсаторов с диаметром кожуха 
£> =  600 мм, диаметром труб 25X 2 мм, числом ходов z =  2 и обшим числом труб я =  240:

п / г  =  2 4 0 / 2 =  120.
Наиболее близкую к ориентировочной поверхность теплопередачи имеет нормализованнмй 

аппарат с длиной труб Z. =  3,0 м; Ғ =  57,0 м2 
Действительное число Re2 равно

Re2=  4-G- -  = ----------4 ' 28,2 ' 2---------- = 1 7  376.
n d n  цг л ■ 0,021 • 240 • 0,00082

Коэффициент теплоотдачи к воде определим по уравненню (2.12), пренебрегая поправкон
(Р г /Р гст) :

0,616 376°'e5,5604 =  3304 В т /  (м2 • К ) .0,021

Коэффициент теплоотдачи от пара, конденсируюшегося на пучке вертикально расположен- 
hwx труб, определим по уравнению (2.24):

а ,  =  3,78-0,219 \ l l b V ' °-025j j l 2 -  =  [939 В т / ( м 2-К).V 0,000446-0,6

CyMiMa термических сопротивлений стенки труб из нерж авею тей  стали и загряэнений со 
сторонь1 водь1 и пара равна:

l f>/k =  2 • 10 ' 7 17.5 +  I /1860 +  1 /11 600 =  0,000738 м2 • К/Вт.

Коэффициент теплопередачи

K= ( w + w  + 0'000738) " '= 643 Вт/(“2-К).
Требуемая поверхность теплопередачи

Ғ =  944 000 /(36 ,9-643)  = 3 9 ,8  м2

Как видно из табл. 2.9, конденсатор с длиной труб 2,0 м и поверхностью 57.0 м2 подходит 
с запасом:

Д =  ( 5 7 , 0 - 3 9 , 8 )  100/39,8  =  43,2 %.
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6. Гидравлическое сопротивление Др2 рассчитьшаем по формуле (2.35). Скорость води 
в трубах

4 G22 4.28,2-2 . . .  .Ill2= ---- т-----= ------------ ;------------- =  0,68 м/с.
nd 2np2 л -0,0212-240-996

Коэффициент трения по формуле (2.31) равен

Х =  0,25 { lg Г А 2±°-3 + ( - g ^ - V 9l Г  =0,0412.
I e L 0,021-3,7 V 17 376 /  J l

Скорость водн в штуцерах (cto. табл. 2.6):

4 G 2 4-28,2  п а  .
!£'2ш = -----5— = --------- ;--------=  0,9 м/с.

n d l p t  л - 0,2 -996

Гидравлическое сопротивление

ЛРг =  0 , 0 4 , 2 ^ -  " 6 -°-682 + [ 2 , 5  ( 2 - 1 ) + 2 - 2 ]  + 3  =0,021 2 1 ' 2 2
=  2711 +  1 4 97+ 1210  =  5418 Па.

2.4.5. Расчет кожухотрубчатого испарителя

Рассчитать и подобрать нормализованньт вариант конструкции кожухотрубчатого испарителя 
ректификационной колоннн с получением G2 =  0,9 кг/с паров водного раствора органической 
жидкости. Кипяшая при небольшом иэбьиочном давлении и температуре (2=  102,6 °С жид- 
кость имеет следую тие  физико-химические характеристики: р2 =  957 к г /м 3, ц2 =  0,00024 П а -с ,  
tr2 =  0,0583 Н /м ,  с2 =  4200 Д ж / ( к г - К ) ,  Х2 =  0,680 В т / ( м - К ) ,  л2 =  2 2 4 0 0 0 0  Д ж /к г .  Плот- 
ность паров при атмосферном давлении |>„о=0,65 к г /м 3, плотность паров над кипяшей 
жидкостью р„ =  0,6515 к г /м '

В качестве теплоносителя исиользовать насишенньж водяной пар давлением 0,2 МПа. 
Удельная теплота конденсации r, = 2  208 000 Д ж /к г ,  температура конденсации / 1 =  119,6 °С . 
Физико-химические характеристики конденсата при температуре конденсации: р i =  943 к г /м 3, 
Mi =0,000231 П а-с ,  = 0 .6 8 6  В т / ( м - К ) .

Д л я  определения коэффициента теплоотдачи от пара, конденсируюшегося на наружной 
гюверхности труб вмсотой Н,  испольэуем форму^у (2.23):

a ,  =  1 .2 U ,  \ l p ~ \ r i g / ( \ i i H q )  = A q ~  l/J.

Коэффициент теплоотдачи к кипяшей в трубах жидкости определим по формуле (2.28):

1 1.3_0.S_0.06 _0.6
а 2 =  780 -  2 92 pn 4------ s  B q 0 6

a W p S W V 3

Из основного уравнения теплопередачи и уравнения аддитивности термических сопротив- 
лений следует, что

\ / K  =  M , v/ q = i / a i + l  (6/Х) +  l / a 2.

Подставляя сюда вираж ения  для a i  и a 2, можно получйть одно уравнение относительно 
неизвестного удельного теплового потока:

п , ) 4 ?,,1+( й ) , + г м - а''Р= 0' (a)
Реш ив это уравнение относительно q каким-либо численнмм или графическим методом, мож- 

но определить требуемую поверхность F = Q / q .
Расчет  проводим последовательно в соответствии с обшей схемой (см. рис. 2.2).
1. Тепловая нагрузка аппарата

Q =  0,9-2 240 000 =  2 0 1 6 0 0 0  Вт.

2. Расход греюшего пара определим из уравнения теплового баланса:

G, = 2  016 000 /2  208 000 =  0,913 кг/с.
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З Г С р е д н я я  разн о с ть  температур

Л/ср =  1 19.6 — 102,6 =  17,0 °С.

4. В соответствии с табл. 2.1 примем ориентировочное значенне коэффиииента теплопередачи 
ATup =  1400 В т / ( м 2-К). Тогда ориентировочное значение требуемой поверхности составит

В соответствии с табл. 2.9 поверхность, близкую к ориентировочной, могут иметь теплооб- 
менники с вмсотой труб / /  =  3,0 м или 2,0 м и диаметром кожуха Ъ =  0,8 м или же с вмсотой труб 
Н =  4,0 м н диаметром кожуха 0  =  0,6 м.

5. Уточненньш расчет поверхности теплопередачи.
Вариант 1И. Примем в качестве первого варианта теплообменник с внсотой труб Н =  3,0 м, 

диаметром кожуха 0  =  0,8 м и поверхностью теплопередачи f = 1 0 9  м2. Внполним его уточненньж 
расчет, решив уравнение (о).

В качестве первого приближения примем ориентировочное значение удельной тепловой 
нагрузки: ^i =  <7oP =  2 016 000/109 =  18 495 В т /м 2

Д л я  определения f (q ,) необходимо рассчитать коэффициенти А и В\

Толшина труб 2,0 мм, материал — нержавею ш ая сталь; >.„ =  17,5 В т / ( м - К ) .  Сумма терми- 
ческих сопротивлепий стенки и загряэнений (термическим сопротивлением со сторонн греюшего 
пара можно пренебречь) равна:

Х6/>. =  2- 1 0 '7 1 7 , 5  +  1/5800 =  0,000287 м2-К /В т.

Третье, уточненное, значение q., оиределим в точке пересечения с осью абсцисс хорди, про- 
веденной из точки /  (18 495; —5,54) в точку 2  (30 000; -f-0,419) сечения с осью абсцисс хорди, про- 
□еденной из точки I для зависимости /(<?) от q\

Такую точность определения корня уравнения (а) можно считать достаточной, и q =  
=  29 191 В т /м 2 можно считать истинной удельной тепловой нагрузкой. Тогда требуемая поверх- 
ность составит

Масса аппарата /VJi =  3200 кг (см. табл. 2.8).
Вариант 2И. Требуемая повсрхность ближе к номннальной поверхности Ғ =  73 м2 тепло- 

обменника с трубами вькотой Н =  2,0 м (см. табл. 2.9). Целесообразно проверить возможность

fop =  2 016 000 /  (1400-17) = 8 4 ,7  м2

/1 = 1,21-0,686 9432-2 208 000-9.81 
0,000231-3,0

=  2,514 • 10s;

fl =  780 0,6801 л • 957"'5 • 0,6515"6
0.05830-5 - 2 240 ООО0 6 • 0,650 66 - 42 000 3 • 0.000240-1

Тогда

Примем второе значение <7, =  30 000 В т /м 2, получим:

qi =  q-2- (б)

Получим:

q з =  30 000 —
30 0 0 0 — 18 495

0,419 =  29 191 В т /м 2;
0,419 — ( - 5 , 5 4 )

Ғ =  2 016 000/29  191 = 69 ,1  м2.

В вь|бранпом теплообменнкке запас поверхности

Д =  ( 1 0 9 - 6 9 ,1 )  1 0 0 /69 .1= 57 ,7  %.
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A =2.514- 105fy3/2 =  2,878- 105 

Пусть <yI = 2  016 000/73 =  27 616 Вт/м2 Тогда

Пусть iy.> =  30 700 Вт/м2 Тогда

Найдем no формуле (6):

0,30 =  30 183 Вт/м2.

Тогда

Требуемая поверхность Ғ =  2 016 000/30 183 =  66,8 м2.
В вь)бранном теплообменнике запас поверхности

Д =  (73 — 66,8) 100/66,8 =  9,3 %.

Масса аппарата /Vf;2 =  2300 кг (см. табл. 2.8).
Вариант ЗИ. Аналогичньш расчет показьшает, что для данной технологической задачи подхо- 

дит также теплообменник внсотой труб 4.0 м, диаметром кожуха 0,6 м, номинальной поверхно- 
стью 81 м2 (см. табл. 2.9). Для этого варианта корень уравнения (a ) q =  28 500 Вт/м2, и требуемая 
поверхность Ғ =  70,7 м2, что обеспечивает запас

Удельнме тепловью нагрузки в рассчитанних аппаратах значительно ниже критической 
тепловой нагрузки, которая даже в случае кипения жидкости в большом объеме в соответствии 
с уравнением (2.28) составляет

<7,р =  0,14■ 2 240 OOOv'O.651 5 ^ 8 N00583^957 =  1 224 300 Вт/м2

Следовательно, в рассчитанннх аппаратах режим кипения будет пузнрьковим. Коэффи- 
циентн теплоотдачи и теплопередачи в последнем варианте соответственно равнн:

2.5. BblBOP ОПТИМАЛЬНОГО НОРМАЛИЗОВАННОГО 
ТЕПЛООБМЕННОГОАППАРАТА

В зависи м о сти  от цели оптимизации в качестве  критерия оптимальности  могут бм ть  
принять! разл и ч н н е  параметрь!: г абар и ть1, масса  а п п а р а т а ,  удел ьн ие  энергетические 
з а т р а т н  и т. п. О днако  наиболее  полннм  и надеж нм м  критерием оптимальности  (К О ) 
при в и б о р е  теплообменного а п п а р а т а  принято считать  [14— 16] универсальньж  тех- 
нико-экономический п о ка затель  — приведеннме затрать! П:

где К — к а п и т а л ь н н е  з а т р а т и ;  Э — э к сп л у атац и о н н н е  з а т р а т н ;  Е — норм ативн нй  коэф- 
ф ициент  эфф ективности  капиталовлож ений .

Д =  (81 -7 0 ,7 )  100/70,7=14,6 %.

Из табл. 2.8 видно, что этот аппарат имеет несколько меньшую массу:
Af3 =  2180 кг.

а, = A q ~ |/:| =  2,284-105 (28 500) '  1/3 =  7477 Вт/ (м2-К ) ; 
а?== Bq06 =  12,11 (28 500)°-6 =  57Д2 В т /(м 2-К);

K =  q / \ t rf =  28 500/17,0= 1676 В т /(м 2-К)

П = Е К  +  Э, (2.38)
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В соответствии с этим критерием наиболее  эффективен тот из ср а в н и в а е м н х  аппа-  
ратов, у которого приведеннме затратш  минимальнм, т. е.

КО =  min П =  min (ЕК +  Э ) . (2.39)

К апи тал ьнм е  з а т р а т м  К ск ладьш аю тся  из з а т р а т  на изготовление а п п а р а т а  и его 
монтаж, причем з а т р а т и  на монтаж очень маль1 по сравнению  со стоимостью изго- 
товления теплообменника, и ими можно пренебречь. Если по технологической схеме 
работа  теплообменника н ер азрн в н о  с в я за н а  с работой  обсл у ж и в аю ш и х  его насосов 
или компрессоров, в к апи тал ьнм е  затратш  следует  включить их полную стоимость или 
ее часть  (пропорциональную  доле р мошности, затр ач и в аем о й  на преодоление гидрав- 
лического сопротивления теплообменника, от всей необходимой мошности на  переме- 
т е н и е  т е п л о н о си т ел я ) :

К =  Цт + P iU«i +ЭгЦ«2. (2.40)

Э ксп л уатаци он нн е  за т р а т м  Э можно ра зд ели ть  на две группьп п ропорциональнме 
капи тальнн м  з а т р а т а м  и не зависяш,ие от к ап и т ал ь н н х  зат р ат .  К первой группе отно- 
сятся  ам орти зац ион н м е отчисления (о п редел яем н е  коэффициентом k„) и расходм  
на текуший ремонт и со д ер ж ан и е  оборудован и я  (определяем м е коэф ф ициентом  /гр); 
ко второй группе относятся  расходм энергии на привод нагнетателей  и стоимость 
теплоносителей:

Э  =  К  ( * a +  fep) +  Ц ,  ( A/i +  Л/2) т +  С |Ц |Т  +  G 2L I2T, (2 .41)

где т — число часов работь! оборудования  в году; Ц э — цена единицм электроэнергии; 
Л/|, /V2 — мошности н агнетателей, за т р а ч и в а е м м е  на преодоление гидравлических 
сопротивлений теплообменника.

П оскольку при решении зад ач и  оптим ального  в м бор а  теплообменника р ас х о д и  теп- 
лоносителей Gi и С 2 з а д а н н ,  з а т р а т ь 1 на них мож но р а ссм атри вать  как  постоянньге, 
а при поиске оптимального  вариан та  конструкции их мож но исключить. Т огд а  при- 
веденнме затрагь!  П на теплообменник (в р у б /г о д )  можно приближ енно р а ссч и т ат ь  
по формуле

n  =  (E +  ft, +  fcp) (Цт +  р,Ц„| +  РаЦнг) +  (Af, +  A/j) Ц,т. (2.42)

Н ор м ати в н и й  коэф ф иц и ент  эфф ективности  капиталовлож ений  в химичеекой про- 
мнш ленности  равен  0,15 год [16] Р а с ч е т  годовнх  ам ортизационнмх отчислений 
и отчислений на ремонт оборудования  д л я  химической промиш ленности  м ож ет  бм ть  
проведен по средним нормам — соответственно 10 и 5 % от капи тал ьнн х  з а т р а т  [17] .  
Тогда можно принять

E +  *a +  fcp =  0,3 год^ 1
Ц ена  на теплообменники различнм х  конструкций Ц т у ст ан авл и ваю т ся  соответ- 

ствуюшим прейскурантом  цен на химическое оборудованле  [18] Н ек о т о р и е  сведения, 
необходимие д л я  р еш ения  зад ач  оп тим альн ого  вм бора  теплообменннх ап п арато в ,  
приведень! в т абл .  2 .1 7 — 2.19.

Стоимость насосов определяется  по П рей ск у ран ту  №  23-01. Стоим ость  электроэнер- 
гии колеблется  в довольно  широких пределах: 0 ,0 1 — 0,03 р у б / (к В т -ч ) .  В среднем 
можно принять Ц э =  0,02 р у б /  (кВт-ч) и число часов  работьт оборудования  за  го д  т =  8000.

П ри поиске оптимального  вариан та  из норм ализован ного  ряда а п п а р а т о в  наиболее 
простим и н адеж нм м  о к а зи в а е т с я  метод полного перебора вариан тов  [14], Этот 
метод, предп олагаю ш и й  использование ЭВМ , за к л ю ч а ет ся  в последовательном уточнен- 
ном расчете  каж д о го  а п п а р а т а  из определенной группн оариантов  однотипной кон- 
струкиии. Ч асть  из них затем  о т б р а с н в а ю т  в силу различного  рода ограничений (пре- 
вшшение требуемой поверхности над н орм ализован ной ; заведомо худш ие, чем хотя бь1 
у одного из остал ьнм х  аппаратов ,  п о к а з а т е л и — так и е  как  масса и гидравлическое  
сопротивление; н епри ем лем и е габари ть1 и т. п.).  О ставш и еся  конкурентоспособнне  
в а р и а н т н  ср авни ваю т  по приведенньш з а т р а т а м  с целью в и б о ра  н аилучш его  в ариан та .
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И спо л ьзовани е  метода ц еленаправленного  перебора п озволяет  по рёзультатЗм  
расчета  нескольких ориентировочно вмбранньгх вар иан то в  уточнить стратегию  даль- 
нейшего поиска, о т к а за в ш и с ь  от расчета  значительного  числа заведом о  худш их ва- 
риантов. Н апример, расчет  всех вариантов  многоходовмх к о ж у хо тр уб чати х  тепло- 
обменников с одинаковмми раам ерам и  труб и кож уха нецелесообразен, если д л я  данной 
за д а ч и  о к а з а л а с ь  достаточной н орм ализован ная  поверхность одноходового, т а к  как  при 
той ж е  массе многоходовие теплообменники имеют больш ее  гидравлическое сопро- 
тивление. В другом случае , если о к а за л а с ь  недостаточной н ор м ал и зован н ая  поверх- 
ность шестиходового теплообменника, следует о т к аза т ьс я  от просчета четнрех- и 
двухх одови х  с теми ж е  разм ер ам и  труб и кож уха ,  так  как их н о р м ал и зо ван н н е  
поверхности зав едо м о  о к аж у т ся  недостаточншми.

П ри  вь1боре нескольких н а ч а л ь н н х  вариан тов  можно руководствоваться  реко- 
мендуемьши на основании практического опмта ориентировочнмми значениям и  коэф- 
фициентов  теп лопередачи  и скоростей теплоносителей или чисел Р ей нольдса .

Д остои нством  технико-экономического критерия оптимальности явл я ет с я  то, что 
л иш ь этот критерий п озволяет  в м брать  наилучший вари ан т  среди а п п ар ат о в  различ- 
Hbix конструкций. П ри этом окончательцьш вмбор производится  из лучших а п п ар ат о в  
среди однотипнь1х.

Прнмер. Вмбор оптимального варианта холодильника жидкости (дополнение к расчетам 
в разд. 2.4.1 и 2.4.2).

Из пяти конкурентоспособннх вариантов теплообменника (двух кожухотрубчатих и трех 
пластинчатнх), рассчитанних в разд. 2.4.1 и 2.4.2, вмбрать наилучший, удовлетворяюший 
технико-экономическому критерию — минимуму приведенннх затрат

В разд. 2.4.1 методом целенаправленного перебора бьмо рассчитано четнре варианта кожу- 
хотрубчатмх теплообменников, иэ которнх лишь два оказались конкурентоспособними: первь)й 
и четвертьж. Лучший из них, т. е. оптнмальньж в своем классе конструкций, необходимо сравнить 
с лучшим из трех конкурентоспособних пластинчатнх теплообменников, рассчитаннмх в 
разд. 2.4.2 для той же технологической задачи.

Таблица 2.17. Оптовше ценм (в руб. за 1 т) на кожухотрубчатие теплообменники 
типа ТН и TJl * (no данним / 18, ч. 2 /)

Масса аппарата, т

Относительная
масса труб 

в обшей массе 
аппарата. %

до 
0,

35

0,
35

—
0,

75

0,
75

-1
.4

1,
4—

2,
3

2
,3

-3
,8

3,
8—

5.
9

5,
9—

12
,0

12
,0

—
20

,0

20
,0

—
35

,0

бо
ле

е 
35

,0

Сталь углеродистая (кожух ВСт.Зспб, трубм Ст.20)
20 1625 1360 1165 1030 940 855 770 695 635 405
30 1510 1280 1115 1005 920 855 780 715 665 430
40 1410 1215 1085 990 915 850 790 730 680 455
50 1330 1170 1055 975 915 860 810 755 710 480
60 1270 1135 1040 970 915 870 815 775 740 505
70 1225 1110 1025 970 920 885 840 800 770 540
80 1200 1110 1030 985 935 905 860 825 795 575

Сталь нержавек>1цая (кожух и трубм —- сталь 12XI8H10T)
20 3215 2895 2660 2505 2385 2295 2185 2095 2020 1940
30 3155 2885 2685 2555 2450 2370 2280 2200 2140 2075
40 3105 2875 2710 2605 2510 2435 2360 2285 2235 2180
50 3075 2880 2745 2655 2580 2520 2455 2385 2330 2280
60 3060 2900 2790 2705 2640 2585 2520 2475 2435 2385
70 3070 2935 2830 2765 2705 2670 2615 2565 2535 2485
80 3095 2980 2890 2835 2780 2740 2700 2650 2620 2580

* Эти ценн можно прмближенно отнести и к другим кожухотрубчатьш теплообменним аппаратам, 
а также к вьшарньш аппаратам, у которих относительная масса греюших труб не менее 10 %.

80



Таблица 2.18. Оптовие ценш (в руб. за I т) на теплообменники типа «труба в трубе» 
(no данньм j 18, ч. 2 1 )

Размерь) труб, мм М асса аппарата, т

внут-
ренней

наруж-
ной до 0,18 0,18—0,35 0,35—0,75 0,75— 1,4 1,4—2,3 2,3—3,8 3,8—5,9 более 5,9

2 5 X 3 5 7 X 4 1870
Однопоточнше из стали 20 

1660 1485 — —
4 8 X 4 8 9 X 5 — 1365 1225 1110 — — — —
8 9 X 5 1 3 3 X 6 — — — 805 750 — — —

1 0 8 X 6 1 5 9 X 6 — — — 775 725 685 — —

2 5 X 3 5 7 X 4 3560
Однопоточнме из 

3295 3120
стали 12X18H10T

4 8 X 4 8 9 X 5 — 2950 2800 2650 — — — —
8 9 X 5 1 3 3 X 6 — — — 2225 2165 — — —

1 0 8 X 6 1 5 9 X 6 — — — 2165 2105 2060 — —

4 8 X 4 8 9 X 5
Многопоточнше из стали 20 

— — 930 870 820 780 725
5 7 X 4 1 0 8 X 5 — — — 860 810 760 725 675

Многопоточние внутренние трубм из стали 12X18H10T. наружние — из стали 20
4 8 X 4 8 9 X 5 — — — 1300 1235 1180 1175 1115
57X 4 108X5 — — — 1320 1160 1115 1105 1055

Таблица 2.19. Ценм на теплообменники пластинчатме разборние (в руб. за штуку) 
с пластинами из стали 12XI8H10T (no даннмм [18. ч. I / )

Поверхность
теплообмена,

м2

Число 
пластин 

плошадью, м2

Цена для пластин 
плошадью, м2 Поверхность 

теплообмена, 
м2

Число 
пластин 

плошадью, м2

Цена для пластин 
плошадью, м2

0,3 0,6 0,3 0,6 0,3 0,6 0,3 0.6

3 12 1060 31,5 56 4 300
4 16 — 1100 — 40 — 70 — 4 700
5 20 — 1200 — 50 — 86 _ 5 300
6,3 24 — 1300 — 63 — 108 — 6 000
8 30 — 1400 — 80 — 136 — 7 200

10 36 20 1600 2700 100 — 170 — 8 000
12,5 44 24 2000 3000 110 — 186 8 300
16 56 30 2200 3200 125 — 210 — 9 300
20 70 36 2400 3300 140 — 236 — 10 100
25 86 44 2500 3600 150 — 252 — 10 500

160 — 270 — 10 900

С целью упрошения расчетов пренебрежем вкладом стоимости насосов в капитальнме 
эатратн, составляюшим незначительную долю от стоимости теплообменника, однако оставим 
в приведенншх затратах стоимость электроэноргии на прокачивание обоих теплоносителей через 
него. Учтем также, что трубм и кожух в кожухотрубчатмх и пластинм в мластинчатих тепло- 
обменниках должнм бить изготовленн иэ нержавеюшей стали.

К варианту 1К-

Л4 =  3130 кг, ,\рт|, =  3764'Па, Др„,р=15 650 Па.

Масса труб:

Л1гр =  т / грбТр/.ярсг =  л0,023-0,002-6,0-206-7850= 1402 кг

Доля масси труб от массн всего теплообменника
с = (  1402 /3130)  1 0 0 = 4 4 , 8  %.
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Цена единицм массн теплообменника из нержавеюшей стали Ц „ Ст =  2,58 руб/кг (см. 
табл. 2.17). Цена теплообменника

Ц, =  3130-2,58 =  8075 руб.

Энергетические затратм на прокачивание горячей жидкости по трубам с учетом к. п. д. насос- 
ной установки, равного

=  у|н )]дв г|пер =  0,7 • 0,95 • 0,95 =  0,63,

составят:

=  ApTpGi -----3.764-6,0-----_ 003 6  кВ
ПР1ЮОО 0,63-986-1000

Энергетические затрать! на прокачивание холодной ж идкости  по м еж трубном у  пространству  
составят:

N bp-r,Gt =  15650-21,8 кВт
Г|р21000 0,63-996-1000

Приведеннне затрати равнм

П , к =  0,3 ■ 8075 +  (0,036 +  0,544) 0,02 • 8000 =  2422,8 +  92,8 =  2515,3 руб/год.

К варианту 4К.

М =3550  кг, Артр =  3712 Па, Дрмтр =  3728 Па.

Результать! расчета:

MiP=  1645 кг, Цт =  9160 руб., N ,= 0 ,0 36  кВт, jV2 =  0 ,1295 кВт.

Приведеннне затратм

П4К =  0,3-9160 +  (0,036 +  0,1295)0,02-8000 =  2748 +  26,5 =  2774,5 руб/год.

Таким образом, среди кожухотрубчатих лучшим оказался теплообменник no варианту 1К. 
Рассмотрим конкурируюшие пластинчатне теплообменники.

К варианту 1П.
М = 1690  кг, A pi=247  Па, Др2 =  2584 Па.

Оптовая цена теплообменника с пластинами из нержавеюшей стали Ц, =  7200 руб (см. 
табл. 2.19). Энергетические затрати для прокачивания горячей жидкости пренебрежимо мали; 
для холодной жидкости онн составляют

.V2 =  2584-21,8/(0,63-996-1000) = 0 ,09  кВт.

Приведенние затрати
П ,п =  0,3-7200 +  0,09-0,02-8000 =  2160+ 14,4 =  2174,4 руб/год.

К варианту 2П.
М =  1530 кг, Др, =24 88  Па, Др2 =  25 935 Па; Цг =  6000 руб; /V, =0 ,02  кВт, N2 =  0,9 кВт. 

Приведеннне затратм:
П2П =  0,3 ■ 6000 +  0,92• 0,02 • 8000 =  1800 +  147,2 =  1947,2 руб/год.

К варианту ЗП.
М =  1400 кг, Др, =  11 781 Па, Др2=  122 807 Па;
Цт =  5300 руб, ,V| =  0,114 кВт, Ni =  4,267 кВт.

Приведеннме затрати
Пзп =  0,3 • 5300 +  (0.114+4,267) 0,02 • 8000 =  1590 +  701,0 =  2291,0 руб/год.

Из расчетов следует, что лучшим из пластинчатмх оказался теплообменник по варианту 2П. 
Он же оказался и более экономичньш, чем лучший кожухотрубчатмй теплообменник.

Для наглядности результатм расчетов сведени в таблицу (см. стр. 83).
Из таблиць! видно, что разница в приведеннмх затратах между оптимальннм вариантом 

2П и наименее эффектнвним из конкурировавших 4К составляет 827,3 руб/год, или 29,8 %.
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Технико-экономическт'
показатели

Вариаит

IK 4К 1П 2П ЗП

D, м 0,6 0.8
L,  м 6,0 3.0 — — —

L u м * — — 2,023 1,823 1.673
K,  В т / ( м 2-К) 659 611 649 869 1003
Ғ,  м2 97 1 16 80 63 50
М,  кг 3130 3650 1690 1530 1400
N\  +  N-2, kBt 0,58 0,165 0,09 0,92 4,38
0,3 Ц т, руб/год 2422,5 2748,0 2160,0 1800,0 1590,0
(yVi +  yV2) Ц,т, руб/год 92,8 26,5 14,4 147,2 701,0
П, руб/год 2515,3 2774,5 2174,4 1947,2 2291,0

• Остальнне габаритнне размерьс Li  X Н =  0,803 X 1.77 м (см. рис. 2.12).

При решении задачи оптимального внбора  теплообменника число конкурентоспособних ва- 
риантов может значительно возрасти, если допустить варьирование ограничениямн технологи- 
ческого характера. Например, при расчете холодильников и конденсаторов конечная температура 
оборотной водн, возврашаюшейея на градирню, задается проектировшиком в довольно широких 
пределах. В принципе эта температура должна бьггь результатом технико-экономической 
оптнмизации всей водооборотной системм. Очевидно, этот более вмсокнй уровень оптимизации 
затронет расчет не только теплообменника, но н градирни (или аппарата воздушного охлажде- 
ния), системн водоподготовки, насосов, а такж е  энергозатрат на циркуляцию водьг

Другой путь расширения оптимальной задачи — проектирование многосекционном схемн 
передачи тепла [15], При этом один аппарат заменяют несколькими аппаратами меньшего раз- 
мера, соединеннь/ми параллельно или последовательно. Обмчно к нескольким секциям прибегают 
в случае больших тепловмх гтотоков или больших расходов теплоносителей. Несмотря на опре- 
деленнне недостатки многосекционной компоновки (большее количество арматури, необходимость 
равномерной раздачи потоков и т. п ) ,  по технико-экономическому критерию она может оказаться 
оптимальной.

2.6. ПОВЕРОЧНЬ1Й РАСЧЕТ ТЕПЛООБМЕНHblX АППАРАТОВ

П оверочнн й  расчет  теплообменника с известной поверхностью теп лопередачи  заклю - 
чается , как правило, в определении конечннх температур  теплоносителей при их 
известнмх н ачальн м х  значениях . Н еобходим ость  в таком  расчете  м ож ет возникнуть, 
например, если в результате  проектного р асчета  б и л  в н б р а н  нормализованньш  ап- 
парат  со значительньш  зап асом  поверхности, а т а к ж е  при проектировании с л о ж н н х  
п оследовател ьн о -п ар ал лел ьн н х  схем соединения стан дартн м х  теплообменников. Пове- 
рочнме расчеть! могут понадобиться  т а к ж е  с целью вшявления возмож ностей  и м е ю т е -  
гося а п п а р а т а  при переходе к непроектньш реж и м ам  работн .

П оскольку  среднюю дв н ж у ш у ю  силу при двух н еизвестннх т ем п ер ату рах  зар ан е е  
определить  нельзя, поверочнне расчетм  удобнее проводить, п р ео б р азо в ав  систему 
уравнений теплового бал ан са  и теп лоп ередачи  в зависи м ость  меж ду эффективностью  
теп лопередачи  и числом единиц переноса. Эфф ективность  теплопередачи  Е  пред- 
ст а в л я е т  собой безразм ерн ое  изменение т ем п ер атур и  холодного (или горячего) тепло- 
носителя, отнесенное к максим альном у  тем пературном у  перепаду в теплообменнике:

Е-2=  (>2к — — h«) \ =  р  В уравнении (2 .7 )) ;  (2.43)

Е\  =  (/■„ — /,к) /  (lt„ — 1-2») =  E?R,  (2.44)

где

/?=G2C2/G|C| =  (/ |h — t \ f )  /  (t 2, — /2||) ■ (2.45) 

Ч и сло  единиц перёноса:
N 2= K F / G - 2C-2\ (2.46)

/V, = K F / G , c , =  N 2R.  (2-47)
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В  т е п л о о б м е н н и к е  п р и  п р о т и в о т о к е  т е п л о н о с и т е л е й ,  а г р е г а т н о е  с о с т о я н и е  к о т о р ъ ^  

н е  м е н я е т с я ,  у к а з а н н а я  з а в и с и м о с т ь  и м е е т  в и д :

Е  N l  
КФ\ Â 2+l

1 —ехр \ N 2 ( R  —  l ) j
t j = - (2.48)

R -*■ I— R  exp \ N 2 (A*— I)]

П р и  п р я м о т о к е

£ 2= ( l - e x p  [ - N , ( R  +  \ ) ] ) / ( R  +  \ ) .  (2.49)

К о н е ч н ь г е  т е м п е р а т у р н  т е п л о н о с и т е л е й  о п р е д е л я ю т  n o  н а й д е н н н м  э ф ф е к т и в н о с т я м :

l-2K =  hu +  E 2 (/in — /гн); (2.50)

hk =  lt« — £ i ( / i n  — /2м) • (2.51)

Р а с ч е т ш  в ь ш о л н я ю т ,  п о л а г а я ,  ч т о  к о э ф ф и ц и е н т  т е п л о п е р е д а ч и  К  и з в е с т е н  и з  

п р о е к т н о г о  р а с ч е т а ,  и  е г о  в о з м о ж н о е  и з м е н е н и е  в с л е д с т в и е  и з м е н е н и я  т е м п е р а т у р  т е п л о -  

н о с и т е л е й  н е з н а ч и т е л ь н о .

В рассмотренном вмше примере оптимально подобранньж пластинчатьж теплообменник 
(вариант 2П) имел нормализованное значение поверхности Ғ „ = 6 3 ,0  м2, превмшавшее расчетное 
(Ғ  =  51,4 м2) на 22,6 %. Определим конечнме темперэтурм теплоносителей при неизменном 
коэффицненте теплопередачи АГ =  869 В т / ( м 2-К);

.Мг =  К Ғ „ / { а 2с2) = 8 6 9 -6 3 ,0 / (2 1 ,8 -4 1 8 0 )  = 0 ,6 0 ;

Af =  21,8 - 4180/(6,0 - 4190) =  (1 Г2.5- 4 0 )  /  ( 4 0 - 2 0 )  =3,625;

1— exp [0,6 (3,625— 1))
1 - 3 ,6 2 5  exp [0,6 ( 3 ,6 2 5 - 1 ) ]

= 0,232;

£, =  £ 2/? =  0.232-3,625 =  0,841.

Конечная температура холодного теплоносителя
t'2K =  20 +  0,232 (112,5 — 20) = 4 1 ,5  °С; 

конечная температура горячей жидкости
Пк= 112,5-0,841 (112 ,5 -20) =34 ,7  °С.

Обе температурм заметно отличаются от проектних: / |К =  /2к =  40 °С.

Р а с ч е т  у сл о ж н яется  в случае  смеш анного  тока (как  в многоходовмх кожухо- 
тр у б ч атм х  теплообменниках или в п ластинчатмх с несимметричной компоновкой пла- 
с т и н ) ,  а т а к ж е  перекрестного тока. В этнх случаях  среднюю д в и ж у т у ю  силу рас- 
считьшаю т, вводя моиравку к среднелогарнф мической . Тогда

_  I —ехр [ел,ЛМЯ— П|
1 — R exp ( R — 1)] (2-52)

П оскольку  e i( зависи т  от искомнх конечннх тем п ератур  [см., например, (2 .7 ) ] ,  
эф ф ек тивность  Ег приходится рассчитьш ать приближ енно методом итераций. Ч то бн  
и з б е ж а т ь  итерационнмх расчетов, мож но воспользоваться  граф и кам и  зависим остей  
E 2 (R,  /Vа) дл я  различнмх схсм д ви ж ен ия  теплоносителей, приведеннмми в литера-  
туре [1, т. 1]. Д ругой  п р и б л и ж еш ш й  метод расчета  Е 2, н азванньж  методом (р-тока, по- 
дробно  описан в литературе  [4, I 5 | .  С огл асн о  этому методу,

£ j = _________ 1— explAfa [ft (2«р— 1) — 11 |_________
1 — ехр { Л/2 [/? (2q> — I ) — I [ | +  /? (1 — (р)

где (р — характеристи ка  схемш тока. Д л я  противотока < p = l ,  и в м р а ж е н и е  (2.53) 
сводится  к (2 .48 ) ;  для  прямотока <р =  0, и в ьф а ж ен и е  (2.53) сводится  к (2.49) .

В обицем случае  ([. зависит  не только от схемш тока, но и от числа единиц переноса A/2-
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О днако  при Л ' г ^ 2  мож но считать, что ц> сох р ан яет  приблизительно мостояннне зна-  
чения, KOTopwe дл я  некотормх схем приведенм ниже:

Э ф ф ективность  конденсаторов иаеьиценнмх паров (в которнх т ем п ератур у  горячего 
теплоносителя t\ м ож но  считать  постоянной) не зависи т  от н аправлени я  движ ения  
хладоагента :

откуда / 2к =  Ьн +  £2 ((i — <2и). По этому у равнен ию  мож но вьшолнить т а к ж е  поверочннй 
расчет теплообменника в сл учае  идеального  перемешивания горячего теплоносителя  
или когда G iC i^ G a C j ,  поскольку в обоих случаях  / i » c o n s t .  Если постоянна темпе- 
ратур а  холодного теплоносителя , то

откуда <|к =  /1«— £ i  (<in — /з).

В качестве примера рассмотрим рассчитаннмй ранее (см. разд. 2.4.3) пластинчатьш по- 
догреватель с номинальной поверхностью Ғ „ =  3,0 м2, превмшаюшей необходимую на 42,2 %.  В по- 
догревателе с таким запасом поверхности может значительно возрасти не только конечнаи темпе- 
ратура нагреваемой жидкости (/2к =  8 0 ° С ) ,  но и расход конденсируюшегосн греюшего пара 
(Gi = 0 ,2 1 4  к г /с ) ,  если, конечно, жидкость не закипит и давление греюшего napa будет постояннмм. 
Примем вначале, что коэффициент теплопередачи также останется неизменншм: К  =  
=  2016 В т / ( м 2-К ) .  Тогда

Изменение расхода пара может нривести к изменению коэффициентов теплоотдачи от пара 
и теплопередачи:

Привести конечную температуру к проектному значению можно либо сократив запас  поверх- 
ности уменьшением числа пластин, либо уменьшив среднюю разность температур снижением 
давления греюшего пара.

П оверочньш  расчет испарителя, имею ш его запас  поверхности, з а к л ю ч а е т с я  в опре- 
делении истинной тепловой нагрузки  по найденной в проектном расчете  удельной 
н агрузке  и норм ализованном у  значению  поверхности: Q =  qF„. 

О тсю да  следует, что на величину з а п а с а  поверхности возрастут  расходь! конден- 
с и р у ю т е г о с я  грею ш его  пара  и пара ,  получаемого в результате  испарения кипяшей 
ж идкости . 

К роме у к а за н н н х  вмше, в о зм о ж н н  др уги е  вариан тм  поверочного расч ета  в иход ни х  
п ар ам етро в  теплообм енннх  ап п ар ат о в  (наприм ер , при изменении расходов  или началь- 
Hbix п ар ам етро в  т еп л о н о си телей ) .

Соотиошение ходов в схеме 'Р inax i|
при 2 iiрн ,V:. -► оо , R

1:2 
1:4

0,398 0,500
0,394 0,438

0,500
0,438

1:3, из которнх: 
a — два прямоточннх, один противоточньш 
б — два противоточних, один прямоточньж

0,350
0,438

0,400
0,500

£2  =  —  =  I —exp ( — jV2) , (2 .54)

£i =  (/in — Лк)/(*!„ — t-i) =  1 — exp ( — /V|), (2 .55)

N-, =  KF„/{ GiC2) =  2016 • 3 ,0/ (2,0 • 3730) =0,811; 
£ 2 = 1 — охр ( — 0,811) =0,555; 

t'3, =  20 +  0,555 (158,1 -  20) =  96,7 °С;
G\  = 0 ,2 1 4  (96,7 — 2 0 ) / ( 8 0  —20) = 0 ,2 7 4  кг/с.

a l  =  14 761 (0 ,274/0 ,214)"7 =  17 549 В т / (м 2-К);

К'  =  2064 В т / ( м 2-К).
Уточненнне значения конечной температурш нагреваемой жидкости п расхода пара:

GY  = 0 ,2 7 7  кг/с.
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Г Л A В A 3

РАСЧЕТ МАССООБМЕННЬ1Х ПРОЦЕССОВ

OCHOBHblE УСЛОВНБ1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

а — удельная поверхность контакта фаэ;
° " — удельная поверхность насадки;
с — концентрация распределяемого компонента в кг/м3 или кмоль/м'; 
d — средний размер дисперснмх частиц;
D — коэффициент диффузин;
Е — коэффициент продольного перемешивания; 

fo  — локальная эффективность на тарелке;
— эффективность ступени по Мэрфри;

Ғ — межфазная поверхность, расход исходной смеси (при ректификации);
G — массовнй расход газа или экстрагента; 
h — частиая (фазовая) внсота единиць! переноса;

Но — обшая BbicoTa единицм переноса;
Н — висота рабочей зонн аппарата; 
i — удельная энтальпия жидкон фази;
/ — удельная энтальпия газа (пара);

К — коэффициент массопередачи;
L — массовьж расход жидкости (ири абсорбции, десорбции) или экстрагируемого раствора; 

m — тангенс угла наклона линии равновесия; коэффициент распределения;
М — массовьж поток распределяемого компонента из одной фази в другую; 

n — частное (фазовое) число единиц переноса; 
nо — обшее число единиц переноса;
N — число ступеней (тарелок);

/VT — число теоретических ступеней;
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/) —  давление;
Р — расход дистиллята;

Р" — давление насншенного пара;
R  — флегмовое число; 

t. Т — температура соответственно в 'С  и в К;
V — объемньж расход; 
w  — фиктивная скорость;
W  — расход кубового остатка; 

х, у — концентрация распределяемого компонента, масс. или мол. доли; 
a  — относнтельная летучесть;
(3 — коэффициент массоотдачи; 
у  — коэффициент активности;
(i — вязкость;
р — плотность;
a  — межфазное натяжение.

Индексм:

д — дисперсная ф аза ;
н — начальная величина (на входе в аппарат);  
к — конечная величина (на вцходе из аппарата) ;  
с — сплошная фаза;
v — фаза,  концентрация в которой обозначена х,  X или с,; 
у  — фаза,  концентрация в которой обозначена у,  Y или с,/, 

j,  h. I, h — номера компонентов в многокомпонснтнмх системах.

Массообменнне процессн, широко используемше для очистки вешеств и разделения смессй, 
весьма многообразнн. Они различаются агрегатншм состоянием взаимодействуюших фаз, харак- 
тером их движения в аппарате, наличием' параллельмо протекаюших процессов теплообмена. 
Этим обусловлено большое разнообразие применяемих на практике массообменннх аппаратов. 
В той или иной степени различаются и методь! их расчета. В данной главе рассмотрени наиболее 
распространеннне массообменнме процессм: абсорбция, десорбцня и жидкостная экстракция в 
противоточнмх колоннах, непрернвная ректификация бинарннх и многокомпонентьшх систем, 
периодическая адсорбция в аппаратах с неподвижним слоем сорбента.

3.1. АБСОРБЦИЯ, ЖИДКОСТНАЯ ЭКСТРАКЦИЯ, ДЕСОРБЦИЯ

П р и м ен я ем н е  дл я  абсорб ци он нн х  и экстракц ион н нх  процессов м ассо об м ен н и е  аппа- 
рать! принято п о д разд ел ять  на две гр у п гш :  с непрернвньш  и со ступенчатнм  контактом 
ф аз .  П рин ци п иальн м е схемм ап п ар ат о в  обоих типов п о казан н  на рис. 3.1. К  а п п ар ат а м  
с пепрерьшнмм контактом фаз  относятся , например, 
насадочнм е колоннш, роторно-дисковие, вибрацион- 
Hwe и п у л ь с а ц и о м ш е  экстракторм . О сн о в н ая  цель 
технологического расчета  этих ап п ар ат о в  состоит в 
определении в и со т н  и поперечного сечения рабочих 
зон. К а п п ар ат ам  со ступенчатьш контактом фаз  
относятся  т ар ел ь ч ат м е  колоннм, смесительно-отстой- 
Hbie экстрактор н . З а д а ч е й  их расчета  я в л я ет с я  опре- 
деление разм еро в  и числа ступеней.

При рассмотрении методов расчета процессов 
абсорбции, десорбции и ж идкостной экстраки ии  огра- 
ничимся npocTbiM случаем , когда в массопереносе 
участвует  л и ш ь  один из компонентов. Тогда к а ж д у ю  
из в за и м о д е й с т в у ю т и х  ф а з  мож но считать  би н арнм м  
раствором , состояш им из расп ределяем ого  ком- 
ионента (участвую ш ее в массопереносе в е т е с г в о )

Рнс. 3.1. Принципиальнне схемн противоточньи аппаратов:
a — с HenpepbiBHbJM контактом фаз; 6 — со ступенчатим кон- 
тактом фаэ
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Таблица  3.1 О бозначения д ля  составов и pacxodoe фаэ

Ha входе в ампарат Ha виходе нз аппарата

Еднннцн измерения 
кониемтрацнй рас- 

пределяемого компо- 
нента или расходов 

фаз

В аппа-
исходная

смесь
аб-

сор-
бент

экстра-
очитенная

смесь
аб-
сор-
бент

экстра-
рате при

аб-
сорб-

Ц И И

прн
экст-
рак-
ции

гент или 
десорби- 
руюший 

газ

при
аб-

сорб-
ции

прн 
экстрак- 
ции или 

десорбции

гент нли 
десорби- 
руюшнй 

газ

масс. илн мол. долн ■* У\\ Хи У« Ук Хк х к Ук
кг/м '1 или км о л ь/м ' с,„ с , Си.и ч Сх. л С i/,ii Су. к Сх. к Сх.к (- (/. н
кг/кг  ин. комп. или 
км о л ь/км о ль  ин. комп.

Y. X YH хп х„ Y„ Кк Х к Хк Yк

кг/с или км оль/с G, L G H и L.,, G n G k и и G K
Mj /c v „  v , K , , i v*.a l/,.„ Vy.v К,.к K v . k Vx.* V„. к
кг ин. комп/с или кмоль  
ин. комп./с

Gait* ^  ii ii G „„ и U „ GHi | G hh >̂И|1 и G „„

и инертного компонента (о стал ьн н е компоненть! данной ф азь!) ,  для  характеристики
с о с т ав а  которого достаточно у к а за т ь  концентрацию  р асп ределяем ого  компонента. 
О бо зн ачен и я ,  использованнме при р а зл и ч н и х  способах в н р а ж е н и я  концентраций и рас- 
ходов ф а з ,  приведень! в табл . 3.1.

В качестве исходнмх д а н н н х  при расчете  абеорбционнм х и экстракционнмх про- 
цессов обмчно за д а н м  н ач ал ь н и е  составм  разд еляем о й  смеси и р а з д е л я ю т е г о  агента  
(абсорбен та ,  экстрагента  или десорбирую ш его  г а з а ) ,  начальньш  расход исходной 
смеси, а т а к ж е  конечная концентрация  в ней и звлекаем ого  компонента. Зн ачен и е  
этой конечной концентрации д о л ж н о  удовлетворять  с л е д у ю т и м  условиям: 

прм абсорбции

У*> у ’ (х»)\ с„.к>  ; Кк> Г ( А ’„); (3.1)

при дссорбции и экстракции

> * '( « / . , ) ;  r ,.«'•> r r ( t-y.ii) :  Х к>  X'  ( K „ ) . (3.2)

З д е сь  и ниже у '  ( ), х ' ( ), с ‘,( ), с*( ), К‘ ( ) или Л" ( ) о бозн ач аю т  
(в со о т в е тст в у ю т и х  единицах) концентрации расп ределяем ого  компонента в ф а зе ,  
нах одяш ейся  в равновесии с другой ф азой , концентрация расп ределяем ого  компонента 
в которой ук а зан а  в скобках.

Н аиб о лее  в аж н ь ж  конечньш результат  расчета  — определение расхода  разд еляю - 
m ero  агента  и ochobhwx р азм еро в  массообменного а п п а р а т а .  Р еш ен ие  этой за д а ч и  
м ож ет  б н т ь  получено методами оптимизации, в простейшем случае  — путем сопостав- 
ления результатов  расчета  разм ер ов  а п п а р а т а  и з а т р а т  на осуш ествление процесса 
при р азл и ч н и х  расходах  абсорбента ,  экстрагента  или десорбирую ш его  газа .

3.1.1. Материальний баланс

М ат ер и ал ьн ьж  бал ан с  н епрерътн ого  процесса абсорбции, десорбции или экстракции 
в устан ови вш ихся  условиях м ож ет бм ть  представлен  с л е д у ю т е й  системой уравнений:

G иУи LitXn G кун L*Xnz= 0,

G„( 1 — 1/„) — GK (1 — ук) =  0;
(3.3)

M l —*н)—M l —* к ) = 0;

GH — Ln — GK =  0.

B этих уравнениях  р а с х о д и  ф а з  д о л ж н н  бьггь массовьш и, если концентрации  
в ьф аж ень! в масс. долях ; при в ь ф аж ен и и  составов  в мол. долях  расходм  д о л ж н м
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бь1ть  мольнмми. Если с остав и  ф а з  характеризу ю тсн  объемишми конц ен траци ям и  
(в к г / м 1’ или км ол ь /м '1), система уравнений (3.3) принимает с.педуюший иид:

V,,. ц('„.„ +  1Л.„гл,„ — К к — V,  Kf, .« =  0:

Қ.,.,1 ((•».„ — с„.„) — V7,,. к (|>„,к — r„. к) = 0; (3.4)

V, . „ (р,. „ — ( \ . „) — 1Л . к ((>,. к — сх. „) =  0,

где p,/M и p,,iK — соответственно н ач ал ь н а я  и конечная  плотности газовой ф азм  или 
экстрагента; рд,и и рд к — соответственно н ач ал ь н ая  и конечная плотности абсорбента ,  
экстрагируемого  раство ра  или жидкости, очиш аем ой  в процессе десорбции.

Составление  м атер и ал ь н и х  бал ан со в  д л я  процессов с одним р асп р ед ел я ем ь ш  
компонентом у п р ош ается  при в ьф аж ен и и  составов  ф а з  в относительнь1х концентра- 
циях (в к г /к г  ин. комп. или км ол ь /к м о л ь  ин. комп.) Т огда  материальньш  б ал ан с  
по распределяем ом у  компоненту принимает вид:

G m ( Y „ - Y , ) - L „ „ { X , - X „ )  = 0 ,  (З.Г>)
где

G„h =  G „ (1 -  у „ ) =  G K (1 -  у к) =  G „/  ( I +  Y„) =  G J  ( I +  Қ , ) ,
(3.6)

L m =  L„(  1 -  ,v„) =  L,  (1 - x . )  =  L „ / (  1 +  X„) =  L J  (1 +  A’K)

Полньгй массовьж  или мольньш поток распределяемого  компонента из одной 
ф а зм  в другую  во всем ап п а р а те  для  процесса абсорбции может бшть найден из 
уравнений:

М :=- G II t/н Gk Уц == L кХк LjiXn G II Сц =  Ln LH V nt y M Ky, nt I/ к (. Н Î .V. IÎ A , H == 1*1/. II ̂  1У. II

-  (V K v,,  K =  p,. K Vx. „ -  (V  „ V„, „ =  G,„, ( Y„ -  yK) =  L„„ (X,  -  ,Y„) (3.7)

Д л я  десорбции или ж идкостной экстракции  массовьш поток no уравнению  (3.7) 
получаю т с о тр и ц ател ьн н м  знаком.

Р а б о т у  массообменного а п п ар ат а  часто  хар ак тери зу ю т  степенью извлечения  
расп ределяем ого  компонента. Д л я  абсорб ци и  степень извлечения s может б н т ь  опре- 
делена следую шим образом:

s =  M / (  G„y,I) =  М /  (V,,. „) =  М /  (G,,,, Y„). (3.8)

А налогичнм е зависимости  для десорбции или экстракции имеют вид:

s  =  M / ( L „ x „ ) = M / ( V , . „ c , . * ) = M / ( L „ „ X „ ) .  (3.9)

Т ак  как конечная  концентрация  в той ф а зе ,  из которой извлекается  р асп ределяе-  
мий компонент, д о л ж н а  у довлетворять  условиям (3.1) или (3 .2) ,  то степень извлечения 
в обш ем  случае  ограничена. Если и звл е к аю ш ая  ф а з а  (абсорбент, экстрагент  или 
д е с о р б и р у ю т и й  газ)  поступает в а п п а р а т  с каким-то содерж анием  расп ределяем ого  
компонента, отличньш  от нуля, то степень  извлечения  не м ож ет превшш ать некоторого 
предельного зн ачен и я  s max, меньшего единицм. Д л я  абсорбции м акси м ально  возмож - 
ная степень извлечения мож ет б и т ь  найдена из уравнения

у „ - у *  {х„) , Y* (,Y„)
Smax=-----Tj-------------Г Г = ‘ --------v-----  3 I 0 )у« [ \ - у *  (Х„) ]  Қ,

А налогичное уравнение дл я  десорбции или ж идкостной  экстракции имеет вид:

_  * .- * • (№ ■ )  _  X * ( Y „ )
S™x л:„ [ I —х* ((/„) ] Х„ (J1I)

К роме уравнений (3.3) — (3 .6 ) ,  х ар ак тер и зую ш и х  работу  всего а п п а р ат а ,  дл я  
л ю бого  процесса  д о л ж н н  со бл ю даться  уравнен ия  внутреннего м атери ального  бал ан са ,  
оп исм ваю ш ие работу  части массообменного а п п ар ат а  или отдельних  его ступеней.
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Д л я  а п п ар ат о в  с непрерм внмм контактом такие б а л а н с о в н е  соотношения обмчно 
со став ляю т  на основе модели идеального витеснения ; они п редставляю т собой зави- 
симости меж ду средними составам и  взаим одействую ш их ф а з  в каком-либо сечении 
ап п а р а т а  (рис. 3.1, а ) . М а т ер и а л ь н м е  б а л а н с и  такого  рода д л я  .распределяемого 
компонента н а з ь т а ю т  уравнениями  рабочих линий. В зависимости  от способа в н р а -  
ж ения составов  ф аз  рабочие линии могут бь1ть о п исан и  одним из следую ших уравнений:

L Guy„ LKXn L G*y* LHXt, /q 194u = — xA---- ---------- --— x-\---- ----------
G G G G G G

VSC, ^  Уу.цСу.н Ух.кСх.к _ VxСх j Vy,n£y.n____Ух.цСх.н . |3)
* V y  V y  У ,  V y  V y

Y =  - ! ^ L x + Y „ — (3.14)
G n  h G j i h G  hh G hh

П ри вьф аж ени и  составов  ф а з  в относительнмх концентрациях  уравнения  рабочих 
линий линейнь:. П ри использовании других концентраций рабочие линии я вл яю тся  
прямшми только в том случае , когда в процессе массообмена расходм  ф аз  изм еняю тся  
мало, т. е. если мож но принять:

L x L „ x  LK, G « G « » C k
или

V y » V y . H »  V y . * .

Если р асхо д и  ф а з  меняю тся  с у т ест в ен н о ,  уравнения  (3.12) и (3.13) должнш 
б и т ь  дополнень! бал ан со вм м и  соотношениями для инертнмх компонентов, позволяю- 
шими находить расходм  ф аз  внутри ап п а р а та :

L(  1 — х) =L„(1  — хн) =L„(1  — х*),

G(1 — у) =G „(1  — у„) =  GK(1 — у*), (3.15)

G — L =  GK — L„ =  G„ — L„;

Vx{px —  cx) =K ,.„ (p  —c,.,,) =  1/,.k(p,.k —c,.«),
(3.16)

^ ' / (p < /  C!/) —  V У- н(Ру.Н Cy, h) -- V y .  K (Py, K Суш H) ,

где p r и p , — плотности в за и м о д ей ст в у ю т и х  ф а з  в одном сечении ап п ар ат а .
Д л я  противоточннх ап п ар ат о в  со ступенчатшм контактом ф аз  (рис. 3 .1 ,6 )  урав-  

нения рабочих линий с в я зм в а ю т  концентрацию  расп ределяем ого  компонента в ф азе ,  
в н х о д я ш е й  из какой-либо стугтени (у„, су.„ или У„), с его концентрацией  в другой ф азе ,  
поступаю ш ей  на ту ж е  ступень ( + 1, c,.„ + i или X„ + i) . Эти уравнения могут бм ть  
представлень! в следую ш ем виде:

Ln+i . G»yн LKXn Ln+ 1 . G„yK L HxH
— * " + H — ^ -----------p.— = —7— — ------------— . ( J i ' )U/i (j n U n O л On Lin

V t . r t + \  „ , V y , „ C y .H V x . hC x . « V x . n + t  V y . t C y . H  V x . hCx . h , av
< V -= — ----- CX..+ I + — -------------- ------- = — ------ CX..+ . + — --------------- p— . (3.18)

У y.n » y. П V y, n y y, n y y, П У y.n

Y * = X „  + f +  Y „ - ^ X K= ^ - X „ +l +  YK- ^ X H, (3.19)GhH Онн Ohh ^нн

где L „ + 1 и G„ — м асс о в и е  или мольнме расходн ;  1/л-.„ + 1 и Vy,„ — о б ъ ем н н е  расходм 
ф а з ,  в м х о д я т и е  с соответствую ш их ступеней.

У равнения (3.17) — (3.19) справедливш в отсутствие в заим ного  уноса ф а з  (струк- 
тура потоков внутри ступеней мож ет б н т ь  п р о и зв о л ьн о й ) . Если р асх о д н  суш ественно
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меняются внутри а п п а р а т а ,  т. е. если 1, G'„, V x n + , и Қ , з а м е т н о  зав и с я т  от 
номера ступени, то уравнен ия  (3.17) и (3.18) нелинейни и должнш би ть  дополненм 
уравнениями, ан ал оги чн нм и  уравнениям  (3.15) и (3 .16):

/-п -f 1 ( 1 -’Oi l ) ^  ( 1 Х„) =  L K ( 1 X* ) ,
G „ (  1 =  G „ (1 - у „ )  =  Ов (1 — i/к). (3 .20 )

G„ — L„ + i = G K — L„ — G'„ —  Z.,; 

f + I (P*. 'I + I Cx. n + I ) =  V X.  II (pj[, II Сх.н) “  V,.  к(рх.к ^Г,к)| (3 .21 )

V у. n(Py. П £у.л) == I/. H (py, II Cy. II ) =  V y. K (pl/ K Cy. к) I
где рх.я+ i и ру,„ —  плотности ф аз ,  в и х о д я ш и х  из соответствуюицей ступени.

3.1.2. Расчет числа теоретических ступеней

Р асчет  любого массообменного процесса обмчно начинаю т с определения  числа 
теоретических ступеней N т, которому долж ен  бм ть  эквивалентен  ап п ар ат ,  требую ш и йся  
дл я  его о с у т е с т в л е н и я .  Определение N y о сн о вм в ается  на предположении, что процесс 
проводится в а п п ар ат е  со ступ енч атим  контактом ф а з ,  к а ж д а я  из ступеней которого 
явл я ется  теоретической. Тогда из к аж д ой  ступени д о л ж н н  вмходить ф а з и ,  находя- 
шиеся в равновесии. Д л я  процессов с одним р асп р ед ел я ем н м  компонентом, проте- 
каю ш нх в изотермических условиях (изменением дав л ен и я  внутри а п п а р а т а  при 
расчете  массообм енних  процессов обмчно п р е н е б р е га ю т ) , условие равновесия вихо- 
д я ш и х  из к аж д о й  ступени ф а з  может бшть п редставлен о  в виде уравнений

у„ =  у ’ (х„)\ с„.„ =  с1(сх,„)\ Y„ =  Y'(X„).  (3.22)

Р а сч е т  числа теоретических ступеней проводят  с помошью одного из уравнений 
(3 .22) ,  в зависимости  от вида и спользуем их  концентраций, и уравнений (3.17) — 
(3 .21) ,  которме д о л ж н н  соблю даться  для  всех ступеней (т. е.  для каж д о го  п ) . В озм о ж - 
ная  схема р асчета  п о к аз ан а  на рис. 3.2. Р а с ч е т  начинаю т с того, что из исходних 
даннмх, вклю чаю ш их н а ч ал ь н н е  расходм и с о с т ав и  ф аз  и конечную концеитрацию  
расп ределяем ого  компонента в той ф азе ,  из которой его извлекаю т, на основе мате- 
риального  б а л а н с а  процесса определяю т конечньж состав другой ф а з и  и конечнме 
расходм  обеих ф аз. Д а л е е ,  последовательно, от ступени к ступени, оп ределяю т составш 
ф а з ,  вн х о д яш и х  со всех ступеней. К онцентрации  в газовой  ф а зе  (при абсорбции 
или десорбции) или в экстрагенте (при э к стр ак ц и и )  находят  из уравнения  (3 .22) ,  
а со став  другой  ф а э м — из уравнений (3 .17) — (3 .21) .  Р а сч е т  п р о д о л ж а ю т  до тех 
пор, пока концентрация  у„ не станет меньше ук ( при абсорбции) или, наоборот, не 
преви сит  ук (при десорбции  и э к с т р а к ц и и ) . Н омер ступени, при которой это условие 
удовлетворяется ,  равен  числу теоретических ступеней /VT, при котором м ож ет  б н т ь  
обеспечена з а д а н н а я  степень извлечения расп редел яем о го  компонента. Е сли  с о ст а в н  
ф а з  в м р а ж а ю т  в к г /м 3 или к м о л ь /м 3, то необходимм д ан н и е  по плотности ф а з ,  которме 
требую тся  д л я  определения расходов  на всех ступенях из уравнений (3 .21) ,  если в 
процессе массообмена происходит суш ественное  изменение объемов  ф аз .  Алгоритм 
расч ета ,  показанньш  на рис. 3.2, часто вьш олняю т графически, строя  ступенчатую  
линию меж ду  рабочей линией и линией равновесия  [ 1],

Пример I. Иэвлечение брома из водного расгвора, содержашего 1 % (масс.) брома, 
производят экстракцией тетрахлоридом углерода. Определить, какому числу теоретических сту- 
пеней должен бьиь эквивалентен аппарат для извлечения 95 % брома. Расход водного раствора 
15 кг/с, экстрагента 1,2 кг/с. На входе в экстрактор тетрахлорид углерода не содержит брома. 
Взаимной растворимостью водш и экстрагента пренебречь. Температура 25 °С.

М а т е р и а л ь н и й  б а . п а н с  п р о ц е с с а .  Из уравнений (3.7) и (3.9) следует:
М =  sL„jr„ =  0 , 9 5 - 15-0,01 = 0 , 1 4 2 5  кг /с ;
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GK =  G„ +  ,W =  1,2 +  0 .1 4 2 5 =  1,3425 кг/с;

.v ,=  ( L „ x „ - M ) / U =  (15-0,01 - 0 , I 4 2 5 ) / I 4 , 8 6  =  0,000505 масс. доли;

i/K =  (,-Vf +  G„y„) /Gk =  0,1425/1,3425 =  0,1061 масс. доли.

Р а в н о в е с и с м е ж д у  ф а з а м и .  И.меютсн следуюшие экспериментальнше даннне по 
равновесному расиределеншо брома между водой и тстрахлоридом углерода при 25 °С [2]:

Содержание брома, % (масс.):

в воде 0,244 0,472 0,566 0,661 0,774
в C C I , 4,31 8,55 10,87 12,43 14,51

Р а с ч е т  ч и с л а  т е о р е т и ч е с к и х  с т у п е н с й .  Начиная отсчет ступеней (в соот- 
ветствии с рис. 3 .1 ,6 )  от входа экстрагента, для первой теоретической стумени получим значения

дг| = х ,  =  0,000505 масс. доли; у\  = у '  (a-i) = 0 ,00892  масс. доли.

найдсннне интерполяцией из приведеннмх в табличном виде равновесних данннх.
Из уравиений (3.20) находнм расход экстрагента, уходяшего с первой ступени на вторую, 

и расход водного раствора, поступаютего на первую ступень со второй:

G, =  GM(1 — (/„)/( 1 —//I) =  1,2/(1 - 0 ,0 0 8 9 2 )  =  1,211 кг/с ;  U  =  С, -  G„ +  U  =  1,211 -

- 1 , 2 + 1 4 , 8 6 =  14,87 кг/с.

— /Vf =  15 — 0 ,1 4 2 5 =  14,86 кг/с;

Рис. 3.2. Алгоритм расчета числа теоретических ступеней для изотермических процессов 

Рис. 3.3. Схема расчета npouecca неизотермической абсорбции
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Теперь с помошью уравнення (3.17) опредслим содержанне брома в воде, поступ аю тей  
на первую ступень:

л-2 =  —  у, +  х . — —  =  0,00892 +  0 ,000505-0  =  0,001232 масс. доли.
L-2 Li 14,86

Аналогичньш образом продолжаем расчет для второй, третьей и последуюших ступенсй. 
Результатн этих расчетов приведенм ниже (концептрации в масс. долях, расходм в кг/с)

(/а =  0,02176, G2=  1,227; 14,88, *, =  0,002299;
уз =  0,04061, G;,=  1,251, Lt =  14,90, *4 =  0,003915;

=0,07053, G„ =  1,291, Ц =  14,94, *5 =  0,006599.
</5=0,1241,

Как видим, концентрация брома в экстрагенте, в ш о д я т ем  с 5-й ступеии, превьпиает его 
конечную концентрацию. Следовательно, для данного процесса требуется аппарат, эквивалент-
ншй приблизительно пяти теоретическим ступеням.

В частном случае, когда линия р авновесия  м ож ет б и т ь  ап прокси м и рован а  прямой 
и когда расхо дм  ф а з  мало  меняю тся  ( L „ » L H =  L, G „ « G K =  G, Vx.H№fVx. ll= V x, 

Vy,* =  Vy) , или когда д л я  характеристики  составов  используют относительнме 
концентрации, число теоретических ступеней может бмть рассчитано  аналитически :

. ук — тХц — ғпо , Су.к — тс,.„ — тп YK — mX
I n -----------------------  I n ----------------------------  In — --------- -----------

y„ — mx,  — m 0 _  Cy,„ — mcx,K — mo Y„ — mXk — m<, (3.23)
In (mG/L)  In (mVv/V , )  In (mGm/L„„)

где m h n i o— п арам етр м  линейной аппроксимации  равновесной  кривой:

у  =  т х + т „  или c, =  m c + m n  или Y =  mX +  mn. (3.24)

Уравнение (3.23) неудобно и спользовать  в тех случаях , когда ф а к т о р н  массо- 
передачи  m G / L  или m V y/ V x близки  к единице. При ф актор е  м ассопередачи ,  равном 
единице, число теоретических ступеней м ож но  найти с п о м о т ь ю  уравнений

Nt= - Ун Ук______ УН --Ук____ __ Cy, II -- Cj/.K
у н — тхн — т 0 у к — тх» — m0 су. „ — тсх, к — m0

с _с у _у v _у (3.23а)t-y, Н l-y. К /|t / К «II --  I К
-тсх.„ — то Y„ — тХ* — та Ук — тХ„ — т«

Пример 2. Очистку водорода от СОг производят абсорбцией под давлением 2 МПа водой, 
содержашей 0,001 % (мол.) СОг (см. примерн 4 и 5). Из абсорбера вмходит 4,44 кмоль/с 
раствора, содержашего 9,14-10— 5 мол. доли диоксида углерода. Внделение поглошенного СОг 
проводят десорбцией за счет дросселирования до давления 1 ат (9,81 -104 Па) с последуюшей 
продувкой воздухом. Считая, что дросселирование протекает в равновесмнх условиях, опре- 
делить, до какого значения уменьшится содержание СОг после дросселирования и при каком 
расходе воздуха (содержашего 0,05 % (мол.) СОг) концентрация диоксида углерода в воде 
может бнть снижена до 0,001 % (мол.) в аппарате, эквивалентном одной теоретической ступени. 
Принять, что обе стадии десорбции протекают при 25 °С. Испарением водн и растворимостью 
воздуха пренебречь.

К о н ц е н т р а ц и я  СОг п о с л е  д р о с с е л и р о в а н и я .  Константа Генри для диок- 
сида углерода при 25 °С равна 1,65-10* Па [3], Следовательно, при давлении 1 ат равновесное 
распределение СОг может бьиь описано (при внражении концентрации в мол. долях) в виде 
уравнения

у =  1,65 ■ 10®jt/9,81 ■ 10' =  1682 *.

Если пренебречь летучестью водм, то концентрацин диоксида углерода в виделяюшемся 
при дросселировании газе должна бмть равна единице и, следовательно, концентрация С 0 2 
в воде после дросселирования составит

х =  1/1682 =  5,94-I0 ~'1 мо.п. доли.

Р а с х о д  в о з д у х а  н а  в т о р о й  с т а д и и  д е с о р б ц и и .  Поскольку комиснтра- 
ция СОг в жидкой фазе очень мала, изменением расхода жидкости в процессе десорбции можно 
пренебречь. Тогда материальньж баланс процесса может бнть представлен на основс уравне-
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ний (3.3) в следуюшем виде:
G„y„ — GKy K =  L(xK — х„); G„ =  G„(1 — (/„)/(! — Ук).

Подставив второе уравнение в первое и решив его относительно начального расхода газа, 
получим:

Gu =  L (xu — xK) (1 — ук) / (ук — у„)■

Начальная концентрация СОг в воде в данном случае равна лг„ =  5,94-10-4 мол. доли, конечная 
лгк =  10— 5 мол. доли. Так как аппарат эквивалентен одной теоретической ступени, то конечнме 
составм фаз должнн находиться в равновесии и, следовательно, =  I682jc„ =  0,01682 мол. доли. 
Подставляя эти значения, найдем требуемьш расход воздуха:

G„ =  4.44(5,94 -10- 4 — 1 0 -5) (1 — 0.01682)/(0,01682 — 5 - 10-") =0,156 кмоль/с.

Р ас ч е т  числа теоретических ступеней д л я  неизотермических процессов я вл яется  
го р азд о  более слож ной  зад ачей ,  т а к  как для  к аж д ой  ступени необходимо найти 
тем п ератур у  в м х о д я т и х  из нее ф а з  (которая  д о л ж н а  б н т ь  для  них оди н аковой ) .  
Д л я  определения  тем п ератур  систему уравнений м атериального  б ал ан са  (3.3) — 
(3 .6) и (3.12) — (3.21) необходимо дополнить уравнениями  теплового б а л а н с а  дл я  
всего а п п а р а т а  и дл я  одной ступени:

G„/„ +  LHi„ — GK/K — Z.K/„ = 0 ;  (3.25)

Gn— ]//i — 1 +  Ln + i/n +1 — G„l„ — Lnin =  0, (3.26)

где / н, Iк, in, /„ — н а ч а л ь н и е  и конечнне удельн ие  энтальпии с о о т в е тс т в у ю т и х  ф а з  
(см. рис. 3.1, б) ;  /„, / „ _ i ,  in, i„+i — энтальп ия  ф а з  на вмходе из ступени, номер которой 
у к а з н в а е т с я  индексом. В тех случаях , когда суш ественнмм я вл яется  теплообмен с 
о к р у ж а ю т е й  средой, при отводе  тепла каким-либо хладоагентом  (в процессах абсорб- 
ции) или подводе его (при десо рб ци и ) ,  в уравнения (3.25) и (3.26) необходимо доб а-  
вить членн , х а р а к т е р и з у ю т и е  соответствую ш ие теп ло в и е  потоки.

П ри  расчете  неизотермических процессов кроме параметров,  характеризу ю ш и х  
вх о д н н е  потоки, в качестве  исходнмх даннм х  о бн ч но  за д а ю т с я  числом теоретических 
ступеней. П овторение  расчетов  при различном соотношении расходов ф а з  и числе 
теоретических ступеней позволяет  найти условия, при которих  могут бм ть  полученн  
оп р едел ен нн е  конечнне составм. В о зм о ж н а я  схема расчета  для  неизотермической 
абсо рб ци и  п о к аза н а  на рис. 3.3. В соответствии с этой схемой сн ач ал а  з а д а ю т с я  
составом  и температурой  г а за  на вмходе из абсорбера .  З ат ем  из м атери ального  и 
теплового  б а л ан со в  д л я  всего процесса определяю т конечнме расходш ф аз, тем п ер атур у  
и со став  в н хо д яш ей  из абсорб ера  ж идкости . После этого проводят последовательньш  
расчет  расходов, составов  и температур  для  всех ступеней. П олучен нн е  в результате  
р асч ета  зн ачен и я  температурь! и концентрации в г а зе  на последней ступени сопостав- 
л яю т  с величинами у к и i r к, которнм и  за д а в а л и с ь  в н ачал е  расчета .  При значительном  
расхож ден ии  расчет  повторяю.т. В схеме расчета , приведенной на рис. 3.3, использован  
метод простих итераций: за  новие значения конечной концентрации и тем п ературм  
г а за  принимаю т значения,  полученнме в п редн душ ей  итерации.

Пример 3. Абсорбиию паров н-гексана из смеси с метаном предполагается проводить 
парафинистим поглотительним маслом, содержашим I % (мол.) гексана. Концентрация гексана 
в исходной смеси 18 % (мол.), ее расход 0,1 кмоль/с, температура 25 °С. Определить степень 
извлечения гексана в абсорбере, эквивалентном двум теоретическим ступеням. при расходе 
поглотительного масла 0,07 кмоль/с. Принять, что процесс абсорбции протекает при нормальном 
давлении в адиабатических условиях. Начальиая температура абсорбента 25 °С, ero теплоемкость 
300 кД ж /(км ол ь■ К ) . Летучеетью масла и растворимостью в нем метана пренебречь.

Р а в н о в е с и е  м е ж д у  ф а з а м и .  Раствори н-гексана в парафинистом масле можно 
считать идеальпими, иодчиняюшимися закону Рауля. Зависимость давлення насишенного пара 
н-гексана от температурь! характеризуется следуюшим интерполяционннм уравнением |5)

ln Р" =  15,8366-2697,55/(7 ' — 48,78), 

где Р" — давление насьиценного пара; мм рт. ст .; Т — температура, К.
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Следовательно, равновееное распределение гексана между поглотитсльнмм маслом и метаном 
при вьфажении его концентраций в мол. долях можно опмсать завнсимоетью

у* =  -—- * = —?—  exp f  15,8366 — 2697-55 )
* р 760 V Т — 48,78 /

у* =  9930* ехр ( ----- 2697,55 )  .
\  224,37 +  / /7 +

где t — температура, °С.

И о л ь н и е  э н т а л ь п и и  г а з а  и ж и д к о с т и .  Для некоторого упрошения расчетов 
пренебрежем влиянием температурм на теплоемкость компонентов и теплоту испарения гексана 
и используем в расчетах значения этих параметров при 30 °С.

При этой температуре теплоемкость газообразного метана равна 2,24 к Д ж /(к г -К ) ,  жидкого 
гексана 2,27 к Д ж /(к г -К ) ,  теплота испарения гексана 362,5 кДж/кг [6] Так как молекулярнме 
масси метана и гексана равни соответственно 16,04 и 86,18, то их мольнне теплоемкости равни 
2,24-16,04 =  35,9 кД ж /(кмоль-К ) и 2,27-86,18=196 кДж/(кмоль-К ). Мольная теплота испа- 
рения гексана равна 362,5-86,18 =  31200 кДж/моль. С помошью этих даннмх, принимая за 
стандартное состояние для гексана и абсорбента их состояние в жидком виде при 0 °С, а для 
метана — его состояние в газообразном виде при 0 °С, можно рассчитать мольнью энтальпии 
жидкости и газа (i и /) по следуюшим уравнениям:

i =  [ 196*+ 300 (1 —*)] /;
/ =  [196t/ +  35.9(1 - y ) \ t  +  31200(/.

В соответствии с этими уравнениями начальние энтальпии абсорбента и исходного газа 
равнь|:

/ „ =  [196-0.01 +300(1 —0,01)125 =  7470 кДж/кмоль;
/ „ =  [196-0,18 +  35,9(1 —0,18)[25-f-31200-0,18 =  7230 кДж/кмоль.

М а т е р и а л ь н и й  и т е п л о в о й  б а л а н с н  п р о ц е с с о в .  Температура газа, 
виходяшего из противоточного абсорбера, обмчно на несколько градусов више начальной 
температурь! абсорбента. Примем в качестве первого приближения конечную температуру газа 
равной 27 °С, а степень извлечения гексана — 95 %. Тогда из уравнённй (3.8), (3.7) и (3.3) 
находим:

M =  sG„y„ =  0,95-0,1 -0,18 =  0,0171 кмоль/с;

GK =  G„ — М =  0,1 —0,0171 =0,0829 кмоль/с;

U  =  L„ +  M =  0 ,07 +  0,0171 =0,0871 кмоль/с;

U - U ( l - x „ )  0 ,0 8 7 1 - 0 ,0 7 ( 1 - 0 ,0 1 )  ппплл  
*, = ------------5---------- ------------------------5----------- -  =  0,2044 мол. доли;

U  0,0871

GK — G„ (1 —у«) 0 , 0 8 2 9 - 0 ,1 ( 1 - 0 .1 8 )  nn ln ec  ук = ----------------------- ---------------------- 1----------- — =  0,0 086 мол. доли.
G« 0,0829

Уравнение (3.25) позволяет определить конечние энтальпию и температуру жидкости:
/„ =  [ 196t/K +  35,9 (1 — i/„) I <„ +  31200ул = [  196 • 0,01086 +  35,9 (1 -  0,01086) [ 27 +

+  31200-0,01086=1360 кДж/кмоль;

G„/h +/-„in — G„/« 0,1-7230 +  0,07-7470 -  0,0829-1360 _____
iK =  - =  =  1.1 010 кДж /км оль ,

L, 0,0871

196*к +  300 (1 —х») 196-0,2046 +  300 (1-0 ,2046)

Р а с ч е т  к о н ц е н т р а ц и й ,  р а с х о д о в  и т е м п е р а т у р  д л я  в с е х  с т у п е -  
н е й. Начинаем с первой ступени (n =  l ) .  Из предндуших расчетов имеем:

* , = * к =  0,2046 мол. доли; I, = / ж.н =  46,7 °С;

/о =  /ц =  7230 кДж/кмоль; G n = G M =  0,l кмоль/с;

L \  =  L « =  0,0871 кмоль/с; i, = i R=  13010 кДж/кмоль.
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Полученное вмше уравнение равновесия позволяет определить концентрацию гексана в 
газе, уходяшем с первой ступени:

у , = у *  (*,, /,)  =  9930jci exp ( ------ 2697,5-5— )= 9 9 3 0 -0 ,2 0 4 6  exp ( -------- 2697'— — \=
^ н \  224,37 +  / , /  V 224,37 +  46,7 /

=  0,0968 мол. доли.

Расход газа, уходяшего с первой ступени, а также расход и состав жидкости, поступаюшей 
на первую ступень со второй, находим с помошью уравнений (3.20):

G, =  G„ (1 — (/„)/( 1 - ( / , )  =0,1 (I — 0 ,1 8 ) / ( I — 0,0968) =0,0908 кмоль/с;

L , =  G, — G „ +  /.K =  0.0908 —  0.1 +0.0871 =0,0779 кмоль/с;
x i = \  — Ll, ( \ — x„) /L! =  \ -0 .0 7 (1  - 0 . 0 1 ) /0,0779 =  0 ,110 мол. доли.

Из теплового баланса для первой ступени можно определить температуру поступаюшей 
на нее жидкости:

/, =  [ 196i/, +  35,9 ( 1 -  у  i ) 1 /1 +  3 12001/, =  [ 196 • 0,0968 +  35,9 ( 1 -  0,0968) ] 46,7 +
+  31200-0,0968 =  5420 кДж/моль;

G |/ +  /-iii —  G 0/o 0,0908-5420 +  0,0871-13 010 — 0,1-7230 , ,  „ .i2 = -------------------------= ----------------------------------------------------------=11  600 кДж/кмоль;
Ц  0,0779

11600 =40,2 °С.
196*2 +  300 ( I —*2) 196-0,110 +  300 (1 -0 ,1 10 )

В соответствии с алгоритмом, показаннмм на рис. 3.3 для последней (в данном случае 
второй) ступени, достаточно определить состав вмходяшего из нее газа:

У2 =  У* (*2. h )  =9930-0,110 exp ( -  g )  =  0.0408 мол. доли.

Как видим, полученнме значения конечной концентрации и температурь! (i/2 =  0,0408 мол. 
доли, /2 =  40,2 °С) значительно отличаются от тех, котормми задавались в начале расчета 
(t/K =0,01086 мол. доли, /r.K =  27°C). Повторяя расчет и используя в качестве исходнмх данних 
конечнме концентрации и температурн газа, найденние в предидушем приближении, после 
нескольких итераций получим окончательние результать!, приведеннме ниже (расчет бил закончен, 
когда концентрация в газе совпала с точностью до 0,0001 мол. доли, а температура — с точностью 
до 0,05 °С:

s =  0,885; ук =  0,0245 мол. доли;

/к =  35.1 °С; Li =  0,0859 кмоль/с;

* i=0 ,194  мол. доли; ii =  12400 кДж/кмоль;

/ | = 44 ,3°С ;  y\ =0,0838 мол. доли;

Gi =0,0895 кмоль/с; *2 =  0,0813 мол. доли;

/1 =  4800 кДж/кмоль; /2 =  10200 кДж/кмоль;

/2 =  35,05 °С; 1/2 =  0,0246 мол. доли.

Следовательно, при проведении данного процесса в аппарате, эквивалентном двум теоре- 
тическим ступеням, степень извлечения гексана составит 88,5 %; при этом поглотительное масло 
нагреется в процессе абсорбции до 44,3 °С, а газ — до 35,1 °С.

3.1.3. Расход абсорбента, экстрагента, десорбируюшего газа

В тех случаях , когда целью процесса является  получение раствора  с зад анн о й  кон- 
центрацией  и звлекаем ого  из исходной смеси веш ества ,  расх од  экстрагента  или абсор- 
бента определяется  м а тери ал ь н н м  балансом . Если ж е  основная  цель з а к л ю ч ае т с я  в 
разделении или очистке исходной смеси, и конечная концентрация  в абсорбенте,
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экстрагенте или десорбнрую ш ем газе  не ф иксирована  какимм-либо внешнимм усло- 
виями (например, возмож ностями  стадии р еген ер аи и и ) , то процесс м ож ет  осушест- 
вляться  при различнььх расходах  р азд еля ю ш его  агента. Этот расход, одиако, не 
может бьггь меньше некоторого минимального значения, обусловленного тем, что 
конечная конц ен траци я  в абсорбенте, экстрагенте или десорбирую ш ем газе  не мож ет 
п ревм ш ать  н екоторих предельнмх значений. Если и спользовать  о бозначения ,  приве- 
деннме в т абл .  3.1, эти предельнше концентрации для  п р о т и в о т о ч н ш  ап паратов  
дол ж нм  у довлетворять  следуюшим условиям: 

при абсорбции

xk< x ' ( i /„); Гх.к<с'(с , , ,„);  X < . Y ' ( К„); (3.27)

при экстракции и десорбции

у , < у ’ (*n); Yk<  Y' (X,,), (3.28)

М ак си м ал ьно  в о зм о ж н н е  концентрации, оп ределяемме н еравенствам и  (3.27) 
и (3 .28) ,  п озволяю т по уравнениям материального  б а л а н са  найти м инимальньж  расход 
абсорбента , экстраген та  или десорбирую ш его  газа. Эти м и н им альн ие  р а схо д н  опре- 
деляю т о бласть  поиска оптимальннх расходов методами оптимизации на основе какой- 
либо целевой функции, например по минимуму з а т р а т  на проведение всего процесса 
с учетом вспом огательнн х  стадий (например, стадии регенерации  абсорбента  или 
э к с т р а г е н т а ) .

Д л я  ориентировочного вмбора оптимального  расхода абсорбента  м ож но  исполь- 
зов ать  правило, в соответствии  с котормм произведение тангенса  угла  наклона линии 
равновесия (по отношению  к полож ительному направлению  оси, на которой отложен 
состав  жидкой ф а зм )  на отношение расхода  газа  к расходу ж идкости  на «бедном» 
конце колоннм (т. е. там , где концентрации в обеих ф аза х  минима.пьни) д о л ж н о  б н т ь  
близко к 0,7 [7]. Д л я  десорбции это эначение дол ж но  бшть около 1,4. Такое же 
значение м о ж но  принять  в качестве ориентировочного оптимума и дл я  экстракции.

Пример 4. Определить минимальнмн расход водн для процесса абсорбции С 0 2 из смеси 
с водородом под давлением 2 МПа при стемени извлечения 90 %. Расход исходной смеси, со- 
держашей 1 % (мол.) С 0 2, равен 0,9 м3/с (в пересчете на нормальнне условия). Принять, что 
абсорбция протекает при 25 °С. Вода, поступаюшая на абсорбцию, содсржит 0,001 % (мол.) 
диоксида углерода. Раетворимостью водорода в воде пренебречь.

Р а в н о в е с и е  м е ж д у  ф а з а м и .  Так как константа Генри для С 0 2 прн 25 “С равна 
1,65-10“ Па (см. пример 2), то при виражении коицентраций в мол. долях равновесие можно 
описать уравнением

у =  1,65-108лг/(2- Ю6) =  82,5*.

М а к с и м а л ь н о  в о з м о ж н а я  к о н ц е н т р а ц и я  С 0 2 в в о д е. В соответствии 
с неравенством (3.27), теоретически максимальная концентрация диоксида углерода в воде, 
которая может бмть получена в данних условиях, равна:

-vkmax=  'v* (±/ii) =  Ун/82,5 =  0,01 /82,5 =  1,21 • 10 4 мол. доли.

М и н и м а л ь н и й  р а с х о д  в о д н .  Как следует из уравнения (3.8), при заданной 
степени извлечения количество поглошенного водой С 0 2 составит:

M =  sGll{/ll =  s ^  Hi/ll/22,4 =  0,9-0,9-0,01/22,4 =  3,616- 10 ' кмоль/с.

Подставив вьфажение для М из уравнения (3.7) в уравнение (3.3), прн получим:

^m in  =  M ( l - * к т ах)/(*кп,ах - * Н) =3,616- 10—*(1 — 1.21- Ю- ' ) / ( 1 , 2 1 - 10 -4 -
— 1 0 ' 5) =3,257 кмоль/с.

3.1.4. Вмбор диаметра противоточних колонн

П л о ш а д ь  поперечного сечения противоточних ап п ар атов  преж де всего д о л ж н а  б и т ь  
такой, чтобн  скорости ф а з  не превмш али значений, при которнх происходит нарушение 
противоточного дв и ж ен и я  — за х л е б н в а н и е  ап п а р а т а .  М етод н  рас ч ета  предельнмх
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скоростей, скоростей захлебьш ания  различаю тся  д л я  ап п аратов ,  в которнх  контак- 
тируют газ  с жидкостью, и д л я  ап п аратов ,  в котормх взаим одействую т д в е  ж идкие 
ф а зь 1. В абсорбционнм х или десорбционнь1х а п п а р а т ах  предельная  производитель- 
ность обьшно хар актер изуется  минимальной фиктивной скоростью  газа ,  в н ш е  которой 
при определенном соотношении расходов ф а з  н абл ю д ается  наруш ение противотока. 
В экстракц ион н нх  колоннах реж им захлебьш ания  определяется  по предельному 
значению  суммарной фиктивной скорости обеих ф а з .  Примерь! расчета  предельних  
нагрузок  приведенм в гл. 5— 7 П р едел ьнн е  скорости ф а з  п озволяю т найти минимально 
допустимме при зад ан н о й  производительности п лош ади  поперечного сечения аппа-  
ратов, и, следовательно , минимально требуем не  диам етрь1 д л я  колонн круглого сечения. 
Д и а м е т р  колонн, больш ий минимального, следует вм би р ать  с учетом требований  
действую ш их стан дар тов  таким , чтобм колонна р аб о т а л а  при скоростях ф а з ,  близких 
к о птим альньш . Так, дл я  т а р е л ь ч а т и х  колонн ди ап азон  эф ф ективной  работм  тарел ок  
оби чно  харак теризу ется  величиной Ғ -ф актора ,  равного  произведению фиктивной 
скорости газовой  ф а з н  на к вад р атньш  корень из плотности газа  w y^jр„. Д л я  колпач- 
ковь1х тар ел о к ,  например, рекомендуется  [8 ] ,  чтоби  значение Ғ -ф актора  н аходилось  
в п ределах  0 , 4 8 2 , 8  (при в м раж ен и и  скорости, отнесенной к полному еечению 
колонни, в м /с ,  плотности — в к г / м 3).

П ри  в иб оре  д и ам етр а  колоннм следует та к ж е  у ч и т ь т а т ь  возмож ность  изменения 
нагрузок. В вакуумнмх колоннах наиболее в а ж н ь ш  ф актором , о п р е д е л я ю т и м  
п лош адь  поперечного сечения, явл я ет ся  допустимое значение гидравлического  сопро- 
тивления .  В больш инстве случаев  з а д а ч а  определения ди а м ет р а  колоннь! не имеет 
однозначного решения. В зависи м ости  от размеров  внутренних устройств и р еж и м а  
р аб о т и  а п п а р а т а  могут изменяться  д и ам етр н  колонн для  проведения того или иного 
процесса. Так, на ди ам етр  колонн н  влияет в и б о р  р азм ер а  насадки ,  расстояния  меж ду  
тар ел к ам и  в т ар е л ь ч а т н х  колоннах, разм ера  и частотш в р а т е н и я  ротора в роторно- 
ди ск овн х  экстракторах ,  ч а с то т н  и амплитудь! вибраций в вибрационннх  колоннах. 
П оэтому з а д а ч а  определения д и ам етра  ап п а р ат а  явл я ет ся  комплексной оптимиза- 
ционной зад ачей ,  в процессе реш ения  которой ишут не только  оптимальньш  диаметр , 
но и по возмож ности  наилучш ий вар и ан т  внутреннего устройства  и р еж и м а  р або тн .

3.1.5. Расчет bucotu аппаратов с непрермвннм контактом фаз

И зв е с т н н  д в а  основних метода р асчета  висотм  рабочей  з о н н  ап пар ато в  с непрернв- 
HbiM контактом ф аз .  П ервьж  основан на определении числа теоретических ступеней, 
необходимого дл я  о суш ествлени я  процесса. В соответствии с этим методом рабочую  
вмсоту ап п а р а т а  определяю т по уравнению

где ВЭТС — висота ,  э кви вал ен тная  теоретической ступени, оп ределяем ая  по о п н тн и м  
дан н и м  или из эмпирических уравнений; например, дл я  г а зо ж и д к о с т н ь и  н ас ад о ч н н х  
колонн применимо уравнение [9]

где d„ — р азм ер  насадки, — вязко сть  жидкой ф а з н .
Б о л ее  точен второй метод, б а з и р у ю т и й с я  на применении основного уравнения 

массопередачи  [1] О дн ако  для  применения этого метода требуется  значительно  
больш ее число р а зн о о б р а зн н х  даннмх. Висоту  а п п а р а т а  в этом случае  о б н ч н о  опре- 
деляю т из уравнения

В ходяш и е в это у равнение  о б т и е  числа единиц переноса п оу или пох, к а к  правило, 
р ассч и т н ваю т  на основе модели идеального внтеснения , а обш ие в н с о т м  единиц

H = N , (  ВЭТС), (3.29)

(3.30)

Н — Н о i/fio у — М0 х. (3.31)
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переноса Ноу или Нах — либо на основе модели идеального  вмтеснения, либо  с поправ- 
ками, уч и т ьт а ю ш и м и  степень продольного перемеш ивания, чаш е всего на основе 
диффузионной модели. В первом случае использую ш иеся  дл я  определения  вмсот 
единиц переноса д ан н м е  д о л ж н и  б и т ь  полученм при исследовании а п п а р а т о в  близких 
размеров  т а к ж е  на основе модели идеального вьггеснения, а во втором — необходимш 
даннме, х а рак тери зу ю ш и е  продольное перемеш ивание.

Уравнение (3.31) я вляется  достаточно строгим лиш ь при м ал м х  концентрациях  
распределяемого  компонента. В этом случае

Эти в ь ф а ж е н и я  в одинаковой степени применимь! к абсорбции, десорбции и 
экстракции. Второй  индекс у чисел и в н с о т  единиц переноса у к а з н в а е т  ф азу ,  по 
которой их р ассч и ти ваю т .  С ледует проводить расчет этих величин по той ф азе ,  
в которой сосредоточено больш ее сопротивление  массопереносу. В частном случае, 
если р ав н о в есн ая  зависим ость  линейна, а  р асхо дм  ф а з  мож но счи тать  постояннмми, 
вмчисление и н тегралов  приводит к следую ш им  вм раж ен и ям :

где т  и Отц— п ар а м е т р н  уравнения р а в н о в ес и я  (3.24).
Р а с ч е т  о бш и х  в н со т  единиц переноса за в и с и т  от того, какие д а н н н е  имеются для  

характеристи ки  скоростей массопереноса в проектируемом ап п ар ате .  В тех случаях, 
когда м ож но  использовать  д а н н н е  или эмпирическне уравнения д л я  частн и х  (ф а зо в н х )  
bucot единиц  переноса hy или h x, о б т и е  в и с о т и  единиц переноса рассч и тн ваю т  по 
уравнениям

П р и м ер  применения такой  методики определения вьюот единиц  переноса при- 
веден в гл. 6.

Если ж е в о зм ож н о  рассчитать  о тдельн о  коэффициенть! массоотдачи  н удельную 
поверхность  контакта  ф аз ,  то величини Н ау или Н 0х можно определить  из в ь ф аж ени й

в к оторм х  коэф ф иц и ентн  массопередачи  Ку или Қх определяю т по прави лу  аддитнв- 
ности д и ф ф у зи о н н и х  сопротивлений:

С л едует  отметить, что уравнения (3.32) — (3.35) представлень! в виде, когда 
с о с т а в и  ф аз  в ь ф а ж е н м  в мольннх или м ассо в и х  долях. Эти уравнения  используют 
и при в ь ф аж ен и и  составов  в других единицах .  Например, часто  прим еняю т объем нне  
к онцентрации  в к г / м 3 или к м о л ь /м 3. В  этом случае мольние или м ас со в и е  расходм 
в у рав н ен и я х  (3.33) ,  (3.34) и (3.35) д о л ж н м  бм ть зам ен ен и  о б ъ ем н и м и  расходам и ф а з .  
К оэф ф ициенть! массоотдачи, как п р ави л о ,  рассчитмваю т в м /с ,  что подр азум евает  
и спользование  о б ъ ем н и х  концентраций. Пересчет  к другим сп особам  вм р аж ен и я  
с о с т а в о в  м ож ет бьггь сделан  с п о м о т ь ю  соотношений, приведеннмх в т абл .  3.2. Эти 
соотнош ения  я вл яю тся  приближ енньш и; они тем точнее, чем меньше концентрация

(3.32)

У, х \

1 . Ун — тхн — m0-----------In---------------
m G / L — 1 у„ — тхк — mo

i/в —  тх„ —  mo у„ — тх, — т0
Ун — У* У* — У* mG

~ Г
(3.33)

nox =  mGn„„/L,

„ =  hy +  т Ghx/L; 

H„x =  hx -\-Lhy/mG. (3.34)

Hoy= G /  (Kya S ) ; Я„, =  L / { K xa S ) , (3.35)

1/К#= 1 / Р „ + т / р , ;  l / K . =  1 /px+ l/m p». (3.36)
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Таблица 3.2. Соотношения между коэффициентами массоотдачи при различних единицах 
измерения движуш,ей силм и потока распределяемого компонента

Едмнииь) иэмерения Единнци нзмереиия потока гаспределяемого компонента
дви ж утей  снль! кг/с кмоль/с

кг/м3 

кмоль/м3 

масс. доля 

мол. доля

кг
’ м -с (кг/м3) 

кг

или м/с

рМ,

Pp .

m'^-c (кмоль/ м1) 

кг
м -с-масс. доля 

Рр М кг
Mc, м -с-мол. доля

кмоль
М ’ м -с (кг/м3) 

р, м/с

Рр кмоль
М ' м^-с-масс. доля

Рр кмоль

КГ IIн. комп.

кмоль нн. комп.

Па (парциальное 
давление)

(р — с),  —7
м -с (кг/кг ин. комп.

Р (р — с) М
м«,

PpAf кг' 
рМс,, ' м2-с-Па

(р — с) кмоль
’ м^-с (кг/кг ин. комп.)

м - с (кмоль/кмоль ин.
КОМГ1.)

или с/м

м

Р (Р —  с)  
м ш 

рр

м -с (кмоль/кмоль ин.
комп.)

рМср ' м -с- Па
кмоль 7“

П р и м е ч а н и е .  М,  yVI„„ и Мср — молекулярнме массн соответственно распределяемого компонента, 
инертного комионента и средняя для среди, в которой протекает массоперенос; р — плотность этой средн; 
с — концентрация распределяемого компонента в ней, кг/м^; р  — давление.

р асп ред ел я ем о го  компонента. В о обш е применение уравнений (3.32) — (3.35) к про- 
ц ессам  с високими концентрациями распределяемого  компонента некорректно, в част- 
ности из-за  зависимости  коэф ф ициентов  массоотдачи  от концентрации. Учет влияния 
концентрации  на коэф ф ициентм  массопереноса приводит к более  с л о ж н н м  в м р а ж е н и я м  
д л я  о б ш и х  чисел и вшсот единиц переноса [7] В обш ем случае  рабочую  в н со ту  колоннн 
следует  находить из уравнения

--------------- = ( ---------------- — ---------------  (3.37)
J KvaS  (1 — у) |у — у* (л-)] ) K*aS ( I — *) [х* ( y ) — x]

Ук *»
П ри вшчисленин интегралов могут бм ть  учтенн  и изменение расходов  ф а з ,  и зависи- 
мость коэф ф ициентов  массопереноса от концентраций.

М етодика  расчета  удельной м еж ф а зн о й  поверхности зависи т  от гидродинамиче- 
ской о бстан о вки  в проектируемом ап пар ате .  Если одна из ф аз  находится  в виде 
капель или пузирей , удельную (т. е. п р и х о д я т у ю с я  на единицу объ ем а  а п п а р а т а )  
поверхность контакта  ф аз  рассчитьш аю т по уравнению

а — 6Ф/<1, (3.38)

где d  — средний поверхностно-объемньж  д и ам етр  дисперснм х частиц; Ф — о б ъ ем н ая  
доля  дисперсной ф азм  в рабочем о бъ ем е  а п п ар ата .

П р и  диспергировании газа  величину Ф  обмчно н а зм в аю т  газосо держ ани ем ,  а при 
диспергировании  ж идкости  — у дер ж и ваю ш ей  способностью ап п а р а т а .

Н а с а д о ч н н е  колонни дл я  массообм енних  процессов меж ду газом и ж идкостью  
чаш е всего рабо таю т  в пленочном реж име. М ак с и м а л ь н а я  м е ж ф а зн а я  поверхность  
в этом случае  равна  поверхности элементов  насадки, однако  в действительности  она

100



обмчно меньше no следую ш им причинам. В о-первнх, часть поверхности н асадки  м о ж е т  
б и т ь  не смочена жидкостью. В о -вто ри х , часть жидкой ф азм  внутри насадки  пребь1вает  
в ап п ар ате  длительное время и вследствие этого находится в равновесин  с гаэом. 
М еж ф а зн у ю  поверхность, о б разо ван н у ю  этой застойной жидкостью, назьш аю т стати- 
ческой; в процессах абсорбции, десорбции, ректиф икации она неактивна. Э ф ф ек т и в н а я  
удельная  поверхность контакта  ф аз  равна  разности между смоченной и статической  
поверхностью насадки  ( а см — аст) .

П р иведен ни е  в н ш е  уравнения д л я  вмсот и чисел единиц переноса получень! на 
основе модели идеального вмтеснения. Н аса д о ч н н е  абсорбционние  колоннм обм чно 
р ассчитм ваю т на основе этой модели. При этом несовершенство структурм  потоков 
в какой-то степени учитшвается эффективной величиной м еж ф азной  поверхности. Д л я  
других ап паратов ,  в частности дл я  механических экстракц ион н нх  колонн, приме- 
нение модели идеального в нтесн ени я  при расчете  их вьгсотм приводит к неправдо- 
подобно низким величинам. П рименение более с л о ж н м х  моделей д л я  р асчета  рабочей  
BbicoTbi колонн чаш е всего основано  на пр иб л иж енн и х  методиках; одн а  из них заклю- 
чается  в том, что уравнение (3.31) зап исьш ается  в виде

Н — Н'а[1па9 =  Н'охПох, (3.39)

где Н'од и Н 'а х — т а к  н а з м в а е м н е  « ка ж у ш и е ся »  вмсоть! единиц. переноса, или внсотм  
единиц переноса, рассчитан нм е с учетом продольного перемеш ивания. Ч исла  единиц 
переноса при использовании уравнен ия  (3.39) определяю т на основе модели идеаль- 
ного вмтеснения. Если продольное перемеш ивание оценивается  с помошью  диф ф узион- 
ной модели, то по методу Р о д а  « к аж у ш и еся »  в м сотн  единиц переноса мож но рассчи- 
т а т ь  из следую ш их уравнений [ 10]

Я'0, = Я„, Л - Ц - +  № - )  ( - ^ - ) ;
wtf ,  \  mVy /  \  Wyly /

(3.40)
и/ ^  ̂ V urп оу — —---Поя,

где Ех и E,j — коэффициенть! продольного перемеш ивания в соответствую ш их ф а за х ;  
Нох — вшсота единицм переноса для  реж им а идеального вштеснения, о п р ед ел я ем ая  
уравнением  (3.36) .

К о эф ф н ц и ен т н  f x и j tJ рассч итм ваю т  по соотношениям

I' - ” I>„ (~ P,‘>I Г + ( ' - т г - ) - % - : <м "l Ре# ) \  V, /  WyHoy

t [ ,  [ l - e x p  ( - Р е , ) ]  Г '  / ,  E, 
М '  P̂ I J

где Ре„  =  ш „Я /£ , ,  и Pe x =  w xH / E x — критерни Пекле для продольного перемеш ивания  
в соответствую ш их ф а зах .

О пред елен и е  вмсотш колонн с п о м о т ь ю  уравнений (3.39) — (3.41) проводят 
методом последовательннх приближ ений. П ример расчета  приведен в гл. 7. Ч асто  
и спользую т т а к ж е  метод р асч ета  « к а ж у т и х с я »  вмсот единии переноса, р азр аб о т ан н ьж  
С лейчером  [10],

Пример 5. Определить висоту слоя насадки из колец Рашига 5 0 X 5 0 X 5  мм для процесса 
абсорбции, рассмотренного в примере 4, при расходе води, в 1,36 раза превьпиаюшем мини- 
мальннй. Диаметр колоннм 1,6 м (поперечное сечение 2,01 м2).

М а т е р и а л ь н н й  б а л а н с  п р о ц е с с а .  Миннмальньж расход поглотителя для 
данного процесса равен 3,26 кмоль/с (пример 4). Следовательно, реальнмй расход составит 
1,36-3,26 =  4,44 кмоль/с. Начальнмй расход газа равен 0,9/22,4=0,0402 кмоль/с. Так как колн- 
чество поглошенной углекислотм должно бить равно 3 , 6 2 - 1 0 кмоль/с, то конечншй расход 
газа должен бнть не меньше 0,0402—0,000362=0,0398 кмоль/с. В процентном отношении расход 
водь! измекится еше меньше. Поэтому пренебрежем в данном случае изменением расходов фаз.
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Для расхода газа примем его среднее значение, равное 0,04 кмоль/с. Кокечнме состави фаз 
найдем с помошью уравнений (3.7), записаннмх для случая постоянних расходов:

— M/G  =  0,01 - 3 ,6 1 6 - 1 0 “ V0.04 =  0,00096 мол. доли;

*„ =  *„ +  ,W/Z. =  0,00001 + 3 ,6 1 6 -1 0 -7 4 ,44  =  9,144-IQ’ 5 мол. доли.

О б ш е е  ч и с л о  е д и н и ц  п е р е н о с а .  При вмражении составов в мольннх долях 
равновесие в рассматриваемой системе описивается уравнением у  =  82,5* (см. пример 4). 
Следовательно, обшее число единиц переноса можно рассчнтать по уравнению (3.33), в котором 
m = 82 ,5 ,  тц=0 .  Так как сопротивление массопереносу в данном случае сосредоточено в жидкости, 
расчет будем вести по жидкой фазе:

L/ (mG)  = 4 ,4 4 /  (82,5 • 0,04) =  1,345;

1 ук — тх„ — т 0 ! . 0,00096-82,5-0,00001
na i = —-------- ;— —In ---------------------= ----------------- In ------------------- :-----:---------=8,41.

'  '  4 у„ — тхк — т 0 (1 — 1,345) 0,01-82,5-0,00009144
V mG /

К о р р е л я ц и я  д л я  р а с ч е т а  э ф ф е к т и в н о й  п о в е р х н о с т и  и к о э ф ф и -  
ц и е н т о в  м а с с о о т д а ч и .  Для определения обшей висотм еднниць! переноса используем 
методику, в которой эффективную поверхность контакта фаэ и коэффициенть! массоотдачи в 
насадочнмх колоннах определяют no уравнениям [ 11];

“-«■ (■ ■-«р [-  '■« Ш '  ( ^ Г  ( ^ f  ( т П }= ,3-421

Р. ( — ) ,/3=0,0051 f e - Y ' 3 (a„dH) w ; (3.43)
\  11 xg /  \  a\is /  \  p,Dx )

,, \2'3
a\i.

,1/3
_ А _  =  #с( м г » . у  ( - ! £ - )  ( л Д , ) - ”  (3.44)
QifDff \  (2н|<1|/ /  \  pyLJy /

В этих уравнениях величина о« зависит от материала насадки. Если поверхностное натя- 
жение о виражается в мН/м, то для керамической насадки стк =  61, для стальной— 75, для 
графитовой — 56, для насадки из полиэтилена ок =  33. Коэффициент К равен 5,23 для насадки, 
раэмер которой больше 15 мм; для более мелкой насадки К =  2.

Ф и з и ч е с к и е  с в о й с т в а  ф а э .  Ввиду очень малнх концентраций диоксида углерода 
в воде свойства жидкой фазн можно прнравнять к евойствам водн при 25 °С; р* =  997 кг/м3, 
| i ,=0 ,891 мПа/с; о =  72 мН/м [4]. Вязкость смесей диоксида углерода с водородом при содер- 
жании СО2 около 1 % (мол.) близка к вязкости чистого водорода и при даннмх условиях 
может бьггь принята постоянной и равной ц!/ =  0,9-10_5 П а-с  [6]. Плотность же газовой фазн 
в данном процессе абсорбиии должна ошутимо меняться ввиду большого различия в молекуляр- 
них массах компонентов. Начальная и конечная молекулярнме массш газа равнм соответственно 
М„.и =  44,01 -0,01 +2,016-0.99 =  2,436; конечная М„ „ =  44,01 -0,00096 +  2,016.0,99904 =  2,056. Сле- 
довательно, если считать примениммми закони идеальних газов, то начальная и конечная плот- 
ности газа составят:

IV .„ =  р М ^  „ / ( R T ) =  2 •  10 6 • 2 , 4 3 6 / ( 8 3 1 4 •  2 9 8 )  =  1, 9 7  к г / м 3;

Р „ = p M , j .  к/  ( R Т )  =  2  • 10 e • 2 , 0 5 6 /  ( 8 3 1 4 -  2 9 8 )  =  1 ,6 6  к г / м 3

Для коэффициентов диффузии в смесях диоксида углерода с водородом имеются экспе- 
риментальнне даннме при температуре 25 °С и нормальном давлении Dy =  0,646■ 10"* м2/с [6], 
Так как при умереннмх давлениях коэффициенть1 диффузии в газах обратно пропорциональнм 
давлению [5], то для давления 2 МПа можно принять Dy — 0,646-10~4 - 0,1013/2 =0,327 • 10 ' 5 м2/с. 
Коэффициент диффузии в разбавленном растворе С 0 2 в воде при 20 °С равен 1,77 - 10—9 м2/с. 
Влияние температури на коэффициенти диффузии в жидкостях может бить учтено с помотью 
приближенного правила [5]:

D t n , / T  =  consl.

Так как вязкость водь! при 20 °С равна 1 мПа-с, то в данном случае c o n s l=  1,77- 10~9Х 
X Ю -:|/293 =  0 ,6 0 4 .1 0 -и Следовательно, при 25 °С £>, =  0,604• I0 ~ N -298/(0,891 • 10“ 3) =  
=  2,02- 10“ ч м2/с.

О б ш а я  в н с о т а  е д и н и ц ь !  п е р е н о с а .  Ввиду очень малих концентраций СОг 
в воде молекулярную массу жидкой фази можно принять равной молекулярной массе водн. 
Следовательно, массовий расход водм равен /. =  4,44-18,02 =  80 кг/с. Фиктивная массовая
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скорость жидкости в агшарате диаметром 1,6 м составит =  80/2,01 =39,8  кг/(м 2-с), а фиктив- 
ная скорость жидкости а»., =  39,8/997 =0,0399 м/с. Удельная поверхность насадки для колец 
Рашига диаметром 50 мм равна 90 м2/м 3 |4]

Подставляя эти значения в уравнение (3.42), находим эффективную удельную поверхность 
контакта фаз:

a =  90 f 1 -  exp f -  . ,45 ( _____ 3 W Y ”  x  /0 .0399-90 4 - ™  / 0,039_92 V 2 x
I L \  90-0,891-1 0 -3 /  V 9,81 /  \  0,072-90 /

76 м2/м .

Коэффициенти массоотдачи находим c помошью уравнений (3.43) и (3.44):

Р, =  0,0051 ( --------— ------  )  ' х ( -  °— 9—  ------ 5- )  ' (90-0,05)°1 =  0,031.
\ n , g /  \  76-0,891 ■ 10~3 /  V 997-2,02-10“ 9 /

P.-0.031 ( ^ ) ' /3 = 0,03, (-0'89J - i 097- - l - 8l ) ,/3=6,4.10- м/с;

——— =  5,23 (  ° '0409- г Г  ( -  Г У /3 (9 0 -0 ,0 5 )“ 2 =  4,76;
a,Dy  V 9 0 -0 ,9 -1 0 - 5 /  V 1 ,66-0 ,327-10~5 /

р!) =  4,76анО!/ =  4,76.90-0,327• 10~5 =  1,4- 10' 3 м/с.

При расчете коэффициента массоотдачи в газовой фазе использовали меньшее из.значений 
массовой скорости газа — значение ее на внходе из колонни:

pyWy =  p„.kGM„. J S  =  1,66 • 0,04 ■ 2,056/2,01 =  0,0409 кг/ (м2 • с ) .

Так как в данном случае равновеение составь! виражень! в мольнмх долях, пересчитаем 
коэффициентн массоотдачи в кмоль/(мг-с-мол. доли). В соответствии с табл. 3.2 получим:

р, =  6,4-10“ 4-997/18,02=0,035 кмоль/(м2-с-мол. доли);

Pj, =  1,4• 10~3- 1,66/2,056 =  1,1 • 10~3 кмоль/(м2-с- мол. доли).

Вмчислим коэффициент массопередачи и обшую внсоту единицьт переноса;

Қ, =  ( —— |---- !— ^  = ( — !----- 1----------!-------- ^ =0 ,025  кмоль/(м2-с-мол. доли);
\  Рх rnp, /  \  0,035 82,5-0,0011 /

H0I =  L/ {K,aS)  =4,44/(0,025-76-2,01) = 1 ,2  м.

В н с о т а  с л о я  н а с а д к и .  Требуемая внсота слоя насадки для данного процесса 
равна:

Н =  Н„,пох= \ , 2 - 8 ,4 «  10 м.

3.1.6. Расчет числа ступеней в аппаратах 
со ступенчатим контактом фаз

С уш еству ет  два  основнмх метода расчета  необходимого числа р еал ь н н х  ступеней 
или тар ел о к .  П ервмй основан  на оценке средней эффективности (среднего коэф ф и- 
циента полезного дей ствия)  ступени ц. В соответствии  с этим методом число р е ал ь н н х  
ступеней находят  из у рав н ен и я

N =  N,/t).  (3.45)

Д л я  применения этого  метода необходимо з н а т ь  среднее значение к.п.д. ступени. 
В с л у чае  абсорбции или десорбции в колоннах с колпачковьш и тарелкам и  д л я  оценки 
величинь! г) можно и сп ол ь зо в ать  граф ическую  корреляцию , приведенную на рис. 3.4 
[11J.  А бсцисса  на этом рисунке оп ределяется  вн р аж ен и ем

l  =  0,062р „р/ ( p,He/W, ) ,
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где p.r и р л — соответственно плотность (в к г /m j ) и вязкость  (в с П )  ж идкой  фазь[; 
р и H e — давлени е  и константа  Генри (в Па ) ;  М * — м олекулярная  масса ж идкости .

Более точн н м  считаю т метод расчета  числа ступеней, базируюидийся на приме- 
нении основного уравнения массопередачи, позволяюш,ий отдельно о ц ени вать  эфф ек- 
тивность  к аж д о й  ступени. О би чн о  эфф ективиость  ступеней характеризую т с помошью 
коэф ф ициента полезного действия (или эфф ективности) по М эрфри. Еели эту эф ф ектив- 
ность в ь ф а ж а т ь  по газовой  ф а зе  или ф азе  экстраген та ,  то для  л-й ступени а п п а р а т а  
(см. обозначения  на рис. 3 .1 ,6 )  она определяется  уравнениями

— I Уп Су.п— I Су ,1 Y п — I -- Y П=-
— с* (с,.„) У„-| — Y* (Х„)

(3.46)

При в н р а ж ен и и  эфф ективности  по М эрф ри  по ж идкой  ф а з е  (для процессов  абсорб- 
ции или десорбции) или по ф азе  экстрагируемого  раствора  (для ж идкостной экст- 
ракции)

Xn+I Хц C.v,fi+I Сх,п Хп+1 Хп
Е/Лх —'Хп -+• I ' (у„) Сд.,1+| — d  (су.„) X„+i— X*(Y„)

(3.47)

В и р а ж е н н н е  по-разному эффективности при лннейном равновесии и п остоян ни х  
р асхо дах  ф а з  связань! простим  соотношением

L (1 — Я,Му)/ (mG) +^му
(3.48)

Э ф ф ективность  ступени по М эрф ри  зависи т  от коэффициентов  массопередачи  
и м еж ф азно й  поверхности на каж дой  ступени. Эта зависимость  мож ет б и т ь  пред- 
с т а в лен а  в виде зависимости  или £ Mr от о б т и х  чисел единиц переноса, в м ра-  
ж е н н и х  в следую ш ей форме:

iio,i =  K,iF/G\ Ни, =  К ,Ғ /  L. (3.49)

Уравнения (3.49) определяю т числа единиц переноса в более обш ем виде по 
сравнению  с уравнениями  (3.32) или (3.33). П оследние сп раведли вм  в случае ,  если

Рис. 3.4. Корреляция для определения 
среднего к.п.д колпачковнх тарелок 
в абсорбиионннх колоннах

Рис. 3.5. Алгорнтм расчста чнсла реаль- 
Hwx ступеней для изотермических ripo- 
цессов
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к обеим ф а зам  применима модель идеального вмтеснения. К роме чисел единиц пере- 
носа, на эфф ективность  ступени влияют модель структурм потоков, и спользуем ая  
в расчетах ,  и взаимное н аправлени е  дви ж ен ия  ф а з .  Н иж е приведени у равнен ия ,  
связш ваю ш де эфф ективность  по М эрфри с обш ими числами единиц переноса, д л я  
нескольких наиболее употребительньих случаев.

1. М одель идеального смеш ения для обеих ф аз:

2. М одель идеального смеш ения для  ж идкой ф а з и  или ф а з н  экстрагируем ого  
р аство р а  и модель идеального  вмтеснения д л я  газовой  ф азм  или экстраген та :

3. М одель идеального витесн ени я  для  ж идкой  ф азм  или ф азь1 экстраги руем ого  
раство р а  при перекрестном движ ении  ф аз:

Уравнение (3.52) ,  как и приводимме н иж е уравнения (3.53) и (3 .54), прим еняю т 
д л я  оценки эфф ективности  по М эрф ри  переточнмх тарелок .  Л о к а л ь н а я  эф ф ек тивнос ть  
на тарел к е  Е п зависит  от модели структурм потоков, принятой для газовой  ф а з и  или 
ф а з и  экстрагента ,  проходяш их  через перфорации тарелок .  Если принимают, что в 
к аж д ом  сечении тарелки  эта ф а за  идеально перем еш ана  в вертикальном н ап рав -  
лении, то

Если ж е  д л я  газовой  ф а з н  или ф а з и  экстр аген та  используют модель идеального  
витесн ени я ,  то л о к а ль н ая  эф ф ективность  равна

4. Я чеечная  модель дл я  ж идкой ф азм  или фазь! экстрагируемого р ас тв ор а  при 
перекрестном движении ф аз :

где s — число ячеек идеального  перемеш ивания  (п ар ам етр  ячеечной модели).
5. Д и ф ф у зи о н н ая  модель для  жидкой ф а з м  или ф а зм  экстрагируемого  р аствор а  

при перекрестном движ ении  ф а з :

П а р а м е т р  диффузионной модели Р ед, хар ак тер изую ш и й  степень продольного 
п ерем еш и ван и я  на тарелке ,  м ож ет  б ь и ь  определен следую ш им  образом:

Ре, =  / 7 ( £ , т ) ,

где l — дл и н а  пути ж идкости  на тарелке; т — среднее врем я  пребн ван ия  ж идкости  
на  т ар е л к е ;  Е х — коэф ф ициент продольного перемеш ивания.

(3.50)

(3.51)

(3.52)

£n — tlo (,/( I ” I/) -

£o =  1 — e _ , '°

(3.53)

1 — exp ( — X) exp r| — 1

M1 + V 4 )  ч( 1+чА) (3.54)

где  коэффициенть! rj и X р а в н н

к =  i) +  Ре,.
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6. М оделъ идеалъного вмтеснения для обеих ф аз при прямоточном движении:

Е,
I — ехр [ — поу{\ +  mG/L)]

(3.55)
'М!/ \ +  (mG/L)  exp \ - п ау (1+m G /Z .)]

7 М одель идеального вмтеснения для обеих  ф а з  при противоточном движ ении:

Уравнения (3.48) — (3.56) я вляю тся  строгими при постоянстве расходов  ф а з  и 
линейности равновесия .  В пределах одной ступени, как  правило, изменение расходов 
ф а з  и наклона линии равновесия  невелико.

Р асчет  числа р еал ь н и х  ступеней с учетом эффективности  каж дой  ступени по 
М эр ф ри ,  как и расчет  теоретических ступеней, осн овм вается  на последовательном 
определении составов  ф аз ,  уходяших со всех ступеней. Удобнее начинать  р асч ет  с того 
конца а п п а р а т а ,  где входит ф аза ,  по которой в н р а ж е н а  эф ф ективность  ступени. 
В о зм о ж н а я  схем а  расч ета  п о казан а  на рис. 3.5. Основное отличие ал го р и тм а  р асчета  
числа реал ь н н х  ступеней от приведенного на рис. 3.2 алгори тм а  расч ета  числа теорети- 
ческих ступеней зак л ю ч ается  в том, что для  каж дой  ступени требуется  определение  
ее эфф ективности . Д л я  этого необходимо иметь да н н и е ,  позволяю ш ие н аходить  обш ие  
числа единиц переноса, а в случае применения сл о ж н и х  моделей стр у к т у р и  потоков 
(диф ф узионной, ячеечной и др.)  — т а к ж е  д ан н м е  д л я  определения п арам етров  этих 
моделей. И сходн им и  данньш и для  расчета  чисел единиц переноса о б и ч н о  с л у ж а т  
у равнения ,  ч а т е  всего эмпирические, из которнх  м ож но  определить к о эф ф и ц и ен ти  
массоотдачи  и м еж ф а зн у ю  поверхность. Зн ани е  этих парам етр ов  п озволяет  найти 
частньге (ф а з о в н е )  числа единиц переноса, о п р ед ел я ем н е  вм раж ен и ям и

Ч аст н м е  и о б ш и е  числа единиц переноса с в я за н м  уравнениями, я вл я ю ш и м и с я  след- 
ствием закона  аддитивности  диф фузионнм х сопротивлений:

— I ,--------- ’ -- ------- ------ 1----- 7.------- \о.о О)Fiqi/ fly Ls Пх rtoi ftlCj fXy

В некоторих случаях  источником дан н и х  для расчета  обш их чисел еди н иц  пере- 
носа могут сл у ж и ть  эмпирические уравнения дл я  час тн н х  чисел (см. разд. 3 .2 ) .  Если 
расчет  начинаю т, как  п оказано  на рис. 3.5, с той ступени, на которую пстступает газ  
или экстрагент, зн ачен и е  т  обично принимаю т р ав н ь ш  тангенсу  угла  накл о н а  линии 
равновесия  в точке, соответствуюш ей составу ж идкости  или экстрагируемого  раствора  
на в иход е  из ступени, д л я  которой определяю т обш ее число единиц переноса. З а  р асх о д  
ж идкости  или экстрагируемого  раствора  удобно принимать значение его на  вмходе 
из соответствую ш ей ступени, а в качестве  расхода  г а за  или экстрагента  — значение 
на входе. Если расходм  ф аз  и тангенс угла наклона  линии равновесия  п ретерпеваю т 
суш ественнм е изменения, в расчетах  используют их средние д л я  к аж д о й  ступени 
зн ачен и я ,  ко то рн е  м ож но  определить, п овторяя  расчет  несколько раз.

С хем а  р асч ета  на рис. 3.5 предназначена  для тех случаев , когда эф ф ективность  
ступени рассчитьш аю т по газовой  ф а з е  или ф азе  экстрагента .  Если эф ф ективность  
в н р а ж а ю т  по другой ф азе ,  удобнее начинать  расчет  со ступени, на которую поступает 
ж и д к а я  ф а за  или экстрагируемьш  раствор. П оследовательность  операций  р асчета  
дл я  такого  сл учая  п ок а зан а  в примере 6.

Пример 6. Определить число ступеней смесительно-отстойного экстрактора для экстракции 
брома тетрахлоридом углерода (см. пример I). Принять, что каждая ступень имеет смеситель 
объемом 0,15 м , снабженний шестилопастной турбинной мешалкой диаметром 0,2 м с частотой 
врашения 3 с “ '

Из равновеснь1х данних, приведенних в примере 1, следует, что равновесие в системе 
тетрахлорнд углерода — бром — вода сильно сдвинуто в сторону органической фази. Поскольку 
коэффициенть! диффузии для растворов брома в воде и в тетрахлориде углерода, как покаэнвает

£ М у =  (exp|rtOJ/ [m G/Z- — 11)— 1) / (mG/L — 1). (3.56)

ny =  $yF/G\ n x =  $IF / L. (3.57)
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расчет no уравнению Уилки и Чанга [5], близки по порядку величин, можно полагать, что со- 
противление массопереносу сосредоточено в водной фазе. Поэтому эффективность ступени целе- 
сообразно вмражать по водной фазе и, следовательно, удобнее начинать расчет со ступени, на 
которую поступает водньш раствор.

Из материального баланса процесса, составленного в примере 1, следует: /.„ =  15 кг/с, 
GK=  1,3425 кг/с, дг„ =  0,01 масс. доли, i/B=0,1061 масс. доли, лт„ =  0,01 масс. доли. Начиная 
нумерацию ступеней от входа экстрагируемого раствора, можно считать у, =0,1061 масс. доли, 
хо =  0,01 масс. доли (если пользоваться обозначениями, приведеннмми на рис. 3.1 ,6, но нуме- 
ровать ступени в обратном порядке). Исходя из этих величин, рассчитаем состав экстрагируемого 
раствора на внходе первой и последуюших ступеней. Очевидно, расчет должен окончиться на 
той ступени, с которой внходит водньш раствор, содержаший бром в колнчестве, равном или 
меньшем его конечной концентрации в экстрагируемом растворе, определенной из материаль- 
ного баланса (дс„ =0,000505 масс. доли).

Ф и з и ч е с к и е  с в о й с т в а  ф а з .  Плотности води, брома и тетрахлорида углерода 
при 25 °С равнь) соответственно 997, 3100 и 1584 кг/м3 Исходя из этих значений плотности 
растворов брома в воде и в тетрахлориде углерода можно найти. пользуясь правилом аддитив- 
ности мольнмх объемов [5J. Если пренебречь взаимной растворимостью водн и CCI4 и рас- 
сматривать фази как бинарнне растворм, это правило приводит к следуюшему уравнению:

р =  1 / (.v,/|), , (3.59)

где х\ u Х2 — массовне доли компонентов; pi и p? — их плотности.
Ввиду отсутствия соответствуютих данних вязкость разбавленннх растворов брома в воде 

примем равной вязкости водн (0,891 мП а-с при 25 °С [4]). а межфазное натяжение — равннм 
межфазному натяжению между водой и чистим тетрахлоридом углерода (0,046 мН/м [12]). 
Коэффициент диффузии в разбавленном растворе брома в воде при 12 °С равен 0 ,9 -10-9 м2/с [ 13]. 
Приведя эту величину к температуре 25 °С, получим D , =  l,3-10-9 м2/с.

К о э ф ф и ц и е н т  м а с с о  п е р е д  а чи.  Ввиду того, что в данном случае сопротивление 
массопереносу должно бнть соередоточено в водной фазе, примем коэффициент массопередачи 
равннм коэффициенту массоотдачи в сплошной фазе, полагая, что диспергироваться должен 
экстрагент ввиду очень малого его расхода (объемннй расход водного раствора примерно в 20 раз 
больше расхода экстрагента). Коэффициент массоотдачи в сплошной фазе в ампаратах с мешал- 
кой можно рассчитать по эмпирическому уравнению [14]:

pr =  0,0l6rtD4 (Рг^)

где п — частота врашения мешалки; DM — диаметр мешалки; PrJ — диффузионний критерий 
Прандтля для сплошной средм.

Крнтерий Прандтля равен:

P rJ =  | i , / p , 0 ,  =  0,891 -10  3/(9 9 7 •  1 ,3 -10  °) = 6 8 7  

Следовательно, коэффициент массоотдачи в сплошной фазе составит:

рс =  0,016 • 3 • 0,2 • 687 _ " 5 =  3,66 • 10--1 м/с.

Таким образом, пренебрегая диффўзионним сопротивлением в фазе экстрагента, коэффи- 
циент массопередачи, рассчитаннмй по водной фазе, можно принять равннм Д, =  4 ,88 -I0_J м/с.

С р е д н и й  п о в е р х н о с т н о - о б ъ е м н н й  д и а м е т р  к а п е л ь  и у д е л ь н а я  
п о в е р х н о с т ь  к о н т а к т а  ф а з .  Для массообменннх аппаратов, в котормх одна из фаз 
находится в диспергированном состоянни, т. е. в виде капель, пуэшрей или твердих частиц, 
удельную, отнесенную к единице рабочего объема аппарата, поверхность контакта фаз рассчи- 
тмвают по уравнению (3.38).

При достаточной интенсивности перемешивания объемная доля дисперсной фазь| в экстрак- 
торах с мешалкой определяется соотношением объемнмх расходов фаз и может бить рассчитана 
по уравнению

Ф = V J ( V . +  VC), (3.60)

где Кд и Vc — объемнне расходм соответственно дисперсной и сплошной фаз.
Для расчета среднего поверхностно-объемного диаметра капель, образуюшихся лри переме- 

шивании несмешиваюшихся жидкостей, предложен ряд эмпирических уравнений [15]. Восполь- 
зуемся одним из них:

d  =  0,0530* (pf/rD2/o) _0 6, (3.61)

где D„ — диаметр мешалки; п — частота вравдения; о — межфазное натяжение.
Э ф ф е к т и в н о с т ь  с т у п е н и  п о  М э р ф р и .  Массопередачу в аппаратах с мешалкой 

обично рассчитивают на основе модели идеального смешения (для обеих фаз). Эффективность 
по Мэрфри, рассчитанная по фаэе экстрагента, в этом случае определяется уравнением (3.50). 
Подставив его в уравнение (3.48), получим вмражение для эффективности ступени, вьфаженной
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£ ( Ч  х ^  * /  ( 1 +  J ) ■

Рассчитаем величину £ м t для первой ступени. На нее поетупает воднмй раствор с кон- 
центрацией брома л  =  0,01 масс. доли, расход которого составляет £ ci =  Z.m= I 5 кг/с. Плотность 
этого раствора в соответствии с уравнением (3.59) равна

р , 0 =  [0,01/3100+ (1 -0 ,0 1 ) /9 97 ]  -  ' =  1004 кг/м3.

Следовательно. объемньш расход поступаюшего на первую ступень исходного раствора равен 
V\„ =  L o/p ,o= 15/1004 =  0,01494 м3/с.

Из первой ступени должен вмходить экстракт с конечной концентрацией брома i/K= t / i  =  
=  0,1061 масс. доли в количестве 1,3425 кг/с. Плотность экстракта

ру , =  [0,1061 /3100 + ( 1  -0,1061/1584)] -  ' =  1671 кг/м3.

Таким образом, объемньж расход внходяшего из первой ступени раствора брома в тетра- 
хлориде углерода должен бьиь равен

Vy., =  Gi /р„., =  1,3425/1671 =0,0008034 м3/с.

Принимая для первой ступени расход водного раствора (сплошная фаза) равнмм его расходу 
на входе в стуоень, а расход экстрагента, являғошегося дисперсной фазой, равньш его расходу 
на внходе из ступени, из уравнения (3.60) получим:

Ф =  0,0008034/ (0,0008034 -+0,01494) =0,0510.

Аналогично примем плотность сплошной .фази на первой ступени равной ее плотности на 
входе в ступень: рс =  1004 кг/м3. Подставляя это эначение в уравнение (3.61), находим средний 
поверхностно-объемннй диаметр капель:

d  =  0,053• 0,2[ 1004■ З2(0,2)3/0,046] “ ° 6=  1.3-10^ 1 м.

В соответствии с уравнением (3.38) удельная поверхность контакта фаз равна

а =  6-0,0 51 /(1 ,3 -10--1) =2350  м2/м 3

Полная поверхность массопередачи для одной ступени составит F =  at' =  2350-0,15 =  353 м2. 
Отсюда обшее число единиц переноса, рассчитанное по водной фазе, равно

п0 =  ҚХҒ/  К, =  3,66 ■ 10 - 4 • 353/0,01494 =  8,65.

Следовательно, эффективность первой ступени по Мэрфри составляет

£ м , =  мот/(1 +  ,!„.,.) = 8 ,6 5 / (1 + 8 ,6 5 )  =0 ,9 .

Р а с ч е т  ч и с л а  с т у п е н е й .  Если отсчет ступеней вести от входа экстрагируемого 
раствора, то уравнение (3.47), определяюшее эффективность ступени по Мэрфри, примет сле- 
дуюший вид:

(i/„)]
Представив это уравнение в форме, разрешенной относительно получим виражение, t  по- 
мошью которого можно найти состав экстрагируемого раствора на виходе со всех ступеней:

Х„ =  Х„- I + £ Мх[л-’ (у„) — jc„ _ 11. (3.62)

Так, для первой ступени (n =  l) ,  определив из равновесннх данннх, приведеннмх в примере 1, 
с помошью интерполяции х' {у,) = х '  (0,1061) =0,00556 масс. доли, получим:

-Vi = л и  +  £ Mv [лг* (yi) —.Co] =0,01+0,9(0 ,00556 — 0,01] =0,006 масс. доли.

Для определения расхода раствора, внходяшего из первой ступени, а также расхода и 
состава экстрагента, поступаюшего на первую ступень, используем уравнения материального 
баланса (3.20), которие при принятом порядке нумерации ступеней могут бить представленм 
в виде

L„ =  L„( \ — a„ ) /  ( I — x„);

G„ +1 =  L„ +  G„— Ln\ (3.63)

no ф а з е  эк стра ги руем ого  р аств ора :

Ц/i + i =  1 GK (I yK) j  G ,i + 1.
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С помошью этих уравнений находим:
L, =  L„{\ —*„)/(!  - .v , )  =  15(1—0.01)/ ( I  -0 .00591) =  14,94 кг/с;

G:, =  L, +  G, — L „ =  14.94 +  1,3425 -  15 =  1,281 кг/с;

y i =  1 - G , (  1 — y , ) / G 2 =  1 -  1,3425(1 -0 .1061)  /1,281 =0.063 масс. доли.

Продолжим расчет, применяя уравнения (3.59) — (3.63) последовательно ко второй, третьей 
и т. д. ступеням. Результатн расчета эффективности ступеней, а также расходов и составов 
фаз приведень! ниже:

11 *Мх масс. доли L„, кг/с G,,  ̂ i, кг/с у, | + i, масс. доли
1 0.90 0.00600 14,94 1,281 0,0630
2 0,89 0,00378 14,91 1,248 0,0382
3 0,89 0,00234 14.88 1,227 0,0216
4 0,89 0,00135 14,87 1,212 0,0098
5 0,89 0,00064 14,86 1,202 0,0014
6 0,89 0,00014

Расчет закончен на шестой ступени, на внходе нз которой концентрация брома в водном 
растворе окаэнвается ниже требуемого конечного значения (лгк =  0,00050 масс. доли). Следова- 
тельно, для осушествления данного процесса экстракции требуется смесительно-отстойньгй 
экстрактор, состояший из 6 ступеней.

Р а сч е т  числа ступеней в а п п ар ат ах  со ступ енчатнм  қонтактом ф аз  зн ачи тельно  
у п рош ается ,  если мож но пренебречь изменением расходов  ф аз, если эф ф ективности  
по М эрф ри  дл я  всех ступеней можно считать  одинаковмми и если р авновесие  во всем 
д и ап азо н е  изменения составов  ф а з  может б н т ь  с достаточной степенью точности 
аппроксим ировано  в виде уравнен ия  (3.24) Тогда при в м раж ен и и  со ставов  в мол. 
или масс. долях  требуемое число ступеней опр едел яется  уравнениями:

, u„ — mx„ — mo . Ук — тх„ — тп
In —---------------------  I n -----------------------

у„ — тх,  — т п ________ у„ — тхк — тп (3.64)

' + EiAxmG/L
In — £ м y +  £ м ^

' + £ м д L / (m G)

3.2. Н Е П Р ЕР М В Н А Я  РЕ К Т И Ф И К А Ц И Я  Б ИН АРНМ Х СИСТЕМ

В ректиф икационнмх колоннах ис.ходная смесь, п о даваем ая  в среднюю ч а с ть  колоннь!, 
в результате  массообмена меж ду противоточно дв и ж уш и м и ся  паровой и жидкой 
ф а за м и  р азд еля ется  на два  продукта: дистиллят ,  обо гаш ен н ьж  более летучим  компо- 
нентом, и кубовьш остаток с п р е о б л а д а ю т и м  содерж анием  менее летучего  компо- 
нента. П р и н ц и п и ал ьн н е  схемь! осуш ествления  этого процесса в н асадо ч н и х  (ап п ар ат  
с н епрери вн ьш  контактом ф а э )  и т а р ел ь ч ат м х  (ступенчатьш контакт ф а з )  колоннах 
п о к а з а н а  на рис. 3.6. П ри рассмотрении н еп р ерьтн ой  ректификации будем пренебрегать  
р а зд е л я ю ш и м  действием кипятильника и деф л егм ато р а ,  т. е. кипятильник и д еф л егм атор  
будем считать  ап п ар атам и  соответственно полного испарения и полной конденсации. 
Составь! ф а з  будем х арак т е р и зо ва т ь  содерж анием  более летучего из компонентов в 
мольнмх долях . О бозначения  расходов, составов  и удельнмх энтальпий показань) 
на рис. 3.6. В ап п ар ат ах  со ступ енчатим  контактом ф а з  G„, у„ и /„ хар ак тери зу ю т  
соответственно мольнмй расход, со став  и энтальпию  пара, уходяш его с п - й ступени, 
а L„, х„ и — мольнмй расход, состав  и энтальпию  ж идкости , стекаю ш ей с ri- й ступени; 
/' — номер ступени, на которую подается  исходная смесь.

П р ен еб реж ен и е  р азд еля ю ш и м  действием кипятильника и д е ф л е г м а т о р а  эквива- 
лентно допуш ению  о том, что состав  пара , поступаю ш его  в колонну из кипятильника, 
оди н ако в  с составом ж идкости , поступаю ш ей в кипятильник, а состав  ф л егм м  одинаков 
с составом п а р а ,  поступаю шего в деф л егм ато р .  Д л я  тарел ьчатм х  колонн это допушение 
мож ет б и т ь  сф ормулировано в виде следую ш их уравнений:

y„ =  x , = x w\ .vv + | = У \  =хр.  (3.65)
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Рис. 3.6. Схеми ректификационнь1х установок:
/  — ректификационная колонна (а  — с непрерувним контактом фаз; б — со ступенчатим контактом ф аз); 
2 — кипятилъник; 3 — дефлегматор

3.2.1. Материальньж и тепловой балансм

М ате р и а л ь н н й  и тепловой б а л а н с н  процесса непрерьшной ректиф икации би н арни х  
систем могут б и т ь  представленм  следую ш ей системой уравнений:

где  Qa и Qк — теп л о в н е  нагрузки  д еф л егм атор а  и кипятильника; R  — ф легмовое 
число; Ғ, Р  и W  — расходь! соответственно исходной смеси, ди сти ллята  и кубового 
о ст ат к а ;  Q„ — сум м арнм е потери тепла (для низкотемпературной ректиф и кац и и  входят 
в тепловой б ал ан с  са знаком минус)

О б ь ш ю  ири расчете  бинарной ректиф икации  задань! расход, состав  и термоди- 
намическое состояние исходной смеси, а т а к ж е  требуем не  составм  ди ст и л л я т а  и кубо- 
вого остатка .  И сходя из этих дан н и х ,  мож но с п о м о т ь ю  си стем н  уравнений (3 .66) ,
(3.67) определить р асх од н  ди сти лл ята  и кубового остатка ,  а т а к ж е  теп ловм е нагрузки 
кипятильника  и д еф л егм ато ра  при вмбранном значении флегмового  числа.

3.2.2. Расчет числа теоретических ступеней

Д л я  определения  числа теоретических ступеней, которому д о л ж н а  б и т ь  экви вал ен тна  
р ек тиф и кац и о нн ая  колонна, кроме парам етров,  х а р а к т е р и з у ю т и х  исходную смесь, 
составо в  ди сти ллята  и кубового о статка ,  необходимо за д а т ь  ф легмовое число и поло- 
ж ени е  ступени, на которую следует п о давать  питание. В нбор  последней обм чно про- 
водят  в процессе р асчета  так ,  чтоб и  обш ее  число ступеней б и л о  минимальньш . 
О птимальной  обмчно я вл яется  подача питания на ступень, с которой вмходит ж и д к а я  
ф а з а ,  б л и зк ая  по составу  к исходной смеси.

Ғ  =  Р - \ -  Г; F x f  =  P x p + W x w ; Q ,  = P ( R  + I) (/v - i p); 

Qk = Q.i + P ip -\~  W i v ,— F t F ±  Q „,

(3.66)

(3.67)



Точннй расчет числа теоретических ступепей основан на модели ректиф икацион- 
ной колоннм со ступенчатмм контактом ф а з  (рис. 3 . 6 ,6 ) ,  причем к аж д у ю  ступень 
принимают теоретической. Р ас ч е т  зак л ю ч а е т с я  в последовательном определении соста- 
вов п ар а  и ж идкости , уходяш их со всех ступеней, с помошью  уравнен ия  ф азово го  
равновесия  (3.22) и уравнений м атери ального  и теплового б а л а н с а  д л я  к аж д ой  
ступени. Если определение составов  ф а з  начинаю т с нижней ступени, то расчет 
п ро до л ж аю т  до  тех пор, пока со д ер ж ан и е  более летучего  компонента в паре, уходяш ем 
с какой-либо ступени, не превнсит его со держ ан и я  в дистилляте . При определении 
составов  ф аз  н ачи ная  с верхней ступени расчет зав ерш аю т,  когда  конц ен траци я  
более летучего компонента в ж идкости  станет  равной (или меньшей) его концентрацин  
в кубовом остатке.

Д л я  укрепляю ш ей  части колоннм (дг> f)  уравнения  м атериального  и теплового 
б а л а н с а  удобнее всего использовать  в следую ш ем виде:

G„ _ i — L„ =  P\ Gn- 1 £/п — I — L„x„ =  Pxp\ (3.68)

G„- \ l n _ I — Lnin =  Pip +  Qn-

Д л я  и сч ер п ь т аю ш ей  части колоннш со о т в е тст в у ю т и е  б ал ан со в м е  урав-
нения образу ю т с л е д у ю т у ю  систему:

L„ — G„-i =  W L„x„ — G„_ii/„_ i =  Wxw\ (3.69)

L„i„-  G „ - , /„_ ,  =  r / r - Q B.

B системах уравнений (3 .68) ,  (3 .69) не учтень! потери тепла. П ри точной  записи 
теп лов н х  б ал ан с о в  в правую  часть  последнего  уравнен ия  (3.68) н уж но до б ави т ь  член, 
у чи тн ваю ш и й  потери тепла в верхней части колоннн (в ь ш е  п -й ступени), а в правую 
часть  последнего уравнения (3.69) долж нш  войти потери теп ла  в нижней (ниже п -й 
ступени) части колоннн.

В о зм о ж н н й  алгоритм точного р асч ета  числа  теоретических ступеней д л я  бинарной 
ректиф икации показан  на рис. 3.7. С н а ч а л а  из м атериального  бал ан с а  нах одят  расходн  
д и с ти лл я та  и кубового остатка .  Зат е м ,  приним ая  температурь1 дистиллята  и поступаю- 
шего в деф легм атор  п ара  равнмми т е м п ер атур е  кипения ди сти ллята ,  а тем п ературу  
кубового остатка  равной его тем п ерату ре  кипения, рассчитьшают энтальпии  дистилля- 
т а  iP, кубового остатк а  i w и поступаю ш его  в деф легм атор  п ара  ! N. Д а л е е  из теплового  
б а л а н с а  определяю т тепловме нагрузки  деф л егм ат о р а  и кипятильника.

И з  системн уравнений (3.69) следует, что расход пара в и с ч е р п ь ш а ю т е й  часги 
колоннь! мож но р ассч итать  по уравнению

G „ - , = Q h+ ^ ( / „ - ( ^ / ( / „ - . - in). (3.70)

П рин им ая  т е м п ерату рн  п о с т у п а ю т е г о  из кипятильника пара и с т е к а ю т е й  с ниж - 
ней тарел к и  жидкости равньгми тем п ер ату ре  кипения кубового остатка  и у ч и т и в а я  
зависимости  (3 .65) ,  после расчега  энтальп ии  lo мож но с помошью у р ав н ен и я  (3.70) 
при n =  l найти р асх о д  nap a  Go, по сту паю ш его  на первую ступень. Р а с х о д  жидкос- 
ти, стекаю ш ей  с нижней ступени (Z.i), определ яется  первьш уравнением системь: 
(3 .69) .

П о сл е  предвар ител ьн их  внчислений  проводят  последовательньш расчет  составов  
и расхо дов  ф а з  д л я  всех ступеней, н ач и н ая  с первой ( n = l ) .  Д л я  первой ступени из 
рав н ов есн н х  д ан н н х  сн ач ал а  определяю т со став  пара ,  уходяшего с первой теорети- 
ческой ступени, y i = y '  (х, ) .  После расч е та  энтальпии этого пара р еш аю т систему 
уравнений  (3.69) с целью определения р асхо да  пара ,  уходяш его  с первой ступени ( Gi ) ,  
а т а к ж е  состава  (хг) и расхода  ( Lj )  ж идкости ,  поступаюшей со второй ступени на 
первую. Эту систему реш аю т с учетом равновеснм х д ан н нх  и д а н н н х  для  расчета  
энтальпии  ж идкости  (необходиммх д л я  определения тем пературн  ж идкости  /г, посту- 
п а ю т е й  на первую ступень, и ее э н т ал ь п и и ) .  Д а л е е  расчет повторяют д л я  второй,
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Рис. 3.7 Схема точного расчета числа теоретических ступеней бинарной ректификации

Рис. 3.8. Схема расчета числа теоретических ступеней бинарной ректификации при условии постонн- 
ства мольннх расходов пара и жидкости

третьей и последуюших ступеней. Д л я  ступеней укрепляю ш ей части колоннм (положе- 
ние ступени питания определяю т в процессе расч ета )  вместо системь! уравнений (3.69) 
р еш аю т систему (3.68)

Прнмер 7. Рассчитать число теоретических ступеней, нсобходимое для разделення при 
нормальном давлении смеси метанол — вода, содержашей 40 % (мол.) метанола, если дистиллят 
должен содержать 1 % (мол.) водш. а кубовьж остаток I % (мол.) метанола. Исходную смесь 
предполагается подавать на ректификацию в виде жидкости, нагретой до температурм кипения, 
при расходс 0,01 кмоль/с (851 кг/ч )  Флегмовое чнсло R =  1 Потерями тепла пренебречь.

Р а в н о в е с и е  м е ж д у  ф а з а м и .  Используем следуюшие даннне по парожидкост- 
ному равмовссию для систсми метанол — вода при нпрмальиом давленпи [16|

A',
мол. доли мол. доли

i.
°С

А‘ ,

МОЛ. ДОЛИ
У-

мол. доли
l.

°С

0 0 100 0.4 0,729 75,3
0,02 0.134 96,4 0.5 0,779 73.1
0,04 0,23 93.5 0,6 0,825 71,2
0,06 0,304 91,2 0,7 0,87 69,3
0,08 0,365 89,3 0,8 0,915 67,5
0,1 0,418 87,7 0,9 0.958 66
0,15 0,517 84,4 0,95 0,979 65
0,2 0,579 81.7 1 1 64,7
0,3 0,665 78

Р а с ч е т э н т а ,i ь п и м. Д л я  расчета удсльнмх энтальпий необходммь! даннше по тепло-
смкостям. теплотам смешения и теплотаи испаренпя. 
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Теплоемкости воднмх растворов метанола сж в кДж/(кмоль-К) в зависимости от концент- 
эации х  и температурь! равнм [17):

X, мол. доли
* при 1, °С

доли
с« при 1, "С

20 40 60 20 40 60

0 75,3 75,3 75,4 0,6 83,3 88,6 94,7
0,2 83,1 86 89,2 0,8 84,1 89,3 96,1
0,4 83,2 87,8 92,8 1,0 84,8 89,8 97

Теплоемкости метанола (Ci) и водм (с2) в газообразном состоянии в кДж/(кмоль-К) 
равни [6]:

t, °С 0 50 100
с, 45,8 — 55,1
С2 — 34,8 36,7

Используем даннне по теплотам смешения (Л # с„, кДж/кмоль) при / =  25 °С в зависимости
концентрации раствора метанола х, мол. доли [17]:

X 0,00809 0,016 0,0318 0,0641 0,1358 0,3172
д я с„ - 5 6 — 110,2 -2 1 3 ,4 -4 0 3 ,7 -6 9 8 ,3 -8 8 6

X 0,571 0,7516 0,8637 0,9276 0,9622 0,99
-74 8 ,4 — 544,9 -3 5 1 ,9 -2 0 3 ,2 -  112.3 - 3 1 ,5 9

С помошью приведеннмх даннш, принимая состояние компонентов в жидком внде при
25 3С за стандартное, можно определить мольнне энтальпии смесей метанола и водь1 в жидком (f) 
и парообразном (/) виде по следуюшим уравнениям:

/ '=  -f с* (/ — 25); 

l =  y[r i + C i( '  — 25)] +  (1 — у) \r2 +  £■■>((-25)].

Теплоемкости с„, С| и сг должнш соответствовать средней температуре между точкой начала 
отсчета энтальпий (25 °С) и температурой /, при которой рассчитьшают энтальпию., Теплоть! 
испарения метанола (r i) и води (r2) при 25 °С равнм соответственно 37970 и 44000 кДж/кмоль [6].

Найдем, например, мольнне энтальпии исходной смеси и поступаютего с верхней тарелки 
в дефлегматор пара. Из равновесннх даннмх следует, что температура кипения исходной смеси 
75.3 °С. Путем линейной интерполяции находим ес теплоемкость при средней температуре, за 
которую принимаем среднеарифметическое значение (25 +  75,3) /2 =  50,15 °С; при этой температуре 
сж =  90,3 кДж/(кмоль-К). Линейной интерполяцией находнм также теплоту смешения для рас- 
твора, содержашего 40 % (мол.) метанола, равную — 841 кДж/кмоль. В результате получим:

i f =  —841 +90,3(75,3 — 25) =3700  кДж/кмоль.

Поступаюший в дефлегматор пар должен иметь состав, близкий к составу дистиллята 
(у =  0,99 мол. доли метанола), и температуру, близкую к температуре кипения дистиллята, 
которая в соответствии с равновесннми данними равна 64,8 °С. Определив теплоемкости мета- 
нола и водь[ в парообразном состоянии при 44,9 °С (среднее значение температурьг между 25 
и 64,8 °С), равнме соответственно 50 и 34,6 кДж/(кмоль-К), можем рассчитать мольную энталь- 
пию поступаюшего в дефлегматор пара / л :

/д, =  0,99[37970+ 50 (6 4 ,8 -2 5 ) ]  + ( 1 —0,99) [44000 +  34 ,6 (6 4 ,8 -2 5 )1 = 40 00 0  кДж/кмоль.

М а т е р и а л ь н м й  и т е п л о в о й  б а л а н с и .  Рассчитав аналогичним образом 
энтальпии дистиллята и кубового остатка, равнме соответственно 3610 и 5500 кДж/кмоль, из 
системн уравнений (3.66), (3.67) находим:

Р =  Ғ (х ғ — х у ) /  (хр — x w) =0,01 (0,4 — 0,01) /  (0,99 — 0,01) =0,00398 кмоль/с;

W =  F - P  =  0 . 0 l - 0,00398 =  0,00602 кмоль/с;

£?д =  Р (/? +  1) ( lN — iP) =  0,00398(1 +  1) (40000-3610) = 290  кВт;

Q„ =  Qa +  Pip + W i w -  FiF =  290 +  0,00398 • 3610 +  0,00602 • 5500 -  0,01 • 3700 =  300 кВт.

Р а с ч е т  ч ne  ji а т е о р е т и ч е с к и х  с т у п е н е й .  Число теоретических ступеней, 
необходимое для осушествления данного процесса, находим путем последовательного расчета 
составов фаз, их температур и расходов для всех ступеней по схеме, приведенной на рис. 3.7
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С первой ступени вмходит жидкость, состав которой одинаков с составом кубового остатка, 
а температура равна температуре кипения кубового остатка. Следовательно, *i = * ^  =  0,01 мол. 
доли, /, = / r  =  98,2 °С, ii = / ^ = 5 5 0 0  кДж/кмоль. Энтальпия поступаюшего иэ кипятильника 
на первую ступень пара, рассчитанная при температуре и составе, одинаковнх с температурой 
и составом кубового остатка, равна /0 =  46500 кДж/кмоль. Расход пара, поступаюшего на первую 
ступень, находим с помошью уравнения (3.70), записанного для л =  1:

G о =
Q«+ № (и—<V) 300

= 0,00732 кмоль/с.
/о — ii / о—i I 46 50 0 -5 5 0 0

В соответствии с первмм уравнением из системи уравнений (3.69) расход жидкости, 
стекаюшей с первой ступени, равен

L, =  G0+  W =  0,00732 +  0,00602 =  0,01334 кмоль/с.

Далее из равновесних даннмх находим состав пара, уходяшего с первой ступени:
(/I = у ‘ (дг|) =  у  (0,01) =0,067 мол. доли.

Мольная энтальпия пара такого состава при температуре на первой ступени / 1=98,2 
равна 46260 кДж/кмоль. Расход этого napa, а также расход, состав и температуру жидкости, 
поступаюшей со второй ступени на первую, находим из системм уравнений (3.69) при п =  2. 
Эта система бистро решается методом простмх итераций. Для первого приближения примем 
мольний расход уходяшего с первой ступени пара Gi =0,00732 кмоль/с, т. е. равннм расходу 
поступаюшего на первую ступень пара. Тогда, согласно первому уравнению системн (3.69),

L „ = W + G „ - ,

и, следовательно, расход жидкости, поступаюшей на первую ступень со второй, должен бнть 
равен

L 2 = W +  G I =0,00602 +  0,00732=0,01334 кмоль/с.

Второе уравнение из системи (3.69) позволяет определить состав этой жидкости. В соответ- 
ствии с указанньш уравнением

A'n= ( IP'.vip +  G„ -  \ у „ - 1) /  L„,

откуда
x-i =  ( Wx  ̂ +  GI i /i  ) / L i =  (0,00602-0,01+0,00732-0,067)/0,01334=0,0413 мол. доли.

Из равновесних данннх следует, что температура кипения жидкости такого состава равна 
/2 =  93,4 °С. Ее теплоемкость при средней температуре (59,2 °С) равна 78,2 кДж /(кмоль-К ), 
теплота смешения — 269 кДж/кмоль, а энтальпия i2=5080 кДж/кмоль. Подставив это значение 
энтальпии в уравнение (3.70), написанное для n =  2, проверим расход пара:

G , =
Qk +  W/ (i2 — iw) 300 +  0,00602 (5080 -  5500)

/1 — I j 46 26 0 -5 0 8 0
=  0,00722 кмоль/с.

Повторяя расчет при этом значении Gb получим: L2= 0 ,01324 кмоль/с, *2 =  0,0411 мол. 
доли, /г =  93,4 °С, <2 =  5080 кДж/кмоль. Новое значение Gi с точностью до трех значаших цифр 
совпадает с предмдушим. Таким образом, полученние во второй итерации значення Gi, L2, 
х>, i2 и ij можно считать достаточно точньиии. Далее находим состав иара, уходяшего со второй 
ступени:

y-i =  y'  (х2) = у '  (0,0411) =0,234 мол. доли

и после расчета мольной энтальпии этого пара (/2 =  45250 кДж/кмоль) вновь решаем систему 
уравнений (3.69) при /i =  3. Результать! расчета для первих шести ступеней приведень! ниже:

Параметри
1 2 3 4 5 6

0,00722 0,00719 0,00733 0,00746 0,00753 0,00756
0,067 0,234 0,481 0,638 0,702 0,726

46 260 45 250 43 680 42 590 42 130 41 950
98,2 93,4 85,6 79,2 76,4 75,4

0,01334 0,01324 0,01321 0,01335 0,01348 0,01355
0,01 0,0411 0,132 0,269 0,358 0,395

5500 5080 4410 3980 3760 3710

Расход пара G„, кмоль/с
Состав пара у„, мол. доли метанола
Энтальпия пара /„, кДж/кмоль
Температура /„, °С
Расход жидкости L„, кмоль/с
Состав жидкости *„, мол. доли метанола
Энтальпия жидкости i„, кДж/кмоль
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Как видно, состав жидкости, стекаю|дей с 6-й ступени, блиэок к составу исходной смеси. 
Поэтому 6-ю ступень можно принять за ступень питания. Для последуюших ступеней расходи 
фаз, состав жидкости и ее температуру находим, решая систему уравнений (3.68) Эту систему 
можно решать итерационньш путем аналогично тому, как решалась система (3.69) для исчерпи- 
ваюшей части колоннм. Сначала задаемся расходом пара G„ и находим расход жидкости по 
уравнению

L„ =  G„. , - Р .

Затем определяем состав жидкости из второго уравнения системм (3.68)

хп=  (G„_ | — Px p) /Lr..

После определения температурм кипения /„ и энтальпии i„ жидкости этого состава находим 
новое приближение для расхода napa по уравнению

Gn- 1 =  [Од +  Р (ip — i» ) ] / ( / „ - i  —i»).
Результатм расчета для 7-й и последуюших степеней приведень! ниже:

П араметри
п

7 8 15 21 22

Расход пара G„, кмоль/с 0,00758 0,00761 0,00782 0,00795 0,00796
Состав пара у„, мол. доли 0,745 0,766 0,912 0,984 0,991
метанола
Энтальпия пара 41810 41660 40580 40050 40000
кДж/кмоль
Температура °С 74,6 73,7 67,6 64,9 64,8
Расход жидкости L„, кмоль/с 0,00358 0,00360 0,00381 0,00395 0,00397
Состав жидкости х,„ мол. до- 0,432 0,474 0,794 0,962 0,978
ли метанола
Энтальпия жидкости i„, 3660 3610 3420 3540 3580
кДж/кмоль

Как видно из результатов расчета, содержание метанола в паре, вмходяшем с 22-й ступени, 
больше требуемого его содержания в дистилляте. Поэтому при п =  22 расчет может бнть завершен. 
Таким образом, для осутествления данного процесса ректификации требуется 22 теоретические 
ступени.

3.2.3. Ректификация при постоянстве мольнмх расходов фаз

В практике расчетов  процессов ректиф и кац и и  широко используют д о п у т е н и е  о по- 
стоянстве мольнмх расходов  пара и ж идкости .  Это допуш ение соблю дается  тем точнее, 
чем меньше меняю тся  в ректификационной колонне мольнне  энтальпии ф а з  (при этом 
в больш ей степени сказьш ается  изменение энтальпии п а р а ) .  При использовании этого 
д о п у т е н и я  р а с х о д н  п ар а  и жидкости во всей укрепляю ш ей части колоннм принимают 
равньш и:

C =  C/v= C (V_ l = . . . = P ( / ? - ) - l ) ;  (3.71)

L =  =  Р R .

Р ас х о д м  ф а з  в и сч ер п ь таю ш ей  части колоннм можно находить двумя способами. 
Если исходить из теплового  бал ан са  кипятильника,  то эти расходьг д о л ж н м  б ь п ь  равнм:

G =  G0= G , = . . .  =  QK/ ( / „ - / r ); (3.72)

L =  L, =  L2 =  . . . = G + W

Ч а т е  м о л ьн не  расходь! ф аз  в и счерпьш аю ш ей  части определяют, исходя из 
теплового б а л а н с а  д л я  тарелки  питания. В этом случае

G =  G(>= Gi =  ... =  P(R - \ - 1) —фҒ; (3.73)

L =  L, =  L2 =  ... = P R +  (1 — ф)Ғ.
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К оэф ф ициент  ф зависи т  от термодинамического состояния питания. Он определя-  
ется уравнением

где I и i — соответственно м ольн не  энтальпии пара и ж идкости  в колонне. О б н чн о  их 
п ринимаю т равни м и  энтал ьп иям  пара и жидкости при их составе, одинаковом с соста- 
вом исходной смеси при ее температуре кипения. П ри  подаче исходной смеси в виде 
жидкости , нагретой до  температурм  кипения, ф =  0. При подаче на ректиф и кац и ю  
холодной жидкости ф < 0 .  П ри  питании колоннн насьиценньш паром ф = 1 .

П рименение допуш ения  о постоянстве мольнмх расходов значительно уп ро ш ает  
расчет  ректификации, так  как  из систем уравнений (3 .68) ,  (3 .69) исклю чаю тся у рав -  
нения теплового б а л а н са ,  а уравнения м атериального  б ал ан са  (уравнения  рабочих 
линий) упрош аю тся до линейнмх зависимостей:

Уравиения (3.75) и (3.76) применяют и к ап п а р а т а м  с непрерьшннм контактом 
ф а з  (для  модели идеального  в н т е с н е н и я ) , но без индексов п и п —  1.

Уравнение рабочей линии д л я  и сч ер п ь таю ш ей  части колоннн мож но п редставить  
и в таком  виде:

где R | — отношение мольнмх расходов пара и кубового остатка .
Р а сч е т  числа теоретических ступеней при допушении постоянства мольнмх расхо- 

дов  зак л ю ч ает с я  в последовательном применении ко всем ступеням условия  равно- 
весия  меж ду  паром и ж идкостью  (3.22) и уравнений рабочих линий. В о зм о ж н а я  схема 
р асч ета  мриведена на рис. 3.8  (см. стр. 112).

Н а  практике дан н ьш  алгоритм часто вмполняю т графически, строя ступенчатую  
линию меж ду кривой равновесия  и рабочей линией.

Пример 8. Определить число теоретических ступеней, необходиммх для осушествления 
процесса ректификации, описанного в примере 7, используя допушение о постоянстве мольннх 
расходов фаз.

У р а в н е н и я  р а б о ч и х  л и н и й . Т а к к а к в д а н н о м с л у ч а е / ?  =  1, Ғ/Р  =  0,01 /0,00398 =  
=  2,5126 и (| = 0  (см. пример 7), то уравнения (3.75) и (3.76), если их представить в виде зави- 
симости кониемтраций в жидкости от концептраций в паре, примут вид:

Р j с ч е т  ч и с л а  т е о р е т и ч е с к и х  с т у п е н е й .  Так как .vi = * ^  =  0,01 мол. доли, 
то у | можно найти из равновеснмх данних, приведенних в примере 7. Интерполяцией находим 
у\ = 0 ,067  мол. доли. Концентрацию более летучего компонента в жидкости, вмходяшей со второй 
ступени, находим по уравнению рабочей линии для исчергшваюшей части колоннь! при п =  2:

д-, =  0,5694.1/, +0,00431 =0,5694-0,067 +  0,00431 =0,0424 мол. доли.

Испо.пьзуя равиовеснне данние и уравнение рабочей линии для последуюших ступеней, получим 
(все концентрации в мол. долях)

Так как с 5-й ступени стекает жидкость, близкая по составу к исходной смеси, 
примем ее за ступень пптапия, и далее для определения составов жидкости будем поль-

Ф =  ('V — 0 / ( /  — 0 . (3.74)

(3.75)

/ ? +  (1 — Ф) Ғ/Р  , (1 - F / P ) x v  
У"~' R +  \ -<pF/P  Х R + l - y F / P («</)■ (3.76)

Уп - I — (1 + R\ )хп/ R{ —Хф/R\t (3.77)

Jf „ =  2t /„ 1— 0,99 ( ri >  / );

*„ =  0 , 5 6 9 4 i / „ - i  + 0 . 0 0 4 3 1  ( n < / ) .

i/2 =  0,239I; I/., =  0,4980; ^  =  0,6546; 

i =  0 ,1404; 4̂ =  0,2879; лг5 =  0,3770.
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зоваться уравнением рабочей лннни для укренляюшей частп колоимм. Послед\ кнцие рас- 
четь! дают:

1/5 =  0.7143 !/1;> =  0,!)279 *6 =  0.4385 л , , =  0,8300
(/6 =  0,7483 у и  =0,9433 v-=0,5065 jtn =0,8658
1/7 =  0,7820 i/i s =  0,9565 х, =  0,5740 -r,s =  0,8966
i/e =  0,8130 i/i6 =  0,9677 .(, =  0,6361 л>, =  0.9231
1/9 =  0,8412 у и  =  0,9771 д„, =  0,6925 х п =0,9454
i/io =  0,8666 ум =  0,9849 .r,, =0,7432 л,я =  0,96 11
у 11 =0,8894 1/19 =  0,9915 a - , ,  =  0,7889 ■v,.. =  0,9799
i/i2 =  0,9100

Как видим, с 19-й ступени уходнт пар, содержание метанола в котором превишает его 
содержание в дистилляте. Следовательно, при подаче исходной смеси на 5-ю ступень д.пя осуше- 
ствлення данного процесса необходим аппарат, эквивалентньж 19 теоретическим ступеням.

Сопоставление с результатами точного расчета числа теоретических ступеней, вмполненного 
в примере 7, показьшает, что расхождение составляет три теоретических ступени. Такое расхож- 
дение обусловлено тем, что в данном случае энтальпии фаз претерпевают ошутимме, хотя и не 
очень большие, изменения. В частности, мольная энтальпия пара изменяется примерно на 16%.

3.2.4. Определение основних размеров ректификационньгх колонн

К основнмм разм ерам  ректификационной колоннн  относят  ее диаметр и в и соту  рабочей 
части. П ри подборе д и ам етр а  д о л ж н м  бмть удо вл етво рен и  следую ш ие условия: 

1 ) скорости ф а з  д о л ж н н  бь)ть меньше скоростей, при которнх н аступает  з а х л еб и -  
вание колоннн;

2 ) гидродинамические условия  в колонне до л ж н м  бьггь такими, чтоби  ее массооб- 
менная  эфф ективность  бмла бл и зк а  к оптимальной;

3) ди ам етрм  колонн д о л ж н и  удовлетворять  требован иям  суш ествую ш их стан- 
дартов . 

В ректиф икационних  колоннах м ассо вне  р асх о д и  и свойства ф аз  могут претер- 
п евать  значительнм е изменения по внсоте. П оэтом у  обн чно  расчет  диам етра  для  укреп- 
л яю ш ей  и и счер п ь т аю ш ей  частей колоннм проводят  раздельно. И ногда верхнюю 
и ниж ню ю  части ректиф икационной  колоннь! приходится проектировать  с разнь1ми 
ди ам етрам и  или с р азл и чн ьш  внутренним устройством (разн и й  раэмер насадки. 
разн ое  расстояние меж ду  т а р е л к а м и ) .

Пример 9. Подобрать диаметр ректификационной колонпи с колпачковимм тарелкамн для 
разделения смеси метанол — вода (см. прнмерм 7 и 8).

Диапаэон эффективной работм барботажньи тарелок обмчно характеризуют величшюй 
Ғ-фактора, равного произведению скорости пара на квадратний корень из плотности пара. Для 
колгтачковмх тарелок при виражеини скорости пара в м/с, плотности пара в кг/м’ и отнесенин 
скоростн пара к свободному сечению колоннн этот диапазон составляет [8]: 0 , 4 8 2 , 8 .

Определим, при каких диаметрах колоннь! это условие удовлетворяется. Расход riapa, 
поступаюшего в колонну из кнпятильника, составляет 0,00732 кмоль/с (см. пример 7).  Молеку- 
лярная масса этого пара, содержашего 0,01 мол. доли метанола, равна 18.16. Следовательно, 
массовнй расход пара составит G = 0 , 00732- 18,16 =  0,133 кг/ t .  Определим плотность пара при 
температуре 98,2 °С, равной температуре на нижней тарелке, и нормальном давлснии, считая 
применимими законм идеальнмх газов:

рМ 1,013-105- 18,16 , ,
Р“ =  ̂ = -83.Т(273,.5 +  98,2) = ° '596 КГ/М

Таким образом, объемнмй расход пара на нижней тарелке 

V„ =  G/pjy =  0,133/0,596 =  0,223 м */с.

Максимальньж диаметр колонни, при котором будет соблюдаться приведенное вмше условне 
эффективной работь! тарелок, может бнть определен из уравнения

^vVpi/=  4 VVs/Ps/ (л О^.|х) =0,48,

откуда следует, что

°m ax  =  V 4 .̂‘zVР/,/ (0 ,4 8 л ) =  V 4 - 0 ,2 2 .3 yO 5 9 6 / (0,48■ 3,14) = 0 ,6 8  м.

Аналогичннм образом находим минимальньш для диапазона скоростей пара, соответ-
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ствуюших эффективной работе тарелок, диаметр колонни:
Oinjn =  V-* • 0,223V0,596/ (2,8• 3,14) =0 ,28  м.

Из примера 7 имеем, что на тарелке питания мольньж расход пара составляет 0,00756 кмоль/с, 
содержание метанола в нем 0,726 мол. доли, а температура равна 74,6 °С. Повторяя расчет для 
условий на тарелке питания, получим: /W =  28,2, G =0,213 кг/с, р# =  0,988 кг/иг (пренебрегая 
изменением давления, обусловленннм гидравлическим сопротивлением тарелок) V ,, =  0,216 м3/с, 
£,m a x = ° .75 м' £,m in = ° .3 l  М.

Таким образом, для исчергшваюшей части колоннм можно использовать стандартние 
колпачковне тарелки диаметром 400 и 600 мм [18]

Повторение расчета для условий в верхней части колонни показьшает, что тарелки этого 
диаметра применимн в данном случае и для укрепляюшей части колонньк

С к о р о с т ь  п а р а  п р и  з а х л е б и в а н и и .  Предельнне скорости пара, при которих 
начинается захлебьшание в тарельчатнх колоннах, обнчно рассчитнвают по уравнению

(3.78)^J,3 =  CV(p, — (>y)hy,

где С — эмпирический коэффициент. Для тарелок с 
можно определить из эмпирической зависимости

капсюльними колпачками коэффициент С

где a — поверхно.стное натяжение, Н/м. Коэффициенти а и b виражаются зависимостями:

(3.79)

при
a =  0,0492/1 +  0,0041; 
6 =  0,0564/1 +  0,0207;

при 0,2 < —— » Ш - < ]  , _
a =  0,0816/1 +  0,0149; 
6 =  0,0336/1 +  0,0134,

где /; — расстояние между тарелками, м. При использовании этих зависимостей для расчета 
коэффиииента С уравнение (3.78) дает скорость пара при захлебнвании (в м/с), рассчитанную 
по поперечному сечению сепарационного пространства.

Для условий данной задачи на нижней тарелке расход пара составляет 0,0732 кмоль/с, 
расход жидкости 0,01334 кмоль/с (пример 7). Их массовне расходн соответственно равни: 
G =0 ,133 кг/с, L =0,242 кг/с. Плотность жидкой фазм, содержашей на нижней тарелке okojio 
1 % (м.ол.) метанола, рассчитанная из плотностей водь! и метанола при 98,2 °С по аддитивности 
мольнмх объемов, составляет р, =  954 кг/м3. Поверхностное натяжение этого раствора, рассчитан- 
ное по методу Тамурм [5], равно а= 0 ,0 5 6  Н/м.

Исходя из этих данних, для нижней тарелки при межтарельчатом расстоянии 0,2 м получим:

L_ / ^ = W 4 2  / 0 5 % = о,0455;
G V р , 0,133 V 954

a =  0,0492 • 0,2 +  0,0041 =  0,0139; b =  0,0564 • 0,2 +  0,0207 =  0,0320;

C =  [0,0320-0,0139 lg(0,0455)) (0,056/0,02)° 2 =  0,0622;

Wy, =  0.0622V (954 -  0,596) /0,596 =  2,5 m/c.

Скорости napa при захлебмвании, рассчитанние аналогичним образом для других межта- 
рельчатих расстояний при различном положении тарелок в колонне, приведенм ниже (расходи, 
составн и температурь! фаз в верхней части колоннь! и вблизи тарелки питания взять! из решения 
примера 7; плотности жидкости на верхней тарелке и тарелке питания равнм 750 и 830 к г /м \  
а поверхностное натяжение соответственно 19 и 38 мН/м):

Тарелка
Скорость пара при захлебивании 

при расстоянии между тарелками
м/с, 

(в м)

0,2 0,3 0,4 0,5

Нижняя 2,5 3,1 3,7 4,3
Питания 1,6 2,0 2,4 2,8
Первая над тарелкой питания 1,9 2,3 2,8 3,3
Верхняя 1,4 1,8 2,1 2,5
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Как видно, скорости пара при захлебмвании в укрепляюшей части колонни, несмотря на 
меньший расход жидкости. ниже вследствие большей плотности пара и меньшего поверхност- 
ного натяжения.

В Ь1 б о р д и а м е т р о в  т а р е л о к  и м е ж т а р е л ь ч а т м х  р а с с т о я н и й .  Для 
вибора подходяших по условиям захлебьтання расстояний между тарелками и их диаметров 
проведем расчет скоростей пара в колоннах диаметром 400 и 600 мм. Скорости пара, как и 
скорости пара при захлебивании, будем рассчитьшать по пловдади сепарационного пространства 
(свободное сечение колоннм за вьшетом поперечного сечения переливной труби). Д ля  тарелок 
диаметром 400 и 600 мм свободное сечение колоннн составляет 0,126 и 0,283 м , а сечения перелив- 
Hbix труб равни соответственно 0,0043 и 0,012 м2 [18]. Так как объемньж расход пара на нижней 
тарелке равен 0,223 м3/с, то в колонне диаметром 400 мм скорость пара в этом сечении колонни:

^  =  0,223/(0.126 —0,0043) =  1,83 м/с.

Результати расчета скоростей пара для других тарелок приведень! ниже:

Скорости napa. Скорости пара.
м/с, в колонне м/с,  в колонне

Тарелка диаметром (в мм) Тарелка диаметром (в мм)

400 600 400 600

Нижняя 1,83 0,82 Первая над тарелкой питания 1,78 0,80
Питания 1,78 0,80 Верхняя 1,82 0,82

Сопоставление скоростей пара со скоростями пара при захлебьшании покаэмвает, что при 
расстоянии между тарелками 0,4 и 0,5 м можно использовать тарелки как диаметром 600 мм, 
так и диаметром 400 мм. При расстоянии между тарелками 200 мм можно использовать тарелки 
диаметром только 600 мм, а при расстоянии между тарелками 300 мм тарелки диаметром 400 мм 
годятся только для исчерпьшаюшей части колоннм.

Д л я  более н адеж н ого  в и б о ра  м еж тарел ьчатого  расстояния  и диам етр а  тарелок  
требуется  оценить еш е унос к апель  ж идкости  паром, градиент уровня ж идкости  на 
т арелке ; внсоту  столба  ж идкости  в переливе, а т а к ж е  гидравлическое сопротивление 
тарелки  [8]. О кончательньш  вмбор оптим ального  в а р и ан т а  следует проводить мето- 
дам и оптимизации после оп ределения  требуем ого  числа тарел ок  (см. гл. 6 )

Р або ч ую  вмсоту н асадоч н н х  и т а р е л ь ч а т м х  ректиф икационнмх колонн определяю т 
теми ж е  методами, что и для  абсор б ци он нн х  и экстракц ион н их  колонн (см. разд .  3.1.Гз). 
Т ак ,  число тар е л о к  мож но найти на основе д ан н и х  дл я  средней эффективности  таре- 
лок. Д л я  оценки средней эф ф ективности  кол п ач ко в и х  тар ел о к  можно использовать  
эмпирическую зависи м ость  [11], ириведенную  на рис. 3.9. Н а графике мо оси абсцисс 
отл о ж ен о  произведение рассчитанной  по составу  исходной смеси среднемолярной 
вязкости  компонентов в ж идком соетоянии  [в м П а - с )  на среднее значение относитель- 
ной летучести:

у* (X) ( 1 - х )  
ср *[1 —</*(•*)]

Пример 10. Оценить среднюю эффективность тарелок для процесса ректификации, рассмот- 
ренного в примерах 7, 8 и 9.

В примере 7 били определень! температури на нижней (98,2 °С) и верхней (64,8 °С) тарел- 
ках. Следовательно, средняя температура в колонне равна (98,2 +  64,8)/2 =  81,5 °С. Из равно- 
весних даннь>х (см. пример 7) путем интерполяции находим равновесние составь! фаз при этой 
температуре: дс =  0,205 и у'  (дг) =0,584. Относительная летучесть при этой средней температуре 
равна:

а ср =  0.584 (1 -0 ,2 0 5 )  /  [0,205(1 -0 ,5 8 4 )  ] =  5,4.

Вязкости метанола и водн при температуре 81,5 °С приблизительно равнь! [6] соответственно
0,29 и 0,35 сП. Среднемолярная вязкость жидкости при составе, соответствуюшем составу исход- 
ной смеси (jc/r =  0,4 мол. доли), получается равной:

цср =  0,29-0,4 +  0,35(1 — 0,4) =0 ,33  мПа-е.

Так как а грЦср =  5,4-0 ,33= 1,8, то из графика на рис. 3.9 следует, что ориентировочное 
значение средней эффективности тарелок для данного процесса >1 =  0,42.
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Рис. 3.9. Корреляция для определения 
среднего к.п.д колпачковнх тарелок 
ректификационннх колонн

Рис. 3.10. Корреляция для определения 
уноса на колпачковнх тарелках

К а к  отмечалось  в ь ш е ,  более точньш, но требую ш им зн ачи тельно  больш его  числа 
данншх, явл я ет с я  метод расчета , основанньж  на учете эфф ективности  к аж д о й  отдель- 
ной тарелки . В этом случае  рассчитм ваю т эфф ективность  по М эрф ри  £ Mj/ к а ж д о й  
тарелки  (поскольку при ректифнкации обмчно б о л ь ш ая  доля  диф фузионного  сопротив- 
ления сосредоточена в паровой ф азе ,  эф ф ективность  по М эрф ри  определ яется  по 
паровой ф а зе )  При применении этого метода проводят последовательньш  расчет  со- 
ставов  ф аз, уходяш их со всех тарелок , начиная  с нижней тарелки. Этот р асч ет  мож но 
в ь т о л н я т ь  по тем ж е  алгоритмам , по которьш  проводят расчет  требуем ого  числа  
теоретических ступеней (рис. 3.7 и 3 .8) ,  за  исключением того, что состав  пара ,  уходяш его  
с л-й тар ел ки , определяю т по уравнению

=  _„[</■ (х„) — _v„ _ I]. (3.80)

где £ м — эф ф ективиость  по М эрфри п -й (считая  снизу) тарелки.
Методь! расчета  эфф ективности  по М эрф ри, зав и с я ш е й  от числа единиц переноса, 

п р и х о д я т и х с я  на одну тарелку ,  и от принятой модели структурм потоков, оп и сан н  
в ра зд .  3.1.6.

Пример II . Определнть эффективность по Мэрфри первой (нижней) тарелки для процесса 
ректификацин. рассмотремного в мримерах 7— 10, в колонне диаметром 600 мм с колпачковмми 
тарелками при вшсоте нерелива 30 мм.

Д ля  расчета эффсктивности используем метод [11J, в котором для жидкой фазм приме- 
ияется диффузионная модель, а коэффициент продольного перемешивания в жидкой фазе Е, 
рассчить|вается (в м2/е) по эмпирпческому уравнению

Е,  =  (0,00378 +  0,0171 w,, +  3,68 \ ' J l c? +  0 .18h„) 2, (3.81)

гдс we — скорость napa в м/с, рассчитанная на рабочую (активную) плошадь тарелки; V.,/lep — 
объемиьж расход жидкости, отнесенншй к средней ишрине потока жидкости на тарелке в м2/с 
(/r|1 можно принять равнь1м отношснию рабочей плошади тарелки к длине пути жидкости на 
тарелке); /i„— пмсота перелива в м.

120



Расчет фазовнх чисел сдпниц псреноса в этом методе проводят по уравненням

пя =  (0,776 +  4,63/1 „ -  0,238iiyv'p„ +  105 К.Д.,,) (P rJ ) (3.82)
nx =  2,03• 1 0 \ D ,  [0,21 ia,A;(v +  0.15] t, (3.83)

где p „— плотность napa, кг/м3; PrJ — диффузнонний критерий Прандтля для паровой фаэи; 
Dx — коэффициент диффузии для жидкой фазн, м2/с; т — среднсе время пребнвания жидкости 
на тарелке, с.

Для  определения времени пребшвания жидкосгн на тарелке необходимо знать рабочую 
плоададь тарелки Sp и аисоту запаса жидкости на тарелке /i0, которую рассчитнвают по уравне- 
нию (в м):

Лп =  0,042 +  0 ,19Л„ -  0,0135i£)„Vpj +  2,4 Vx/ l cv. (3.84)

Эффективность тарелки по Мэрфри при расчете по диффузионной модели зависит от локаль- 
ной эффективности, фактора массопередачи и критерия Пекле, характеризуюшего продольное 
перемешивание в жидкой фазе [уравнение (3.54) j

Л о к а л ь н а я  э ф ф е к т и в н о с т ь .  В примере 7 для первой тарелки бьгло найдено: 
V/j, =  0,223 м3/с, р ,, =  0,596 кг/м3; L =  0,242 кг/с, р, =  954 кг/м3, /= 9 8 ,2  °С.

Так как рабочая плотадь стандартной тарелки диаметром 600 мм составляет 0,187 м2, 
а длина пути жидкости 6 = 0 ,345  м [18], то

/Ср =  0 ,187/0,345 =  0,542; ie;,,= i y S p =  (),223/0,187 =  1,19 м/с;

К,//ср =  £ /(рЛ р) =0,242/(954-0,542) =0,000468 м'2/с.

Коэффициент диффузии для паровой фази (в м2/с) при /= 9 8 ,2  °С (давление будем счнтать 
нормальньш) рассчитаем по уравнению [5]

_ 1,013-10“ ВГ ' 75
Р  ( „ | / з  +  у . / з ) 2

/_L  1
V Ali M-i '

где Mi н М -2 — молекулярнше массн компонентов, равние в данном случае 32,04 и 18.02; у, 
и у2 — диффузионние мольнне объемн; р — давление, МПа.

Диффузионннй мольнмй объем водь) равен 12,7, а диффузионньш мольньш объем метанола 
можно подсчитать как сумму четнрех диффузионннх объемов водорода (1,98) и диффузионннх 
объемов углерода (16,5) и кислорода (5,48); 4-1 ,98+16,5  +  5,48 =  29,9. Следовательно,

n 1,013-10~8 (273,15 +  98,2)1,75 /  I , ~ Г ~  , , o l n . s 2 ,
* 0,1013 (29,3 1/3+ 1 2 ,7 |/3) 2 V 32,04 18,02 ’ '

Принимая вязкость пара на нижней тарелке (где концентрация метанола мала) равной 
вязкости водяного пара (которая при температуре около 100 °С равна 0,012 мП а-с),  находим 
значение диффузионного критерия Прандтля:

Рг'„ =  Hj,/(PijD,,) =0 ,012-10 3/(0 ,596-3,13-10 5) =0,64.

Подставляя это значение в уравнение (3.82), получим:
пу=  (0,776 +4,63-0,03-0,238-1,19-^0,596“+105-0,000468)0,64“ " 5 =0,93.

Коэффициент диффузии для разбавленного раствора метанола в воде (в м2/с) рассчитаем 
по уравнению [5]

D, =  7,4- 1 0 - |2УфЛ177(|.1и0'6),

где ip — фактор ассоциации растворителя, равньш для води 2,6; М — молекулярная масса 
:растворителя; ц — вяэкость раствора, мПа-с; u — мольнмй объем растворенного вешества при 
температуре кипения, равннй для метанола [5] сумме четмрех атомннх объемов водорода (3,7), 
атомного объема углерода (14,8) и атомного объема кислорода (7,4); 4 -3 ,7+14 ,8  +  7,4 =  
=  37 см3/моль.

Принимая вязкость жидкости равной вязкости водм при 98,2 °С (0,289 мП а-с),  получим;
D, =  7,4-10" 'S/2,6 • 18,02(273,15 +  98,2)/(0,289• 37,,Ji) =  7 ,5 -10~‘J м2/с.

Рассчитаем среднее время пребьшания жидкости на тарелке с помошью уравнения (3.84):

ho =  0,042 +  0,19 • 0,03 -0 ,0 1 3 5  - 1,19 у 0,596 +  2,4 ■ 0,000468 =0,036 м; 

т =  Spfto/ V, =  0,187■ 0,036/0,000254 =  26,5 с.

121



П о д с т а в л я я  эти зн ач ен и я  в уравнение  (3 .83),  найдем:

пх =  2,03 ■ 104\  7 ,5 -1 0 '9(0,21 • 1,19у0,596+  0,15) 26 ,5=  16.
Определим фактор массопередачи mG/L.  Тангенс угла наклона линии равновесия при 

малих концентрациях метанола можно принять равнмм т =0,134/0,02 =  6,7 (см. равновеснне 
данние в примере 7). Так как мольнме расходь! фаз равнш G =0,00732 кмоль/с и L =  
=  0,01334 кмоль/с, то фактор массопередачи m G/ L  =  6,7-0,00732/0,01334 =  3,68. Подставляя это 
значение в уравнение (3.58), получим обшее число единиц переноса для нижней тарелки:

«„, =  ( — ■+  - ^ -  —  )  ' =  ( — -----1-3,68— )  '=0 ,77 .
\ n „  L fix /  4 0,93 16 /

Принимая для паровой фазм модель идеального вмтеснения, находим локальную эффек- 
тивность (ем. разд. 3.1.6):

£о =  \ - е ~ " ° «  =  I —е -о,77 =  0,54.

Э ф ф е к т и в н о с т ь  т а р е л к и  п о  М э р ф р и .  Коэффициент продольного переме- 
8 шивания в жидкой фазе в соответствии с уравнением (3.81) равен:

Е,  =  (0,00378 +  0,0171 ■ 1,19 +  3,68• 0,000468 +  0,18 ■ 0,03)2 =  9,8• 10 ~ < м2/с.

Рассчитаем следуюшие величинн: 
критерий Пекле для продольного перемешивания

Ре, =  й2/ ( £ ,т )  =0 ,345 2/ (9 ,8 -10—4 - 26,5) =4 ,6 ; 

коэффициент ц в уравнении (3.54)

4 =

эффективность по Мэрфри

Е Е f  1 —ехр ( — А.) е х р ц - 1  | _ 0 5 1 ( 1 — ехр ( — 5,84) ехр (1,24) — 1 )
Му ° l  ^ ( l +  Я./Г!) r j t l + n A )  I ' l  5,84 (1+5,84/1,24) 1,24 (1 +  1,24/5,84) I

= 0,88.
где к =  ri +  Ре, =  1,24 +  4,6 =  5,84.

В л и я н и е  у н о с а  ж и д к о й  ф а з н  п а р о м  н а  э ф ф е к т и в н о с т ь  т а р е л к и .  
Методика расчета эффективности тарелок на основе уравнений (3.81) — (3.84) не позволяет 
учесть влияние уноса капель жидкости паром. Приближенная оценка влияния уноса в ректифи- 
кационнцх колоннах вьшолняется с помошью уравнения [ 11J: -

£м .у =  £м  v/  ( 1 +  ̂ £м i,) • (3.85)
где E'f^y — эффективность по Мэрфри с учетом уноса; е — унос жидкости в долях от расхода 
жидкой фазь|.

В колоннах с колпачковьши тарелками унос можно определить с помошью графической 
корреляции на рис 3.10. На зтом графике унос представлен в виде функции от отношения 
wn/ (Л — с), где Wy — скорость пара, рассчитанная на свободное сечение колонни; h — h6c — 
внсота сепарационного пространства над барботажньш слоем на тарелке. Внсоту барботажного 
слоя ht r (м) можно найти (11] по эмпирическому уравнению

Л», =0,0432р!/гг'; +  1,89Л„ -  0,0406.

Для условий рассматриваемой задачи (р9 =  0,596 кг/м3, icij, =  1,19 м/с, Л„ =0 ,03  м) получим: 

/i6 с =  0,0432 • 0,596 • 1,192 +  1,89 • 0,03 -  0,0406 =  0,053 м.

Следовательно, висота сепарационного пространства h — Лб с при расстоянии между тарелками
0,2 м составит: 0,2 — 0,053 =  0,147 м. Вичислив скорость пара, отнесенную к свободному сечению 
колонни:

Wj,= Vy/S =0,223/(3,14• 0,62/4) = 0 ,7 9  м/с,

получим:

wy/ (h -h t  с) = 0 ,7 9 /0 ,1 4 7  =  5,4 с “
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откуда ордината на графике для уноса (см. рис. 3.10) равна приблизительно 9. Следовательно,

\  G /  La
0,00732

0,01334-56
= 0,09 кмоль/кмоль жидкости.

В соответствии с уравнением (3.85) получим:
E’n g  =  0,88/ (1 + 0 ,0 9  -0,88) =0,81.

Унос н, следовательно, эффективность тарелки зависят от внбранного расстояния между 
тарелками. Следует также отметить сильное влияние на унос поверхностного натяжения. Для 
рассматриваемого процесса ректификации смеси метанол — вода на верхних тарелках ввиду 
значительно меньшего поверхностного натяжения унос должен бшть гораздо больше, а эффек- 
тивность тарелок заметно ниже, чем на нижних.

Пример 12. Путем расчета составов фаз методом «от тарелки к тарелке» определить число 
колпачковнх тарелок диаметром 0,6 м, необходиммх для осушествления процесса ректификации, 
рассмотренного в примерах 7— 11, при расстоянии между тарелками 200, 300 и 400 мм.

Для решения данной задачи бнла составлена программа расчета на ЭВМ по алгоритму, 
приведенному на рис. 3.8, с учетом уравнения (3.80). Эффективность каждой тарелки по 
Мэрфри Е ^ у рассчитьгвали, как показано в примере II; при эгом бьши сделанм следуюшие 
основнме допушения:

1 ) принимали постоянство мольнмх расходов фаз;
2) в качестве коэффициентов диффузии использовали меньшие из значений коэффициентов, 

рассчитаннмх по уравнениям, приведенньш в примере 11, при условиях на верхней и нижней 
тарелках;

3) температуру и плотность жидкости, поверхностное натяжение и унос принимали для 
каждой из частей колонни равнмми их средним значениям в соответствуюшей части.

Результать! расчетов приведени ниже:

Покаэатели
Расстояние между тарелками, мм

200 300 400

Унос, кмоль/кмоль жидкости: 
укрепляюшая колонна 
исчерпьтаюшая колонна 

Диапазон изменения 
Требуемое число тарелок 
Номер тарелки питания (считая снизу) 
Средний к. п. д. тарелки

1
0,13

0,43—0,84
43

7
0,45

0,45
0,04

0,56—0,94
33

7
0,57

0,15
0,01

0,68—0,97
28

7
0,68

Для данного процесса характерна внсокая эффективность нижних тарелок и заметно 
более низкая — тарелок укрепляюшей части, главнмм образом ввиду значительно большего 
уноса. По-видимому, в данном случае целесообразно различное расстояние между тарелками 
в укрепляюшей и исчерпьшаютей частях колонни, хотя окончательньш вмбор того или иного 
варианта колонни должен основиваться на методах оптимиэацни, например на сопоставлении 
годовмх эатрат на проведение процесса (см. гл. 6).

3.2.5. Вмбор флегмового числа

Одной из з а д а ч  расчета  ректиф и кац и и  явл я ет ся  определение флегмового числа, при 
котором д о л ж ен  осуицествляться процесс. Значение  R  обн чно  находят  подбором, про- 
водя расч ет  колоннь! при разл и ч н н х  зн ачен и ях  флегмового числа и соп оставляя  затратьк  
И схо дн н м  при внборе  ф легмового числа является  его минимальное значение. Оно 
м ож ет б н т ь  определено как н аим еньш ее  значение, при котором из данной смеси могут 
бьгть полученм дистиллят  и кубовьш о статок  определенного со став а  в колонне конечнмх 
разм ер ов .

Точное определение R min в о зм ож н о  итерационншми методами, например путем 
расчета  требуем ого  числа теоретических ступеней с учетом изменения мольних расходов 
ф.аз при р азн м х  R  и определения т а к о го  зн ачен и я  R,  при котором число ступеней ста- 
новится очень большим. На п рактике обн чно  для н ахо ж д ени я  /?mjn ограничиваю тся  
определением  предельно возмож ного  п олож ен ия  рабочих линий процесса. Д л я  этого
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Рис. 3.11. К определению минимального флегмового числа:
a  — no коордниатам точки нересечения рабочей линии с линисй митания ( / ,  2 У 3 , 4  — линии питания соот- 
ветственио ири <р<! 0, у =  0, 0 <  ф <  I , (р= I ; 5 — рабочая линия при минимальном флегмовом числе и <р =  I ); 
6 — по тангенсу угла наклона касательной к равновесной линии

на д и аг р ам м е  х — у  строят  линию  равиовесия  и т ак  назьш аемую  «линию питания», 
п р едстав ляю ш у ю  собой геометрическое место точек пересечения рабочих линий дл я  
укрепляю ш ей  и и сч ер п ь ш аю тей  частей колоннь!. Л инию  питания строят  по уравнению

У=  (ф — 1) x/ip +  Xp/if. (3.86)

Если п р ям ая ,  с о е д и н я ю т а я  на д и агр ам м е  х — у  точку на д и агонал и  с координатам и  
х  =  хр, у = Х р  с точкой пересечения линии питания и равновесия  не п ересекает  линию 
равновесия ,  то минимальное ф легмовое число определяется  уравнением

= ( х р - у * ) / ( У * ~ х * ) ,  (3.87)

где у* и a* — соответственно ор ди н ата  и абсцисса  точки пересечения линии питания 
с ,/шнией равновесия.

Этот случай  показан  на рис. 3.11, а.  При подаче питания в виде ж идкости ,  нагретой 
до тем п ер ату р м  кипения, ф =  0 (см. разд .  3 .2 .3),  уравнение линии питания х  =  х ғ и 
х* =  х ғ, а у* =  у * ( х ғ ).

Если проведенная  у к а зан н и м  в ь ш е  способом п р ям ая  пересекает линию равновесия ,  
то /?mil, будет меньше, чем следует  из уравнения (3.87) .  В этом сл учае  (рис. 3 .1 1 ,6 )  
следует провести касательную  к линии равновесия из точки на ди аго ка л и  д и а г р а м м н  
с координатам и  x  =  x r . i / = X p  и определить  тангенс угла наклона этой касательной  
lg  a  no отнош ению  к иолож ительному н аправлеиш о оси абсцисс. М инимальное  ф легмовое 
число мри этом может б и т ь  найдено no уравнению

^ m in  =  t g  о с / ( 1 — t g  ос)

О пти м альное  флегмовое чнсло, как  правило, ненамного превшш ает /?mill — чаш е  
всего не более чем на 10—30 %.

Прнмер 13. Определить мннимальное флегмовое число для процесса ректификации смеси 
метанол — вода, содержашей 40 % (мол.) метанола под атмосферннм давлением, если исходная 
смесь подается: а) при температуре 20 °С; б) а видс жидкости, нагретой до температурш кимения; 
а) в внде насмшенного мара. Дистнллят должен содержать 99 % (мол.) метанола.

Если для расчета эитальпии исходной емеси при 20 °С использовать даннне, приведеннме 
в примсре 7, получнм — 1260 кДж/кмоль (за начало отсчета вмбрана температура 25 °С). 
Так как энтальпия исходной смесп в жидком виде при теммературе кипения (75,3 °С) равна 
3700 кДж/кмоль (пример 7), а энтальпия исходной смеси в состоянии насмшенного пара по тем же 
данньш равна 43650 кДж/кмоль, то коэффициепт <[. при подаче питання в виде холодной (при 
20 °С) жидкости может бить принят равмим

(| =  ( -  1260 -  3700) /  (43650 -3 7 0 0 )  =  -0 ,12 4 .
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При подаче питания в виде жидкости, нагретой до температурн кииения, <| = 0 ;  если исход- 
ная смесь поступает в виде насьиценного пара, <f =  1.

Построив линии питания для трех указанпих змаченин (f (рис. 3.11, а) и найдя томки пере- 
сечения этих линий с линией равновесия, получим коордннатм этих точек:

а) у*  = 0 ,7 4 8 ,  х* = 0 ,438 ;  б) у*  = 0 ,7 2 9 ,  . (*=0 ,4 ;  в) ( /* = 0 ,4 ,  х* = 0 ,093 .

В данном случае для определения минимального флегмового числа можно использовать 
уравнение (3.87), из которого для случая а)  получим:

^ m in =  ( х р - у * ) / ( у * - х * ) = { 0,99 — 0,748) /  (0,748 — 0.438) = 0 ,7 8 .

Д л я  случаев б) и в) минимальние флегмовме числа будут равнм соответственно 0,79 и 1,9.

3.3. МНОГОКОМПОНЕНТНАЯ Р Е К Т И Ф И К А Ц И Я

В данном  р а зд е л е  р ассм атр и вается  процесс непрерьшной ректиф и кац и и  смесей с произ- 
вольньш числом компонентов в простшх (т. е. с одним питанием, без отбора промежу- 
т о ч н ш  ф ракц и й)  колоннах (см. рис. 3 .6).  В систему уравнений, о п и с ь т а ю т и х  работу  
такой колоним, входят уравнения теп ло в и х  и материальнмх бал ан со в  д л я  каж дого  
компонента, аналогичньге соответствую ш им уравнениям  д л я  бинарной ректификации, 
а т а к ж е  зависимости , х а р а к т е р и з у ю т и е  парож идкостное равновесие.  Д л я  количест- 
венного описания равновесия используют л и б о  коэффициентьг распределения  т„ либо 
коэф ф ициентн  относительной летучести a,. В первом случае  рав н ов есн н е  со стави  
определяю т по уравнениям

y!' =  m,x,  (( =  1 ,2 ,  b) ,  (3.88)

где i — номер компонента; b — число компонентов. В данной главе  нумерация ком- 
понентов ведется  в порядке убьш ания их летучеети, а относительную летучесть  опре- 
дел яю т  по наименее летучему из компонентов;

a  i =  m , / m b ( i =  1 ,2 ,  b).  (3.89)

Р ав н о в есн м е  со ст ав н  ф аз  в н р а ж а ю т  через относительнме летучести компонентов 
с л е д у ю т и м  образом:

b ь
y f  =  <*,,(,/ l  в д ;  х*  =  ( у , / а ,) /  l  j/,■/«,■. (3.90)

i=l ;=l
К оэф ф иц и ентм  распределения  и относительнме летучести компонентов являю тся  

ф ункциями со става  и парам етров  состояния. О днако  в приближ еннмх методах расчета 
коэф ф иц и ентн  относительной летучести ч а с то  принимают постояннь1ми.

Если расч ет  процесса основьш ается  на модели ректификационной колоннь!, со- 
стояш ей  из определенного числа теоретических ступеней, то при допушении постоянства 
м ольннх расходов  п ара  и ж идкости  систему уравнений, х а р а к т е р и з у ю т у ю  процесс 
многокомпонентной ректиф икации, м о ж н о  пр едставить  в виде:

FxF . i= Px P . i+ Wx  Wi; (3.91)

Gi/„_ , j = L x n j  +  P x p ( ' i > / ' ) ;  (3.92)

L x « . i = G V n - \ . i +  ( « < / ) ;  (3.93)

y,l i  =  niniXai  (/ =  1 , 2 ,  b; /i =  l , 2 ,  /VT). (3.94)

К а к  и при рассмотрении бинарной ректиф и кац и и , в данной системе уравнений пре- 
н ебрегаю т р а з д е л я ю т и м  действием к ипятильника  и деф легм атора .  Д л я  т арел ьчатм х  
колонн вместо уравнений (3.94) мож но испо л ьзо вать  зависимости, в которих  отк^онение 
от равновесия  на к аж д о й  тар елке  х а р а к т ер и зу е тс я  коэффициентами и спарения  fj,,.,- или 
эф ф ективностям и  по М эрф ри  Е Му „

Уп.1 — P*r. i п. <Х п i,

Уп,[ Уп — l. i “Ь IJ. п, / ( п, ix n. i УII ~  1 ,1 )



В большинстве случаев  достаточно обоснованнме д а н н н е  дл я  оценки коэффи- 
циентов испарения или эффективностей  по М эрф ри  отсутствуют, и расчет  многоком- 
понентной ректификации о сн ови вается  на определении требуемого числа теоретических 
ступеней, т. е. сводится к решению  уравнений (3.91) — (3.94) совместно с уравнениями
(3 .67 ) ,  определяю ш ими теиловьге нагрузки  деф легм аторов  и кипятильника.

Особенности расч ета  многокомпонентной ректификации. Число уравнений в системе 
(3.91) — (3.94) таково ,  что если полностью за д а н м  парам етр ь1, характер изую ш и е  
исходную  смесь, и давление, при котором проводится расчет ректификации, то допол- 
нительно м ож ет бмть зад ан о  еш е только четьфе пар ам етра .  В этом случае  д а н н а я  
си стема уравнений становится  замкнутой. Эти четн р е  парам етр а ,  з а д а в а е м и е  перед 
н ачал о м  расчета , н а з ь т а ю т  независимьш и переменнмми процесса. В отличие от би- 
нарной  ректификации, четьфех п арам етров  недостаточно дл я  характеристики  составов  
д и ст и л л я т а  и кубового остатка ,  получаеммх в колоннах с многокомпонентннм пита- 
нием. П оэтому цель решения уравнений  (3.91) — (3.94) — не только  получение даннмх, 
н е о б х о д и м ш  дл я  определения р азм еров  колоннм (например, расчет  числа теорети- 
ческих ступеней),  но и определение полних  составов  продуктов того или иного процесса 
ректиф икации.

Р а с ч е т  многокомпонентной ректификации можно проводить пр иб л иж енн и м и  или 
точньгми методами. В первом случае  в исходную систему уравнений вносят достаточно 
г ру бм е  упрош ения и до полнительнне  зависимости  эмпирического или полуэмпириче- 
ского хар актера .  Это позволяет  получить хотя и приближ енное решение, но з ат о  
относительно просто и бнстро. В качестве  четнрех  независиммх переменнмх в прибли- 
ж е н н и х  методах расчета  о б и ч н о  принимаю т следую шие п ар ам ет р и :  1) ф легмовое 
число R\ 2 ) концентрацию  одного из компонентов в ди сти лляте  х Р к; 3) концентрацию  
одн ого  из компонентов в кубовом остатке  4) номер ступени /, на которую д ол ж н о  
п о д а в а т ьс я  питание.

Т а к о й  же вмбор независиммх переменннх используют и в бинарной ректиф икации, 
но при многокомпонентном питании этих параметров  недостаточно, ч тоб н  перед началом 
р а с ч е т а  полностью о хар ак т ер и зо ва т ь  требу ем ий  состав  дистиллята  и кубового остатка .  
О д н а к о  при правильном вшборе компонентов, для  котормх за д а ю т с я  концентрации  
в ди сти лл яте  и кубовом остатке , приближ енное решение уравнений м атери ального  
б а л а н с а  п озволяет  получить близкое к действительному представление о со став а х  про- 
дуктов  процесса ректификации. Компонентом, для  которого в качестве независимой 
переменной зад ает с я  концентрация  его в дистилляте  ( т я ж е л и й  ключевой компонент 
с номером k ) ,  как правило, в и б и р а ю т  самьш летучий из компонентов, ко то ри е  пред- 
п о л а г а е т с я  сконцентрировать  в кубовом остатке. Величина x Pk  харак тер изует  до- 
пустимое количество этого компонента в дистилляте . Д ругим  клю чевнм компонентом 
(легкий  ключевой компонент с номером /) вм би раю т обично наименее летучий из тех, 
которм е д о л ж н и  бь и ь  собрань! в дистилляте . Величина х r  , х арактеризует  допустимое 
с о д ер ж а н и е  этого компонента в кубовом остатке.

Р а с ч е т  многокомпонентной ректиф икации часто приходится в и п о л н я ть  в отсутствие 
сколь-либо  полнмх даннмх или при полном отсутствии д ан н и х  по равновесию . П оэтому 
в п роцессе  р асчета  о бн чно  возникает  необходимость определения п ар ам етро в ,  х арак -  
тери зую ш их  п арож идкостное равновесие. О граничивш ись  случаями , когда к паровой 
ф а з е  применимм законм  идеал ьн их  газов, к оэф ф ициенти  распределения компонентов 
при давлении  р  можно определить из уравнений

т,=у,РЧ/р  ( i = l , 2 ,  b), (3.95)

где Y' — коэф ф ициент активности i-ro  компонента в ж идкой  ф азе ; Р? — давлени е  
н асн ш е н н о го  пара дл я  чистого компонента.

Д л я  относительнь1х летучестей (определенннх по наименее летучему из компо- 
нентов) с п равед ли в и  зависимости

а, =  у,Р?/(УьР°ь) ( / = 1 ,2 .......  b). (3.96)
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Рис. 3.13. Блок-схема расчета равновесного состава жидкости для пара заданного состава

При расчете ректиф икационнмх колонн в озни кает  необходимость в решении двух 
видов зад ач  на парож идкостное  равновесие: расчет  равновесного состава  n a p a  по из- 
вестному составу ж идкости  и, наоборот, расчет  состава  жидкой ф а з н ,  равновесной  с 
паром зад анн ого  состава . В обоих случаях  з а д а ч а  сводигся в основном к определению  
равновесной тем п ерату рн  (тем п ер ату ри  кипения жидкости или конденсации п ара  опре- 
деленного со ет ав а )  Алгоритмь! решения приведенм на рис. 3.12 и 3.13. В за д ач ах  
второго рода для неидеальншх систем перед н ачалом  расчета  необходимо для первого 
приближ ения  за д а т ь с я  составом ж идкой  ф а з и  или коэф ф ициентами активности.

Р асчет  колонн многокомпонентной ректиф икации  обнчно начинаю т с приближ енного 
составления  м атериального  б а л а н с а ,  оп ределения  минимального числа теоретических 
ступеней, необходимнх для осуш ествления процесса и н ахож дени я  минимального 
ф легмового  числа.

П рибли ж енн м й  материальнм й  б ал а н с  многокомпонентной ректификации. Д л я  ре-
шения систем уравнений (3.91) при известном питании и двух известншх концентрациях  
ключевмх компонентов х Р k и x w , необходимо в дополнение к ним за д а т ь  ( b — 2 ) кон- 
центрации в дистилляте  или кубовом остатке. Тогда система уравнений (3.91) стано- 
вится замкнутой. Н аиболее  досто верн ие  п редп олож ен ия  могут бмть сделанм  о содер- 
ж ании  в ди сти лляте  менее летучих компонентов, чем т я ж ел ь ж  ключевой компонент, 
и о со дер ж ан ии  в кубовом остатке  более летучих компонентов, чем легкий ключевой. 
Ч асто  при приближенном составлении  м атериального  бал ан са  содерж ание  этих компо- 
нентов соответственно в ди сти лляте  и кубовом остатке  принимают равньш  нулю.

Пример 14. Определить приближенние составм дистиллята и кубового остатка и их расходи 
(в долях от расхода исходной смеси) при ректификации четьфехкомпонентной смееи, содержашей 
равние мольние количества изобутилового (2-метилпропанол-1), «-бутилового, изоамилового 
(З-метилбутанол-1) и н-амилового спиртов, если дистиллят должен содержать 2 %  (мол.) изо- 
амилового спирта, а кубовьж остаток — 2 % (мол.) н-бутилового.

Нумеруя компонентн в порядке убьтания летучести (т. е. в порядке возрастания температурь! 
кипения), можно представить исходние даннме в следуюшем виде (концентрации вьфаженн 
в мол. долях):

К о м п о н е н т

1. Изобутилоеьш спирт
2. к-Бутиловнй спирт
3. Иэоамиловьш спирт
4. «-Амиловнй спирт

*F.i
0,25
0,25
0,25
0,25

0,02
0,02



Из нсходнь1х дашшх видно, что в качестве дистиллята предполагается отгонять в основном 
мзомсрь! бутилового спирта, а ампловие спнрть! должни преобладать в кубовом остатке. Поэтому 
в качестве лсгкого ключевого компонента вибран «-бутиловмй спирт (1 =  2 ), а в качествс тяже- 
лого — изоамиловий (ft =  3) Содержание н-амилового спирта в дистилляте должно бьпь малим, 
так как хР 3 для изоамилового спирта, имеюшего более низкую температуру кипения, составляет 
всего 2 % (мол.). Примем для приближенного материального баланса х РА =  0. По тем же cooQpa- 
жениям пренсбрежем содержанием самого летучего из компонентов (изобутилового спирта) 
в кубовом остатке и примем , = 0.

Решение системь1 уравнений (3.91) удобнее всего начать с определения расходов дистиллята 
и кубового остатка. Для этого просуммируем мервне два из уравнений этой системм:

'i 2 2
!’ I  x h \ i = P  Z  х р . i +  ^  Z  х w ,;■

•2 (=1 i= i  i = l
Так как сумма £  хР , должна бмть равна 0,98 мол. доли, a W =  F — P, то из этого уравне-

i = I
ния следует:

2
Z  (xh \ i ~ x W,i)

_Р = /= l____________  0 .5 -0 ,0 2  _ 0 5 .
Ғ 2 0 ,98 -0 ,02

L  (xp . i ~ x w,i)
i =  I

W / F =  1 - P / F  =  0,5.

Решая далее каждое из уравнений системн (3.91) в отдельности, находим хр хр 2, Ху, 3 
и x w 4. Результатм приближенного расчета материального баланса приведенн ниже:

KOMnOHeHT Xp j А'Ц7 j
1. Изобутиловьж спирт 0,50 0
2. н-Бутиловьш спирт 0,48 0,02
3. Изоамиловьш спирт 0,02 0,48
4. м-Амиловьш спирт 0 0,50

Р ас ч е т  минимального  числа  теоретических ступеней. М иним альное  (при беско- 
нечном флегмовом числе) число теоретических ступеней, требуем ое для  получения 
з а д а н н м х  концентраций ключевмх компонентов в продуктах ректиф икационного  разде-  
ления ,  я вл яется  в аж н м м  п араметром  процесса, так  к а к  определяет  теоретически  мини- 
м а л ь н и е  размерш колоннм. П ри б ли ж ен н о  величина .Vmin м ож ет бм ть найдена из урав- 
нений Фэнске [111

*min ==  (3.97)
xP,jx W,i ’ а ср.)

Уравнение (3.97) применимо к бинарньш  системам и к любой паре компонентов, 
с о д е р ж а ш и х с я  в многокомпонентной системе. Н а стадии п риближ еннмх расчетов 
многокомпонентной ректиф икации достаточно достовернме дан н м е  по с о д е р ж а н и ю 1 
в ди сти лл яте  и кубовом остатке  нмеются только  дл я  ключевнх компонентов. П оэтом у  
р асч ет  Vmin no уравнениям  Фэнске проводится при / =  / и j  =  k.  П о ряд ок  рас ч ета  мини-i' 
м альн ого  числа теоретических ступеней п оказан  на рис. 3.14. С редние относительнме^ ■ 
л етучести  а Ср., обично определяю т как  среднегеометрические значения  относительних 
летучестей  в самом верху колоннн (при составе  пара, одинаковом  с составом д и сти л л я та )  
и в самом низу колонни (при соетаве  жидкости, совпад аю ш ем  с составом  к у б о в о го Г| 
о с т а т к а ) .

Уравнения Фэнске применяют не только д л я  определения A lnin, но и д л я  уточнения 
концентраций  неклю чевнх компонентов в ди сти лл яте  и кубовом остатке (т. е. тех 
концентраций, которшми зад аю т ся  при составлении приближ енного м атери ального  ба- 
л а н с а  процесса) .  Д л я  этой цели уравнения  (3.97) п редставляю т в виде

X p i = X p . ( ^ ) ( ^ L ) " ' '  или X w . =  X w . ( f L L \ ( ^ L \ m'" (3.98)-
W,j *P,i ®cp,/ *
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Если вм чи сленн и е  no уравнениям  (3.98) кониентрации значительно отличаю тся  
от значений, котормми з а д а в а л п с ь  вначале, расчет минимального чнсла теоретмческих 
ступепей следует  повторить на основе новмх значений концентраций н еклю чевнх  
компонентов.

Пример 15. Определить -Vmin для процесса. описанного в примере 14, считая, что ректмфи- 
кация проводится при нормальном давлении.

Р а с ч е т  о т н о с и т е л ь н н х  л е т у ч е с т е й .  Так как разделяется смесь ближайших 
гомологов, будем считать, что жидкая фаза явлпется идеальньш раствором. Тогда коэффициентм 
аитивности могут бьпь принять! равними единике, и для расчета равновесия, как следует из урав- 
нений (3.96), достаточно данннх по зависимостям давления насьиценного пара от температурм 
Р? (0  для всех компонентов. Одной из форм аппроксимации этой зависнмости является уравнение 
Антуана:

Р " = е х р  \A,—  B i / ( Q + T ) ] .  (3.99)

Параметри этого уравнення для компонентов разделяемой смеси равни [5]:

Комппнент А, В, С,
1. Изобутиловнй спирт 16,8712 2474,73 — 100,3
2. н-Бутиловий спнрт 17.2160 3137,02 —94,43
3. Изоамиловьж спирт 16,7127 3026,43 — 104,1
4. н-Амиловмй спирт 16,5270 3026,89 — 105,0

Приведеннне здесь значения параметров позволяют находнть давление насьиценного napa по 
уравнению (3.99) в мм рт. ст.

Для определения средних относительнмх летучестей решим две задачи на парожидкостное 
равновесне. В первой найдем состав равновесного пара для жидкости, состав которой аналогичен 
составу кубового остатка, найденному иэ приближенного материального баланса процесса:

. t i= X \^  [ = 0 ;  х? =  х ц/.2 — 0,02; д'з =  х у  з =  0,48; ,V4 — .v^- 4 = 0 ,5 .

Для этого в соответствии с алгоритмом, приведеннмм на рис. 3.12, необходимо определить темпе-

Рис. 3.14. Схема расчета минимального числа 
теоретических ступеней (  Исходние даннме: F,xF-)(i = 1.2...b ).xp,t.xW|l ^

Приближенний материальний баланс. Расчет P,W,xWil(i>k),Xp((i<l)

Рис. 3.15. График Джилиленда для опреде- 
ления числа теоретических ступеней

Определение aCD, 
(1 = 1.2...b)PJ

Расчет N,„,n
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/ =  £  Йх , /р — 1 = 0. 
i =  l

Данное уравнение удобно решать методом Ньютона [20], находя температуру для каждой после- 
дуюшей итерации по уравнению

где tj и /j+ i — значения температури кипения в двух последовательних итерациях. В качестве 
первого приближения для температурм кипения примем /1 =  135 °С [температуру, близкую к нор- 
мальной температуре кипения к-амилового спирта (137,8 ° С ) — преобладаютего компонента 
жидкой фазь|]. Тогда для к-амилового спирта из уравнения (3.99) получнм:

/3° =  ехр [ 16,527-------------3026,89----------1 =  693,8 мм рт. ст.
* 4  - 1 0 5 + 1 3 5  +  273,15 J Р

Аналогичньш образом для других компонентов системм находим: =  861,8; =  1361.8 
и Р"=  1868,9 мм рт. ст. Следовательно, / = (  1361,8-0,02 +  861,8-0,48 +  693,8-0,5)/760— I =  
=  0,03658;

dj у  BtPfx, _ 1 /  3137,02-1361,8-0,02
d T ~  L  р (С ,+  Г)2 _  760 l ( — 94,43 +  135 +  273.15)2 1= l
3 0 2 6 ,4 3 -8 6 1 ,8 -0 .4 8  3 0 2 6 ,8 9 -6 9 3 ,8 -0 ,5  \  003399

( - 1 0 4 , 1  +  135 +  2 7 3 ,1 5 )2 ( — 1 0 5 + 1 3 5  +  2 7 3 - 1 5 )2 I  ’

Новое приближение для температурм кипения оказьшается равншм
t2 =  /, -  [ / / '  =  135 -  0,03658/0,03399 =  133,92 °С.

Повторяя расчет, после трех итераций получим сходимость по температуре (133,91 °С) 
с точностью ±0,01 “С. Давления насьиценного пара компонентов при 133,91 °С равнш: Pf =  1807,9; 
/*“ =  1315,1; Р° =831,4 и Р° =669 ,2  мм рт. ст. Подставляя эти значения в уравнения (3.96), 
определяем коэффициенть! относительной летучести (принимая коэффициенти активности равнн- 
ми единйце). Для изобутилового спирта, например, имеем;

a , =  р» /  />о =  1807,9/669,2 =  2,701.

Д ля  других компонентов относительньш летучести равни: 02=1,965, a 3=  1,242, a < = l .  Эти 
значения соответствуют условиям в самом низу колоннь!. Чтобш найти относительние летучести 
в верхней части колоннь), определим рановесньж состав жидкости для пара, состав которого 
одинаков с составом дистиллята; у, =  х р , =0 ,5 ,  уг =  х р 2=0 ,48, уъ =  х р 3=0,02, уА =  х р 4 =  0. Тем- 
пература конденсации пара в соответствии с алгоритмом, приведенном на рис. 3.13, может бить 
найдена из уравнения (для идеальних систем);

ь
/ =  X РУ./РЧ - 1 = 0 .

1 = 1
Решая это уравнение методом Ньютона аналогично тому, как определялась температура 

кипения кубового остатка, получим t =  113,68±0,01 °С. Относительнне летучести компонентов 
при этой температуре, вмчисленние по уравнению (3.96), равни: ai =2,861, a 2 =  2,015, a 3=  1,248,

=  1.
Находим средние относительнме летучести компонентов как среднегеометрические значения 

относительннх летучестей в верхней и нижней частях колонни. Для иэобутилового спирта, на- 
пример, получим;

ctcpi=V2,861 -2,701 =2,78.
Д ля  других компонентов средние относительнне летучести равньг. a cp2= l , 99, a cp3= l ,2 4 5 ,  

atcp 4 = 1 .
М и н и м а л ь н о е  ч н с л о  т е о р е т и ч е с к и х  с т у п е н е й .  Определим Alnjn, подставив 

в уравнение (3.97) концентрации в дистилляте и кубовом остатке, а также средние относительнне 
летучести для ключевих компонентов (к-бутиловий и изоамиловнй спиртм):

. 0,48-0,48 / ,  1,99 
min “  0Г02~0,02 Т 2 45 _ =  ' З Д
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Пример 16. Уточнить концентрации изобутилового спирта в кубовом остатке и амнлового 
спирта в дистилляте для процесса ректификации, рассмотренного в примерах 14 и 15.

При составлении материального баланса в примере 14 значения x w [ и хР 4 били принятн 
равньгми нулю. Определим эти концентрации с помошью уравнений (3.98). Принимая / =  4, 
j =  3 в первом из уравнений (3.98), находим:

хр 4 =0,02 (0,50/0,48) (1/1,245)13-6 =  0,0011 мол. доли; 

второе из уравнений (3.98) при / = 1  и i =  2 дает:
, =0 ,02  (0,50/0,48) (1,99/2,78)136 =  0,0003 мол. доли.

Решение системн уравнений (3.91), исходя из вновь полученннх концентраций неключевмх 
компонентов, приводит к следуюшим результатам:

Компонент *P,i x W.i
1. Изобутиловий спирт 0,4993 0,0003
2. н-Бутиловьж спирт 0,4796 0,02
3. Изоамиловьж спирт 0,02 0,4804
4. н-Амиловнй спирт 0,001 1 0,4993

Расход дистиллята получается равним Р/Ғ  =  0,50044.
Вьтолненнме в данном примере расчетн позволили получить приближенную оценку кон- 

центраций в дистилляте и кубовом остатке компонентов, содержашихся в них в малмх количествах. 
Расчет минимального числа теоретических ступеней на основе новнх значений концентраций 
приводит к той же величине A/min=13,6.

Р асчет  минимального  флегмового  числа.  Д л я  приближ енного  определения мини- 
мального зн ачен и я  ф легм ового  числа, при котором могут бмть полученм з а д а н н и е  
концентрации ключевмх компонентов в ди сти лл яте  и кубовом остатке, обьшно исполь- 
зуют уравнение  Ундервуда [20]:

ь
tfm in=  Z  а ’ХР . i / (<*' — “ ) — I. (3 .100)

; = I
где u — корень (значение которого л е ж и т  м еж ду  значениям и  относительних летучестей 
клю чевнх компонентов) алгебраического  уравнения

ь
X  а , х ғ  ,/ (а ,  —  и)  = ф . (3.101)

I = I

При определении минимального ф легм ового  числа по уравнению  У ндервуда в ка- 
честве относительнмх летучестей компонентов использую т их средние зн ачен и я ,  полу- 
ченнме при определении ^?min (см. пример 15), а концентрации  в ди сти лляте  определяю т 
исходя из приближ енного  материального  б а л а н с а  процесса .

Пример 17. Определить минимальное флегмовое число для процесса ректификации, рассмот- 
ренного в примерах 14, 15 и 16, если исходную смесь предполагается подавать в ректификационную 
колонну в виде жидкости, нагретой до температури кипения.

При решении примера 15 били получени следуюшие средние значения относительннх лету- 
честей: a i= 2 ,7 8 ;  a 2= l , 99; а з =  1,245; а 4= 1 .  Так как питание в колонну должно подаваться 
нагретим до температури кипення, то tp =  0, и уравнение (3.101) примет вид:

2,78-0,25 1,99-0,25 1,245-0,25 1 -0,25 _ 0

2,78 — u 1,99 —u 1,245 —u l - u  _
или

0,695 0,4975 0,3112 0,25
2,78 —u 1,99 — u 1,245 —u l - u  _

Решим это уравнение методом Ньютона. Так как требуется найти корень, значение которого 
находится между значениями относительних летучестей н-бутилового и изоамилового спиртов, 
являюшихся ключевими компонентами, то в качестве первого приближения для параметра и 
виберем u, =  1,618 (значение, лежашее посередине между a ? и аз). Подстановка этого значения 
в уравнение для f дает / =  0,6965. Внчислим производную
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tf= J L =  ў  а,Хғ-‘
du  ( a ,— u ) 2/=|

0.695 0,4975 0,3112 0,25
~  (2 ,78— 1.618)2 ( 1 ,9 9 - 1 ,6 1 8 ) 2 (1 ,2 4 5 -1 ,6 1 8 ) ’ (1 — 1,6 I8 )2 ~~ ’

Уточненмое значение параметра u равно:

u 2 =  u , — ! / [ ' =  1,618 — 0,6965/7,002 = 1 ,5 1 9 .

После нескольких итераций находим, что параметр и с точностью до ± 0 ,0 0 1  равен 1,520. Подставим 
это значение в уравнение (3.100), используя результатм расчета состава дистиллята, приведенние 
в примере 16:

_  2,78-0,4993 1,99-0,4796 1,245-0,02 1-0,0011 
m in_  2 ,7 8 -1 ,5 2  1 ,9 9 -1 ,5 2  1 ,2 4 5 -1 ,5 2  1 - 1 ,5 2  ~  ’ '

3.3.1. Приближеннме методн расчета многокомпонентной ректификации

В приближенньгх м етодах  расчета и с ходнн м и д а н н н м и  нар яду  с пар ам етрам и, харак-  
тер изую ш им и состав и состоя ни е  исходной смеси, а т а к ж е  ф а зо в о е  равновесие,  сл у ж а т :  
концентрация легкого ключевого компонента в кубовом остатке,  концентрация т я ж ел о г о  
ключевого компонента в дистилляте  и ф легм овое  число. Ц ел ь  расчета  —  о п р едел ение  
числа теоретических ступеней , необходим м х для получения з а д а н н н х  концентраций  
кл ю чевнх компонентов в пр одуктах раздел ени я .

Приближенньж расчет многокомпонентной ректификации по методу Джилиленда. 
Ра сч ет  числа теоретических ступеней по м етоду  Д ж и л и л е н д а  [11] основан  на исполь-  
зовании эмпирической графической корреляции (рис. 3 .1 5 ) .  М ет о д  Д ж и л и л е н д а  т р еб у ет  
предварител ьного  о п р едел ения  минимального числа теоретических ступеней и минималь-  
ного ф л егм ов ого  числа.

Пример 18. Определить число теоретических ступеней, которому долж на бнть эквивалентна 
ректификационная колонна для процесса разделения спиртов, описанного в примере 14, если 
флегмовое число на 30 % больше минимального.

В примере 17 бмло найдено /?min =  2,04. Следовательно, R =  1 ,ЗУ?т|п =  1,3-2,04 =  2,65. Отсюда 
получим:

( Я -  Rrnn) / ( Л +  1 ) =  (2,65 -  2,04) /  (2,65 +  1) = 0 ,1 6 7 .

Из графика на рис. 3.15 находим, что этому значению соответствует (/V,— N mm) /  (А/т+  1) =  
=  0,47. Таким образом, требуемое число теоретических ступеней

Д/т=  (13.6 +  0 ,4 7 )/(1  —0,47) = 2 7 ,

где iVmin =  13,6 — минимальное число теоретических ступеней для данного процесса (пример 15).
Один из недостатков метода Д ж илнленда состоит в том, что он не позволяет определять 

место ввода исходной смеси в колонну. Д ля определения ступени, на которую следует подавать 
питание, можно использовать уравнение [ 11]:

т £ г - № ) ( 0 Г
где /Vyк и — число теоретических ступеней соответственно в укрепляюшей и исчерпмваюшей 
частях колоннм (ступень питания отнесена к исчергшваюшей части).

Д л я  процесса ректификации, рассмотренного в примерах 14— 18, концентрации ключевмх 
компонентов (1 =  2, /г =  3) равни: х ғ  2 = х ғ  3 = 0 ,2 5 ; 2 0,02, ^р з = 0 ,0 2 ,  а отношение расходов 
дистиллята и кубового остатка близко к единице. Следовательно, в соответствии с уравнением 
(3.102), N yK/ ( N „ с— 1) =  1.

Поскольку обшее число теоретических ступеней равно 27 (пример 18), отсюда следует, что 
исчерпиваю ш ая часть долж на состоять из 14 ступеней, а укрепляю ш ая — из 13.

Приближеннмй расчет многокомпонентной ректификации по методу Хенгсте- 
бека [ 2 11. Э тот  метод состоит  в том, что многокомпонентная систем а своди тся  к бинар-  
ной, со ст о я ш ей  из ключевмх компонентов. О тносительную  летучесть a  в этой бинарной
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системе принимают обм ч но  гюстоянной, равной отнош ен ию  средних о т н о с и т ел ь н н х  
летучестей легкого и т я ж ел о г о  ключевмх компонентов многокомпонентной системш.  
Тогда равновесие в этой бинарной системе о п и с ь т а е т с я  уравнением

у* =  а х / (  \ - х  +  ах ) ,  (3.103)

где х  и у  — концентрация в ж идкости и р ав н ов есная  концентрация в паре л егкого  
ключевого компонента.

При применении этого метода мольнме р а с х о д н  ф а з  в каж дой из частей колонньг 
принимают постоянннм и. Уравнения рабочих линий у д о б н е е  всего пр едставл ять  (при  
отсчете ступеней снизу)  в виде:

у * = — х„+ i +  f l — — }хр
G \  G /  р '  (3.104)

у « = —  --- Q^)Xw (п <!)<

где х„ + \, хР и xw —  концентрация легкого ключевого компонента соответствен но  в 
ж идкости ,  в н х о д я т е й  из (л +  1) -й  ступени, в д истилляте  и кубовом о статке  для би-  
нарной си стем н ,  к которой своди тся  многокомпонентная; у„ —  концентрация л егкого  
ключевого ком понента в паре, вм ходяш ем  из п -й ступени.

Р а с х о д н  ф а з  в укрепляю ш ей части колоннм (при n ^ j )  определяю т no уравн ен иям

/-1
L =  P R -  Y. а ^Р х р //(*.■ — a* ): (3.105)

i = 1
/ - 1

G =  P ( R  +  1 ) — X a .P x p  , / ( a ,  — a t ). 
i = l

B и с ч е р г ш в а ю т е й  части ( и < / )  пересчет р а с х о д о в  ф а з  для сведения м ногокомпо-  
нентной систем м  к эквивалентной бинарной в ь т о л н я ю т  с л е д у ю т и м  о б р а зо м :

i
L =  PR +  F(  1 - ф ) -  £  atWxy/  j /  (a / — a , ) ; (3.106)

i ~  U I 
t

G =  P (R + I )  — Fq>— Y,  <*Wxw J (a . i  — a.i).
i = Ar + I

О п р ед ел ен и е  числа теоретических ступеней no м етоду  Хенгстебека проводят  
так ж е ,  как для бин арн м х систем. Р асч ет  м о ж н о  вьшолнять графически, с построением  
равновесной линии по уравнению  (3 .103)  и рабоч их  линий по уравнениям (3 .1 0 4 )  —  
(3 .1 0 6 ) ,  или численно с пом ош ью  алгоритма, приведенного  на рис. 3.8.

Пример 19. Определить число теоретических ступеней, которому долж на бнть эквивалентна 
ректификационная колонна для процесса разделения спиртов, описанного в примере 14, при 
флегмовом числе 2,65.

У р а в н е н и я  р а в н о в е с н о й  и р а б о ч и х  л и н и й .  В соответствии с исходнмми 
данними, приведенннми в примере 14, концентрация каж дого компонента в исходной смеси 
равна 0,25 мол. доли, содержание изоамилового спирта в дистилляте 0,02 мол. доли, а н-бутилового 
спирта в кубовом остатке 0,02 мол. доли. Приводя данную  систему к бинарной, со сто ятей  из 
к-бутилового и изоамилового спиртов, вмразим составм исходной смеси, дистиллята и кубового 
остатка в такой бинарной системе через содерж ание наиболее летучего из компонентов (к-бути- 
ловь|й сп и р т):

х ғ =  х ғ . 2/ ( х  ғ.-2^~х  ғ.з) = 0 ,2 5 /(0 ,2 5  +  0,25) = 0 ,5  мол. доли;
Х р ^ Х р  2/ (Хр 2 ~*гх р 3) =  0 ,4 8 /(0 ,4 8 + 0 ,0 2 )  = 0 ,9 6  мол. доли;

Jf^'==Jfj^2/(-^i^ '2+ ^-u :'3) =  0 ,02 /(0 ,02  +  0,048) =  0,04 мол. доли.

О тносительние летучести н-бутилового и изоамилового спиртов, рассчитанние по к-амило- 
вому спирту, соответственно равнь! в среднем a j = l , 9 9  и a 3=  1,245 (пример 15). Следовательно,
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относительная летучесть в бинарной системе н-бутиловьж спирт — изоамиловьш спирт может 
бить принята равной а  =  а 2/ а з =  1 ,9 9 /1 ,2 4 5 =  1,598.

В соответствии с уравнением (3.103) уравнение линии равновесия для данной системь! имеет
вид:

у* =  1 ,598 j c /  (1 +  0 ,598* ) .

Используя результати приближенного расчета материального баланса в примере 14 и средние 
значения относительннх летучестей, найденнне в примере 15, определим расходн ф аз в ректифи- 
кационной колонне по уравнениям (3.105) и (3.106).

Д ля укрепляюшей части колонни ввиду того, что индекс легкого ключевого компонента 
(н-бутиловий спирт) 1 =  2, получим (при расходе исходной смеси 1 к м о л ь /с ) :

L =  P R — азРзСр' ' = 0 ,5 - 2 ,6 5 — 1-245-0 .5-0 ,5 ^  5 кмольу 
a i — аз  2 ,7 8 -1 ,2 4 5

G =  P ( R + l ) ~  “ ' PXp-L  =  o,5 ( 2 ,6 5 + 1 ) — 9 70 ° f од’ғ~=  1.375 кмоль/с. 
a i — аз  2 ,78— 1,245

Д л я  исчерпиваю ш ей части колонни (k =  3, q> =  0) имеем:

L =  PR +  F — а г 1  =  0,5• 2,65 +  1 — 1.99-0,5-0,5 _  ( g25 кмоль/с; 
аг  — а< 1,99— 1

G =  P ( R +  1) — =0 , 5  (2 ,6 5 + 1 )  — 1 • ° ’̂  0 ,5 .=  j 575 КМОл ь/с . 
а 2 — 1,99— 1

Таким образом, уравнение рабочей линии для укрепляюшей части колонни ( n ^ f )  имеет вид:

1,125 , / ,  1,125 \ n „
У л = --------- х„+[ + ------------- ) 0,96,

1,375 "+ | 1,375 J

у„ =  0,818x„+i + 0 ,1 7 4 .

Аналогичним образом  для исчерпиваю шей части колоннш ( n < / )  в соответствии с уравнением 
(3.104) получаем:

'■825 , 1,825 \
У " =  ; *»+i +  ( 1— — —  0,04,

1,575 \  1,575 /

или

у п =  1,158дгл +1 — 0,0063.

Р а с ч е т  ч и с л а  т е о р е т и ч е с к и х  с т у п е н е й .  И з решения данной задачи по методу 
Д ж илиленда следует, что требуемое число теоретических ступеней достаточно велико. Поэтому 
для большей точности проведем расчет численно, последовательно определяя составн ф аз на 
вшходе со всех ступеней, начиная с первой — нижней ступени. Концентрации более летучего 
компонента (к-бутиловмй спирт) в паре найдем по уравнению равновесия:

уп =  у*(х„) =  1 ,598jc„/ (1 + 0 ,598*„).

Составь! жидкой ф а зи  определим с помошью полученннх вшше уравнений рабочих линий. Ре- 
зультати  расчетов приведенш ниже *:

n Х „ у* n X n У» n У» n Х „ У"
1 0,040 0,062 13 0,542 0,654 7 0,254 0,353 19 0,832 0,888
2 0,059 0,092 14 0,586 0,694 8 0,310 0,418 20 0,872 0,916
3 0,084 0,129 15 0,635 0,736 9 0,366 0,480 21 0,906 0,939
4 0,116 0,174 16 0,686 0,777 10 0,420 0,537 22 0,935 0,958
5 0,156 0,228 17 0,737 0,818 11 0,469 0,585 23 0,958 0,974
6 0,202 0,288 18 0,786 0,855 12 0,502 0,617

* х „ ,  у „  — в мол. д олях  и-бутилового спирта.
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Так как на 12-й ступени содерж ание «-бутилового спирга в жидкости преомсило его содерж а- 
ние в исходной смеси, эта ступень принята за  ступень питания; начиная с нее состав жидкой ф а зн  
определяли по уравнению рабочей линии для укрепляюшей части колонни. Расчет бь[л закончен 
на 23-й ступени, так как концентрация н-бутилового спирта в паре, виходяш ем с этой ступени, 
превмшает требуемое его содерж ание в дистилляте. Таким образом , решение данной эадачи 
по методу Хенгстебека привело к следуюшим результатам : требуемое число теоретических сту- 
пеней — 23, номер ступени питания — 12, считая снизу.

3.3.2. Точний расчет многокомпонентной ректификации

В точнмх методах расчета многокомпонентной ректификации систему исходнмх урав- 
нений решают без сушественнмх дополнительнмх упрошений (если  не считать часто 
принимаемого доп утен и я  о постоянстве мольннх расходов ф а з) .  В качестве незави- 
симмх переменнмх обично вмбирают: 1) флегмовое число R\  2) расход дистиллята Р;
3) число теоретических ступеней NT- 4) положение ступени питания.

Цель р а с ч е т а — определение составов дистиллята и к у б о в о г о  остатка. Повторяя  
расчет при различнцх значениях переменншх, находят условия, при которнх дости-  
гается подходяший состав п р оД ук тов  разделения.

Точное решение системи уравнений (3 .91) — (3.94) возможно разньши мето- 
дами [11]. Н иже рассмотрен один из методов расчета —  «от тарелки к тарелке». По 
этому методу составн дистиллята и кубового остатка и т у т  итерационннм путем. За-  
даваясь в качестве начального приближения концентрациями в дистилляте [либо 
значениями P x p i , либо отношениями Р х р J  ( W x w t) \  для всех компонентов, находят 
состав кубового остатка из уравнений (3.91) .  Д ал ее  путем поочередного использования  
уравнений (3.94) и (3.93) определяют последовательно составн фаз на вмходе со всех 
ступеней исчерпьшаюшей части колоннм (рис. 3 .16). После этого, исходя из предпола- 
гаемого состава дистиллята, с п ом отью  уравнений (3.94) и (3.92) последовательно, 
начиная с последней ступени, находят составь! фаз, вмходяших со всех ступеней 
укрепляютей части колонни, вплоть до ступени пнтания.

В результате такого расчета получают д в а  варианта состава пара, внходяшего с 
тарелки питания. Один состав получают при расчете «снизу», от первой ступени, вто- 
рой — при расчете «сверху», от последней ступени. Из сопоставления этих составов  
можно судить о близости концентраций в дистилляте, используемнх в данной итерации, 
тем концентрациям, которие являются решением системи уравнений (3.91) — (3 .94) .  
Расхождения в концентрациях фаз на тарелке питания, полученнмх при расчете «снизу»  
и «сверху», позволяют оценить поправки, которне требуется ввести в состав дистиллята  
для следуюшей итерации.

Наиболее сушественной частью данного метода расчета является способ опреде-  
ления новмх концентраций в дистилляте для каждой последуюшей итерации. Чаш е  
всего для этого используют так назьшаемьш «0-метод» [22]. Если новьш состав дистил- 
лята определяют путем сопоставления составов пара на тарелке питания, то в соот- 
ветствии с этим методом концентрации в дистилляте для ( / + 1 ) - й  итерации находят  
из уравнений

где y j j  и у и  — концентрации компонентов в nape, вмходяшем со ступени питания, 
полученнне соответственно при расчете «снизу» и «сверху».

Параметр 0 подбирают так, чтобм сумма концентраций в дистилляте равнялась  
единице.

Пример 20. Определить состави  дистиллята и кубового остатка для процесса ректификацми 
при нормальном давлении смеси, состав которой указан в примере 14, еслм колонна эквивалент- 
на 27 теоретическим ступеням, расход дистиллята 0,5002 кмоль/км оль исходной смеси, флегмовое 
число 2,65 и питание подается на 14-ю ступень в виде нагретой до температурь! кипения жидкости.

UP.,■)/+! = (1 = 1 , 2, b),  (3.107)
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f  Исходние данние: Ғ, *n  (i = 1,2........ь), », р, R, Р, NT, I )

"  Г  '

Первое приближение для xp.i (i = 1 ,2 ,. . . , b)

Расчет xw (i=1,2,...b)

Т

C Конец )

Рис. 3.16. Алгоритм расчета многокомпонентной ректификации методом «от тарелки к тарелке»

Приближенннй расчет процесса ректифмкации данной с.меси по методу Дж илиленда (при- 
мер 18) мокачал, что при флегмовом чнсле 2,65 для полученмя дистиллята с содсржанием изоами- 
лоного спирта, равнмм 2 % (мол ), и кубового остатка, содерж аш его такое же количество 
к-бутнлового спнрта, необходима ректификацнонная колонна, эквивалентная 27 теоретическим 
етупеним. В данном примере требуется определить точиме составн дистиллята и кубового остатка, 
которие будут получаться в такой колонме нри подаче питания на 14-ю ступень. Решим эту задачу 
с помошью алгоритма, показанного на рис. 3.16.

В качестве первого приближення для состава дистнллята возьмем его приближенньж состав, 
получснньж n примере 16. Концентрацию изобутиловоги спирта примем равной 49,93 %  (мол.), 
н-бутилового — 47,96 % (мол.). изоамнлового — 2 %  (м ол.), н-амилового — 0 .1 1 % (мол.) 
С момошью ураниемнй материального балапса (3.91) определим концентрации компонентов в 
кубовом остатке, соответствуюшпе данмому составу дистиллята. Например, для нзобутилового 
сиирта получнм:

хче. I
| -  (Р/Ғ) хр , 0,25 -  0,5004 • 0,4993

1 - Р / Ғ -0.5004
= 0,0003 мол. доли.



Рис. 3.17. Схема расчета температурм кипения или тем- 
пературн конденсации

Для других компонентов аналогичньш образом най- 
дем: x w 2 =  0,02, x w :i =  0,4804, 4 = 0 ,4 9 9 3  мол. доли.

Р а с ч е т  с о с т а в о в  ф а з  в и с ч е р п н в а ю -  
ш е й  ч а с т и  к о л о н н м .  В соответствии со схемой 
процесса, покаэанной на рис. 3.6, состав жидкости, вм- 
ходяшей из первой ступени, должен совпадать с составом 
кубового остатка, a nap, вмходяшнй с первой ступени, 
если рассматривать ее как теоретическую, должен нахо- 
диться в равновесии с этой жидкостью. Следовательно, 
для определения состава пара, виходяш его с первой сту- 
пени, нужно решить задачу  на расчет парожидкостного 
равновесия, т. е. определить равновесний состав пара 
для жидкости известного состава при заданном давлении.
В примере 15 бьша решена подобная задача; при этом 
решение уравнения для определенмя температурм ки- 
пения (см. рис. 3.12) бьмо виполнено методом Ньютона.
На практике расчет температур кипения или конденсации 
часто вьтолняю т другим 1»(етодом, с помошью итерацион- 
ной процедурь!, показанной на рис. 3.17 Воспользуемся ею 
для решения данной задачи. Как и в примере 15, по- 
ложим, что разделяем ая смесь спиртов образует идеаль- 
nwe растворн, так что коэффициенти активности для 
всех компонентов примем равнмми единице.

В качестве первого приближения для температурь! кипення примем /i =  I3 5 °C . Д авления 
насьиденних паров для всех компонентов при этой температуре бнли найденн в примере 15: 
ЯУ = 18 6 8 ,9 , p!j =  1361,8, Pi  = 8 6 1 ,8  и Р° =  693,8 мм рт. ст. Следовательно, относительная летучесть 
при температуре 1 3 5 °С для изобутилового спирта равна:

a t = p ' ! / p =  1868,9/760 =  2,694.

Аналогично получим: а- ,=  1,963; сс:) =  1,242; а ц =  1 При условим равенства единице суммн 
концентраций всех компонентов в паре справедливо уравнение

4

Я!;=р“ =  р /  £  a.iXi.
i= I

Следовательно, давление насьиденного riapa, наименее летучего из компонентов, по которому опреде- 
лени относительнь1е летучести, должно бить равно:

РЧ = 7 6 0 /(2 ,6 9 4 -0 ,0 0 0 3 +  1 ,963-0 ,02+  1 ,242-0 ,4804+  1-0,4993) = 6 6 9  мм рт ст.

К ак видим, это значение отличается от давления наснш енного пара к-амилового спирта при 
температуре 135 °С. Исходя из него определим следуюш ее приближение для температурм кипения. 
В соответствии с уравнением (3.99) эта температура равна:

/ =  В < / ( / Ь - 1п Pi) - G  — 273,15,

где Л 4, В<, Ct —  параметрш уравнения Антуана для амилового спирта. П одставляя их (см. 
пример 15), получим:

/ =  3 0 2 6 ,8 9 /(1 6 ,5 2 7 -1 п  669) -  ( -  105) — 2 7 3 ,1 5 =  133,90 °С.

П овторяя расчет при этой температуре, получим следуюшие значення относительнмх лету- 
честей: ссi =  2,701; а г= 1 ,9 6 5 ; а 3= 1 ,2 4 2 ; а , =  1. Третья итерация в данном случае не требуется, 
так  как следуюшее приближение для температури отличается менее чем на 0,01 °С. Поэтому 
значения относительних летучестей при 133,9 °С можно использовать для определения равно- 
весного состава пара. С одерж ание в нем изобутилового спирта ( /= 1 )  в соответствии с уравнением
(3.90) составит:

* ctj х 1 2,701-0,0003 п пппс у | , = y f = — —— = ---------------------------------:---------:--------------------------------------=  0,0006 мол. доли.
1 2 ,7 0 1 -0 ,0 0 0 3 + 1 ,9 6 5 -0 ,0 2 + 1 ,2 4 2 -0 ,4 8 0 4 + 1 -0 ,4 9 9 3
У a-iXi
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Концентрации других компонентов равнн: i/1.2 = 0 ,0 3 5 8 ; t/t.3 =  0,5447; у х,< =0,4558  мол. доли. Сле- 
довательно, пар такого состава должен поступать с первой теоретической ступенн на вторую.

В соответствии с алгоритмом, приведеннмм на рис. 3.16, следуюшим этапом расчета яв- 
ляется определение состава жидкости, поступаюшей со второй ступени на первую. Д л я  этого 
можно использовать уравнения (3.93). Принимая в исчерпьшаюшей части колоннм мольнне 
расходь) ф аз в соответствии с уравнениями (3.73) равннми G =  P ( R  +  1) и L =  P R + F  (так как 
исходная смесь подается в нагретом до температурн кипения виде коэффициент ф =  0), получим;

R +  1 , Ғ / Р - Х  
X'  + ,-'— R +  F / P  yn i +  -R +  F / P  Xw i'

Применяя это уравнение к первой ступени (n  =  l ) ,  для изобутилового спирта получим:

* 1.2= ------ —6 5 ^ -‘-------0 ,0 0 0 6 +  1 / ° .5004 — 1 =  0 0005 МШ] доли
2 ,6 5 + 1 /0 ,5 0 0 4  2,65 +  1 /0,5004

Аналогичньш образом  для других компонентов найдем: *2.г =  0 ,0314; *2.3 =  0,5156; *2.4 =  
=  0,4523 мол. доли.

Таким же образом, поочередно реш ая задачу на парожидкостное равновесие и используя урав- 
нения (3.93), определим состави ф аз для всех остальннх ступеней исчергшваюшей части колоннн. 
Реэультать! расчетов (в мол. долях) приведень! ниже:

1-я ступень; / =  133,90 °С

I = 0 ,0 0 0 3  yi  1 = 0 ,0 0 0 6
*12 =  0,0200 {/,2 =  0,0346
* 1.3 =  0,4804 у  |.з =  0,5253
*1.4 =  0,4993 yi.« =  0,4395

3-я ступень; t =  132,83 °С

*э.| = 0 ,0 0 1 0  y3.i = 0 ,0 0 2 4
*3.2 =  0,0463 1/3.2 =  0,0773
*зз =  0,5383 i/3,3 =  0,5682
*3.4 =  0,4144 1/3.4=0,3521

5-я ступень; / =  131,64 °С

*5,i = 0 ,0 0 3 5
*5.2 =  0,0881
*5,з =  0,5500 
*5,4 =  0,3584

7-я ступень; t-

*7,1 = 0 ,0 1 0 6
*7 2 =  0,I469 
*7 3 =  0,5244 
*7.4 =  0,3181

уь 1 = 0 ,0 0 7 8  
1/5.2 =  0,1417 
1/5.3=0,5580 
1/5.4 = 0 ,2 9 2 5

= 130,13 °с
Iп  I = 0 ,0 2 2 5  
i/7.2 =  0,2249 
i/7 3 =  0,5058 
у 7А =  0,2468

9-я ступень; / =  128,24 °С

*9.1=  0,0288 1/9,1 =  0,0574
*92 =  0,2154 1/9.2 =  0,3097
*9.3 =  0,4708 1/9.3 =  0,4257
*9,4 =  0 ,2851 1/9,4 = 0 ,2 0 7 3

11-я ступень; / =  125,99 °С

* ii.i= 0 ,0 6 8 2  i/ii .i= 0 ,1 2 6 7
* 4.2 =  0,2737 у ц ,2 =  0,3648
* ii .3 =  0,4024 1/ п ,3 =  0,3366
*ii,4 =  0,2557 i/ i i .4=0 ,1719

13-я ступень; /= 1 2 3 ,5 1  °С

*13.1=0,1395 i/i3 .i= 0 ,2388
*13,2 =  0,2963 i/i3,2 =  0,3631
* 1з.з =  0,3345 1/|з.э =  0,2566
*13.4 = 0 ,2 2 9 7  i/i э.4 = 0 ,1 4 1 5

2-я ступень; / =  133,37 °С

*2,1 =  0,0005 1/2. | =  0,0012
*2.2 =  0,0315 у 2.2 =  0,0535
*23 =  0,5157 1/23 =  0,5541
*2̂ 4 = 0 ,4 5 2 3  1/2.4=0,3912

4-я ступень; / =  132,26 °С

*4.1=0,0020 1/4.1=0,0044
*4.2=0,0650 1/4.2 =  0,1067
* 4.3 =  0,5493 1/4.3 =  0,5691
*4.4=0,3837 1/4.4 = 0 ,3 1 9 8

6-я ступень; / =  130,93 "С
*6.1=0,0062 i/6.i= 0 ,0 1 3 5
*в 2 =  0,1155 
*6.3 =  0,5414 
*6.4 = 0 ,3 3 6 9

1/6.2 =  0,1816 
1/б.з =  0,5364 
4/6.4 =  0,2685

8-я ступень; / =  129,23 °С

*8.1=0,0177 i/8 .i=0,0366
*8.2 =  0,1809 У».-2 =  0,2688
*0.3 =  0,5004 1/8,3 =  0,4681
*8.4 =  0,3010 1/9,4 = 0 ,2 2 6 5

10-я ступень; / =  127,15 °С

*i o.i = 0 ,0451 
*ю 2 = 0 ,2475  
*10.3 =  0,4774 
*io,4 = 0 ,2 7 0 0

У 10.1 = 0 ,0 8 6 9  
У Ю.2 =  0,3431 
у  I о.з = 0 ,3 8 1 0  
i/to.4 =  0,1890

12-я ступень; / =  124,76 °С

* i2.i = 0 ,0 9 9 5  
* 12,2 =  0 ,2908 
*12 з =  0,3675 
* ,2.4=0,2422

1/12.1 = 0 ,1 7 7 5  
У 12.2 =  0,3719 
1/12.3 =  0,2946 
1/124=0,1560

14-я ступень; / =  122,26 °С

*14.1=0,1875 ^ i4 .i= 0 ,3 0 8 2
*14.2=0,2894 i/m,2 =  0,3397
*14,3 =  0,3047 1/14,3 =  0,2235
*14,4=0,2184 1/14,4=0,1286
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С о с т а в ь !  ф а з  в у к р е п л я ю ш е й  ч а с т и  к о л о н н м .  Теперь проводим расчет со- 
ставов ф аз в укрепляюшей части колоннн. С самой верхней, 27-й, ступени колонни долж ен внходить 
пар того же состава, что и предполагаемьш дистиллят. Следовательно, 1/27,1 = 0 ,4993 ; 1/27.2 =  0,4796; 
1/27,3 =  0,02; 1/27.4 = 0 ,0011  мол. доли. Д ля нахождения состава жидкости, виходяш ей с последней 
ступени, необходимо решить задачу  на парожидкостное равновесие по определению равновеснмх 
концентраций в жидкости при известном составе пара, Температуру конденсации пара определнм 
с помошью процедурш, схема которой приведена на рис. 3.17, приняв для первого приближения
< =  115 °С. Вмчисление давлений насьиденного пара при этой температуре по уравнению Антуана 
(см. пример 15) дает следуюшие результатм: РЧ = 9 7 6 ,8 ; Р§ =  689,3; Р° = 4 2 7 ,6 , Pt = 3 4 2 ,7  мм рт. ст. 
Относительнме летучести, определеннне по этим значениям давлений насишенного пара, состав- 
ляют: а , = 2 ,8 5 0 ; ct2 =  2,011; а 3=  1,248; а 4 =  1. Д ля того чтобн сумма концентраций в жидкой ф азе  
била равна единице, необходимо, чтоби для давления насьпценного пара наименее летучего из 
компонентов (н-амиловнй спирт) соблю далось условие:

b

Р ь = р  I  1*/<*,-.
! = i

П одставляя концентрации компонентов в паре и полученнме для температурн 115°С  отно- 
сительнме летучести, проверим это условие:

Pg =  =  760 4993 | 0,4796 |
2,85 2,011

0,02
1,248

+  0,0011^ =  327,4 мм рт. ст.

К ак видим, это значение заметно отличается от Р? при температуре 115 °С. З н ая  парам етри 
уравнения Антуана для к-амилового спирта, найдем, что давлению насиш енного пара 
327,4 мм рт. ст. соответствует температура 113,79 °С, которую можно использовать для следуюш его 
приближения. В результате трех итераций определим температуру конденсации пара; она равна 
113,72 °С. Относительнне летучести компонентов при этой температуре равнн: 2,861; 2,015; 1,248 
и 1, а соответствуюшие им равновесние концентрации в жидкости, вичисленнме по уравнениям
(3.90) и равнне концентрациям компонентов в жидкости, вм х о д я тей  с 27-й ступени, составляю т: 
JC27.1 =  0,4061; JC27.2 =  0,5540; *27,3 =  0,0373; х 27,4 = 0 ,0 0 2 6  мол. доли.

В соответствии с алгоритмом, приведеннмм на рис, 3.16, следуюшим этапом расчета является 
определение состава пара, поступаюшего на 27-ю ступень с предпоследней ступени, с помошью 
уравнений (3.92). Приняв для укреплякицей части колоннн расход пара равннм G =  P ( / ? +  1), 
а расход жидкости L =  PR, можно записать эти уравнения в виде:

Уп — 1.1 R , xP.i
R +  1 ....... R +  1

При n =  27 и i =  l (иэобутиловьж спирт) получим:

2 6S 0 4993
уи.\  =  „ , , 0 ,4 0 6 1 +  , = 0 ,4 3 1 6  мол. доли.

2 ,6 5 + 1 2 ,6 5 + 1

Концентрации других компонентов в паре, поступаюшем на 27-ю ступень, равньг. t/26.2 =  0,5336; 
i/26.3 =  0,0326; 1/26.4 = 0 ,0 0 2 2  мол. доли. Результатм  расчета составов пара и жидкости для всех 
ступеней укрепляюшей части колоннь/ (в мол. д о л я х ) приведени ниже:

27-я ступень; < =113 ,72  °С

1/27,1 = 0 ,4 9 9 3  
1/27.2 =  0,4796
1/27.3 =  0,0200 
1/27. A = 0 ,001  1

*27.1 = 0 ,4061  
JC27.2 = 0 ,5 5 4 0  
*27.3 =  0,03 73 
Х27.4 = 0 ,0 0 2 6

25-я ступень; <=115,41 °С

1/25.1 = 0 ,3 8 3 8  
1/25.2 =  0,56 4 3 
1/25.3 =  0,0481 
1/25,4 =  0,0038

23-я ступень

1/23,1 = 0 ,3 2 7 3  
1/23.2 =  0,57 4 7 
1/23,3 =  0,08 79 
1/23.4 =0,0101

*25,i = 0 ,2 9 4 4
*25,2 = 0 ,6  1 3 1
*25.3 = 0 ,0 8 4 2  
*25.4 =  0,00 83

< =  116,80 °С

*2з., = 0 ,2 3 9 3  
*23.2=0,5936 
*2з.з =  0,1461 
*23.4 =  0,0210

26-я ступень;

1/26.1 = 0 ,4 3  1 6 
1/26,2 =  0,53 36 
1/26.3 =  0,03 26 
1/26.4 =  0,00 2 2

24-я ступень;

1/24.1 = 0 ,3 5 0 5  
1/24,2 = 0 ,5 7 6 5
1/24,3 = 0 ,0 6 6 6  
1/24.4 =  0,00 64

< =  114,63 °С

*26,i = 0 ,3 4 0 2  
*26.2 =  0,5963 
*26.3 =  0,0587 
*26,4 =  0,0048

< = 1 16,12 °С

*24,i = 0 ,2 6 2 4  
*24,2=0,6105 
*24.3 =  0,1 1 36 
*24.4 =  0,0135

22-я ступень; <=117,51 °С

1/22.1 = 0 ,3 1 0 5  
1/22.2 =  0,56 24
1/22,3 = 0 ,1  1 16
1/22.4 = 0 ,0 1 5 5

*22.1 =  0,2216 
*22.2 =  0,5664 
*22.3 =  0 ,1 806 
*22.4 =  0,03 1 4
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21-я ступень; / = 1 1 8 ,2 5  °С 20-я ступень; / =  119,03 °С

i/21,1—0,2977 *2i.i = 0,2072
У21.2 =  0,5426 *21.1=0,5322
{/213 =  0,1366 *213 =  0,2152
1/21.4 = 0 ,0231  *2i.4 = 0 ,0454

i/2o,i—0,2872 *2o.i = 0 ,1947
1/20.2 =  0,52 78 *20.2 =  0,4 941
У2о.з = 0 ,1 6 1 8  *20.3=0,2477
1ten.* =  0,0332 *20.4 =  0,0635

19-я етупень; /= 1 1 9 ,8 3  °С 18-я ступень; / =  120,63 °С

1/19.1=0,2781 *19.1=0,1836
i/i9.2 =  0,4902 *19,2 =  0,4548
1/19.3 =  0,1853 * |9,з =  0,2757
{/19.4=0,0464 * |9 .<=0,0859

1/ie.i—0,2701 *18.1=0,1735
1/18.2=0,4615 *18.2 =  0,4146
1/18,3 — 0,2057 *18.3 =  0,2972
1/18.4=0,0627 *18.4=0,1 129

17-я ступень; /= 1 2 1 ,4 1  °С 16-я ступень; / =  122,16 °С

i/ i7,i = 0 ,2 6 2 8  *17.1=0,1645
1/17.2 =  0,4336 *17.2 =  0,3806
1/17,3 =  0,2213 *17.3 =  0,3108
1/17.4=0,0823 *17.4=0,1440

i/ie .i= 0 ,2 5 6 2  *16.1=0,1564
i/i6.2 =  0,4077 *16,2 =  0,3487
1/ 16.3 =  0,2312 * 1в.з =  0,3163
1/16,4 =  0,1049 *16.4=0,1786

15-я ступень; / =  122,86 °С 14-я ступень

{/15.1=0,2504 *15.1=0,1494
1/15.2 =  0,3845 *15.2 =  0,3200
i/is3 =  0 ,2351 * |5 .з= 0 ,3136
1/15.4=0,1300 * ,5.4=0,2160

Ум.1 = 0 ,2 4 5 3  
1/14.2 =  0,3644 
t/1-1,3 =  0,2332
i/14.4 == 0,1571

Н о в о е  п р и б л и ж е н и е  д л я с о с т а в а  д и с т н л л я т а .  Сопоставление составов 
пара, уходяшего с 14-й ступени (ступени питания), полученнмх при расчете исчерпиваюшей и укреп- 
ляю шей частей колоннм, т. е. при расчете «снизу» и «сверху», показмвает значительное расхождение. 
Сумма абсолю тних величин расхождений концентраций для всех компонентов равна 0,1258. 
Следовательно, состав дистиллята, положеннмй в основу расчета в 1-й итерации, недостаточно 
достоверен. Д л я  определения лучш его ириближения для состава дистиллята используем «0-метод». 
Т ак  как коэффициент ip в данном случае равен нулю, уравнения (3.107) для нових кониентраций 
в дистилляте могут бшть представлень! в виде

Величинн 5,- определяю тся концентрациями компонентов в паре на тарелке питания, а такж е 
в кубовом остатке и днстилляте в предидушей итерации. Т ак как W / P = ( F — P ) / P  =  ( Ғ / Р ) — 1 =  
=  ( 1/0,5004) — 1 = 0 ,9 9 8 2 , значение 5, для изобутилового спирта ( i = l )  равно:

=  0,0003 • 0,9982 • 0,2453/ (0,4993 -0,3082) = 0 ,0 0 0 4 .

Д л я  других компонентов: £2 =  0,0446; |.i =  25,OI6; s< =  553,35. Д л я  того чтобн сумма концентра- 
ций в дистилляте бн ла  равна единице, параметр 0 долж ен бьиь найден из уравнения

Численное решение этого уравнения удобно искать по методу Ньютона, так как производную 
функции / легко вьшислить. Она равна

* р . ,=  ( Ғ /Р ) * ғ . , / ( l+ O s ,) ,  ( i = l ,  2, b).

где

S/ — X wjWlfo.,/( *  f,jPlfo , ) .

ь
i = ( F / P )  £  х н. , . / ( ! + < ) & ) - 1= 0 .

B качестве первого приближеиия для 0 примем (J ,= 0 . Тогда

/ '=  ( Ғ / Р)  — 1 = 1 ,9 9 8 2 -  I = 0 ,9 9 8 2 ; 

f '  =  -1 ,9 9 8 2  (0,25 • 0,0004 +  0,25 • 0,0446 +  0,25 • 25,016 +  0,25 • 553,35) =  -  288,95.

Следуюшее приближение для параметра 0 составит:

02 =  UI -  / / / '  =  0,9982/ ( -  282,95) = 0 ,00345 .
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Повторяя расчет несколько ра.ч. получим эначение 0 =  0,94-32. iipn котором функиия j равна 
нулю с точностью до четвертого знака. Используя это значение 0, вичислнм новое приближение 
для концентраций в дистилляте. Получмм: х р ,= 0 ,4 9 9 4 ; х р ., =  0.4794; х р 3 =  0,0203. д' Р4 =  
=  0,0009 мол. доли.

С о с т а в  п а р а  н а  т а р е л к е  п и т а н и я  в о  в т о р о й  и т е р а ц и и .  Повторяя расчет 
составов фаз в исчергшваюшей и укрепляюшей частях колонни исходя из нового состава дистилля- 
та, для концентраций компонентов в паре, уходяшем с тарелки питания, получим:

П р и  расчете «сниэу» П ри  расчете «сверху»

у и .1=0,2531 //14.1=0,2465
У\4.2 =  0,3764 //14.2 =  0,3682
//14.3 =  0,2360 //14.1 =  0,2442
//,4.4=0,1345 //14.1 =  0,141 1

Как видим, во 2-й итерации составь! пара на тарелке питания согласую тся значительно лучш е, 
чем в 1-й. Сумма абсолю тних величин расхождений концентраций составляет 0,0297.

О к о н ч а т е л ь н м е  с о с т а в ь !  д и с т н л л я т а  и к у б о в о г о  о с т а т к а .  П овторяя 
расчет до тех пор, пока сумма расхождений концентраций компонентов в паре на тарелке питания, 
полученних при расчете «снизу» и «сверху», не станет меньше 0,0001 (для этого потребуется 
13 итераций), получим окончательнме составь! дистиллята и кубового остатка (в мол. долях):

Компонент xp.i х И1". i
1. Изобутиловнй спирт 0,4994 0,0002
2. н-Бутиловьш спирт 0,4807 0,0189
3. Изоамиловьш спирт 0,0190 0,4813
4. н-Амиловнй спирт 0,0009 0,4996

Видно, что в данном случае приближений расчет ректификации по Дж илиленду дал близкие 
к действительншм результать/.

Пример 21. Определить состави  дистиллята и кубового остатка для процесса ректификации 
смеси бутиловмх и амиловнх спиртов (см. пример 20) в колоннах, эквивалентних 31, 23 и 19 тео- 
ретическим ступеням при подаче питания соответственно на 16-ю, 12-ю и 10-ю ступени. Расчет 
провести для флегмових чисел R =  2,65 и 2,45 (что примерно на 20 %  больше м инимального).

Решение эадачи вь/полнено аналогично тому, как в примере 20 бнл рассчитан процесс рек- 
тификации в колонне, эквивалентной 27 теоретическим ступеням. Результатн  расчетов (в мол. до- 
лях) приведени ниже:

Компонент
R = 2,65 R = 2,45

x P.i А' r ,  i x l>.i x W , i

N t = 31
1. Изобутиловьш спирт 0,4995 0 ,0 0 0 1 0,4994 0 ,0 0 0 1
2. м-Бутиловьш спирт 0,4872 0,0124 0,4825 0,0171
3. Изоамиловьж спирт 0,0129 0,4874 0,0175 0,4829
4. н-Амиловий спирт 0,0004 0,5001 0,0006 0,4999

A'r == 27

1. Изобутиловмй спирт — — 0,4993 0,0003
2. н-Бутилопий спнрт — — 0,4755 0,0241
3. Иэоамиловьж спирт — — 0,2400 0,4764
4. «-Амиловь/й спирт — — 0,0012 0,4992

Л'т == 23

1. Изобутнловьш спирт 0,4990 0,0005 0,4989 0,0007
2. н-Бутиловьш епирт 0,4715 0,0281 0,4659 0.033G
3. Изоамиловьш спирт 0,0275 0,4729 0,0326 0,4678
4. н-Амиловнй спирт 0,0020 0,4985 0,0026 0,4979

iVT == 19
1. Изобутиловий спирт 0,4981 0,0015 0,4978 0,0018
2. н-Бутиловьш спирт 0,4585 0,0411 0,4530 0,0466
3. Изоамиловьш спирт 0,0391 0,4613 0,0440 0,4564
4. н-Амиловий спирт 0,0043 0,4961 0,0052 0,4952

Из реэультатов расчета видно, насколько меняется четкость разделения бутилових  
и амиловмх спиртов при изменении размеров колоннь! и флегмового числа. В колонне,
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эквивалентной 31 теоретической ступени, при R =  2,65 примесь бутилових спиртов 
в кубовом остатке и амиловмх в дистилляте ненамного больше 1 %  (м о л ) .  При эффек-  
тивности колоннн, соответствуюшей 19 теоретическим ступеням и /? =  2,45, содержание  
бутиловмх спиртов в кубовом остатке и амилових в дистилляте приближается к 5 % 
(мол.). С помошью таких расчетов можно определить условия процесса, позв ол яю тие  
достичь требуемой степени разделения компонентов.

Рассмотренннй метод расчета многокомпонентной ректификации основан на допу- 
шении постоянства мольнмх расходов пара и жидкости в каждой из частей полной 
ректификационной колонньк Для  учета изменений в расходах фаз система уравнений  
(3 .91) — (3.94) должна бнть дополнена уравнениями тепловшх балансов — из (3.68)  
и (3 .69) .  Расчет многокомпонентной ректификации с определением действительнмх  
расходов фаз в колонне применяют редко ввиду отсутствия в большинстве случаев дан-  
ннх для достаточно точного расчета энтальпий.

3.3.3. Расчет коэффициентов активности

Д л я  растворов, состояших не из ближайших гомологов, как правило, характернь!  
большие или меньшие отклонения от свойств идеального раствора. Для расчета равно- 
весия в таких системах требуется определение коэффициентов активности. Р азработан  
ряд моделей многокомпонентного жидкого раствора, параметрш котормх могут бмть  
найденьг из данннх по бинарному парожидкостному равновесию. Одна из таких моде- 
лей — модель Вильсона, приводяшая к следуюшим уравнениям для коэффициентов  
активности [23]:

где Vj и Vj— мольнне объем н соответствуюших компонентов; Х,,( — параметрм, харак-  
т ер и зу ю т и е  различие в энергии взаимодействия молекул i-го компонента с молекулами  
j -го компонента и молекул <-го компонента друг с другом. Значения этих параметров  
обмчно принимают независятим и от температурн. Опубликованн даннме по параметрам  
бинарного взаимодействия для нескольких десятков пар различних вешеств [23, 24 ] .

Пример 22. С одной из тарелок ректификаиионной колоннь! стекает жидкость, содер ж аш ая  
10 %  (мо.п.) ацетона, 10 % (мол.) метанола и 80 % (мол.) водн. Считая тарелку теоретнческой, 
□пределить состав уходяш его с нее пара. Расчет внполнить для нормального давления.

Как и для идеальних систем, расчет парожидкостного равновесия сводится в основном 
к определению равновесной температури. В данном случае требуется определить температуру 
кипения водного раствора, содерж аш его ацетон и метанол. Найдем ее с помошью алгоритма, 
приведенного на рис. 3.17, р"ассчитьтая коэффициенть! активности по уравнениям Вильсона.

Н иж е приведенм исходньш даннме — константм Л/, В, и G  уравнения (3.99) для определения 
давления насншенного пара компонентов [5], их молекулярнне м ассн М,, плотности в жидком 
состоянии при 60 и 70 °С, а такж е парам етрн бинарного взаимодействия взятие из монографии 
[23] и пересчитанние в кД ж /км оль  (при i' =  / A., , =  0):

(3.108)

Параметрн уравнения Вильсона L,., определяют из зависимости

(3.109)

Компонент В, С,

1. Ацетон
2. Метанол
3. Вода

0,1
0,1
0,8

16,6513
18,5875
18,3036

2940,46
3626,55
3816,44

- 3 5 ,9 3  
- 3 4 ,2 9  
— 46,13

Компонент М, р, к г / м 3, прм k,.,,  к Д ж /к м о л ь
60 °С 70 °С

1. Ацетон 58,08 745 733 h i = — 536,60 1 =  2088,6
2. М етанол 32,04 756 746 Х23 =  662,06 >.32 =  2054,3
3. Вода 18,02 983 978 Х3 |= 6 2 5 5 ,4  Л, , =  1956,8



В качестве первого приближения для температурн кипения примем <i =  75°C .
Р а с ч е т  к о э ф ф и ц и е н т о в а к т и в н о с т и .
Д л я  определения параметров L,,j в уравнениях Вильсона находим мольнне объем н компо- 

нентов в жидком состоянии при 75 °С. Д л я  ацетона например, имеем:

и, =  Afi/pi = 5 8 ,0 8 /7 2 7  = 0 ,0 7 9 9  м3/кмоль,

где р i =  727 к г /м 3 — плотность ацетона при 75 °С, найденная линейной экстраполяцией данних 
при 60 и 70 °С.

Аналогичньш образом для метанола и водн получим: у2= 0 ,0432 , и3 =  0,0185 м3/кмоль. 
П одставляя значения мольнмх объемов в уравнения (3.109), находим параметрь! /.,.,. Т ак, параметр 
L\3 оказнвается  равнмм

Г * - '* 1  °-0432 Г ( - 5 3 6 ,6 )  1 n c c .L I 2= — e x p ---------- = ------------- e x p ------------ ------------- ---------  = 0 ,6 5 1 .
u, 4  R T  J 0,0799 и L 8,314 (75 +  273,15) J

Определение параметров /.,., при других значениях i и /' дает: / .2li = 0 ,8 9 9 ; / ,2.з =  0,341; 
/ .3 .2=1 ,148 ;  / .3,1 =  0,497; / . 1.3 =  0,118. Уравнение (3.108) для ацетона ( / = 1 )  принимает вид 
(L/., =  l при i =  /) :

I 1 I 1 I i I i \ X2L2.1 x 3L 3.\1г)у | =  1— 1П (*1+ * 2/ .1.2 +  *з/-|. з) — *1 +*г/.1,2 +  *з/-|.3 *l/-2, I +  *2 +  *3/-2.3 *1/-3. 1+-*2/-3.2 +  *3
П о д с т а в л я я  в это у равнение  зн ач ен и я  п ар ам етр о в  /.,., и концентрации компонентов в ж и дкой  

ф а з е  (*i = * 2  =  0 , 1 , *3 =  0 ,8 ),  определим  ло гар и ф м  коэф ф иц и ен т а  активности ацетона :

ln Vi =  1 — 1п (0,1 + 0 ,1  -0,651 + 0 ,8  0,118) —

0,1 0,1-0,899 0,8-0,497
=  1,356.

0,1 + 0 ,1  -0,651 + 0 .8 - 0 .1 18 0,1-0,899 +  0 ,1 + 0 ,8 -0 ,3 4 1  0,1 -0,497 +  0,1-1,148 +  0,8

Следовательно, y r= e x p  (1,356) = 3 ,8 8 . Аналогичним образом  находим коэффициентн активности 
метанола (72=  1,42) и водм (у3= 1 ,0 9 ) .

О т н о с и т е л ь н и е  л е т у ч е с т и  к о м п о н е н т о в .  Подставляя константм Антуана А<, 
В,  и С, в уравнение (3 .99), определим давление наснш енного пара при 75 °С: Р? =  1384,9; 
Р% =  1133,2; Р 3 =  289,1 мм рт. ст. Относительная летучесть ацетона при этой температуре в tooT -  
ветствии с уравнением (3.96)

а , = у , Я 1 1/ ( у з Р з )  = 3 ,8 8 -1 3 8 4 ,9 /(1 ,0 9 -2 8 9 ,1 ) =  17,0.

Д л я  метанола уравнение (3.96) дает аг =  5,10.
Н о в о е  п р и б л и ж е н и е  д л я  т е м п е р а т у р н  к и п е н и я. Согласно алгоритму расчета 

температурь! кипения, приведенному на рис. 3.17, каж дое последуюшее приближение определяют 
по коэффициенту распределения для наименее летучего из компонентов (в данном случае для в о д н ) , 
которий должен удовлетворять уравнению

з
т3 =  1 /  ]Г oLiXi.

i= I
Подставляя значения относительних летучестей и концентраций в эту зависимость, получим: 

m 3=  1/(17 ,0-0 ,1  + 5 ,1  -0,1 + 0 ,8 )  = 0 ,3 3 2 .

Этому значению коэффициента распределения соответствует давление насьиценного водяного пара 

Я3= р о т 3/уэ =  760-0 ,332/1 ,09 = 2 3 1  мм рт. ст.

Из уравнения (3.99), написанного для водм, находим, что этому давлению  насьиденного 
пара водн соответствует температура 69,72 °С.

С о с т а в  р а в н о в е с н о г о  п а р а .  П овторяя расчет несколько раз, после шести итераций 
получим температуру кипения, равную  68,16 °С. Д авление насьиденного пара компонентов при 
этой температуре, их коэфф ициенти активности, относительнме летучести, а такж е коэффициентн 
распределения, внчисленнме по уравнениям (3.95), и равновеснне концентрации в паре приведенм 
ниже:

Компонент Р?.
мм рт. ст.

V/ Gti m, I/i, мол. доли

1. Ацетон 1121,7 3,97 18,9 5,86 0,586
2. Метанол 876,2 1,44 5,35 1,66 0,166
3. Вода 215,8 1,09 1 0,310 0,248



Д л я представления о точности, которая мож ет бить получена при расчете парожидкост- 
ного равновесия с помошью уравнений Вильсона, сопосгавим результатм решения данной задачи 
с,опь1тнь1ми данннми. Согласно справочним даннмм [16], тёмпература кипения водного раетвора, 
содержавдего 10 % (мол.) ацетона и 10 % (мол.) метанола, при нормальном давлении равна 70 °С; 
в равновесии с ним находится пар, состояший из 61 % (мол.) ацетона, 14 % (мол.) метанола 
и 26 % (мол.) водм.

Кроме уравнений Вильсона для расчета коэффициентов активности в многокомпо- 
нентних системах широкое распространение получил метод НРТЛ |5 ] .  Р азработанн  
также методн «групповнх составляюших», основаннне на учете вклада различннх  
функциональнмх rpynri, входяших в молекулярную структуру соединений. Из таких ме- 
тодов наиболее известнм методм ЮНИФАК и Ю НИКВАК [5j.

3.3.4. Определение размеров ректификационних колонн 
при многокомпонентном питании
Диам етрн  ректификационнмх колонн для разделения многокомпонентннх смесей опре-  
деляют из тех же соображений, что и колонн для бинарной ректификации (см. 
разд. 3 .2 .4).  Наиболее надежньж способ расчета рабочей внсотм к о л о н н н — исполь- 
зование опитннх даннмх по эффективности тарелок или по значениям ВЭТС (для на- 
садочннх колонн), полученннх для систем с близкими свойствами. При отсутствии  
таких данних можно использовать результатм расчета бинарной ректификации для  
отдельннх пар компонентов, входяших в состав мно1'окомпонентной системи. В част- 
ности, для оценки среднего коэффициента полезного действия ступени можно исполь- 
зовать график (см. рис. 3.9) для ключевнх компонентов. Считают [11], что эффек-  
тивность ступени виш е для компонентов, обладаюших большей летучестью. Приме- 
нениеданнмх побинарной ректификации к многокомпонентной является более надежньии 
в тех случаях, когда сушественная доля сопротивления массопереносу сосредоточена  
в жидкой фазе.

3.4. А Д С О РБ Ц И Я  В АППАРАТАХ С Н Е П О Д В И Ж Н М М  СЛОЕМ  
Т В Е Р Д О Й  ФАЗЬ1

Наиболее распространенньж массообменннй процесс, осушествляемий в аппаратах  
с неподвижним слоем твердой ф а з и ,— адсорбция. Такого рода процессн являются  
нестационарннми и периодическими. При этом концентрации в твердом материале  
и в газе  (или в жидкости), н аходя ти хся  внутри аппарата, меняются во времени. Про- 
цесс длится д о  тех пор, пока конечная концентрация в среде, проходяшей через слой  
твердой фазь! (сорбента), не превь1сит некоторого предельного значения (концентрация  
проскока), после чего сорбент подвергают регенерации (обмчно десорбцией).

Рассмотрим методь! расчета сравнительно npocTbix случаев массообменннх про- 
цессов с неподвижним слоем твердой ф азн , когда в массопереносе участвует лишь  
один компонент, концентрация которого в исходной смеси невелика (и следовательно,  
можно пренебречь изменением расхода газа или жидкости) и когда процесс протекает 
в приблизительно изотермических условиях; кроме того, ограничимся системами, для  
когорцх изотермь: адсорбиии не имеют точек персгиба.

3.4.1. Материальний баланс

Если пренебречь поперечнои неравномерностью, то концентрации внутри аппарата  
будут зависеть от двух переменншх: времени т и продольной координатн z, отсчитн-  
ваемой обь1чно от вх"ода разделяемой смеси в слой сорбента. Дифференциальное  
уравнение материального баланса, о п и с ь т а ю т е е  эту зависимость в отсутствие про- 
дольного перемешивания, имеет следую тнй вид:



где е — порозность слоя; — насьтная п л о т н о с т ь  сорбента; ш — фиктнвная скорость  
движушейся череэ слой среди; с — концемтрация адсорбирусмого вешества в ней, 
кг/м3; X  — концентрация извлекаемого ветества в сорбенте, кг/кг чистого сорбента.

Уравнение (3.110) совместно с уравнениями, опись1ваюшими скорость массопере- 
носа и равновеснне соотношения (изотерма адсорбции), позволяет в принципе рассчи- 
тать зависимость концентраций в слое сорбента от продольной координать! и времени.

Обший материальньш баланс процесса по адсорбируемому вешеству для всего 
периода адсорбции (или десорбции) вмражается следуюшей зависимостью:

I) н  н
wc»U —  w \  с г =  н с1т =   ̂ (A', = n — А'„) \  (c ,  = „ —  c , ^ n ) d z ,  (3.111)

o o  0
где с„ и — начальние концентрации соответственно в проходяшей через слой среде  
и в сорбенте; 0 — длительность стадий адсорбции или десорбции; Н  — внсота слоя  
сорбента.

Л евая часть уравнения (3.111) представляет собой приходяшуюся на единицу пло- 
шади поперечного сечения разность между количествами сорбируемого вешества, во- 
шедшего с поступаюшей в аппарат средой и вишедшего вместе с ней из аппарата  
в течение рассматриваемой операции. Первий интеграл правой части определяет при- 
рост количества сорбируемого компонента в сорбенте (для десорбции он отрицателен), 
второй — в газовой или жидкой фазе, находяшейся внутри слоя (в расчете на единицу  
поперечного сечения).

Во многих случаях уравнение (3.111) может бмть упрошено. Так, для адсорбции  
обично суш.ественнь1 только первне членм правой и левой частей уравнения, а для де- 
сорбции — второй член левой части уравнения и первьш член правой.

3.4.2. Массопередача с участием пористой твердой фазм

За  поверхность массопередачи в процессах с твердой фазой принимают внешнюю  
поверхность частиц сорбента. Удельную поверхность контакта фаз рассчитьтают по 
уравнению

a  =  6 (I — e ) / d ,  (3.112)

где d  — эквивалентньж диаметр частиц сорбента.
Скорость массопередачи определяется скоростью массопереноса к внешней по- 

верхности частиц, характеризуемой внешним коэффициентом массоотдачи (i,, и скоростью  
массопереноса к внутренней поверхности сорбента при адсорбции или в обратном на- 
правлении — при десорбции. Скорость внутреннего массопереноса зависит от скороетей  
диффузии в порах сорбента, на его внутренней поверхности, в самой твердой фазе (для  
ионообменнмх смол), а иногда и от скорости химического взаимодействия с сорбентом. 
Количественно скорость внутреннего массопереноса оценивают либо коэффициентом  
диффузии в порах D„, либо эффективнмм коэффициентом диффузии в твердой фазе £>т, 
когда сорбент рассматривают как квазитвердое вешество. Д ля  упрошения расчетов 
скорость внутреннего массопереноса часто приближенно характеризуют коэффициен- 
тами массоотдачи в  порах рп или в твердом материале |3Г. Коэффициенть! массоотдачи  
для массообменннх процессов с пористой твердой фазой определяются сл едую тим и  
уравнениями [8] :

( J 7 1 ) ' S '  =  P“ ( f - ^ ) = P -  (е.—  с* W ) = p T[ x ; C"e - ] [ .V *  [ c , ) - X ] ,  (3.113)

где d —  концентрация у внешней поверхности сорбента.
Коэффициентн массопередачи в порах или в твердом материале связанн с соответ- 

ст в у ю т и м н  коэффициентами диффузии соотношениями [7, 8]

В„ =  10 D Jd :



ЮРт Г РнаД* (сн) 
d  (1 — е) L с„

(3.114)

При оценке внутреннего сопротивления массопереносу с помошью коэффициентов  
массоотдачи суммарная скорость массопередачи может характеризоваться коэффициен-  
тами массопередачи или Кх, вмраженннми соответственно по внешней ф а зе  или по 
фазе сорбента. Эти коэффициентм определяются уравнениями

Если внутреннее сопротивление массопереносу определяется диффузией в порах или 
характеризуется коэффициентом массоотдачи то из уравнений (3.113) и (3.115)  
следует:

Уравнение (3.116) справедливо для изотерм адсорбции любого вида.
Если ж е внутреннее сопротивление зависит как от диффузии в порах, так и от диф- 

фузии в сорбенте или на его внутренней поверхности, то строгая связь м еж ду  коэф- 
фициентами массоотдачи и массопередачи сушествует лишь для линейной изотермь! 
адсорбции и вьф ажаегся  уравнением [8]:

В уравнениях (3.113) — (3.117) все коэффициентн массоотдачи и массопередачи  
вьфаженм в м /с .  В расчетннх уравнениях коэффициентм массоотдачи и массопередачи, 
как и для других массообменнмх процессов, часто встречаются в виде объемннх  
коэффициентов массоотдачи или массопередачи: р„а, Куа и т. д.

Обзор расчетних уравнений для коэффициентов массоотдачи в среде, движуш ейся  
через слой зернистого материала, приведен в монографии [8]. В частности, для газовой  
средн можно использовать уравнение [25]:

где р и  D„ — соответственно плотность, вязкость и коэффициент диффузии для  
внешней средьь

Скорость внутреннего массопереноса лучше всего оценивать на основе опмтнмх  
даннмх. В тех случаях, когда сопротивление в сорбенте определяется диффузией в 
порах и имеются данние по размерам пор, коэффициент диффузии в порах может бнть  
рассчитан по уравнению [8]

где еч — пористость частиц сорбента (доля объема пор от объема частицм ); r — средний  
радиус пор; М — молекулярная масса сорбируемого ветества .

Пример 23. Найти объемньш коэффициент массопередачи для процесса очистки водорода 
от примеси метана адсорбцией активннм углем при давлении 1 М П а и температуре 25 °С. Сор- 
бент характеризуется следуюшими свойствами: размер частиц 3 мм, средний радиус пор 3 0 -1 0 “ 10 м, 
н асьтн ая  плотность p„nC =  450 к г /м 3, плотность частиц pv =  750 кг/м 3, плотность угля рт =  2000 к г /м 3 
Ф иктивная скорость газа в адсорбере 0,16 м /с; средняя плотность и вязкость газа равн и  соответ- 
ственно 0,826 к г /м '1 и 0 ,9 - 10-5 Па^с.

Принять, что внутреннее сопротивление массопереносу лимитируется диффузией в порах.

(3.115)

(3.116)

KS= K X=  [1 /р „-Ь 1 /(р п +  рт) ] - (3.117)

(3.118)

(3.119)
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С в о й с т в а  г а з о в о й  ф а з ь 1 и с о р б е н т а .  Коэффиииент диффузии в системе 
метан — водород при 25 °С и нормальном давлении равен 0,726 см! /с  [6], Считая коэффициент 
диффузии обратно пропорциональнмм давлению, для Р = Ю 6 П а находим:

Dy =  0,726 • 1,013 ■ 105/ 106 =  0,07 35 см2/с .

Порозность слоя и пористость частиц связан и  с параметрами, характеризую ш ими плотность сор- 
бента, следую тим  образоч:

е =  I — рнас/рч: еч= 1 —рч/рт.
Следовательно, в данном случае

е  =  1 - 4 5 0 /7 5 0  =  0,4; е ч =  I -7 5 0 /2 0 0 0  =  0,625; 

а =  6 ( l — e ) / d  =  6 ( l  — 0 ,4 ) /3 - 1 0 - ’ =  1200 м2/ м \

Коэффициент диффузии в порах определяем по урапнению (3.119):

,,с н 4

0,625-0,0735 '■ [ 1 — ехр f ------ ^ - 30 -10 ~ 10 /  8^8314 (25 +  27 з)^ \~ 1 _
L к \  3 -0 .0 7 3 5 -10“ 4 V 16,04 / J

где М гн 4 =  16,04 — молекулярная масса метана.
К о э ф ф и ц и е н т  м а с с о п е р е д а ч и .  П о уравнению (3.118) найдем коэффициент мас- 

соотдачи в газовой фаэе:

p„ =  0 , 3 5 5 ^ ( ^ ) - ° - 157 ^ V 0 667 =
е \  и» /  V OuDu /Иу /  \ РyDy

3 \ — 0.359 / лп | л- 5 \ —0.667
- 0  355 16 f 0’16' 0 .8 2 6 ' 3 ' 1 0 - V  V  0 ,9 -1 0 - 5 \  
_  0,4 V 0 ,9 - 10“ 5 /  4 0 ,826-0 ,0735-10“ ' )

=  2,81 см/с.

Коэффициент массоотдачи для nop по уравнению (3.114) равен: 

p„ =  \ 0 D „ / d =  10-0 ,0104/0 ,3  =  0,347 см/с.

С ледовательно, коэффициснт массопередачи по гаэовой фаэе

Кч=  (1 /P I( +  1 / Р „ ) - ' =  (1/2,81 +  1 /0 ,3 4 7 )-  1 = 0 ,3 0 9  см /с. 

Объемньш коэффициент массопередачи К,,а = 0 ,3 0 9  • 1200- 10 " 2 =  3,71 с _ |

3.4.3. Расчет адсорберов

О бьтно исходнмми параметрами для технологического расчета адсорберов служат  
расход и состав исходной смеси; свойства сорбента; условия, при которнх должнм про- 
текать стадии адсорбции и регенерации; предельно допустимая концентрация в очи- 
т енном  газе (концентрация проскока). Цель расчета — определение основннх размеров 
адсорбера (диаметра и вьгсотьг слоя сорбента),  продолжительности стадий адсорбции  
и регенерации, числа адсорберов, при котором может бмть обеспечена циклично-не- 
прерьшная работа всей установки.

Диаметр адсорбера. Поперечное сечение адсорбера и, следовательно, его диаметр 
при проектировании аппарата цилиндрической формн определяются внбором фиктив- 
ной скорости газа или жидкости. Верхним пределом скорости является скорость начала 
псевдоожижения частиц сорбента. С увеличением скорости растет коэффициент массо-  
передачи (до некоторого предела, определяемого скоростью, при которой внутреннее 
сопротивление становится лимитируютим) и увеличивается гидравлическое сопро- 
тивление. Оптимальная скорость движения средм в адсорбере обь тн о  гораздо ниже  
скорости начала псевдоожижения. Вшбор е е  основнвается на технико-экономических  
соображениях: проводят расчет процесса при нескольких значениях фиктивной ско-
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Рис. 3.18. Определение вмсотн слоя сорбента по профилю концентрации во внешней среде при т =  0 

Рис. 3.19. Определение продолжительности стадии адсорбции по виходной кривой

рости (см. пример 26) и вмбирают то значение, при котором полнме затрати на работу  
установкм минимальнм.

Вмсота слоя сорбента. Д л я  определения рабочей висотм адсорбера надо задаться  
длительностью стадии адеорбции 0 и рассчитать профиль концентрации в газе (или 
жидкости) при т =  (). При заданной концентрации проскока спр необходимую внсоту  
слоя легко определнть графически (рис. 3 .18).  Повторяя расчет при разнмх 0, вь1бирают  
оптимальнмй варнант.

Продолжительность сгадий процесса. Определение длительности стадии адсорбции  
при заданнмх вмсоте слоя и концентрации проскока также можно проводить графи- 
чески после расчета вшходной кривой— зависимости конечной (при z  =  H)  концен- 
трации очишаемой среди  от времени (рис. 3 .19).  Аналогично можно найти и продол- 
жительность стадии десорбции, исходя из заданной конечной концентрации десорби-  
руюшего газа с i или максимально допустимой остаточной концентрации в сорбенте 
(рис. 3.20).

Учет продольного перемешивания. Уравнение (3 .110),  л еж аш ее  в основе расчета 
профилей концентраций и виходнмх кривмх, справедливо для течения разделяемой  
среди  через слой сорбента в режиме идеального вьгтеснения при отсутствии продольной

диффузии. Отклонения от этого режима (обусловлен- 
Mbie неравномерншм распределением скоростей,  
сушествованием обратних потоков, наличием про- 
дольной диффузии) ири расчете адсорбентов можно  
учитьшать введением иоправки в коэффициент массо- 
передачи. Поправку вводят в виде дополнитель-  
ного диффузионного сопротивления 1/()1ф0а- Коэффи-  
циент массопередачи с учетом продольного пере- 
мешивания К',, определяют из уравнения

к ; , =  ( 1 / к !1+ \ / р , ц,о1) (3.120)

Рис. 3.20. Определенис продолжительности десорбции:
/ вмходная кривая; 2 зависпмость концентраинн в сорбентс 
от времени ири г = Н

с ила X

в  г
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У чет п р о д о л ь н о го  п е р е м е ш и в а н и я  с п о м о ш ью  у р а в н е н и я  (3 .1 2 0 ) в д о с т а т о ч н о й  
viepe о б о с н о в а н  при л и и ей н о й  и зо те р м е  а д со р б ц и и , но на п р а к ти к е  его  п р и м е н я ю т  и 
при д р у ги х  ф о р м а х  к р и в ь1х р а в н о в е с и я . Д л я  о п р е д е л е н и я  п о п р ав к и  на  п р о д о л ь и о с  
п е р ем е ш и в ан и е  м о ж н о  и с п о л ь з о в а т ь  с л е д у ю ш е е  эм п и р и ч еск о е  у р а в н е н и е  [26]

р„род =  0,0567 ——  ( 3 , 2 i ,
1 —  Е V  |Л „  /

3.4.4. Расчет профилей концентраций и вмходних кривмх

Для расчета массообменннх аппаратов с неподвижншм слоем сорбента необходимо  
определять профили концентраций (зависимости с от 2 и X  от z  при данном t )  и вмход- 
Hwe кривне (зависимости с от т при данном г ) .  В обшем случае их определение требует  
численного решения системи, состояшей из уравнения материального баланса (3 .110) ,  
уравнения изотерми адсорбции и уравнений, описмваюших скорость массопереноса.

Н иж е рассмотрен ряд о б о б т е н н н х  решений этой системн уравнений для месколь- 
ких частних случаев.

Бесконечная скорость массопереноса. Допуш ение о бесконечно большой скорости 
массопереноса эквивалентно предположению о равновесии между фазами во всех точ- 
ках аппарата. При этом условии уравнение (3.110) имеет простое решение, результат  
которого зависит от вида кривой равновесия. Для адсорбции в случае внпуклой (по 
отношению к оси, на которой отложен состав газа) равновесной линии и для десорбции  
в случае вогнутой кривой равновесия это решение имеет вид:

с =  с*(Л '„), Л ^Л ',, при г > / , ;
r  =  cH, -Y =  X*(c„) при г < ^ | ,  (3.122)

где
_____________ а>т [Сц — с* (Лц) ]___________

е [ с „ - с *  (Л„)] +р-„с IX* (с„) — Л-,.]

При адсорбции в случае вогнутой изотермь! и десорбции в случае вьшуклой изотермь: 
распределение концентраций описнвается следуюшими уравнениями:

с =  с.„, X =  /V*(t„) ири
г =  с*(Х „), Х =  Х„ при z ^ z > ,  (3 1 2 3 )

где

___  ДОТ  W T

Е +  р„»с ( d X * / d c ) c =  C" е +  р м„. ( d X * / d c ) c =  c. (Х<)

В области z \ < . z < z - i  концентрации фаз определяются соотношениями:

z ^ e - ( - p „ a c ^ = ш т ; Х =  Х* (с ). (3.124)

Примерь! профилей концентраций в газе при адсорбции и десорбции, соответствую- 
шие уравнениям (3.122) — (3 .124) ,  показағш на рис. 3.21 и 3.22.

Уравнения (3.122) — (3.124) позволяют найти предельнше параметрн процесса: 
минимальную толшину слоя сорбента при заданной продолжительноети стадии адсорб- 
ции, или минимальную длительность стадии десорбции для слоя определенной толшинн, 
или максимальную продолжительность работи слоя сорбента заданной вмсотш до  
момента проскока и т. п.

Пример 24. Водород о чи таю т  от примеси метана, содерж аш ейся в количестве 0,0309 мол. 
доли, адсорбцией активним углем при давлении 1 М Па и температуре 25 °С. Н ась тн ая  илотность 
сорбента 450 к г /м '\  порозность слоя 0,4.
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Рис. 3.21. Профили концентраций 
во внешней среде, находяш ейся в 
слое сорбента, при бесконечной 
скорости массопереноса и випуклой 
кривой равновесия: 
a — равновесная кривая; б, в — про* 
фили концентрации соответственно для 
абсорбцни и десорбции

Изотерма адсорбции описивается уравнением

Я* =  0 .375с/(1 + 8с).

Определить миннмальную то лти н у  слоя сорбента при фиктивной скорости газа в адсорбере 
9 см /с  и длительности стадии адсорбции 1800 с. Начальную концентрацию  СН^ в сорбенте 
принять равной нулю.

Толш ина слоя сорбента минимальна при максимальной (бесконечной) скорости массопере* 
носа. Следовательно, для решения данной задачи нужно найти вьюоту слоя угля, при которой 
проскок мстана в этих условиях начнется через 1800 с.

Рис. 3.22. Профили концентраций во 
внешней среде, находяш ейся в слое 
сорбента, при бесконечной скорости 
массопереноса и вогнутой кривой 
равновесия:
a — равновесная кривая; 6, в — про- 
фили концектрацни соответственно для 
адсорбцин н десорбции
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Рис. 3.23. Изотерма адсорбции метана активннм углем при 25 °С (к примерам 24—30):
/ — кривая, соответствуюшая уравнению Х =  0,375 с / ( 1 + 8  с ) ; 2 — аппроксимация иэотерми при малмх 
концентрациях лннейной зависимостью Х =  0,35 с

Қонцентрация метана в исходной смеси равна:

y«pMCHt 0 ,0 3 0 9 -106- 16,04
=  0,2 к г /м 3

RT  8314 (25 +  273)

Найдем концентрацию метана в сорбенте, равновесную с начальньш  составом газа:

X* (с„) =  (0 ,3 7 5 -0 ,2 )/(1  + 8 - 0 ,2 )  = 0 ,0 2 8 8 5  кг/кг  угля.

Кривая равновесия (в данном случае — изотерма Л энгм ю ра) вьшукла по отношению к оси, 
на которой отложен состав газа (рис. 3.23). Поэтому профили концентраций при бесконечной 
скорости массопереноса должнм соответствовать уравнению (3.122). Так как с* (Х„) = 0 ,  то

Z |  =
WTC„ 0 ,09-1800-0 ,2

еси +  р„аД *  (с„) 0,4-0,2 +  450-0,02885
=  2,48 м.

Следовательно, концентрация метана в газе, находятем ся  внутри слоя, равна нулю при z >  2,48 м. 
Толш ина слоя сорбента для данного процесса долж на бмть не менее 2,48 м.

Пример 25. Определить минимальную продолжительность практически полной десорбции 
метана из слоя угля толшиной 2,48 м, с о д ер ж атего  в начальньж  момент 0,02885 кг м етана/кг  угля 
при 25 °С, если десорбируюший газ не содержит метана и движ ется в адсорбере с фиктивной 
скоростью 9 см /с . Найти зависимость конечной концентрации десорбируюшего газа от времени. 
Рассчитать, при какой минимальной скорости газа  десорбция может бнть осушествлена, как и 
адсорбция, за 1800 с.

Т ак как изотерма адсорбции является вьтуклой , то при десорбции в условиях бесконечной 
скорости массопереноса распределение концентраций в различнме моментн времени долж но опи- 
сиваться уравнениями (3.123) — (3.124). В соответствии с первим из уравнений (3.123) конечная 
концентрация десорбируюш его газа  станет равной начальной (т. е. нулевой и, следовательно, 
десорбция будет закончена) при

2 < ------------------------ .
е +  Риас ( d X * / d c ) c= о

Значит, при z =  H =  2,48 м десорбция будет закончена за  время

^  Н [е +  рнас ( d X / d c ) e=0 2,48 (0,4 +  450-0,375)
-------------------------------------- = -------------------------------------- =  4bbU С,

w  0,09

где ( d X * / d c ) r = о =  0,375 м3/к г  (см. уравнение изотерми адсорбции в условиях примера 24). Т а- 
ким образом, для полной десорбции слоя в данннх условиях требуется не менее 4660 с.
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C*(X  H)

Рис. 3.24. Зависимость конечной концентрации от времени (к примеру 25)

Д л я  определения зависимости концентрации в м х о дятего  газа от времени зададим ся рядом 
значений с, найдем производнме d X * / d c  для каж дого значения с и вичислим с помошью уравнения
(3.124) время, при котором конечная концентрация (при z  =  H) равна с. Пусть, например, 
с = 0 ,1  кг /м '1 Тогда

( dX* \  Г 0,375 1 0,375
Ь г ) , =  4 7 T + ^ L , = -(i+ 8 .o .i,’ =o,i,57M/Kr

Из уравнения (3.124) получим:

т =  Н ^е +  ри», / w  =  2,48 (0 ,4 +  450-0 ,1157)/0 ,09  = 1 4 4 6  с.

Следовательно, черсз 1446 с после начала десорбции конечная концентрация десорбирую ш его 
газа  равна 0,1 кг/м 3. Результатн  расчета при других значениях с приведень! ниже:

кг/.ч’ <*** 3,------  м /кг
dc

кг/м3 dX* 3,—---  М /кгdc

0,200 0,0555 699 0,100 0,1157 1446
0,196 0,0559 704 0,060 0,1712 2130
0,190 0,0590 743 0,020 0,2787 3466
0,180 0,0630 792 0,010 0,3215 3997
0,140 0,0834 1045 0 0,375 4660

Полученная зависимость концентрации метана в внходяш ем газе от времени показана на 
рис. 3.24. Эта зависимость позволяет найти конечную концентрацию в газё и максимальную  оста- 
точную концентрацию в сорбенте при различном времени десорбции. Так, при т = 1 8 0 0  с получим 
с/с*(Х„) = 0 ,3 8 . Следовательно, ск =  0,38-0,2 =  0,076 к г /м 3; концентрация в сорбенте (максималь- 
ная, на заднсй по ходу десорбируюш его газа кромке слоя) составит:

X = 0 ,3 7 5 -0 ,0 7 6 /( I + 8 -0 ,0 7 6 )  = 0 ,0 1 7 7  кг/кг  угля.

М инимальная скорость газа, при которой можно рассчитивать на практически полную де- 
сорбцию слоя при т =  1800 с, в соответствии с уравнением (3.123) равна:

w =  H [ ғ + р „ ас / т  =  2,48 ( 0 ,4 +  450-0 ,375)/1800  =  0,233 м/с.

Линейная изотерма адсорбции. Если скорость массопереноса характеризовать  
уравнением (3 .115),  то строгое решение для распределения концентраций в слое су- 
шествует лишь для линейной равновесной зависимости. Д ля  адсорбции при Х„ =  0 оно
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с/с„ =  /(п „„ , пиу Т)\  

Х /Х *  ( с „ ) =  \ - Ц п „ е Т, л„„).
(3.125)

где /  — функция двух переменнмх — а .  у, nmj =  K[ ,az /w  — обш ее число единиц переноса 
для слоя сорбента вмсотой г, рассчитанное с учетом продольного перемешивания;  
параметр T = w c „ ( x  — z v / w )  /  [pmcX* (с„) z\  можно рассматривать как безразмерное  
время. 

Значения функции /  (а ,  v) приведенн в табл. 3 .3 . При а у >  36  функцию J можно  
приближенно вичислять с п ом отью  таблиц интеграла вероятности по уравнению [7]: 

J (сх, Y) =  11 — erf ( V £ - V v ) l / 2 +  eXpJ .- -( V ? Z ^ ) l ) . ,  (3.126)
2 V " [ (“ r J '^ + V v ]

П р и  a y >  3600 эту функцию можно определять с помошью более простой зависи- 
м ости :

/ ( « .  v) =  [ l - e r f ( V a ' - V r ) l / 2 .  (3.127)
X

Таблицн интеграла вероятностей erf(jc) =  (2 /д ! л ) \ е ~ у d y  имеются в справоч-
о

никах [27]. 
Аналогичное решение для десорбции (при с„ =  0) вьфажается уравнениями

с/с* (Хн) =  1 J (».,,,, natJT)\ (3 128)
X / X „ = J  (п„„Т, па„).

Переменная Т  для десорбции равна:

T =  wc*(X„) (x — z e w) / { p „ icX„z).

Пример 26. П одобрать разм ери адсорбера для очистки водорода от метана при давлении 
I М Па и температуре 25 °С, если расход исходной смеси равен 542 кг/ч , а начальная концентра- 
ция метана у„ =  0,00309 мол. доли. М аксимально допустимое содержание метана в очшценном 
водороде 0,05у„. Продолж ительность цикла адсорбции прииять равной 1800 с. Считать, что в на- 
чале адсорбиии сорбент не содерж ит метана. (Свойства активного угля приведени в примере 23.) 

При начальной концентрации метана у„ =  0,00309 мол. доли:

с„ =  0,00309 -106 • 16,04/ [8314 (273 +  25) ] =  0,02 кг /м 3

При столь м алнх концентрациях (см. рис. 3.23) изотерму адсорбции можно аппроксимировать 
линейной зависимостью Х* =  0,35с и, следовательно, использовать для расчета уравнения (3.125).

С в о й с т в а  г а з о в о й  ф а з ь | .  Считая примениммми законн идеальнмх газов, нахо- 
дим плотности исходной-смеси и чистого водорода при условиях в адсорбере:

Ж = _ _ т ^ 0 5 1 _ =
R T  8314 (273 +  25)

где Af =  2.016(1 —0,00309) +  16,04-0,00309 =  2,059 — средняя молекулярная масса исходной смеси. 
Д л я  водорода pH) =  0,822 кг/м 3 Следовательно, объемннй расход исходной смеси равен:

V„ =  5 4 2 /(3600-0,8306) = 0 ,1 8 1 3  м3/с.

Т ак как в течение цикла адсорбции иэ аппарата  большую часть времени долж ен вмходить 
практически чистьж водород, конечньш расход можно принять равним

V.  =  V„ ( I -  у„) =  0 ,1813 (1 -  0,00309) =  0,1807 м3/с.

Д л я  расчета используем средние значения объемного расхода и плотности газа :

У =  (0,1813 +  0 ,1 8 0 7 )/2 = 0 ,1 8 1  м3/с;

р , =  (0 ,8 3 0 6 +  0 ,822)/2  =  0,8263 кг/м 3.

Вязкость метановодороднмх смесей при м алwx концентрациях метана равна 0,9- I 0 ~5 П а -с  
]6]. Коэффициент диффузии рассчитан ири решении примера 23 и равен 0,0735 см2/с .
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Таблица 3.3. Функция J ( a ,  у) /7]

V /a

0,1 0,25 0,4 0,5 0,6 0,75

0,01 0,9901 0,9901 0,9901 0,9901 0,9901 0,9901
0,02 0,9802 0,9803 0,9804 0,9804 0,9804 0,9805
0,05 0,9515 0,9518 0,9522 0,9524 0,9526 0,9530
0,10 0,9057 0,9071 0,9084 0,9093 0,9101 0 ,9 114
0,20 0,8220 0,8267 0,8314 0,8344 0,8374 0,8417
0,50 0,6214 0,6427 0,6628 0,6756 0,6880 0,7056
1 0,4038 0,4543 0,5010 0,5301 0,5578 0,5965
1,5 0,2724 0,34251 0,4078 0,4487 0,4874 0,5415

a
Y/a

0,15 0,25 0.4 0.5 0,6 0,75

0,2162
0,1235
0,0745
0,0463

0,2690
0,1778
0,1234
0,0878

0,3456
0,2633
0,2085
0,1686

0,3943
0,3209
0,2700
0,2313

0,4409
0,3777
0,3331
0,2982

0,5064
0,4597
0,4269
0,4011

<x
y /a

0.25 0,4 0,5 0,6 0,75 0,9

6 0,0635 0,1380 0,2003 0,2695 0,3796 0,4891
8 0,0341 0,0948 0,1535 0,2242 0,3446 0,4699

10 0,0188 0,0665 0,1198 0,1894 0,3163 0,4547
15 0,0045 0,0288 0,0674 0,1292 0,2627 0,4259
20 0,0011 0.0130 0,0393 0,0909 0,2230 0,4040

a
Y/a

0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9

30 0,0028 0,0142 0,0472 0,1161 0,2268 0,3703
40 0,0006 0,0053 0,0254 0,0808 0,1881 0,3440
50 0,002 0,0021 0,0140 0,0572 0,1580 0,3221
60 0,0000 0,0008 0,0078 0,0410 0,1339 0,3032
80 0,0000 0,0001 0,0025 0,0215 0,0979 0,2714

100 0,0000 0,0000 0,0008 0,0116 0,0727 0,2453

a
y / a

0,7 0,75 0,8 0,85 0.9 0,95

150 0,0026 0,0110 0,0361 0,0931 0,1951 0,3412
200 0,0006 0,0040 0,0185 0,0624 0,1585 0,3152
300 0,0000 0,0006 0,0052 0,0293 0,1082 0,2744
400 0,0000 0,0001 0,0015 0,0143 0,0759 0,2425

a
Y/a

0,88 0,9 0,92 0,94 0,96 0,98

500 0,0261 0,0541 0,1011 0,1717 0,2667 0,3814
600 0,0166 0,0390 0,0808 0,1490 0,2466 0,3693
800 0,0069 0,0207 0,0526 0,1139 0,2132 0,3485

1000 0,0029 0,0112 0,0348 0,0883 0,1861 0,3306
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ПроОолжение табл. 3.3

Y/a
1 1.3 1,6 2 3 5 10

0,9901 0,9902 0,9902 0,9902 0,9903 0,9905 0,9910
0,9806 0,9807 0,9808 0,9810 0,9813 0,9821 0,9838
0,9536 0,9542 0,9549 0,9558 0,9579 0,9618 0,9701
0,9135 0,9159 0,9183 0,9213 0,9285 0,9408 0,9632
0,8487 0,8567 0,8643 0,8737 0,8946 0,9267 0,9704
0,7329 0,7624 0,7886 0,8193 0,8782 0,9451 0,9928
0,6543 0,7136 0,7634 0,8174 0,9061 0,9766 0,9994
0,6215 0,7018 0,7670 0,8341 0,9323 0,9902 0,9999

y /a

1 1,3 1,6 2 3 4 5

0,6035 0,7000 0,7764 0,8519 0,9512 0,9853 0,9958
0,5833 0,7052 0,7980 0,8828 0,9744 0,9952 0,9992
0,5717 0,7140 0,8183 0,9069 0,9863 0,9984 0,9998
0,5639 0,7236 0,8364 0,9256 0,9926 0,9995 0,9999

Y/a

1 1,25 1,5 1,75 2 2,25 2,5

0,5582 0,7078 0,8187 0,8934 0,9403 0,9679 0,9833
0,5503 0,7229 0,8444 0,9194 0,9610 0,9822 0,9923
0,5449 0,7371 0,8658 0,9384 0,9742 0,9900 0,9964
0,5366 0,7683 0,9055 0,9677 0,9905 0,9975 0,9994
0,5316 0,7943 0,9323 0,9826 0,9964 0,9994 0,9999

Y/a

1 l.l 1.2 1.3 1.4 1,5 1,6

0,5258 0,6705 0,7885 0,8742 0,9304 0,9640 0,9825
0,5223 0,6884 0,8178 0,9043 0,9545 0,9803 0,9922
0,5200 0,7044 0,8419 0,9263 0,9698 0,9891 0,9965
0,5182 0,7188 0,8620 0,9428 0,9798 0,9938 0,9984
0,5158 0,7441 0,8934 0,9649 0,9907 0,9980 0,9996
0,5141 0,7657 0,9168 0,9781 0,9956 0,9993 0,9999

Y/a

1 1,05 l.l 1,15 1,2 1,25 1,3

0,5115 0,6759 0,8088 0,9000 0,9536 0,9809 0,9930
0,5100 0,6980 0,8415 0,9295 0,9734 0,9906 0,9976
0,5081 0,7340 0,8879 0,9635 0,9907 0,9981 0,9997
0,5071 0,7630 0,9189 0,9806 0,9967 0,9996 0,9999

Y /a

1 1,02 1,04 1,06 1,08 1,1 1,12

0,5063 0,6295 0,7395 0,8291 0,8955 0,9405 0,9685
0,5058 0,6402 0,7581 0,8504 0,9151 0,9559 0,9790
0,5050 0,6593 0,7895 0,8839 0,9431 0,9753 0,9905
0,5045 0,6758 0,8151 0,9088 0,9613 0,9859 0,9956
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Ф и к т и в н а я  с к о р о с т ь  г а з а .  Д ля определения оптим альнш  размеров адсорбера 
рассчитасм висоту слоя сорбента при диаметрах аппарата 1,2; 1,6 и 2,4 м.

Д лн D =  1,2 м фиктивная скорость газа составит:

х' = 4 l / /.i£ )a =  4 • 0 .181/(3 ,14  - 1,22) = 0 ,1 6  м /с.

Д ля D =  1,6 и 2,4 м ф и кти вш е скорости газа равнш соответственно 0,09 и 0,04 м /с.
К о э ф ф н ц и е  н т н м а с с о п е р е д а ч и .  При w =  16 см /с коэффициент массопередачи 

рассчитан в примере 23 (К„ = 0 ,3 0 9  с м /с ) . Найдем поправку для учета продольного перемешива- 
ния по уравнению (3.121):

РиРал =  0,0567— ( - ^ ^ - Y “  =  0,0561 — - —  / 0 8 2 6 3 ^ , 1 ^ , 0 0 3  \ огг
l - E  V ц„ /  1 - 0 ,4  \  0 ,9 -10-5 /

Следовательно, коэффициент массоиередачи с учетом продольного перемешивания равен:

К'„ =  ( - — h — )  ' =  ( — !------Ь— — )  = 0 ,2 8 4  см /с.
' \ К У Р„рол /  V 0,309 3,48 )

Аналогичнмм образом можно рассчитать коэффициенти массопередачи при других ско- 
ростях газа. Результатм  расчета приведень! ниже (в с м /с );

D, м w P., Р, H„,u„ К„ к:

1,2 16 2,81 0,347 3,48 0,309 0,284
1,6 9 1,94 0,347 1.72 0,294 0,251
2,4 4 1,15 0,347 0,641 0,267 0,188

П р о ф и л и  к о н ц е н т р а ц и й  в г а з е .  Расчет профилей концентраций т = 1 8 0 0  с 
проводим следукмцим образом. Зададим ся значениями

V /a  =  na„T/n„„ =  T =  wc„ (т — z n / w )  /[р„т Х* (с„) г] 

и определим г (расстояние от входа газа ):

г =  Г----- — ----- ]|Y + ------- —-------1
L (с„) J L ^  р„ .Д *  (сн) J

Затем  рассчитаем обш ее число единиц переноса при данном значении z : n ay =  K i a z / w .  
Найдн с помошью табл. 3.3 значение функции J (a , у)  при a  =  п„9 и у =  п„уТ,  по уравнению

(3.125) определим концентрацию в газе при z, соответствуюшем вибранному Т Вьшолнив расчет 
для ряда значений Т (удобно задаваться  значениями Г, равнмми у / а ,  приведеннмми в табл. 3 .3 ), 
получим зависимость концентрации метана в газе от вмсотм слоя сорбента.

Пусть a i= 1 6  см /с . Зададим ся, например, 7"= 1 . Тогда при X* (с„) = 0 ,3 5 -0 ,0 2  =  0,007 к г/к г  
угля получим:

г _______________ 16-1800-0,02_______________
450-0,007 (1 + 0 ,4 -0 ,0 2 /(4 5 0 -0 ,0 0 7 )]  _  СМ’

Следовательно,
л„ „ =  0,284 • 1200 • 10 - • 182 /16  =  38,8.

В табл. 3.3 найдем значение функции J (nOIJ, noyT): при 7" =  1, л„„ =  30 она равна 0,5258; при 
7" =  1, н„„ =  40 оиа равна 0,5223. Путем линейной интерполяции находим функцию J( n „u, п„уТ)\  
при Т =  1 и /i„„ =  38,8 она равна 0,5227. Следовательно, при г =  182 см в соответствии с уравнением
(3.125) получим: £ = 0 ,5 2 2 7  с„ =  0,5227-0,02 =  0,0104 кг/м 3 Таким ж е образом можно найти состав 
га.ча при других значениях Т и z. Результатн  расчета профиля концептраций в газе прн w =  16 см /с  
приведени н и ж е :

Т г, см i-/i„ Г г. см Г/Гн
( г = 1 8 0 0  с ) (т = 1 8 0 0  с )

0,4 454 96,8 0,0000 1,0 182 38,8 0,5227
0,5 364 77,5 0.0002 1,1 166 35.3 0,6800
0,6 303 64,6 0,0066 1,2 152 32,4 0,7955
0,7 260 55,4 0,0484 1.5 122 25,9 0,9510
0,8 228 48,5 0,1625 2,0 91,3 19,4 0,9957
0,9 203 43,2 0,3370 2,5 73.1 15,6 0,9995

Таким же образом можно рассчитать профили концентраций при скоростях газа  9 и 4 см /с; 
они показань! на рис. 3.25.
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Рис. 3.25. Профили концентрации в газе при т =  1800 с (к примеру 26):
I — ;£' =  4 см/с; 2 — а' =  9 см/с;  3 — ш =  16 см/с

Рис. 3.26. Профиль концентрации в сорбенте при r =  1800 с ( / )  и внходная кривая при / /  =  2,6 м (2) 
(к примеру 27)

В н с о т а  с л о я  с о р б е н т а .  По условию, концентрация проскока составляет 0,05с„. 
П роведя на графике безразм ерннх профилей концентраций горизонта.пьную линию с ординатой
0,05 и найдя точки ее пересечения с профилями концентраций, находим необходимую вмсоту слоя 
сорбента при различннх скоростях газа ( и — объем слоя):

D, м ю. см/с Н , u м3
1.2 16 2,6 2,94
1.6 9 1,5 3,02
2,4 4 0,72 3,26

В данном случае адсорбцию  проводят под давлением. Энергетические затр атн  на преодо- 
ление гидравлического сопротивления слоя долж нн бьиь несутественньш и по сравнению с затра- 
тами на сжатие газа. Поэтому оптимальние разм ерн  адсорбера можно определить, исходя из 
минимального объема сорбента, т. е. при ш = 1 6  см /с . Отметим, что для определення вмсоти 
слоя сорбента достаточно найти распределение кониентраиий по длине слоя в узкой области 
вблизи концентрации проскока.

Пример 27. Составить материальньш баланс по метану для стадии адсорбции рассмотрен- 
ного в предьшушем примере процесса, приняв D =  1,2 м, / / = 2 ,6  м.

П р о ф и л ь  к о н ц е н т р а ц и й  в с о р б е н т е  и в н х о д н а я  к р и в а я .  Д ля 
составления матернального баланса [уравнение (3.111)) кроме профиля кониентраиий в газе 
нужно иметь профиль концентраиии в сорбенте при т =  0 и виходную кривую (зависимость ко- 
нечного состава газа от времени). При W =  z =  2,6 м число единиц переноса n0, =  K'ya z / w  =  
=  0 ,2 8 4 -1 2 0 0 -10-2 2 ,6 /0 ,16 =  55,38. З ад авая сь  рядом значений параметра Т, найдем соответствую- 
шие им значения т по уравнению

t  =  z  [ГрнпД* (с«) -\-ec„\/wc„.

Затем  с помошью табл. 3.3 определим значения функции J (a , y ) = J  ( / i „ n0!lT) и no уравнению
(3.125) вичислим конечную концентрацию и газе при раз.пичнмх т. Ниже приведенм результатм 
расчетов:

Т т, с с/с„ Т т, с с/с„
0,4 1030 0,0001 0,7 1798 0,0485
0,5 1286 0,0014 0,8 2054 0,1450
0,6 1542 0,0107

Построенная по этим данншм вмходная кривая показана на рис. 3.26.

Д л я  нахождения профиля концентраций в сорбенте удобнее всего задаваться  значениями 
1/7"; затем , определив соответствуюшие им значения z  и п„,,Т и найдя значения J (a , у) =  
=  } { п * уТ, «„„), по уравнению (3.125) вичислить концентрацию в сорбенте. Результагь! расче- 
тов приведень! ниже:
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1 /т Т 2, СМ n„J 1 (п„„ Т. поу)

0,4 2,5000 73,1 38,91 0,0008 0.9992
0,5 2,0000 91,3 38,90 0,0063 0,9937
0,6 1,6670 110 38,89 0,0278 0,9722
0,7 1,4290 128 38,88 0,0848 0,9152
0,8 1,2500 146 38,87 0,1925 0,8075
0,9 1,1110 164 38,86 0,3470 0,6530
1,0 1,0000 182 38,85 0,5227 0,4773
1.1 0.9091 201 38,84 0,6863 0,3137
1,2 0,8333 219 38,83 0,8144 0,1856
1,3 0,7692 237 38,82 0,9007 0,0993
1.4 0,7143 255 38,81 0,9516 0,0484
1.5 0,6667 273 38,80 0,9783 0,0217
1,6 0,6250 291 38,79 0,9910 0,0090

Полученннй профиль концентрации показан на рис. 3.26.
М а т е р и а л ь н и й  б а л а н с .  Вичисление входяш нх в уравнение (3.111) интегралов, 

равних плош адям под соответствуюшими кривнми на рис. 3.25 и 3.26, дает:

j(7r)dT=9'14 с; S h H b -] ^ 1’82 м; j f e ) d2=1'86 м-

Поскольку поперечное сечение аппарата S =  л£>2/4  =  3,14-1,22/4  =  1,311 м2, то количество 
метана, уносимого из аппарата очишенним газом, составит:

0
wSc„  ̂ dx  =  0,16 • l ,311 • 0,02 • 9,14 =  0,033 кг.

0 н
Количество метана, поглошенного углем, равно: 

н
p„acSX*  (с„)  ̂ ^ -----1 dz  =  450 • 1,3 11 ■ 0,007• 1,82 =  6,47 кг.

j  L X* (сн) J

Количество метана, оставш егося внутри аппарата в гаэовой ф азе  после заверш ения стадии 
адсорбции, составит

н
eSc„ ij j d z  =  0,4-1,311 -0 ,0 2 -1,86 =  0,017 кг.

о "
Таким образом, количество поступившего в аппарат метана долж но бить равно 6,47 + 0 ,0 1 7  +  

+  0,033 =  6,52 кг. Это значение можно найти и другим способом:

ic'Sc.,0 =  0. J 6 - 1.131 ■ 0,02 • 1800 =  6,52 кг.

Из материального баланса следует, что средний расход газа на внходе из адсорбера составит: 
5 4 2 - ( 6 ,4 7  +  0,017) 2 =  529 кг/ч.

Пример 28. В процессе адсорбции, рассмотренном в примерах 26 и 27, регенерацию  сор- 
бента предполагается проводить при давлении 0,1 М П а и температуре 25 °С эа счет рециркуляции 
части очишенного водорода. Определить расход водорода на регенерацию угля при продолж итель- 
ности десорбции 1800 с, если максимальное содерж ание метана в сорбенте после регенерации 
долж но составлять 0,00035 кг/кг  угля. Считать, что при давлении 0,1 М Па применимо то же урав- 
нение изотермн адсорбции.

Э к в и в а л е н т н а я  т о л ш и н а  н а с м ш е н н о г о  с о р б е н т а .  После заверш ения 
стадии адсорбции концентрация в сорбенте обьшно распределена неравномерно. Т ак, для рас- 
сматриваемого процесса (см. рис. 3.26) лиш ь слой угля толшиной около 1 м насиш ен метаном; 
в остальной части слоя концентрация метана меньше предельной. Сушествуюшие ж е решения 
для расчета процессов адсорбции, в частности уравнения (3.125) и (3.128) для линейной изотермь! 
адсорбции, справедливь! при однородном начальном заполнении сорбента. Д л я  приближенного 
использования уравнений (3.128) будем рассчитьтать процесс регенерации, приняв, что все 
погловденное на стадии адсорбции вешество равномерно распределено в слое толшиной Н,  при 
концентрации насиш ения. Величнну Н,  можно рассчитать на основе материального баланса по 
уравиению

н
Н 3 =  \  Г 1 d z t

J L X* (с„) J
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К ак и для адсорбцни, проведем сравнительньш расчет десорбции в аппаратах диаметром 
1,2; 1,6 и 2,4 м. Э квивалентная вмсота слоя сорбента определяется плош адью гюд безразмернмм 
конечним профилем концентрации в сорбенте. Д л я  абсорбера диаметром 1,2 м эта п л о тад ь , 
найденная в примере 27, равна 1,82 м. Д л я  D = l ,6 м эквивалентная толш ина слоя составит

шс„0 0 ,09-0,02-1800 ,П э — ■ — — — — — - — — — — — — - — — — • — J ,U«j м.
РнаД* (св) 450-0,007

Таким же обраэом для D =  2,4 м найдем Я э =  0,457 м.
Используеммй прн решении данной задачи приближеннмй метод допускает, что перед 

началом десорбции часть слоя висотой Н , имеет начальную концентрацию метана Хн =  Х*(с„) =  
=  0,007 кг/кг  угля, а остальная часть слоя не содержит метана. Определим требуемую для 
десорбции скорость газа , при которой м аксимальная концентрация в сорбенте в месте внхода 
газа  через 1800 с составит 0,00035 кг/кг  угля, т. е. 0,05

С к о р о с т ь  г а з а  п р и  д е с о р б ц и и .  И з уравнения (3.128) следует: для того чтоби 
найти скорость газа , при которой в конце десорбции (т =  1800 с) максимальная (т. е. при z =  
=  Н ,) концентрацня в сорбенте составит 0,05-¥„, надо подобрать значение w, которому соответ- 
ствуют такие n oy и Т, что 1 (nayT, noy) равно 0,05. Проше всего это сделать графически. С начала 
найдем зависимость n0IJ от значений 1 /Т,  для которих J (noyT, noy) = 0 ,0 5 . Д л я  этого зададим ся 
рядом значеннй noyT и путем линейной интерполяции найдем в табл. 3.3 значения 1/7", при которих 
J ( n 0!/T. n 0y) = 0 ,0 5 .Зная  их, определим значения Т и пау. Результати  расчетов приведенм ниже:

n0J 1/Г Т noyT 1 IT r
80 0,7373 1,356 59,0 40 0,6444 1,552 25.8
60 0,7097 1,409 42,6 30 0,6040 1,655 18,1
50 0,6833 1,463 34,2

Построив зависимость nay от значений 1 /7 , при котормх максимальная концснтрация в сор- 
бенте после заверш ения десорбции равна О.ОбХи (рис. 3 .27), найдем действительную зависимость 
мсжду параметром Т и обшим числом единиц переноса. Пусть D =  1,2 м, 1 /7  =  0,75, 7 = 1 ,3 3 3 . 
Тогда из определения парам етра Т для десорбции следует:

Н> [Г рнаЛ  +  ес* (*»)] 1,82 (1 ,333-450-0,007 +  0 ,4-0,02) n o l „ .
W  д — —— ■ - - - - - - -  -  ■ ......................................................... -  -  --- ------- . . .  М / С .

хс* (Х„) 1800-0,02

Найдем коэффициент массопередачи при этой скорости газа. Десорбция проводится при 
давлении, в 10 раз меньшем давления адсорбции. Поэтому плотность газа  прн десорбции можно 
считать в десять раз меньшей, а коэффициент диффузии — в десять раз большим, чем при адсорб- 
ции. Следовательно, имеем: ру =  0,08263 к г /м 3, Д , =  0,735 см2/с . Расчет внутреннего коэффициента 
массоотдачи по уравнениям (3.119) и (3.114) дает: |5, =  р„ =  0,749 см /с. Определив из уравнений
(3.118) и (3.120) внешний коэффициент массоотдачи (Pj, =  7,73 см /с ) и поправку для учета про- 
дольного перемешивання (p„p0i =  2,98 с м /с ), найдем коэффициент массопередачи при скорости газа
0,213 м /с: Ку =  0,556 см /с. Следовательно, при 1 /7 '= 0 ,7 5  обшее число единиц переноса для всего 
слоя равно:

f i oy ~  KyCiH3/  w =  0,556 • 1200 • 10 2 ■ 182/21,3 =  57 

Н иж е прнведени результатм  расчетов noy при других значениях 1 /7  и D:

D, м Н„ м
n0J, при 1/Г, равном

0.6 0,65 0,7 0,75

1.2
1,6
2,4

1,82
1,02
0,457 27,4

51,3
42,9
28,2

53,6
44,4
29,0

57,0
46,7

Наносим зависимость п0„ от 1 /7  для каж дого диаметра аппарата на график, приведенннй на 
рис. 3.27. Точки пересечения этих зависимостей с кривой, для которой J (n„yT, n oy) = 0 ,0 5 , опре- 
деляю т значения Т и соответствую тие им скорости:

D, м 1/Г Т ш ,см/с

1,2 0,73 1,37 21,9
1,6 0,713 1,40 12,64
2,4 0,656 1,52 6,09
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Рис. 3.27 Расчет скорости газа для процесса десорбции (к примеру 28):
I  — 3 — эависимость /?„„ от 1/7" ( I — £> =  1,2 м; 2 — D =  1.6 м; 5 — О =  2,4 м ); 4 Х / Х „  =  0,05

Рис. 3.28. Профили концентрации в газе (к примерам 29, 30):
I  по уравненню 13.1.4.')); 2 — по урнвненпю (4.144)

Р а с х о д  в о д о р о д а  н а  д е с о р б ц и ю .  М ассовий расход газа после адсорбции 
в среднем равен 529 кг/ч  (пример 27). Так как плотность гаэа на стадии десорбции в 10 раз меньше, 
то при одной и той же скорости газа массовий расход будет в 10 раз меньше. Следовательно, 
расход водорода на десорбцию для аипарата диаметром 1,2 м составит: 529-0,1 -21 ,9 /16  =  72,4 кг/ч  
(где 21,9 и 16 см /с  — скорости газа на стадиях десорбции и адсорбции). В аппаратах диаметром
1,6 и 2,4 м для десорбции потребуется соответствеино 74,3 и 80,5 кг/ч  водорода. Таким образом , ра- 
счет стадии десорбции подтверждает преимушество использования аппарата диаметром 1,2 м 
(ввиду большего коэффнциента массопередачи).

В примерах 2 6 — 28 рассчитана адсорбционная установка, состояшая из двух  
адсорберов и работаюшая при длительности стадий адсорбции и десорбции 0,5 ч. 
Расчет следует повторить при другой продолжительности ииклов адсорбиии и десорбции  
н вмбрать оптимальнмй вариант.

Постоянний фактор разделения. Фактором разделения r для адсорбции назмвают  
[8] отношение

г = _(с^М1
( l - c / c , , )  Х /Х *  (с„)

Для многих адсорбционньи систем равновесние зависимости между составами  
фаз можно представить в виде

с/с„
X* (с„) с/с„ +  r (1 — с/с„)

(3.130)

К таким системам относятся, в частности, системи, в котормх равновесие описнва-  
ется уравнением изотермм Лэнгмюра:

X =  f c / ( \ + b c ) .  (3.131)

Для этих систем фактор разделения равен:

r = l / ( l + b c n). (3.132)

При r =  c o n s t  зависимость концентраций от длинн в слое сорбента и от времени 
вьфажается для адсорбции следуюшими уравнениями [7, 8]

С|| J n n,,T) + (p  [1 — /  (л 0,„ ПоуТг)]
(3.133)



где < р = е х р  [tiay ( 1 — /•) ( I — Г ) ] .  
В этих уравнениях параметр Т  определяется так же, как в уравнении (3.125), а в чис- 

ло единиц переноса поу вместо коэффициента массопередачи нужно подставить так 
назмваеммй кинетический коэффициент К,  приближенно равний [28]:

K =  2K'y/ ( r + \ )  при 0,2< r <  1;

К  =  Ку/л[г  при /■> I.

Для десорбции уравнения (3.129) — (3.133) имеют следуюший вид:

. [ \ — с/с*  (X .)] Х / Х ,  ,
( 1 - X /X „ )  с/с*  (Х„) ’

X rc/c*  (Хн)

1 — 1 (п„„г, n0IJT)
с* (Х„) 1 — J ( n 0l/r, п„,,Т) + ( f J  (п„у, n0!lTr)

X J ( По цТ, Л о у Г )
Х„ 1 — J ПоцТ) +<pj (n„i/, п1}уТt )

(3.134)

(3.135)

(3.136)
Хи l +  ( r - l )  с/с* (Х„)

r = \ + b c *  (Х„); (3.137)

(3.138)

Пример 29. Определить голш ину слоя сорбента для очистки водорода от метана адсорбцией 
при давлении I М Па н температуре 25 °С, если начальная концентрация метана i/„ =  0.0309 мол. 
доли (0,2 к г /м 3 при условиях в адсорбере). Фиктивную скорость газа  принять равной 9 см /с , 
продолжительность адсорбции 180С^с, концентрацию проскока 0,05i/B. Свойства активированного 
угля и уравнение изотерми адсорбции дан н  в примерах 23 и 24.

При концентрациях метана до 0,2 к г /м 3 изотерма адсорбции сильно отличается от прямой 
линии (см. рис. 3.23), поэтому уравнения для линейной изотермь! адсорбции неприменимьг Но 
равновесие в данном случае описмвается изотермой Лэнгмюра и, следовательно, для расчета адсорб- 
ции можно испольэовать уравнение (3.133). Т ак как уравнение изотермм адсорбции имеет вид

X* =  0 ,375с/ ( I +  8с ) ,

то равновесная концентрация в угле при начальной концентрации метана с„ =  0,2 к г /м 3 составит 
X* (с„) = 0 ,0 2 8 8 5  кг/кг угля (см. пример 24), а фактор разделения

r = l / ( l  +  Ьс„) =  1/(1 + 8 -0 ,2 )  = 0 ,3 8 4 6 .

Коэффициент массопередачи для данного сорбента при скорости газа 9 см /с  рассчитан в при- 
мере 26 (незначительное увеличение плотности газа при большей концентрации метана малосу- 
ш ественно): /CJ =  0,251 см /с. С ледовагельно, в соответетвии с уравнением (3.134), кинетиче- 
ский коэффицнент Қ  равен:

K = 2 K ’y/ ( r +  I) = 2 -0 ,2 5 1 /(0 ,3 8 4 6 +  1) = 0 ,3 6 2  см/с.

П р о ф и л ь  к о н ц е н т р а ц и и  в г а з е .  Д ля расчета профиля концентраций в газе при 
т =  1800 с будем задаваться расстоянием от входа газа z и последовательно рассчитнвать все 
парам етри , входяшие в уравнение (3.133). И з этого уравнения определим концентрацию метана 
в газе  при заданном расстоянии z. Пусть, например, г  =  250 см. Тогда

Kaz  0 ,3 6 2 -1 2 0 0 -10“ 2-250 lo n ,

т _ wc„ (т — e z / w )  9 -0 ,2  (1800 — 0 ,4 -2 5 0 /9 ) qq q o , 
РнаД* (с„) z  450-0,02885-250

поуг =  120,7-0,3846 =  46,42; поу Г =  120,7-0,9921 =  119,7.

6 П од  ред. Ю . И. Д и тн ер ско го 161



При таких больших значениях аргументов функцию У(а, у) =  /(46 ,42 ; 119,7) можно найти 
по уравнению  (3.127):

1 ( а . 7 ) = у  [l — erf ( V ^ - V v ) ]  = ў  [1 - e r f  ( V 4 M 2 - V U 9 7 ) )  =

=  y  ( 1 - e r f  ( - 4 ,1 2 8 ) ]  = Y  (1 4 -e rf (4,128)]

Поскольку величина erf (4,128) близка к единице [27], то и функция J (noyr, поуТ) такж е равна 1. 
Д алее  рассчитаем n0J,7> =  120,7-0,9921 -0,3846 =  46,05 и оценим по уравнению (3.127) функцию

1 (л0„  n oyTr) = ў  ( 1- e r f  (V f2 0 ,7 —V 4 6 ^ 5 ) ] * 0 .

Ввиду близости этой функции к нулю уравнение (3.133) упрош ается и принимает вид: 

с 1 1
Т и l + e x p  [поу (1 — г) ( 1 - 7 ’)] 1+ е х р  (120,7 (1 -0 ,3 8 4 6 )  (1 -0 ,9 9 2 1 )  =  ' 

Результати  расчета безразмерного отношения с/с„ при других значениях z приведени ниже:

Z, CM n„s Т с/с„ Z, CM П0 у Т с/с ,

230 111,0 1,0789 0,9955 255 123,1 0,9726 0,1111
235 113,4 1,0558 0,9801 260 125,5 0,9537 0,0273
240 115,8 1,0337 0,9171 265 127,9 0,9356 0,0062
245 118,2 1,0125 0,7128 270 130,3 0,9182 0,0014
250 120,7 0,9921 0,3577

П роф иль концентрации в газе при т =  1800 с для рассматриваемого процесса покаэан 
на рис. 3.28, из которого видно, что необходимая висота слоя угля долж на бнть равна 2,57 м.

Постоянная скорость движения фронта. Ш и р о к о  р а с п р о с т р а н е н  п р и б л и ж е н н ь ж  
м ето д  р а с ч е т а ,  о с н о в ан н ьш  на  п р е д п о л о ж е н и и  п о с т о я н с т в а  ск о р о сти  п е р е м е ш е н и я  со 
в р ем е н е м  всех  т о ч е к  п р о ф и л я  к о н ц е н т р а ц и и  (ф р о н т а  а д с о р б ц и и  или  д е с о р б ц и и ) .  М е т о д  
п р и м ен и м  к а д с о р б ц и и  при вьш у к ло й  к р и в о й  р а в н о в е с и я  и к д е с о р б ц и и  пр и  в о гн у то й  
р а в н о в е с н о й  к р и в о й . В это м  с л у ч а е  д о п у т е н и е  о п о сто я н н о й  с к о р о с т и  д в и ж е н и я  ф р о н т а  
с о б л ю д а е т с я  д о с т а т о ч н о  то чн о . П ри  а д с о р б ц и и  с к о р о с т ь  ф р о н т а  и  в с л у ч а е  н у л ево й  
н а ч а л ь н о й  к о н ц е н т р а ц и и  с о р б е н т а  о п р е д е л я е т с я  по у р а в н ен и ю

“ =  ес,  +  р ,.Д *  (с„) ' (3139)
Д л я  д е с о р б ц и и  (п р и  нул ево й  н а ч а л ь н о й  к о н ц е н т р а ц и и  д е с о р б и р у ю ш е й  средь!) 

с п р а в е д л и в а  з а в и с и м о с т ь

ц = -------ш * [ Х к)-------
ес* (Л„)+р„асХ„

П р и  п о с то я н н о й  с к о р о сти  ф р о н т а  б е з р а з м е р н м е  п р о ф и л и  к о н ц е н т р а ц и й  д л я  вн еш н ей  
с р е д н  и с о р б е н т а  д о л ж н м  с о в п а д а т ь , т. е . д о л ж н и  с о б л ю д а т ь с я  у с л о в и я :

с / с „ = Х / Х *  (с„) (при адсорбции);
(3.141)

с/с*  (Х„) = Х / Х „  (при десорбции).

И з в е с т е н  р я д  сп о со б о в  п р и м е н е н и я  д а н н о г о  м ето д а  р а с ч е т а .  О д и н  из них [7] за к л ю - 
ч а е т с я  в  с л е д у ю ш ем . П р и н и м а ю т , что при  д а н н о м  в р ем ен и  т к о о р д и н а т у  с е р е д и н м  ф р о н т а  
2 i / 2, в  к о то р о й  б е з р а з м е р н н е  к о н ц е н т р а ц и и  ф а з  р а в н н  0 ,5 , м о ж н о  н ай ти  из у р а в н е н и я

Zi/2 =  u t.  (3.142)

Д л я  д р у г и х  зн а ч е н и й  z  к о н ц е н т р а ц и и  н а х о д я т  с п о м о т ь ю  д и ф ф е р е н ц и а л ь н о г о  
у р а в н е н и я :



в котором т' =  т — z / u .  Это уравнение является следствием дифференциального урав- 
нения материального баланса и уравнения (3.115) для скорости массопередачи. Оно 
написано применительно к адсорбции. Для  десорбции необходимо заменить отноше-  
ние X*(cH)/c„ на Х„/с*(Хн). При использовании уравнения (3.143) в него подставляют  
уравнение изотермн адсорбции и проводят интегрирование по с в пределах от 0,5с„ до с 
и по т' — в пределах от i  — Z\ц / и  до  т — z / u  при соблюдении условий (3 .141).  В случае,  
если равновесие описнвается изотермой Лэнгмюра (3.131),  интегрирование приводит  
к сл ед ую тей  зависимости:

1 . с / с" , I 2с К'час„—  I n — — -f - l n-----= ------- *-  -  (Zi/2 — z) .  (3.144)
O C к \ —  С / С ц  Сн Р н а с л  ( С н )  U

Если данньш метод применяют для расчета внходних кривнх при заданной висоте  
слоя Н, то время т i/ 2, когда безразм ерние концентрации фаз равни 0,5, находят из урав- 
нения

Т|/2 =  Н / и .  (3.145)

Значения концентраций в другие моменти времени могут бить найденн интегри- 
рованием уравнения (3.143) по с в пределах от 0 ,5сн до с и по т' — в пределах от 
( t i /2 — H / u )  до (т — Н / и ) .  Для  изотерм Лэнгмюра реэультатом такого интегрирования  
является уравнение (3 .144), в котором вмражение ( z \/2 — z)  заменено на (1 — 11/ 2)

Пример 30. Рассчитать для условий примера 29 висоту слоя сорбента, считая скорость дви- 
жения фронта адсорбции постоянной.

С к о р о с т ь  ф р о н т а .  Из уравнения (3.139) находим:

wc« 9 -0 ,2  0 1070 /—  - =  0,1378 см /с.
ЕС„ +  р„аД* (с„) 0 ,4 -0 ,2  +  450-0,02885

Следовательно, с/с„ =  0,5 при z =  2i/2 =  u t  =  0 ,1378-1800 =  248 см.
П р о ф и л ь  к о н ц е н т р а ц и й  в г а э е .  Так как равновесие описнвается изотермой 

Л энгмю ра \ \ / (bc„)  =  1 / (8 • 0,2) = 0 ,6 2 5 ] , проводим расчет по уравнению (3.144). П усть, например, 
с/с„ =  0,3. Тогда левая  часть этого уравнения равна:

° '6 2 5 ( т ^ ) + | "  ( 1 7 ) - 0 '6 2 5 ( - П г У + | "  е - 0 .3 )  -  - 1 .0 4 .  

Следовательно,

г =  21/2_  , _  ,,04) = 2 4 8 -  ( -  1,04) д,»37±450-а028_85_ =  251 см
v  1 К'уасл 0 ,2 5 1 -1 2 0 0 -1 0 - г-0 ,2

Н иже приведень! результати расчета профиля концентраций в газе:

с fe» 0,98 0,95 0,9 0,7 0,5 0,3 0,1 0,05 0,02
z, CM 239 241 242 245 248 251 257 260 265

Полученньш профиль концентрации показан на рис. 3.28 пунктиром.
К ак видим, этот метод расчета дает Н =  2,6 м, что очень близко к висоте слоя {Н =  2,57 м), 

полученной в предидуш ем примере. Профили концентраций, рассчитанние двум я методами, 
такж е практически совпадают. Вообш е точность расчета, основанного на допушении постоянной 
скорости фронта, тем внш е, чем более вьш укла кривая равновесия (чем меньше ф актор разде- 
ления для  адсорбции), чем виш е скорость массопереноса и чем больш е висота слоя. Требуемая 
висота слоя для данного процесса лиш ь немного превиш ает минимальную внсоту, рассчитанную 
в примере 16(248 см).

Расчет толшинь! слоя сорбента и длительности стадий адсорбции и десорбции с помошью 
профилей концентрации и виходнмх кривих довольно трудоемок. Поэтому (а такж е ввиду отсут- 
ствия данних для определения внутреннего сопротивления) расчет установок с неподвижним слоем 
твердой ф а зи  часто проводят по эмпирическим зависимостям, лолученним д л я  конкретннх адсорб- 
ционннх систем (см. гл. 8).
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Г Л  A B  A 4

РАСЧЕТВЬШ АРНОЙ УСТАНОВКИ

O C H O B H b l E  У С Л О В Н Ь / Е  О Б О З Н А Ч Е Н И Я

c — теплоемкость, Д ж /( к г - К ) ;  
d  — диаметр, м;
D — расход греюшего пара, кг/с;
Ғ — поверхность теплопередачи, м2;
G — расход, кг/с;
g  — ускорение свободного падения, м /с 2;
Н  — висота, м;
/  — энтальпия жидкости и napa, к Д ж /к г ;

К — коэффициент теплопередачи, В т /(м 2- К) ;
Р  — давление, М П а;
Q — теп.повая нагрузка, кВт; 
q — удельная тепловая нагрузка, В т /м 2; 
r — теплота парообразования, к Д ж /кг ; 

t. Т — температура, град; 
w, W  — производительность no испаряемой воде, кг/с;
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л' концентрация, % (м асс.).
a  — коэффициент теплоотдачи, В т /(м " -К ),
к — теплопроводность, В т/ (м • К ) ;
ц — вязкость, П а -с ;
р — плотность, кг/м
a — поверхностное натяжение, Н /м ;

Re — критерий Рейнольдса;
Nu — критерий Нуссельта;
Рг — критерий П рандтля.

Индексм:
1, 2, 3 — первьж, второй, третий корпус вьшарной установки; 

в — вода: 
вп — вторичньш пар; 

г — греюший пар; 
ж — ж идкая ф аза; 
к — конечньж параметр; 
н — начальньш параметр; 

ср — среднее значение: 
ст — стенка.

ВВ Е Д Е Н И Е

В химической и смежной с ней отраслях ироммшленностп жидкие смеси, концентрированис которнх 
осуш ествляется вьтариванием , отличаются большим разнообразием как физических параметров 
(вязкость, плотность, температура кипения, всличина критического теплового потока и др .), так 
и других характеристик (кристаллизую ш иеся, пеняш иеся, нетермостойкие растворь! и др .). Свой- 
ства смесей определяю т основнне требования к условиям проведения процесса (вакуум випари- 
вание, прямо- и противоточнне, одно- и многокорпуснью в ьт ар н и е  установки). а такж е к конетрук- 
циям в ьтар н н х  аппаратов.

Такое разнообразие требований визи вает  определеннне сложноети при правильном вмборе 
схемн вьтарной  установки, типа аипарата, числа ступеней в многокорпусной вьшарной установке. 
В обшем случае такой вибор является задачей оптнмального поиска и вьто л н яется  технико- 
экономическим сравнением различних вариантов с использованием ЭВМ.

В приведенном ниже типовом примере расчета трехкорпусной установки, состояшей из 
випарншх аппаратов с естественной циркуляцией (с соосной камерой) и кипением раствора

Boda

Рис. 4.1. Приниипнальная схема трехкорпусиой вьтарн ой  установки:
/ — емкость исходного раствора; 2, 1 0 — насосм; 3 — теплообменник-подогреватель: 4— 6 — нипарнме 
аппарати; 7 — барометрический конденсатор; 8 — вакуум-насос; 9 — гидрозатвор; I I  — емкость упарги- 
ного растворэ; 12 — конденсатоотводчик
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в трубах, дань! такж е рекомендации по расчету вьтарнш х аппаратов некоторнх других типов: 
с принудительной циркуляцией, вьшесенной эоной кипения, пленочннх.

П ринципиальная схема трехкорпусной вьшарной установки показана на рис. 4.1. Исходний 
р азб ав лен н ьт  раствор из промежуточной емкости / центробежним насосом 2 подается в тепло- 
обменник 3  (где подогревается до температурн, близкой к температуре кипения), а затем  — в пер- 
вьж корпус 4 вьшарной установки. Предварительньш  подогрев раствора повнш ает интенсивность 
кипения в випарном аппарате 4.

Первьш корпус обогревается евежим водяньш паром. Вторичньш пар, образую ш ийся лрн 
концентрировании раствора в первом корпусе, направляется в качестве грею тсго  во второй 
корпус 5. Сюда ж е поступает частично сконцентрированньш раствор из 1-го корпуса. Аналогично 
третий корпус 6 обогревается вторичнмм паром второго и в нем производится концентрирование 
раствора, поступившего из второго корпуса.

С ам опроизвольш й переток раствора и вторичного пара в следуюшие корпуса возможен 
благод аря  обшему перепаду давлений, возникаюшему в результате создания вакуума конден- 
сацией вторичного пара последнего корпуса в барометрическом конденсаторе смешения 7 (где 
заданное давление поддерж ивается подачей охлаж даю ш ей водм и отсосом неконденсирую тихся 
газов вакуум-насосом 8) .  Смесь охлаж даю ш ей води и конденсата вьшодится из конденсатора 
при помоши барометрической трубм с гидрозатвором 9. О бразую ш ийся в третьем корпусе кон- 
центрированнмй раствор центробежнмм насосом 10 подается в промежуточную емкость упарен- 
ного раствора 11.

К онденсат греюших паров из в ьт ар н и х  аппаратов вшводится с помошью конденсатоотвод- 
чиков 12.

Задание на проектирование. Спроектировать трехкорпусную вмпарную установку  
для концентрирования G„ =  40 000 кг/ч (11,12 кг/с) водного раствора КОН от начальной 
концентрации х „ = 5  %  до конечной х к =  40 %  при с л ед у ю т и х  условиях: 

1) обогрев производится насьиценним водяним паром давлением P r i =  1,079 М Па;
2) давление в барометрическом конденсаторе Р бк = 0 ,0 14 7  МПа;
3) вьшарной аппарат — тип 1, исполнение 2 (см. Приложение 4.1);
4) взаимное направление пара и раствора — прямоток;
5) отбор экстрапара не производится;
6) раствор поступает в первьж корпус подогретьгм до  температурн кипения.

4.1. О П Р Е Д Е Л Е Н И Е  ПО ВЕРХНО СТИ Т Е П Л О П Е РЕ Д А Ч И  
ВЬ1ПАРНЬ1Х АППАРАТОВ

Поверхность теплопередачи каждого корпуса вьтарной установки определяют по основ- 
ному уравнению теплопередачи:

F = Q / ( K A t „ ) .  (4.1)

Д л я  определения тепловнх нагрузок Q, коэффицирнтов теплопередачи К  и полезнмх 
разностей температур Д/„ необходимо знать распределение упариваемой водн, кон- 
центраций растворов и их температур кипения по корпусам. Эти величини находят  
методом последовательних приближений.

П е р в о е  п р и б л и ж е н и е

Производительность установки по вьтариваемой воде определяют из уравнения мате- 
риального баланса:

r = G „ ( l - х „ / х к). (4.2)

Подставив, получим:
W =  11,12(1 - 5 / 4 0 )  = 9 ,7 2  кг/с.

4.1.1. Концентрации упариваемого раствора

Распределение концентраций раствора по корпусам установки зависит от соотношения  
нагрузок по вьтариваемой воде в каждом аппарате. В первом приближении на 09Н0- 
вании практических данннх принимают, что производительность по вмпариваемой  
воде распределяется между корпусами в соответствии с соотношением

i£ii: Wi: w3= 1, 0 : 1,1:1,2.
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Тогда

ш, =  1.0«Р/(1,0 + 1 ,1  +  1,2) =  1,0 № /3,3  =  2,95 кг/с, 

ш2=  1,1 « //3 ,3  =  3,24 к г/с ; 

w , =  1,2ИР/3,3 =  3,53 кг/с.

Д а л ее  рассчитнвают концентрации растворов в корпусах:
Xi=G„x„/ (G„ —  t t i , ) =f l ,  1 2 -0 ,05 /(11 ,12  — 2,95) = 0 ,0 6 8 , или 6,8 % ;

Х2 =  G„x„/(G„ — w I — Wi) = 1 1 ,1 2 -0 ,0 5 /(1 1,12 — 2,95 — 3,24) = 0 ,1 1 3 , или 11,3 % ; 

хз =  G„*„/(Gh — wi — w 2 — w 3) = 1 1 ,1 2 -0 ,0 5 /( 1 1 ,1 2 - 2 ,9 5 - 3 ,2 4 - 3 ,5 3 )  = 0 ,4 ,  или 40 %.

Концентрация раствора в последнем корпусе дгз соответствует заданной концентра- 
ции упаренного раствора х к-

4.1.2. Температури кипения растворов

О б т и й  перепад давлений в установке равен:
д р 0(>= р г, _ р |1к=  1,079 — 0 ,0 1 4 7 =  1,064 М Па.

В первом приближении о б т и й  перепад давлений распределяют м ежду корпусами 
поровну Тогда давления греюших паров в корпусах (в М Па) равньс

Pri =  1,079;
Pr2 =  p r, -  bPot/ 3 =  1,079 -  1,064/3  =  0,7242;

Яг3 =  р г2 -  \ р оЛ/ 3 =  0 ,7 2 4 2 -1 ,0 6 4 /3 = 0 ,3 6 9 4 .

Давление пара в барометрическом конденсаторе
Р„н =  p r3 -  ДЯов/3  =  0,3694 -  1,064/3 =  0,0147 М Па,

что соответствует заданному значению Рбк.
По давлениям паров находим их температурн и энтальпии [1]

Р, МПа I, °С /, кД ж /кг

Pri =  1,079 / rl =  183,2 / , =  2787
P r2 =  0,7242 <r2=  166,3 / 2 =  2772
Р гз =  0,3694 / r3=  140,6 /з =  2741
Pe« =  0,0147 /„ к =  53,6 /»« =  2596

При определении температурн кипения растворов в аппаратах исходят из следую- 
ших допушений. Распределение концентраций раствора в вьшарном аппарате с интен- 
сивной циркуляцией практически соответствует модели идеального перемешивания. 
Поэтому концентрацию кипяшего раствора принимают равной конечной в данном кор- 
пусе и, следовательно, температуру кипения раствора определяют при конечной кон- 
центрации.

Изменение температури кипения по внсоте кипятильнмх труб происходит вслед- 
ствие изменения гидростатического давления столба жидкости. Температуру кипения 
раствора в корпусе принимают соответствуюшей температуре кипения в среднем слое  
жидкости. Таким образом, температура кипения раствора в корпусе отличается от 
температурн греюшего пара в последуюшем корпусе на сумму температурних потерь 
от температурной (А"), гидростатической (Д") и гидродинамической (Д'") депрессий
(Хд =  д , + д "  +  д'").

Гидродинамическая депрессия обусловлена потерей давления пара на преодоление  
гидравлических сопротивлений трубопроводов при гтереходе из корпуса в корпус. Обмчно 
в расчетах принимают Д " ' = 1 ,0 — 1,5 град на корпус. Примем для каждого корпуса 
Д '" = 1  град. Тогда температурш вторичнмх паров в корпусах (в °С) равнм:

/ , п1= < Р2 +  Д 1 " =  166 ,3+  1 ,0 =  167,3;
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■̂п2 =  /г2 +  А Г = 1 4 0 ,6 + 1 ,0 =  141,6;

з =  U. +  A f  =  53,6 +  1,0 =  54,6.

Сумма гидродкнамических депрессий
£Д "' =  ДГ +  ЛГ +  Дз" =  1 +  I +  I =  3 °С .

По температурам вторичнмх паров определим их давления. Они равнн соответ- 
ственно (в М П а);  Р в„ , = 0 ,7 4 5 ;  ЯВП2 =  0,378; Р в„з =  0,0154.

Гидростатическая депрессия обусловлена разностью давлений в среднем слое  
кипяшего раствора и на его поверхности. Давление в среднем слое кипяшего раствора 
Рср каждого корпуса определяется по уравнению

Pcp =  P»n +  p g W ( l - e ) / 2 ,  (4.3)

где Н —  висота кипятильньгх труб в аппарате, м; р — плотность кипяшего раствора, 
к г /м 3; е — паронаполнение (объемная доля пара в кипятем  растворе), м3/ м 3

Д л я  внбора значения Н  необходимо ориентировочно оценить поверхность тепло- 
передачи вьтарного аппарата Ғор. При кипении воднмх растворов можно принять 
удельную тепловую нагрузку аппаратов с естественной циркуляцией ^ =  20 000—  
50 000 В т /м 2, аппаратов с принудительной циркуляцией ^ =  40 000— 80 000 В т / м 2 
Примем  ̂=  40 000 В т /м 2. Тогда поверхность теплопередачи 1-го корпуса ориенти- 
ровочно равна:

Ғор= ^  =  ̂ = ^ ° ^ 1 = 1 5 2
Р q q 40 000

где r I —  теплота парообразования вторичного пара, Д ж /к г .
По ГОСТ 11987— 81 [2] (см. Приложение 4.2) трубчатне аппаратм с естественной  

циркуляцией и вьшесенной гр ею т ей  камерой (тип 1, исполнение 2) состоят из кипятиль- 
Hbix труб вмсотой 4 и 5 м при диаметре d„ =  38 мм и толшине стенки 6CT =  2 мм. Примем  
внсоту кипятильних труб Н =  4 м.

При пузьфьковом (ядерном) режиме кипения паронаполнение составляет р. =  
=  0 ,4 — 0,6. Примем е =  0,5. Плотность воднмх растворов, в том числе раствора КОН [3] 
(см. Приложение 4 .3 ) ,  при температуре I 5 ° C  и соответствуюших концентрациях в 
корпусах равна:

р I =  1062 к г /м 3, р2 =  1104 кг/м 3, рэ =  1399 к г /м 3.

При определении плотности растворов в корпусах пренебрегаем изменением ее 
с повншением температурм от 15 °С до температурм кипения ввиду малого значения  
коэффициента объемного расширения и ориентировочно принятого значения е.

Давления в среднем слое кипятильних труб корпусов (в Па) равньг.
P lrp =  P .nl +  p 1g / / ( l  - r ) / 2  =  74.0-10^ +  4-1062 - 9,8(1 - 0 , 5 ) / 2  =  7 5 ,5 -104;

^ 2cP =  /?Bn2 +  p2g / / ( l  — е ) / 2  =  3,78-10- +  4 .1100-9 .8 (1  - 0 , 5 ) / 2  =  3 8 ,9 -Ю1;

P3cr =  P„,l3 +  p3g H ( \  — е ) / 2 =  I.54- I0f +  4• 13 9 9 -9 ,8 (I - 0 , 5 ) / 2  =  2,9l • Ю4

Этим давлениям соответствуют с л ед у ю т и е  температурм кипения и теплоти испа- 
рения растворителя [I]

Р, МПа I, °С r,  к Д ж /к г

/?|ср =  0.755 / | Cp =  168,0 /-„„ ,=  2068
^ 2ср =  0,389 2̂ср=  142,8 r„ п2 =  2140
ЯзсР =  0,0291 / зсР=  69,3 гвл З =  2340

Определим гидростатическую депрессию по корпусам (в °С);
Д(' =  U сР -  t„, I =  168 -  167,3 =  0,7;
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As = /2cp-/„„2=142,8- 141,6 =  1,2;
Лз = /зсР — /B,i 3 =  69,3 — 54,6= 14,7

Сумма гидростатических  депрессий
£Л" =  Д5' +  Л? +  Л? =  0,7+ 1,2+14,7= 16,6 °С.

Температурную депрессию Д' определим по уравнению

Д' =  1,62-10-2д;тмГ2Д.п, (4.4)
где Т — температура паров в среднем слое кипятильннх труб, К; Датм — температурная  
депрессия при атмосферном давлении [3] (см. Приложение 4.4).

Находим значение Д' по корпусам (в °С);

Д{= 1,62- 10~2(I68 + 273)21,4/2068 =  2,07;
AS =  1,62 • 10“ 2 (142,8 +  273) 23 ,0 /2 140 =  3,94;

Дз = 1,62-10-2 (69,3 +  273) 223,6/2340 =18,13.

Сумма температурнмх  депрессий
£Д' =  Д{ +  Д5 + Дз =  2,07 +  3,94 + 18,13 =  24,14 °С.

Температурь! кипения растворов в корпусах равнм (в °С);

/к , =  t r 2 +  А1 +  Af +  ДГ =  166,3 +  2,07 +  0,7 +  1,0 =  170,07;

/в2 =  /г:) +  А5 + Д? + А5" =  140,6 +3.94+ 1,2+ 1,0= 146,74;
/кз =  /о«+Дз +  Дз+Аз" =  53,6+ 18,13+ 14,7+1,0 =  87,43.

При расчетё температурн кипения в п л е н о ч н и х  в ь т а р н и х  аппаратах  (тип 3, 
см. Приложение 4.1) гидростатическую депрессию Д" не учитивают. Температуру  
кипения в этих аппаратах находят как среднюю м ежду температурами кипения растворов 
с начальной и конечной концентрациями при давлении в данном корпусе, полагая, что 
движение раствора в аппарате соответствует модели полного вьггеснения.

В аппаратах с вьшесенной зоной к ип ени я  как с принудительной, так и с естествен- 
ной циркуляцией кипение раствора происходит в трубе вскипания, устанавливаемой  
над греюшей камерой. Кипение в гр ею ти х  трубках предотвратается  за  счет гидро- 
статического давления столба жидкости в трубе вскипания. В греюших трубках проис- 
ходит перегрев жидкости по сравнению с температурой кипения на верхнем уровне 
раздела фаз. Поэтому температуру кипения раствора в этих аппаратах такж е опреде-  
ляют без  учета гидростатических температурннх потерь Перегрев раствора А/„ер 
может бмть найден из внутреннего баланса тепла в каждом корпусе. Уравнение тепло- 
вого баланса для /-го корпуса записнвается в следуюшем виде;

Gii jCn j (1ц j — 1 /ц I) +  МСц j Д/пер / № j (/вп / / ) , (4.5)
где M  — производительность циркуляционного насоса (в к г /с ) ,  ти п  которого опреде-  
ляют по каталогу [4] для вьтарного аппарата с поверхностью теплопередачи Ғ„р.

Д л я  первого корпуса /K/_ i  — это темлература раствора, поступаю тего  в аппарат  
из теплообменника-подогревателя.

В  аппаратах с принудительной  ц и р к у л я ц и е й  циркуляционнме насоси  обеспечивают  
високоразвитшй турбулентньж режим при скоростях раствора в трубках v =  2 ,0 —2,5 м /с .

В аппаратах с естественной ц и р к у л я ц и е й  обмчно достигаются скорости раствора 
и = 0 , 6 — 0,8 м /с .  Для этих аппаратов масса циркулируюшего раствора равна

M =  uSp.

Здесь 5  — сечение потока в аппарате (м2), рассчитмваемое по формуле
S =  Fofd.J4H,

где d„n — внутренний диаметр труб, м; Н  — принятая внсота труб, м.

169



Таким образом, перегрев раствора в j -u аппарате Дfnepy равен:

д ( w l V '  "i G„jCи ( tKj— I <»,) (4 6)
лер' Mc„i

Полезную разность температур в каждом корпусе можно рассчитать по уравнению
Д (п ,=  1 г , - ( ( к ,  +  Д/перу/2). (4.7)

Анализ этого уравнения показнвает, что величина Д/пер/ 2 — не что иное как допол-  
нительная температурная потеря. В связи с этим обш ую полезную разность температур  
вьшарнмх установок с аппаратами с вьшесенной зоной кипения нужно определять no 
вьфажению

£ М „  =  t r ] - t 6K- 1 \ '  -  £Д"' - 1 (Д<„,Р/ 2 ) .

4.1.3. Полезная разность температур

Обш ая полезная разность температур равна:

£Д/п =  Д<П I +  Д̂ П2 +  Д/п 3.

П олезние разности температур по корпусам (в °С) равнм:
Д/п1= / г =  183,2 - 1 7 0 ,0 7 =  13,13;

At„ г =  t r 2 -  U 2 =  166,3 -  146,74 =  19,56;

Д(„ з =  *г з — /к з =  140,6 — 87,43 =  53,17.

Тогда обш ая полезная разность температур

=  13,13 +  19,56 +  53 ,17 =  85,86 °С.

Проверим обшую полезную разность температур;

2 > /„  =  / r i - f . „ - < £ A '  +  £ д "  +  Х д " ') =  1 8 3 ,2 -  5 3 ,6 -  (2 4 ,14 +  16,6 +  3,0) =  85,86 °С.

4.1.4. Определение тепловнх нагрузок

Р асход  греюшего пара в 1-й корпус, производительность каждого корпуса по вьшарен- 
ной воде и тепловне нагрузки по корпусам определим путем совместного решения  
уравнений тепловмх балансов по корпусам и уравнения баланса по воде для всей 
установки:

Q\ =  D (IГ \ — (|) =  1,03 [ GHcH(tK I — /н) +  ifi(/»m — cBtK\) +  Qkohu; (4.8)

<?2 =  w I ( /r2 — 12) = 1  ,03 [ (G„ — W\) CI (tK2 — (« l) +  1̂ 2 (/an 2 — CatK2) +  Q2KOHI1] i (4.9)

Q3 =  Wl (/r 3 — ii) = 1  ,03 [ ( G„ — W I — И'2)с2(/к3 — /к 2 ) +  1̂ 3 (/вл 3 — Гв/«з) +  <?Эковц) ; (4.10)

W =  w\ +  1D2+  wo, (4.11)

где 1,03 — коэффициент, учитьшаюший 3 %  потерь тепла в окружаюшую среду; с i, 
с 2, Сз — теплоемкости растворов соответственно исходного в первом и во втором кор- 
пусах, к Д ж / ( к г - К )  [3]; Q \ K0,m, С?2конц, Qskohu— теплотм концентрирования no корпу- 
сам, кВт; /„ — температура кипения исходного раствора при давлении в 1-м корпусе; 
/„ =  /.„ i +  AJ =  167,3 + 1 , 0 = 1 6 8 , 3  °С (где Д £ — температурная депрессия для исходного  
раствора); при решении уравнений (4.8) — (4.11) можно принять

^вп1^^г2, ^вп2~/гЗ, в̂пЗ^ б̂к-

Анализ зависимостей теплотм концентрирования от концентрации и темпера- 
турь! [5] показал, что она наибольшая для третьего корпуса. Поэтому рассчитаем  
теплоту концентрирования для 3-го корпуса:

Q3ko»u =  GcyAq =  G„xAq,  (4.12)
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где Gсух — производительность аппаратов по сухому К.ОН, кг/с; — разность нн- 
тегральншх теплот растворения при концентрациях х 2 и х 3, к Д ж /к г  [3]. Тогда  

<?зконц = 1 1 ,1 2 -  0,05 (963,7 — 838,0) =  69,9 кВт.

Сравним фэконц с ориентировочной тепловой нагрузкой для 3-ro корпуса Q 3ор: 
Qзор=  (С„ — au, — ш2) с2 (/к3 — /к2> + ^ з  (/.пз —с./„з) =  ( 1 1,12 — 2,95 — 3,24) 3,56 (8 7 — 146,74) +

+  3 ,5 3 (2 5 9 6 -4 ,1 9 -8 7 ,4 3 ) = 6 8 1 6  кВт.

Поскольку Q3KOHU составляет значительно меньше 3 % от <Эзор, в уравнениях тепло-  
Bbix балансов по корпусам пренебрегаем величиной Qkohu- 

Получим систему уравнений:
Q, =  D (2 7 8 7 -7 7 8 ,1 )  =  1,03 [ 11,12- 3,9( 170,7 — 168,3) +  ш, (2 7 7 2 -4 ,1 9 -1 7 0 ,0 7 ) ] ;

<?2 =  Ш| ( 2 7 7 2 -7 0 4 )  =  1,03 [(1 1 ,1 2 — a ;,)3 .7 7 ( l46,74 — 170,7) + ш 3(2741-4 ,1 9 -1 4 6 ,7 4 ) ] ;

Q 3 =  (2741 — 593) =  1,03] ( 1 1 , 1 2 - ш ,  -  ш2)3 ,5 6 (87  -  146,74) +  o ) j ( 2 5 9 6 - 4 , 1 9 . 8 7 , 4 3 ) ] ;

U / =  w \  + 1£)2+  ш 3 =  9,72.

Решение этой системм уравнений дает следуювдие результатм:
D =  3,464 к г /с ;  Ш |= 3 ,0 4  к г /с ;  ш 2 =  3,21 кг /с ;  

ti’3 =  3,47 к г /с ;  Q , = 6 4 0 7  кВт; Q 2 =  6099 k B t ;  Q 3 =  6896 кВт.

Результатн расчета сведенн в таблицу:

П арам етр
Корпус

Производительность по испаряемой воде, w,  к г /с  3,04 3,21 3,47
Концентрация растворов х, % 6,8 11,3 40,0
Давление греюших паров Рг. М Па 1,079 0,7242 0,3694
Температура греюших паров tr, °С 183,2 166,3 140,6
Температурнне потери град 3,77 6,14 33,83
Температура кнпения раствора (к, °С 170,07 146,74 87,43
Полезная разность температур Л/п, град 13,13 19,56 53,17

Н а и б о л ь ш ее  отклонение вьгчисленншх нагруэок по испаряем ой воде в к а ж д о м  
корпусё от предварител ьно принятнх (ayi =  2,95 к г /с ,  =  3,24 к г /с ,  Шз=3,53 к г /с )  
не п р ев н ш а ет  3 %, поэтом у не бу д ем  пересчи тн вать  концентрации и т ем п ер а т у р н  кипе-  
ния растворов  по корпусам. Е сли ж е  р а с х о ж д е н и е  с о став ит  б о л е е  5 %, н е о б х о д и м о  з а н о в о  
пересчитать концентрации, температурньге деп рессии  и тем п ер а т у р и  кипения растворов ,  
п ол ож и в  в основу  расчета  новое ,  полученное из реш ения б а л а н со в и х  уравнений , рас -  
пределение  нагрузок  по испаряем ой воде.

4.1.5. Вибор конструкционного материала

В и б и р а е м  конструкционний м атер иал , стойкий в с р е д е  кипяш его  раствора К О Н  в интер-  
вале изм енения концентраций от 5 д о  4 0  % [6 ] .  В этих условиях химически стойкой  
является сталь  марки X17 С корость коррозии ее  не  менее 0,1 м м /г о д ,  к о эф ф и ц и ен т  
теплопроводности  >чт =  25,1 В т / ( м - К ) .

4.1.6. Расчет коэффициентов теплопередачи

К о эф ф и ц и ен т  теп лопередачи  для первого корпуса  о п р ед е л я ю т  по уравн ен ию  аддитив-  
ности термических сопротивлений:

* ■ = ------------=-!---------------- (4.13)
1/а ,+ Х бД + 1 /а2
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Примем, что суммарное термическое сопротивление равно термическому сопро- 
тивлению стенки 6СТА СТ и накипи 6„Д„. Термическое сопротивление загрязнений со 
сторони пара не учитьшаем. Получим:

£ 6Д  =  0,002/25,1 + 0 ,0 0 0 5 /2  =  2 ,8 7 -1 0 - 1 м2-К /В т.

Коэффициент теплоотдачи от конденсируюшегося пара к стенке ai равен [I]

(4.14)

где Г| — теплота конденсации греюшего пара, Д ж /к г ;  рж!, ХЖ|, (хж ■ — соответственно  
плотность (к г /м 3), теплопроводность В т / ( м - К ) ,  вязкость (П а -с )  конденсата при 
средней температуре пленки /пл = /ri — ДЛ/2, где 4Л — разность температур конденса- 
ции пара и стенки, град.

Расчет a i ведут методом последовательннх приближений. В первом приближении 
примем А/1 =  2,0 град. Тогда

a | =  2,04 V (2009 - 10'-  8862 • 0.6843) /  (0,09 • 10"3 • 4 • 2) =  10 500 В т / (м2 • К ) .

Д л я  установившегося процесса передачи тепла справедливо уравнение

q =  a , A I \  =  Д/ст/ ( £ б / Х )  = a 2A/2,

где q — удельная тепловая нагрузка, В т /м 2; Д/с, — перепад температур на стенке, 
град; Д<2 — разность м еж ду температурой стенки со сторонм раствора и температурой  
кипения раствора, град.

Отсюда
Д(ст =  а ,Д /|Х 6/ л =  10 5 0 0 -2 -2 ,8 7 -1 0 “ =  6,03 град.

Тогда
Д/г =  Д/„ ] -Д/<л -&t =  13,13 — 6,03 — 2 =  5,1 град.

Распределение температур в процессе теплопередачи от пара через стенку к кипя- 
ш.ему раствору показано на рис. 4.2.

Коэффициент теплоотдачи от стенки к кипяшему раствору для пузмрькового кипе- 
ния в вертикальнмх кипятильнмх трубках при условии естественной циркуляции рас-  
твора [7] равен

а2=Л<7°'6 =  78090 А| Pl р „ |
л'>.5_0.бп0.66-0.3,. О.З01 r Blpo С1 Ц|

(4.15)

Подставив численнне значения, получим:

0,61131062° 53,75° 06
a 2 =  780<7°

0.05805 (2068- 10э) и6 0,579°6e3 7 7 l0-3 (0,1 • Ю' 3) 03 

=  18,76 (a , Д (,)06=  18,76 (10 5 0 0 -2 )°6 =  7355 В т /(м 2-К ).

Физические свойства кипяших растворов КОН и их паров приведенм ниже:

Параметр
Корпус

Литература
1 2 3

Теплопроводность раствора X, В т /(м -К ) 0,61 0,62 0,69 8
Плотность раствора |>, к г /м 3 1062 1104 1399 3
Теплоемкость раствора с, Д ж /  (кг-К ) 3771 3561 2765 3
Вязкость раствора.ц , П а -с 0, 1-10 0 ,2 9 -1 0 - ' 0.7 -10“ * 9
Поверхностное натяж ение a, Н /м 0,058 0,066 0,099 [8, 91
Теплота парообразования r„, Д ж /к г 2068- Ю3 2 1 4 8 -103 2 3 7 2 -103 [1
Плотность пара р„, к г /м 3 3,75 2,0 0,098 [ 1]
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1 2  3 4 5

Рис. 4.2. Распределение температур в процессе 
через многослойную стенку:
1 — пар: 2 — конденсат; 3 — стенка; 4 — накипь; 5 — 

Рис. 4.3. Зависимость удельной тепловой нагрузк!

теплопередачи от пара к кипяшему раствору 

кипяший раствор

I q от разности температур

Физические свойства некотормх других растворов приведени в Приложении 4.3.  
Проверим правильность первого приближения по равенству удельних тепловмх 

нагрузок:
</' =  a IA /, =  10 500 -2 =  21 000 В т/м 2; 

q" =  а 2Дt-i =  7355-5,1 =  37 510 В т/м 2

Как видим, q '  Ф  q"
Д ля второго приближения примем Л/| =  3,0 град.
Пренебрегая изменением фиэических свойств конденсата при изменении темпе- 

ратури на 1,0 град, рассчитаем a\  no соотношению
a | =  10 500V 2/3  =  9500 В т /(м 2-К ).

Получим:
ЛЛ-, = 9 5 0 0 -3 -2 ,8 7 -1 0  '= 8 ,1 8  град;

М 2=  13,13 — 3 — 8,18 =  1,95 град; 

i i =  18,76(9500-3)"-6 =  8834 В т / ( м 2-К) ;  

q’ =  95 0 0 • 3 =  28 500 В т /м 2: (/" =  8 8 3 4 -1 ,9 5 = 1 7  220 В т /м 2 

Очевидно, что q '  ф  q"
Д л я  расчета в третьем приближении строим графическую зависимость удельной  

тепловой нагрузки q от разности температур между паром и стенкой в первом корпусе 
(рис. 4.3) и определяем A/i =  2,6 град. Получим:

a  I =  10 500 V2,07276 =  9833 В т/  (м2 • К );

_\/[T =  9 8 3 3 -2 ,6 -2 ,8 7 -1 0 - 1 =  7,34 град;

Д /2= 1 3,13 — 2 ,6 - 7 ,3 4  =  3,19 град; 

a 2=  18,76(9833■ 2,6 ) 11,6 =  8276 В т /(м 2- К) ;  

q ' =  9833-2 ,6  =  25 570 В т /м 2;

</" =  8276-3,19 =  26 400 В т /м 2

Как видим, q ' & q "
Если расхождение между тепловмми нагрузками не превишает 3 %, расчет коэф- 

фициентов t%\ и <х2 на этом заканчивают. Находим К\\
К | =  1 /(1 /9 8 3 3  +  2,87- 10  ̂+  1 /8276) =  1963 В т /(м 2-К) .
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Далее рассчитаем коэффициент теплопередачи для второго корпуса fc. Для этого 
найдем:

. .  = 2 ,04 4 / . 2 0 6 8 - Ю 3-900г -0 .681  =  8 В т _  ,
V 0,1 ■ 10 -4 -4 ,1 м2-К  ’

Д/ст =  8633 ■ 4,1 • 2,87 • 10 “ 4 =  10,16 град;

Л /2=  19,56 — 4,1 — 10,16 =  5,3 град;

02 =  780____- 0 ^ , ^ 60’, - ^ ° ; 6 <863^-4,!)»_ м ■
0,06605 ( 2 1 4 8 -103) 0-6 0,579°-6635610-3 (0 ,29 -10“ 3) 03

q' =  8633• 4,1 =  35 395 В т /м 2; q" =  6848-5,3 =  36 294 В т /м 2.

Как видим, q 'x q "  Определим Кг\

1 /8633+  2,87-10“ 4+  1/6848 =  1822 м2-К '

Рассчитаем теперь коэффициент теплопередачи для третьего корпуса Кз\

_  4 /2 1 4 8 - 103-9232- 0 ,6 7 ^ _  5722 _ В т _  
V 0 ,2 4 -10~3-4-16 ,0  м • К

Д/ст =  5 7 2 2 -16-2,87- 10“ 4= 2 6 ,3  град;

Д/2 =  5 3 ,1 7 -  1 6 ,0 -2 6 ,3  =  10,87 град;

а  ->ВП 0 ,6 9 '-31400°s0,098° 06 ( 57 2 2 -1 6 )06 , т о.а_ Я117 R t / , m2
2 0.0990,5 (2 3 7 2 -103) 0,6 0,579о662765°'3 (0,7- Ю-3) 03 ’ (

q ' =  5722-16 =  91 550 В т /м 2; ^ "  =  8317• 10.87 =  90 410 В т /м 2.

Как видим, q'  =  q"  Найдем К3:

К 3= ---------------------- !------;--------------- = 1 7 1 9  В т /(м 2-К ).
1/5722 +  2 ,8 7 -1 0 -4+ 1/8317

При кипении растворов e пленочних вьтарньи аппаратах коэффициент тепло-  
отдачи рекомендуется [10] определять по уравнению

a ,  =  c y  ( 0 ,2 5 R e ) * ( - j j5 - ) "  (4.16)

Здесь X — теплопроводность кипяшего раствора, В т / ( м • К ) ; 6 — толшина пленки (в м ), 
рассчитиваемая по уравнению

/  Ъ -и2 \ '/3

в=( т т )  Re'/3' (4i7)
где v — кинетическая вязкость раствора, м2/с ;  Re =  4 Г /ц  — критерий Re для пленки 
жидкости; Г =  G / /n  — линейная массовая плотность орошения, к г / ( м - с ) ;  G , — расход  
раствора, поступаюшего в j-fi корпус, кг/с; П =  n d tKn =  Ғср/ Н  — смоченньж периметр, м; 
ц — вязкость кипяшего раствора, П а -с ;  q — тепловая нагрузка, которую в расчете 
принимают равной a iA li ,  В т / м 2

Значения коэффициентов и показателей степеней в уравнении (4.16):  
при q <  20 000 В т /м 2: с =  163,1, п =  — 0,264; m = 0 ,6 8 5 ; 

при q >  20 000 В т /м 2: с =  2,6, « =  0,203, m  =  0,322.
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В  аппаратах с вьшесенной зоной  кипения ,  а также e аппаратах с принудительной  
ци рк ул яци ей  обеспечиваются вмсокие скорости движения растворов в трубках грею- 
т е й  камерьг и вследствие э т о г о — устойчивий турбулентньш режим течения. При- 
нимая во внимание, что разность температур теплоносителей (греюшего пара и кипя- 
шего раствора) в вмпарном аппарате невелика, для вмчисления коэффициентов тепло- 
отдачи со сторони жидкости используют эмпирическое уравнение [7]:

N u = 0 ,0 2 3 R e oeP rM . (4.18)

Физические характеристики растворов, входяшие в критерии подобия, находят  
при средней температуре потока, равной

(ср =  /к +  Д/„ер/2- (4.19)

4.1.7. Распределение полезной разности температур

П олезнне разности температур в корпусах установки находим из условия равенства  
их поверхностей теплопередачи:

Д<п,- =  ̂ Д<п i ^ /Kl , (4.20)
I  Q/K

i =  I

где At„j,  Qj, K, — соответственно полезная разность температур, тепловая нагрузка,  
коэффициент теплопередачи для j -го корпуса.

Подставив численнме значения, получим:

Д /„ ,=  85 ,8 6 —  6407/1963
6407/1963 +  6099/1822 +  6896/1719

=  85 ,8 6 ---------------------------- =  85 ,8 6 —  = 2 6 ,3 6  град;
3,26 +  3,35 +  4,01 10,62 к

2 =  85,86(3,35/10,62) = 2 7 ,0 9  град;

Д(„ з =  85,86 (4,01/10,62) = 32 ,41  град.

Проверим обшую полезную разность температур установки:
l \ t „  =  Д tn | +  Д/п2 +  Д/пз =  26,36 +  27,09 +  32,41 =  85,86 град.

Теперь рассчитаем поверхность теплопередачи вьтарннх аппаратов по фор-  
муле (4.1):

Ғ, =  (6407• 103) /  (1963 ■ 26,36) =  123,8 м2;

Ғ2=  (6099- 103) /(1 8 2 2 • 27,09) =  123,8 м2;

Ғ з =  (6 8 9 6 -103) / ( 1 7 1 9 - 32,41) =  123,8 м2

Найденнме значения мало отличаются от ориентировочно определенной рансе 
поверхности Ғор. Поэтому в последую тих  приближениях нет необходимости вносить 
коррективи на изменение конструктивннх размеров аппаратов (висоти , диаметра  
и числа т р у б ) . Сравнение распределенннх из условий равенства поверхностей тепло- 
передачи и предварительно рассчитанннх значений полезннх разностей темпера-  
тур A l п представлено ниже:

Корпус
1 2 3

Распределенние в 1-м приближении значення Д/„, град. 26,36 27,09 .32,41
П редварительно раесчитанние значения Д/„, град. 13,13 19,56 53,17
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В т о р о е  п р и б л и ж е н и е

Как видно, полезнше разности температур, рассчитаннне из условия равного перепада  
давления в корпусах и найденнме в 1-м приближении из условия равенства поверх- 
ностей теплопередачи в корпусах, сушественно различаются. Поэтому необходимо  
заново перераспределить температурн (давления) между корпусами установки. 
В основу этого перераспределения температур (давлений) должнш бмть положенш  
полезнне разности температур, найденнме из условий равенства поверхностей тепло-  
передачи аппаратов.

4.1.8. Уточненнмй расчет поверхности теплопередачи

В связи с тем, что сушественное изменение давлений по сравнению с рассчитаннмм  
в первом приближении происходит только в 1-м и 2-м корпусах (где суммарнне темпе-  
ратурние потери незначительнн), во втором приближении принимаем такие же зна-  
чения Д' Д" и 4"' для каждого корпуса, как в первом приближении. Полученнне после 
перераспределения температур (давлений) параметрн растворов и паров по корпусам  
представлени ниже:

Парамел pbi
Корпус

Производительность по испаряемой воде w, кг/с  
Концентрация растворов л, %
Температура греюшего пара в 1-м корпуее °С 
Полезная разность темпсратур \/„ . град 
Температура кипения раствора /к =  / г —Л/„, °С 
Темпсратура вторичного пара /R„ =  tK— (Л ' +  A” ) . 
°С
Д авлсние вторичного пара МПа 
Температура греюшего пара — A'" °С

3,04 3,21 3,47
6,8 11,3 40

183,2 — —

26,36 27,09 32,41
156.84 125,98 87,43
154,07 120,84 54,6

0,5297 0,2004 0,0154
— 153,07 119,84

Рассчитаем тепловме нагрузки (в кВт):
Qi =  1,0311 1 ,1 2 -3 ,9 (1 5 6 ,8 4 - 154,8) + 3 ,0 4 ( 2 7 6 2 - 4 ,1 9 -  156,84) = 6 5 1 5 ;

Q2=  1.03 [8,08-3,85 (1 2 5 ,9 8 -  156,84) + 3 ,2 1  (2 7 1 2 -4 ,1 9 -  125,98)) = 6 2 3 1 ;

Q , =  1 ,0 3 (4 ,8 7 -3 ,5 8 (8 7 ,4 3 - 125,98) +  3 ,4 7 (2 5 9 6 -4 ,1 9 -8 7 ,4 3 )]  = 7 1 8 6 .

Расчет коэффициентов теплопередачи, вьшолненний описаннмм више методом, 
приводит к с л ед ую т и м  результатам [в В т / ( м 2-К )]  K i = 2 0 2 2 ;  /C2= I 8 7 0 ;  /Сi =  1673. 

Распределение полезной разности температур:

Д/п i= 8 5 ,8 6

=  85,86

6515/2022
6 5 15/2022 +  6231/ 1870 +  7 1 8 6 /1673 

3,22
3,22 +  3,34 +  4,16

=  85,86 - ^ ^ -  =  25,50 град; 
10,85 r

A(„2 =  85,86(3 ,34/10,85) = 2 6 ,4 3  град: 

Д/„ э = 8 5 ,86 (4,16/10,85) = 3 3 ,9 3 .

Проверка суммарной полезной разности температур:
£Л/„ =  25,50 +  26,43 +  33.93 =  85,86 °С.
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Сравнение полезнмх разностей температур Д/„, полученннх во 2-м и 1-м приближе- 
ниях, приведено ниже:

с л е д у ю ш и м и

160 м2
3 8 X 2 мм
4000 мм
1200 мм
2400 MM

700 мм
13 500 мм
12 000 кг

Корпус

1 2 3
во 2-м приближении, град 25,5 26,43 33,93
в 1-м приближении, град 26,36 27,09 32,41

Различия между полезньши разностями температур по корпусам в 1-м и 2-м при- 
ближениях не превьгшают 5 %. Если же разница превисит 5 %, необходимо внполнить  
следуюшее, 3-е приближение, взяв за  основу расчета из 2-го приближения, и т. д., 
до совпадения полезнмх разностей температур.

Поверхность теплопередачи вьшарних аппаратов:

Ғ,  = 6  515 000/(2022-25 ,50) =  126,4 м2; Ғ2 =  6 231 000 /(1870-26 ,43 ) =  126,1 м2;

ристиками (см. Приложение 4.2):

Н оминальная поверхность теплообмена Ғ„
Д нам етр труб d 
Вшсота труб Н 
Д иам етр греюшей камерь! </к 
Д иам етр сепаратора d c 
Д иам етр цирку.пяционной труби 
О бш ая внсота аииарата //.,
М асса аппарата Л1а

4.2. О П Р Е Д Е Л Е Н И Е  ТОЛ1ДИНЬ1 Т ЕП Л О В О Й  И З О Л Я Ц И И

Толшину тепловой изоляцим 6„ находят из равенства удельних тепловмх потоков через 
слой изоляции от поверхности изоляции в окружаюшую среду:

а„ (/.-,2 — /„) =  (А„/6„) ( /„ ,  — (4.21)

где а в =  9,3 +  0,058/ст2 — коэффициснт теплоотдачи от внешней поверхности изоляцион- 
ного материала в окружаюш ую среду, В т / ( м 2-К) [7); /,т2 — температура изоляции 
со стороньг ок р уж аю ц ей  среди  (воздуха);  для аппаратов, р аботаю ти х  в закрмтом  
помешении, tcГ2 вибирают в интервале 3 5 — 45 °С, а для аппаратов, р аботаю ти х на 
открнтом воздухе в зимнее время — в интервале 0 — 10 °С; / , r i — температура изоляции 
со сторонн аппарата; ввиду незначительного термического сопрогивления стенки 
аппарата по сравнению с термическим сопротивлением слоя изоляции /ст i принимают 
равной температуре греюшего napa /, t; — температура окружаюш ей средь! (воз- 
д у х а ) ,  °С; — коэффнциент теплопроводности изоляциопного материала, В т / ( м - К )  

Рассчитаем толшину тепловой изоляции для 1-го кормуса:

а„ =  9.3 +  0 ,0 5 8 -4 0 =  11.6 В т /(м 2• К ) .

В качестве материала для тепловой изоляции виберем совелит (85 % магнезии +  
+  15%  асбеста) [11], нмеюший коэффицкент теплопроводности / . „ = 0 ,0 9  В т / ( м - К ) .  
Тогда получим

к 0 ,0 9 (1 8 3 ,2 -4 0 ,0 )  _ гг
Ом=-------------------------------=  0.055 м.

11,6 (40,0 — 20,0)

Принимаем толшмну тепловой изоляцпи 0,055 м и для других корпусов.
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4.3. РА СЧЕТ БА РО М ЕТРИ ЧЕС К О ГО  К ОН ДЕНСАТОРА

Для создания вакуума в вьшарнмх установках обьшно применяют конденсаторм см ег 
шения с барометрической трубой. В качестве охлаж даюш его агента используют воду,  
которая подается в конденсатор чаше всего при температуре о к р уж аю т ей  ср ед и  (около  
20 °С ). Смесь охлаждаюшей водн и конденсата вьшивается из конденсатора по баро-  
метрической трубе. Д ля  поддержания постоянства вакуума в системе из конденсатора  
с помошью вакуум-насоса откачивают неконденсируюшиеся газм.

Необходимо рассчитать расход о х л а ж д а ю т е й  водн, основнне размерц (диаметр  
и вмсоту) барометрического конденсатора и барометрической трубм, производитель-  
ность вакуум-насоса.

4.3.1. Расход охлаждаюшей водм

Р асход  охлаждаюшей водьг G„ определяют из теплового баланса конденсатора:

0— !T ( » - ~ n ' ) • '4-и >C» \lK --lН/
k

где /e к — энтальпия паров в барометрическом конденсаторе, Д ж /к г ;  t„ — начальная  
температура охлаждаюш ей водм, °С; tK — конечная температура смеси водь! и конден- 
сата, °С.

Разность температур между паром и жидкостью на виходе из конденсатора долж на  
бмть 3 — 5 град. Поэтому конечную температуру води tK на внходе из конденсатора  
примем на 3 град ниже температурш конденсации паров:

/к =  /6„  — 3,0 =  53,6 — 3,0 =  50,6 °С.

Т о гд а

3,47 ( 2 596 000 -  4 ,19-103-50,6) .
G,  =  — -----5------------т------ 1--------------- L-!-  =  64,36 кг/с.

4 ,1 9 -103 (50,6 -  20)

4.3.2. Диаметр конденсатора

Диам етр барометрического конденсатора d6li определяют из уравнения расхода:

dnK= \ 4 w 3/ [ p n v ) , (4.23)

где р — плотность паров, кг/м 3; v — скорость паров, м /с .
При остаточном давлении в конденсаторе порядка 104 Па скорость паров и =  

=  15— 25 м /с . Тогда
d6, =  м 4 • 3 .47 / (0,098 ■ 3,14-20) =  1,5 м.

По нормалям Н И И Х И М М А Ш а [12] подбираем конденсатор диаметром, равним  
расчетному или ближайш ему большему. Определяем его основнне размерн. Внбираем  
барометрический конденсатор диаметром й бк = 16 00  мм (см. Приложение 4.5)

4.3.3. Висота барометрической трубм

В соответствии с нормалями [12], внутренний диаметр барометрической трубь! d 6r равен 
300 мм. Скорость водь! в барометрической трубе

4 ( C B +  i£j3) 4 (64,63 +  3,47)
рл d l  1000-3,14- 0,3: 

В нсота барометрической труби
В , I .  , v .  . . Н<

- = 0,966 м/с.



где В — вакуум в барометрическом конденсаторе, Па; YX — сумма коэффициентов 
местннх сопротивлений; к  — коэффициент трения в барометрической трубе; 0,5 — запас 
внсотн на возможное изменение барометрического давления, м.

В =  Рг™ — P t ,  =  9,8 ■ 10 4 — 1,47 • 104 =  8 ,33- I04 П а ;

I£ =  U  +  U x  =  0,5 + 1 ,0 = 1 ,5 ,

где £вь,х — коэффициентн местннх сопротивлений на входе в трубу и на вшходе из нее.
Коэффициент трения к  зависит от режима течения жидкости. Определим режим  

течения водн в барометрической трубе:
Re =  и„<*бтр„/ц, =  0,966 -0,3-1000/ (0,54 • 10“ 3) =  563 000.

Д ля  гладких труб при Re =  536 000 коэффициент трения Л. =  0,013 [1]
Подставив в (4.24) указаннu e  значения, получим:

tf0T= 8’33 ' —  +  Л  + 1,5 +  0.013— ) ^ ^ - + 0 , 5 .
1000-9,8 V 0,3 )  2-9,8

Отсюда находим Я6т= 1 0 ,1  м.

4.4. РАСЧЕТ П РО И ЗВ О Д И Т Е Л Ь Н О С Т И  ВАКУУМ-НАСОСА

Производительность вакуум-насоса GB0зд определяется количеством газа (воздуха),  
которьш необходимо удалять из барометрического конденсатора:

GBOU =  2,5- 10 ~ 5(иУз +  G„) +0,01ш 3, (4.25)

где 2 , 5 - Ю-5  — количество газа, внделяюшегося из 1 кг водн; 0,01 — количество газа, 
подсасмваемого в конденсатор через неплотности, на 1 кг паров. Тогда  

G.„3a =  2 ,5 -1 0 -5(3,47 +  64,63) +0,01 -3,47 =  36,4-10--1 кг/с.

Объемная производительность вакуум-насоса равна:
V7 воэд == tf(273 +  / возд) Свозл/ воэл) * (4.26)

где R  — универсальная газовая постоянная, Д ж / ( к м о л ь - К ) ; М возд— молекулярная  
масса воздуха, кг/кмоль; tB0эд — температура воздуха, °С; Р возд — парциальное давле- 
ние cyxoro воздуха в барометрическом конденсаторе, Па.

Температуру воздуха рассчитнвают по уравнению
/»озл =  /„ +  4 +0,1 « , - / „ )  = 2 0  +  4 +  0,1 (5 0 ,6 -2 0 )  = 2 7  °С.

Давление воздуха равно:
Р  ВОЭЛ =  ^бк Р  П,

где Р„ —  давление сухого насншенного пара (П а )  при /возд =  27 °С. Подставив, получим: 
Явозд =  0 ,1 5 -9 ,8 •  104 — 0,039 - 9 , 8 - 104 =  1 ,0 9 -104 Па.

Тогда

Кво,д =  8 3 10  <2 73  +  2 7 > 36’4 ' 1 °  — =  0 .288 —  =  17.3 -
2 9 -1 ,0 9 -  104 с ’ мин

Зная объемную производительность l/ возд и остаточное давление Рбк, по ката- 
логу [13] подбираем вакуум-насос типа ВВН -25 мошностью на валу jV =  48 kBt (cm. 
Приложение 4.6).

В дальнейшем расчету и подбору по нормалям, каталогам и ГОСТам могут под- 
лежать следуюшие аппаратн и их параметрм:

1) объем и размерн емкостей для исходного и упаренного растворов;
2) требуемнй напор и марка насосов (см. гл. 1);
3) конструкция и поверхность теплообменника:подогревателя (см. гл. 2);
4) диаметрь! трубопроводов и штуцеров (см. гл. 1);
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5) конденсатоотводчики (см. г л .  2);
6) циркуляционнме насосн для вьтарнмх аппаратов (см. гл. 1).
Более полно методм расчета, моделирования и оптимизации вьтарннх установок, 

включаюших аппаратм, указаннме в Приложении 4.1, а также в ь тар нне аппаратн  
других конструкиий н вспомогательное оборудование, изложенн в специальной лите- 
ратуре [14— 22]

4.5. РАСЧЕТ О П Т И МА Л Ь Н О Г О  ЧИСЛА КОРПУСОВ 
МНО Г О К О Р П У С Н О Й  УСТАНОВКИ

В качестве критерия оптимальности могут бить приняти различнне технико-экономи-  
ческие показатели, например стоимость единицм вьтускаемой продукции, приведенньш 
доход, приведеннне затратн и другие. В частности, экономически оптимальное число 
корпусов многокорпусной вьтарной установки можно найти по минимуму приведенннх  
затрат, которне определяют по формуле

П =  К/Т„ +  Э, (4.27)

где К — капитальнне затратш, тью. р уб .; Э — эксплуатационнне затратм, тис. руб/год;  
Т„ — нормативннй срок окупаемости, котормй можно принять равннм 5 годам.

Капитальние затратм, зависяшие от числа корпусов п , складмваются из стоимости  
всех корпусов — и Ц к, подогревателя исходного раствора — Ц„, вакуум-насоса — Ц Ь1|, 
арматурь!, трубопроводов, КИП и вспомогательного оборудования (например, конден- 
сатоотводчиков) — Ц-„ а также затрат на доставку м монтаж оборудования, устрой- 
ство плошадки, фуидамент, здание и пр.— Ц*.

С увеличением п наиболее сутеств енно  возрастает стоимость самих корпусов Ц к 
вследствие роста температурнмх потерь во всей установке и непропорционального 
уменьшения полезной разности температур, приходятейся  на один корпус. Растут  
также эатратн на арматуру, трубопроводн, КИП и вспомогательное оборудование,  
а также затратм на доставку и монтаж оборудования. Эти затрати принято определять  
в долях стоимости основного оборудования. Для  многокорпусной вьтарной установки 
их можно приближенно принять равними 6 0 — 80 %  от стоимости корпусов: Ц а +  Цм =  
=  0,7/гЦк.

Другие слагаемме капитальннх затрат изменяются с ростом числа корпусов менее 
значительно и при минимизации приведенних затрат их можно не учитивать. (В част- 
ности, стоимости подогревателя и насоса увеличиваются, так как с увеличением п 
растут температура и давлепие в первом кррпусе. Стоимости же барометрического  
конденсатора и вакуум-насоса уменьшаются, так как уменьшается количество вторич- 
ного пара в последнем корпусе. В установках с принудительной циркуляцией раствора  
в стоимость установок должна бшть включена стоимость осевнх циркуляционннх  
насосов. Однако она составляет неэначительную долю от стоимости самих корпусов, 
и ее также можно не учитнвать.)

Таким образом, капитальнне затратм, сушественнме для решения задачи внбора  
оптимального числа корпусов, определяются по уравнению

К =  1,7«ЦК. (4.28)

Эксплуатационнме расходь! Э включаюг годовие амортизационние отчисления 
и затратм на ремонт, определяемше в долях от капитальних затрат коэффициентами  
Ка и Кр, а также затрать! на пар и электроэнергию:

Э =  ( К„ +  К Р) К +  1 (D +  D„) Ц„ +  (nN„„ +  N„ +  N BU) Ц ,] т (4.29)

Для приближенншх расчетов можно принять Ка =  0,1 год- 1 , КР =  0,05 год число 
часов работи в год непрерьшно действуюшего оборудования т равнмм 8000 ч/год.  
В уравнении (4.29) D  и D„ — расходн (в т /ч )  пара, подаваемого в псрвьш корпус уста- 
новки и в предварительньп! подогреватель; /Vu „, N„ и N 0 — расходн электроэнергии 
(кВ т),  затрачиваемой циркуляционньши насосами (см. Приложение 4 .7 ) ,  насосом
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подачи исходного раствора и вакуум-насосом; Ц„ и Ц, — стоимости 1 r пара и 1 кВт-ч 
электроэнергии (тнс. р уб .).

Наибольшие затратн приходятся на греюший nap D, подаваеммй в периьш корпус 
установки и в подогреватель D„, причем с увеличением п достигается сушественная  
экономия лишь пара на вьшаривание, а расход пара на подогрев исходного раствора 
до температурм кипения д а ж е  несколько возрастает за счет увеличения давления в 
первом корпусе.

Расходь! на электроэнергию в установках с принудительной циркуляцией рас- 
твора в корпусах возрастают пропорционально числу корпусов: n/ Vu В установках  
с естественной циркуляцией они незначительнм (только на подачу раствора в первшй 
корпус и поддержание вакуума), мало зависят от числа корпусов и в расчетах приве- 
денних затрат с целью оптимизации могут не учитнваться.

Стоимость одного корпуса вьшарной установки Ц к определяется как произведение  
цень! единици масси аппарата на его массу. Цена единицм массн внпарного аппарата  
в рублях за  1 т определяется в соответетвии с Прейскурантом №  23-03, 1981 г. (см. При- 
ложение 4 .8) .  Масса аппаратов (см. Приложение 4.2) зависит от их номинальной 
поверхности теплопередачи; ее принимают ближайшей к большей, полученной в резуль-  
тате технологического расчета. М ассу труб Л4тр в греюших камерах можно приблн- 
женно определить по уравнению

/MTp =  ()l.T6rpf  =  7850- 0 ,0 0 2 Ғ =  15,7/-', (4.30)

где Ғ  — номинальная поверхность теплопередачи (м2); бтр — толшина стенок труб (м);  
Рст — плотность стали (кг /м 3).

Ц енн греюшего пара Ц 0 и электроэнергии Ц э различни в зависимости от их пара- 
метров и региона энергопотребления. (Для ориентировочнмх расчетов можно принять 
Цд =  4,5 руб. за 1 т, Ц , =  1,5 коп, за кВт-ч).

Результатн технико-экономических расчетов приведень! ниже:

Параметрьк Число корпусов n

Ғ , м2
М - 10- кг 
LL, руб /кг  
Ц к- 10“  , руб. 
0 ,3 5 -1 ,7пЦ к• 10^ *, руб/год  
3 ,6(D  +  D „)U dt  lO- ’, 
ру б /го д  
П ■ 10_ \  руб/год

Результать! расчетов показнвают, что экономически оптимальной является уста- 
новка из семи корпусов, причем экономия по сравнению с трехкорпусной установкой  
составляет 146 тис. руб, или 17,4 %.

Н иж е приведенм результатм определения оптимального числа корпусов вьтарной  
установки:

3 4 5 6 7 8

125 200 200 200 200 250
8,24 12,6 12,6 12,6 12,6 16,93
2,28 2,20 2,20 2,20 2,20 2.20
18,78 27,72 27,72 27,72 27,72 37,25
33,5 66,0 82,6 99,0 115,4 177,3
810 711 651 611 582 560

843 777 737 710 697 737

Параметри

М инимальная полезная разность температур Л/П(, град 
Поверхность греюшей камери в каж дом корпусе Ғ, м2 
Расход пара на вьтаривание D, кг/с  
Температура вторичного пара в первом корпусе /„i, °С 
Расход пара D„ на подогрев раствора от 20 °С до t„ =  U 
к г/с

Число корпусов n

3 4 6 7 8

25,3 16,8 11.8 8,6 6,5 5.0
133 143 156 175 199 234

3,24 2,29 1,73 1,37 1.11 0,92
156,8 165,3 169,6 172,1 173,6 174,2
3,01 3,20 3,29 3,35 3,38 3.39

181



Приложение 4.1. Типм вьшарнмх трубчатмх аппаратов (по ГОСТ 11987—81)

П Р И Л О Ж Е Н И Я

Тип Наименование Исполнение Назначение

BunapHbie трубчатме 
аппарати  с естест- 
венной циркуляцией

В ьтар н м е  трубчатме 
аппарати  с принуди- 
тельной циркуляцией

Вмпарнме трубчатме 
аппарать! пленочние

1 — с сооснои двух- 
ходовой греюшей ка- 
мерой

2 — с вьжесенной 
греюшей камерой

3 — с соосной грею- 
шей камерой и соле- 
отделением
I — с вннесенной 
греюшей камерой

2 — с соосной 
т е й  камерой

грею-

1 — с 
пленкой
2 — со 
пленкой

восходяшеи

стекаюшеи

Упаривание растворов, не образую ш их осад- 
ка на греюших трубках, а такж е при незначи- 
тельннх накипеобразованиях на трубках, 
удаляемих проммвкой
Упаривание растворов, вм деляю тих  незначи- 
тельннй осадок, удаляем нй механическим 
способом
Упаривание растворов, виделяю ш их кристал- 
ЛЬ1 и образую ш их осадок, удаляемшй про- 
мнвкой
Упаривание вязких растворов или вшделяю- 
ших осадок на греюших трубках, удаляемьж 
механическим способом 
Упаривание вязкнх чистнх растворов, не вн- 
деляю шдх осадок, а такж е при незначитель- 
Hbix накипеобразованиях на трубках, удаляе- 
Mbix промнвкой
Упаривание пеняш ихся растворов

Упаривание вязких и термонестойких раство- 
ров

Ш аг и размеш ение трубок в греюших камерах долж нм соответ- 
ствовать размерам, указанннм  ниже:

Д иам етр трубки d, мм 
LUar разбивкк I, мм

38
48

57
70

Приложение 4.2. Основнме размерм вмпарнмх 
аппаратов (по ГОСТ 11987—81)
Ғ  — номинальная поверхность теплообмена; D — диаметр греюшей 
камерм; D i — диаметр сепаратора; D2 — диаметр циркуляционной 
трубм; Н  — вмсота аппарата; W, — вмсота парового пространства; 
d  — диаметр трубьц l — длина труби; М  — масса аппарата

Техническая характеристика вьчгарного аппарата 
с естественной циркуляцией и соосной г р е т ц е й  камерой 
( run 1, исполнение 1)

ғ. мг D, мм, 
не менее

D i, мм, 
не более

Di,  мм, 
не более

Н, мм, 
не более

М, кг, 
не более1 — 3000 мм 1 =  4000 мм

10 400 600 250 10 500 ) 000
16 — 600 800 300 10 500 1 200
25 — 600 1000 400 11 000 2 200
40 — 800 1200 500 11 000 3 000
63 — 1000 1400 600 11 500 4 800

100 — 1000 1800 700 11 500 6 000
— 160 1200 2400 1200 12 500 8 600
— 250 1400 3000 1400 12 500 13 000
— 400 1800 3800 1800 12 500 21 000

Схема аппарата (тип 1, ис- 
полнение 1):

П р и м е ч а н и я .  I. Висота парового пространства Н\ — не более / — греюшая камера; 2 — 
2000 мм. 2. Условное давление в греюшей камере — от 0,014 до 1,6 МПа, сепаратор; 3 — распредели- 
в сепараторе — от 0,0054 до 1,0 МПа. 3. Диаметр трубь! d =  3 8 X 2  мм. тельная камера
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Техническая характеристика вьшарного аппарата с естественной 
циркуляцией и вьшесенной грекнцей камерой (тип 1. исполнение 2)

ғ. м2 D, мм, 
не менее

D i, мм, 
не более

D2, мм, 
не более

Н, мм, 
не более

М,  кг, 
не более1 =  4000 мм / =  5000 мм

10 400 600 200 12 000 1 700
16 — 400 800 250 12 000 2 500
25 — 600 1000 300 12 500 3 000
40 600 1200 400 12 500 4 700
63 800 1600 500 13 000 7 500

100 112 1000 1800 600 13 000 8 500
125 140 1000 2200 700 13 500 11 500
160 180 1200 2400 700 13 500 12 000
200 224 1200 2800 800 14 500 14 800
250 280 1400 3200 900 14 500 15 000
315 355 1600 3600 1000 15 000 21 000
— 400 1600 3800 1000 15 000 26 500
— 450 1600 4000 1000 15 000 31 800
— 500 1600 4500 1200 16 500 33 000
— 560 1800 4500 1200 17 000 38 300
— 630 1800 5000 1200 17 000 40 000
— 710 2000 5000 1400 18 000 50 000
— 800 2000 5600 1400 18 000 55 000
П р и м е ч а н и я .  1. Вькота парового пространства Н\  — не более 

2500 мм. 2. Условное давление в греюшей камере — от 0,014 до 1,0 МПа, 
в сепараторе — от 0,0054 до 1,0 МПа. 3. Диаметр труби d =  3 8 x 2  мм.

Техническая характеристика въмарного аппарата с естественной 
циркуляцией,  соосной греюш,ей камерой и солеотделением 
(тип I, исполнение 3)

Ғ. м2 D, мм, D i, мм, D;, мм, Н, мм, М, кг,
/ =  4000 мм / =  6000 мм не менее не более не более не более не более

10 — 400 600 200 14 500 1 900
16 — 400 800 250 14 500 2 500
25 — 600 1000 300 14 500 2 700
40 50 600 1200 400 15 500 3 000
63 80 800 1600 500 15 500 3 500

100 112 1000 1800 600 15 500 5 200
125 140 1000 2200 700 16 000 10 000
160 180 1200 2400 700 16 000 12 500
200 224 1200 2800 800 16 000 15 000
250 280 1400 3200 900 16 500 20 000
315 355 1600 3600 1000 17 500 23 000

— 400 1600 3800 1000 17 500 30 000
— 450 1600 4000 1000 18 000 31 500
— 500 1600 4500 1200 18 000 33 000
— 560 1600 4500 1200 18 000 40 000
— 630 1800 5000 1200 19 000 43 500
— 710 1800 5600 1400 19 000 48 500
— 800 2000 5600 1400 19 000 50 000
П р и м е ч а н и я .  1. Вмсота парового пространства Н i — не более 

2500 мм. 2. Условное давление в греюшей камере — от 0,014 до 1,6 МПа, 
в сепараторе — от 0,0054 до 1,6 МПа. 3. Диаметр трубн d =  3 8 x 2  мм.

Схема аппарата (тип 1, ис- 
полнение 2):
/  — греюшая камера; 2 — 
сепаратор;  3 — циркуля- 
цнонная труба

Схема аппарата (тип 1, ис- 
полнение 3):
/ — греюшая камера; 2 — 
сепаратор ;  3 — циркуля-  
цнонная труба
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Техническая характеристика вьшарного аппарата с принуОитель- 
ной циркуляцией и винесенной грею/цей камерой 
(тип 2, исполнение I)

Ғ, м2 D, мм, 
не менее

D i, мм, 
не более

Di, мм, 
не более

Н, мм, 
не более

М, кг, 
не более

25 400 1200 200 19 000 6 000
40 600 1400 250 19 000 6 600
63 600 1900 400 19 000 8 300

100 800 2200 500 21 000 11 300
125 800 2600 500 21 000 13 000
160 1000 2800 600 21 000 15 500
200 1000 3000 600 23 500 19 000
250 1200 3400 700 23 500 26 500
315 1200 3800 800 23 500 29 800
400 1400 4000 900 25 000 32 000
500 1600 4500 1000 25 000 42 000
630 1800 5000 1000 25 000 55 000
800 2000 5600 1200 25 500 62 000

1000 2200 6300 1400 25 500 65 000

П р и м е ч а н и я .  1. Внсота парового пространства Н\  — не более 
3000 мм. 2. Условное давление в греюшей камере — от 0,014 до 1,6 МПа, 
в сепараторе — от 0,0054 до 1,0 МПа. 3. Диаметр труби d =  3 8X 2 ,  
длина / =  6000 мм.

Техническая характеристика вьшарного аппарата с принудительной  
циркуляцией и соосной грекнцей камерой (тип 2, исполнение 2)

Ғ, м2 D, мм, 
не мснее

D i, мм, 
не более

Di,  мм, 
не более

Н,  мм, 
не более

М,  кг, 
не более

25 400 1000 200 19 500 6 200
40 600 1200 250 19 500 7 000
63 600 1600 400 19 500 9 500

100 800 1800 500 21 500 14 500
125 800 2200 500 21 500 15 500
160 1000 2400 600 21 500 20 000
200 1000 2800 600 24 500 22 500
250 1200 3200 700 24 500 28 000
315 1200 3600 800 24 500 36 000
400 1400 3800 900 26 000 44 500
500 1600 4000 1000 26 000 55 500
630 1800 4500 1000 26 000 69 500
800 2000 5000 1200 26 500 87 500

1000 2200 5600 1400 26 500 112 000

П р и м е ч а н и я .  1. Висота парового пространства Н i — не более 
3000 мм. 2. Условное давленне в греюшей камере — от 0,014 до 1,6 МПа, 
в сепараторе — от 0,0054 до 1,6 МПа. 3. Диаметр труби d =  3 8 x 2  мм, 
длина / =  6000 мм.

Техническая характеристика вьшарного аппарата с восходя/цей  
пленкой (тип 3, исполнение I)

Ғ, м2

D, мм, 
не менсс

D | , мм, 
не болсе

N. мм, 
не более

М,  кг, 
не болеепри rf =  3 8 x 2  мм прн ( / =  

=  57 X 
Х 2.5  мм, 

/ =  7000 мм/ =  5000 мм / =  7000 мм

10 10 400 600 11 000 2 200
16 — 16 400 800 11 000 3 000
25 — 25 600 1 000 11 000 3 600
40 — 40 600 1 200 11 000 4 400
63 — 63 800 1 400 12 000 5 000

100 — 100 800 1 800 12 000 7 000

Схема аппарата (тип 2, ис- 
полнение 1) :

1 — греюшая камера; 2 — 
сепаратор;  3 — циркуля-  
ционная труба; 4 — электро- 
насосншй агрегат

Схема аппарата  (тип 2, ис- 
полнение 2):
/ — греюшая камера; 2 — 
сеп арат ор ;  3 — ииркуля-  
ционная труба: 4 — электро- 
насосний агрегат
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Продолжение

f ,  М-

D, мм, 
не менее

Di. мм, 
не более

Н, мм, 
пе более

М, кг. 
пе более

при d =  3 8 X 2  мм при rf =
=  57Х

Х2.5  мм, 
/=7000 мм1 =  5000 м м / =  7000 мм

125 _ 125 1000 2 200 12 000 9 000
160 — 160 1000 2 400 12 000 10 000
200 — 200 1200 2 800 12 500 1 1 500
224 — 224 1200 2 800 12 500 12 000
250 — 250 1200 3 000 12 500 13 000
280 — 280 1400 3 200 12 500 14 000
315 — 315 1400 3 400 13 000 15 000
355 — 355 1400 3 600 13 000 18 500
400 — 400 1600 3 800 13 000 20 000
450 — 450 1600 4 000 13 500 22 500
500 — 500 1800 4 500 13 500 24 000
560 — 560 1800 4 500 13 500 26 000
630 — 630 1800 5 000 14 000 29 000
710 — 710 2000 5 000 14 000 31 000
800 — 800 2200 5 600 14 500 37 800
— — 900 2200 5 600 14 500 40 500
— 1000 — 2000 6 300 14 500 42 600
— — 1120 2400 6 300 15 000 45 400
— 1250 — 2200 6 300 15 000 51 900
— — 1400 2800 7 000 16 000 60 300
— 1600 — 2400 7 500 16 000 70 200
— — 1800 3000 8 000 16 500 75 000
— 2000 — 2800 8 500 16 500 83 000
— — 2240 3200 9 000 17 000 90 000
— 2500 — 3000 9 500 17 000 103 000
— 2800 — 3200 10 000 18 000 120 000
— 3150 — 3400 10 000 18 000 130 000

П р и м е ч а н и я .  I. Висота  парового  пространства  Wi — не более 
2500 мм. 2. Условное давленне  в греюшей ка.мере -  от 0,014 до  1,6 М Па,  
в сеп ар ато р е  — от 0,0054 до 1,6 М П а.

Техническая характеристика вьшарного аппарата со стекакицей 
пленкой (тип 3, исполнение 2)

Схема аппарата (тип 3, ис- 
полнение 1):
/ — греюш ая камера ;  2 — 
сепаратор

Ғ. мг
D, мм. D i, мм. Н, мм, Н 1, мм. М, кг.

/ = / = не менее не более не более не более не более
=4000 мм =6000 мм

10 12,5 400 600 9 000 1500 1 500
16 20 400 800 9 000 1500 2 000
25 31,5 600 1000 9 500 1500 2 900
40 50 600 1200 9 500 1500 3 600
63 80 800 1600 10 500 1500 5 800

100 112 1000 1800 12 000 2000 8 800
125 140 1000 2200 12 000 2000 10 000
160 180 1200 2400 12 500 2000 13 000
200 224 1200 2800 12 500 2000 15 000
250 280 1400 3200 13 500 2000 20 000
315 355 1600 3600 15 000 2000 23 500
— 400 1600 3800 15 000 2000 30 500
— 450 1600 4000 16 000 2000 32 500
— 500 1600 4500 16 000 2000 35 500
— 560 1600 4500 16 000 2000 40 000
— 630 1800 5000 17 000 2000 45 500
— 710 1800 5000 17 000 2000 51 000
— 800 2000 5600 18 000 2000 58 500

П р и м е ч а н и н .  I. Условное давле ни е  в греюшей камсре  — 
от 0,014 до  1,6 М П а ,  в сепараторе  — от 0,0054 до 1,0 М П а.  2. Д и ам етр  
трубь! d =  3 8 X 2  мм.

Схема аппарата (тип 3, ис- 
полнение 2):

/ — грею ш ая  камера ;  2 — сепа- 
ратор
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Приложение 4.3. Поверхностное натяжение о (Н /м )  
и плотность [) (к г /м 1) некоторих воднмх растворов 
при различнмх концентрациях [в %  (м а сс .)| и температурах

Рас- Темпе-
ратура,

°С

а (при / =  v a г) / р  (при 1 =  const =  20 °С)
твор

5% 1 0 % 2 0 % 50 %

NaOH 20/20 74,6 10“ 7 l0 5 4 77,3 IO- 7 1  109 85,8- IQ -71219 — /1525

NaCl 18/20 74,0 Ю -7 1 ОЗ4 75,5 Ю- 7 1 0 7 1 — /1148 - / -

Na2SC>4 18/20 73,8

010

75,2 10-71092 — /1192

NaNCh 30/20 72,1 1 0 - 7 1 0 3 2 72,8 10-71067 74,7- IO- 7 1 1 4 3 7 9 ,8 -1 0 -7 —

KCI 18/20 73,6 10- 7  юзо 74,8 10-71063 7 7 ,3 - 1 0 - 7 l l33 - / -

K2CO3 10/20 75,8 O 1 O 4* -£»■ 77,0 O 1 O <£> O 79,2- Ю -7119О 106,4- IO -7154O

n h 4n o 3 100/20 59,2 1 0 -7 1 0 1 9 60,1 10-71040 61,6- Ю -7 ЮЗ8 67,5- Ю-71226

M gC l2 18/20 73,8 1 0 -7 1 0 4 0 — /1082 — /1171 — / —

NH<C1 18/20 73,3 IO -7 1 OH 74,5- 10“ 7 l0 2 9 - / 1 0 5 7 —  / —

KOH —/2 0 —/1045 — /1092 — /1188 —  / —

CaCI2 18/20 73,7- 1 0 -7 1 0 1 4 — /1084 — /1 178 - / -

Приложение 4.4. Вязкость р (мПа- с )  некотормх воднмх растворов 
при различнмх концентрациях [в % (м асс.)] и температурах

Раствор Концент- 
рация, %

ц при температуре, °С
Раствор Концент- 

раиия, %
М при температуре, °С

20 30 40 50 20 30 40 50

NaOH 5 1,3 1,05 0,85 — KCI 5 0,99 0,8 0,66 0,48

15 2,78 2,10 1,65 — 15 1,0 0,83 0,69 0,52

25 7,42 5.25 3,86 — 20 1,02 0,85 0,72 0,54

NaCI 5 1.07 0,87 0,71 0,51 n h 4n o 3 10 0,96 0,79 0,66 0,5

15 1,34 1,07 0,89 0,64 30 1.0 0,84 0,73 0,53

25 1,86 — — — 50 1,33 1.14 0,99 0,77

Na2S 0 4 10 1,29 _ __ __ M gC I2 10 1,5 _ _ _
N a N 0 3

N aN 0 3 10 1,07 0,88 0,72 0,54 20 2,7 — — —

20 1,18 1,03 0,86 0,62 35 10,1 — — —

30 1,33 1,3 1,17 0,79 C aC lj 10 1,5 — — —

20 2,7 — — —

35 10,1 — — —
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Приложение 4.5. Температурнме депрессии воднмх растворов при атмосферном 
давлении

Концентрация раствора, % (масс.)
^аствор

10 20 30 35 40 45 50 55 60 70 80

CaClo 1,5 4,5 10,5 14,3 19,0 24,3 30,0 36,5 43,0 60,0 _
Ca ( N 0 3) 2 l .l 2,5 4,3 5,4 6,7 8,3 10,0 13,2 17,2 31,2 49,2
C u S 0 4 0,3 0,6 1.4 2,1 3,1 4,2
FeSO , 0,3 0,7 1,3 1,6 — — — — — — —
KCI 1,3 3,3 6,1 8,0
K N 0 3 0,9 2,0 3,2 3,8 4,5 5,2 6,1 7,2 8,5 11,6 —
KOH 2,2 6,0 12,2 17,0 23,6 33,0 45,0 60,4 78,8 126,5 190,3
K2C 0 3 0,8 2,2 4,4 6,0 8,0 10,9 14,6 19,0 24,0 — —
MgCI2 2,0 6,6 15,4 22,0
MgSOj 0,7 1,7 3,4 4,8 7,0
n h 4c i 2,0 4,3 7,6 9,6 11,6 14,0 — — — — —
n h 4n o 3 l .l 2,5 4,0 5,1 6,3 7,5 9,1 11,0 13,2 19,0 28,0
(N H 4) 2S 0 4 0,7 1,6 2,9 3,7 4,7 5,9 7,7 — — — —
NaCl 1,9 4,9 9,6 — — — — — — — —
N a N 0 3 1,2 2,6 4,5 5,6 6,8 8,4 10,0 12,0 —
NaOH 2,8 8.2 17,0 22,0 28,0 35,0 42,2 50,6 59,6 79,6 106,6
N a2C 0 3 l.l 2,4 4,2 5,3
Na2S 0 4 0,8 1,8 2,8

Приложение 4.6. Основнме размери барометрических конденсаторов

Размери
Внутренний диаметр конденсатора d»K, мм

500 600 800 1000 1200 1600 2000

Толш ина стенки аппарата S 5 5 5 6 6 6 10
Расстояние от верхней полки 
до кршшки аппарата a

1300 1300 1300 1300 1300 1300 1300

Расстояние от нижней полки 
до дниш а аппарата r

1200 1200 1200 1200 1200 1200 1200

Ш ирина полки b 
Расстояние между осями кон- 
денсатора и ловушки:

500 650 750 1000 1250

К 1 675 725 950 1100 1200 1450 1650
Кг — — 835 935 1095 1355 1660

Вмсота установки Н 4300 4550 5080 5680 6220 7530 8500
Ш ирина установки Т 1300 1400 2350 2600 2975 3200 3450
Д иам етр ловушки D 400 400 500 500 600 800 800
Вмсота ловушки h 1440 1440 1700 1900 2100 2300 2300
Д иам етр ловушки D\ — — 400 500 500 600 800
В исота ловушки h\ 
Расстояние между полками:

-- — 1350 1350 1400 1450 1550

fli 220 260 200 250 300 400 500
а 2 260 300 260 320 400 500 650
а 3 320 360 320 400 480 640 800
а , 360 400 380 475 575 750 950
a s 390 430 440 550 660 880 1070
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Продолжение приложения 4.6

Размерь)
Внутренний диаметр конденсатора dnк, М М

500 600 800 1000 1200 1600 2000

Усдовнме проходь! штуцеров: 
для ихода napa (А) 300 350 350 400 450 600 800
для входа водь1 (Б) 100 125 200 200 250 300 400
для вмхода парогазовой 80 100 125 150 200 200 250
смеси (В)
д;1Я барометрической тру- 125 150 200 200 250 300 400
бн (Г)
воздушник (С) 25 25 25 25 25
для входа парогазовой 80 100 180 150 260 200 250
смеси (И)
для в ш о д а  парогазовой 50 70 80 100 150 200 250
смсси (Ж )
для барометрической тру- 50 50 70 70 80 80 100
бь] (E j

Схемм барометрических конденсаторов:
а — с копцентричсскими полками (иэготовляются диаметром 500 и 
600 мм); б — с еегментними полками (изготовляются диаметром 800— 
2000 чм)

Приложение 4.7. Техническая характеристика вакуум-насосов типа ВВН

Типораэмор
Остаточиое 
длплгние. 
мм рт. ст.

Производи-
TtM MHK'Tb.

m' / mhii

Мотность 
ма влл\\ 

кВт
Т ипорээмер

Остаточное 
давленне. 
мм рт ст.

Проиэводи-
тельность,

м'/мин

Мошность 
на валу, 

кВт

ВВН-0,75 110 0.75 1,3 ВВН-12 23 12 20
ВВН-1.5 110 1.5 2,1 ВВН-25 15 25 48
ВВН-3 75 3 6,5 ВВН-50 15 50 94
ВВН-6 38 6 12,5
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Приложение 4.8. Характеристики осевмх циркуляционнмх насосов 
для вьшарнмх аппаратов с принудительной циркуляцией раствора

Н ом и нальн ая  
поверхность 

теплопередачи,  
м*. в трубах 

длиной 6,0 м, 
диаметром 
38X2 мм

М арка  
насоса,  

обеспечиваю- 
шего скорость 

циркуляции 
раствора  
не менее 
2,0 м /с

П о д а ч а
насоса,

м3/с

М ошность 
электро- 
двигате- 
ля,  кВт

Н о м и н а л ь н ая  
поверхность  

теплопередачн,  
м*. в трубах 

длиной  6,0 м, 
диам етром 
36X 2 мм

М арка  
насоса,  

обеспечиваю 
шего скорость 

циркуляции 
раствора  
не мейее 
2,0 м/с

П одача
насоса,

мл/с

М о т н о с т ь  
электро* 
двигате- 
ля,  кВт

25 ОХ2-23Г 0,111 17
40 ОХ2-23Г » »
63 ОХ6-34ГА 0,278 40

100 ОХ6-34 Г A » »
125 ОХ6-34Г 0,444 55
160 ОХ6-34Г » »
200 ОХ6-46Г 0,693 100

250 ОХ6-46Г 0,693 100
315 ОХ6-54Г 0,971 125
400 ОХ6-54 Г » »
500 О Х 6-70ГС-1 1,75 200
630 О Х 6-70ГС -1 3> »
800 ОХ6-70ГС-2 2,22 250

1000 ОХ6-87Г-2 2,7 8 320

Приложение 4.9. Цена единицм массм вьшарнмх аппаратов, руб/т  
(из Прейскуранта 23-03, 1981 г.)

Относительная  масса М асса  а п п а р ата ,  т

труб в обшей массе 
а п п ар ата ,  % до

0.35
0 , 3 5 -

0,75
0.75 — 

1.4
1.4

2.3
2,3 — 

3.8
3,8— 

5.9
5 ,9— 
12,0 1 2 - 2 0 2 0 - 3 5

более
35,0

С т а л ь у г л е р о д  и с т a я
20 % 1625 1360 1165 1030 940 855 770 695 635 570
30 1510 1280 1115 1005 920 855 780 715 665 610
40 1410 1215 1085 990 915 850 790 730 690 640
50 1330 1170 1055 975 915 860 810 755 710 670
60 1270 1135 1040 970 915 870 815 775 740 700
70 1225 1110 1025 970 920 885 840 800 770 730
80 1200 1110 1030 985 935 905 860 825 795 760

С т а л ь н е р ж а в е ю ш a я
20 % 3215 2895 2660 2505 2385 2295 2185 2095 2020 1940
30 3155 2885 2685 2555 2450 2370 2280 2200 2140 2075
40 3105 2875 2710 2605 2510 2435 2360 2285 2235 2180
50 3075 2880 2745 2655 2580 2520 2455 2385 2330 2280
60 3060 2900 2790 2705 2640 2585 2520 2475 2435 2385
70 3070 2935 2830 2765 2705 2670 2615 2565 2535 2485
80 3095 2980 2890 2835 2780 2740 2700 2650 2620 2580
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Г Л  А В A 5

РАСЧЕТ АБСОРБЦИОННОЙ УСТАНОВКИ

O C H O B H b l E  У С Л О В Н Ь / Е  0 Б 0 3 Н А Ч Е Н И Я

a  — удельная поверхность, м2/м 3;
D — коэффициент диффузии, м2/с; 
d  — диаметр, м;
Ғ — поверхность массопередачи, м2;
G — расход инертного газа, кг/с; 
g  — ускорение свободного падения, м /с 2;

Н, h — висота, м;
К  — коэффициент массопередачи;
L — расход поглотителя, кг/с;

М  — масса веш ества, передаваемого через поверхность массопередачи в единицу времени, к г/с ; 
Afgy — мольная масса бензольних углеводородов, кг/км оль; 

m — коэффициент распределения;
Р — давление, М Па;
Т — температура, К;
U — плотность орошения, м3/ ( м 2-с ), 
w — скорость газа, м /с; 
х  — концентрация жидкости;

_ у — концентрация газа ;
ДХср — средняя движ уш ая сила абсорбции по жидкой ф азе, кг/кг;
Д Ycp — средняя движ уш ая сила абсорбиии по газовой ф азе, кг/кг;

Р — коэффициент массоотдачи; 
е — свободний объем, м3/м 3;
X — коэффициент трения;
|i — вязкость, П а-с ;
5 — коэффициент сопротивления; 
l> — плотность, к г /м 3; 
о — поверхностное натяж ение, Н /м ; 
i)i — коэффициент смачиваемости;

Re — критерий Рейнольдса;
Ғг — критерий Фруда;
Гс — критерий гидравлического сопротивления;

N u ' — диффузионнмй критерий Нуесельта;
P r ' — диффузионний критерий Прандтля.
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Индексш:

к — конечний параметр; 
н — начальнмй параметр; 
х  — ж идкая ф аза; 
у  — газовая фаза; 

ср — средняя величина;
0 — при нормальнмх условиях; 
в — вода;
* — равновесний состав.

В В Е Д Е Н И Е

Области применения абсорбционних процессов в промишленности весьма обш ирни: получение 
готового продукта путем поглошения газа  жидкостью; раэделение газовмх смесей на состав- 
ляю ш ие их компоненти; очистка газов от вредннх примесей; улавливание ценнмх компонентов 
из газовнх  вибросов.

Различаю т физическую абсорбцию и хемосорбцию. При физической абсорбции растворе- 
ние газа  в жидкости не сопровождается химической реакцией или влиянием этой реакции на 
скорость процесса можно пренебречь. К ак правило, физическая абсорбция не сопровож дается 
сушественньиии тепловими эффектами. Если при этом начальнне потоки газа и жидкости незна- 
чительно различаю тся по температуре, такую абсорбцию можно рассм атривать как изотерми- 
ческую. С этого наиболее простого случая начнем рассмотрение расчета процесса абсорбции.

Основная сложность при проектировании абсорберов заклю чается а правильном виборе 
расчетнмх закономерностей для определения кинетических коэффициентов из большого числа 
различнмх, порой противоречивих, зависимостей, представленнмх в технической литературе. 
Расчети по этим уравнениям, обьшно справедливмм для частних случаев, приводят зачастую  
к различаю ш имся, а иногда к заведомо неверннм результатам . Рекомендуемме здесь уравне- 
ния вибрань1 после тш ательного анализа и сравнительннх расчетов в широком интервале 
переменних, проверки адекватности расчетних даннмх опитншм, полученннм на реальншх 
системах.

В данной главе приведенн примерм расчетов насадочного и тарельчатого абсорберов по 
основному кинетическому уравнению массопередачи. Д ругие методь! рассмотрень! в гл. 6 на при- 
мере расчета ректификационнмх колоннмх аппаратов.

Рис. 5.1. Принципиальная схема абсорб- 
ционной установки:
/ — вентилятор (гаэодувка);  2 — абсорбер;
3 — бризгоотбойник; 4 , 6  — оросители; 5 — 
холодильник; 7 — десорбер; 8 — куб десор- 
бера; 9, 13 —  емкости для абсорбента; 10, 12 — 
насоси; 1! — теплообменник-рекуператор

Н а рис. 5.1 дана схема абсорбционной установки. Газ на абсорбцию  подается газодув- 
кой 1 в нижнюю часть колоннн 2, где равномерно распределяется перед поступлением на 
контактньш элемент (насадку или тарелки). Абсорбент из промежуточной емкости 9 насосом 10 
подается в верхнюю часть колонни и равномерно распределяется по поперечному сечению 
абсорбера с помошью оросителя 4. В колонне осуш ествляется противоточное взаимодействие 
газа  и жидкости. Газ после абсорбции, пройдя брмзгоотбойник 3, виходит из колонньг Абсор- 
бент стекает через гидрозатвор в промежуточную емкость 13, откуда насосом 12 направляется 
на регенерацию  в десорбер 7 после предварительного подогрева в теплообменнике-рекупера- 
торе 11. Исчерпивание поглошенного компонента из абсорбента производится в кубе 8, обо- 
греваемом, как  правило, насьиценннм водяннм паром. П еред подачей на орошение колоннм 
абсорбент, пройдя теплообменник-рекуператор 11, дополнительно охлаж дается в холоди.пьнике 5. 
Регенерация может осуш ествляться такж е  другими методами, например отгонкой поглошен-

Очишеннь/й газ
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ного компонента потоком инертного газа  или острого пара, понижением давления, повмшением 
температурм. В ибор метода регенерации сушественно сказивается  на технико-экономических 
показателях абсорбционной установки в целом.

Задание на проектирование. Рассчитать абсорбер для улавливания бензольнмх  
углеводородов из коксового газа каменноугольннм маслом при следуюших условиях:

1) производительность по газу при нормальннх условиях V'o =  13,9 м3/с ;
2) концентраиия бензольних углеводородов в газе при нормальних условиях: 
на входе в абсорбер i/H =  35• 10 —1 кг/м3;
на вмходе из абсорбера у к =  2 - 1 0 ~ 3 к г /м 3;
3) содерж ание углеводородов в поглотительном масле, подаваемом в абсорбер,  

■*н =  15 % (м а с с . ) ;
4) абсорбция изотермическая, средняя температура потоков в абсорбере / =  30 0С ;
5) давление газа на входе в абсорбер Р =  0,119 МПа.
Улавливание бензольнмх углеводородов из коксового газа каменноугольнмм  

маслом представляет собой процесс многокомпонентной абсорбции, когда из газа  
одновременно поглотается  смесь компонентов— бензол, толуол, ксилол и сольвенти.  
Инертная часть коксового газа состоит из многих компонентов — Нг, С Н 4, СО, N 2, 
СО2, 0 2, NHj, Н 2 и др у С л о ж н ь ш  является и'состав каменноугольного масла, пред- 
ставляюшего собой смесь ароматических углеводородов (двух- и трехкольчатмх) и 
гетероциклических соединений с примесью фенолов.

Д ля  упрошения приведенннх ниже расчетов газовая смесь и поглотитель рас- 
сматриваются как бинарнме, состояшие из распределяемого компонента (бензоль- 
Hbie углеводородм) и инертной части (носителей); физические свойства их принятм 
осредненнмми.

Д л я  линеаризации уравнения рабочей линии абсорбции составн фаз вьфажают  
в относительннх концентрациях распределяемого компонента, а нагрузки по фазам — 
в расходах инертного носителя. В приведеннмх ниже расчетах концентрации вмра- 
жень! в относительнмх массовьгх долях распределяемого компонента, а нагрузки — 
в массовмх расходах носителей.

5.1. РАСЧЕТ НА САДО ЧНО ГО А БС О РБЕ РА

Геометрические размерц колонного массообменного аппарата определяются в основ-  
ном поверхностью массопередачи, необходимой для проведения данного процесса, и 
скоростями ф аз.

Поверхность массопередачи может бить найдена из основного уравнения массо- 
передачи [1]:

Ғ =  М/(К< SXip)=M/(K„  ЛПр), (5.1)

где К х, К ц — коэффициенть! массопередачи соответственно по жидкой и газовой фа- 
зам, к г /(м 2-с ) .

5.1.1. Масса поглотаемого вешества и расход поглотителя

Массу бензольннх углеводородов (Б У ),  переходяших в процессе абсорбции из газо-  
вой смеси (Г) в поглотитель за единицу времени, находят из уравнения материаль-  
ного баланса:

M =  G (Y„-YK) =  L (Хк-Х„),  (5.2)

г_де L, G — р асходц соответственно чистого поглотителя и инертной части газа, кг/с;  
X„, Л, — начальная и конечная концентрация бензольннх углеводородов в поглоти- 
тельном масле, кг БУ /кг М; Ғ„, Ғк — начальная и конечная концентрация бензольнмх  
углеводородов в газе, кг БУ/кг Г.
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Внразим еоставм фаз, нагрузки по газу и жидкости в вмбранной для расчета 
размерности:

Г'„ = <(>ii„ — 1/ „ ) :  -Yu =  л'м/  ( 100  —  * „ ) ,  ( 5 . 3 )

где роу — средняя плотность коксового газа при нормальних условиях [2]
Получим:

Ў„ = 3 5 -1 0  7 ( 0 ,4 4 - 3 5 - 1 0  •) = 0 ,0864  кг Б У /к г  Г;

Рк =  2- 10 V (0,44 — 2-10 ‘) = 0 ,0 0 4 5  кг Б У /кг  Г;

Х„ =  0 ,15 /(100  — 0,15) » 0 ,0 0 1 5  кг Б У /кг М.

Конечная концентрация бензольнмх углеводородов в поглотительном масле Х к 
обусловливает его расход (которьш, в свою очередь, влияет на размерн как абсор-  
бера, так и десор бер а),  а также часть энсргетических затрат, связаннмх с перекачи- 
ванием жидкости и ее регенерацией. Поэтому Хк вибирают, исходя из оптимального  
расхода поглотителя [3] Д л я  коксохимических производств расход поглотительного  
каменноугольного масла L прини.мают в_ 1,5 раза больше минимального Z.min [4]
В этом случае конечную концентрацмю определяют из уравнения материального  
баланса, используя даннью по равновесию (см. рис. 5.2 и 5.3):

M = L mm (.?f - X „ )  =  l ,5 / .mi„ (VK — Х„). (5.4)

Отсюда

AK= ( X f  + 0 ,5 Х „ ) /1 ,5 =  (0,0432 +  0,5 -0 ,0 1 5 )/1 ,5 = 0 ,0 2 9 3  кг Б У /кг  М,

где X* — концентрация бензольнух углеводородов в жидкости, равновесная с газом  
начального состава.

Р асход  инертной части газа

G =  K o ( l — У„п) ( р<)у — у„),  (5.5)

где y 0f\ — объемная доля бензольннх углеводородов в газе, равная

Уоь=Уп<-'а/ =  35■ 10“ 1 ■ 22 ,4 /83  =  0,0094 м3 Б У /м 3 Г;

М БУ— мольная масса бензольннх углеводородов [4]
Тогда

G =  13,9 (1 -0 ,0 0 9 4 )  (0,44 — 0,035) = 5 ,5 7 7  кг/с.

Производительность абсорбера по поглснцаемому компоненту

M =  G ( V\ ) = 5 ,5 7 7  (0,0864—0,0045) = 0 ,4 5 7  к г/с . (5.6)

Р асх о д  поглотителя (каменноугольного масла) равен:

Z. =  M /(X K- X „ )  = 0 ,4 5 7 /(0 ,0 2 9 3 -0 ,0 0 1 5 )  =  16,44 кг/с.

Тогда соотношение расходов фаз, или удельньш расход поглотителя, составит:

l =  L / G =  16,44/5.577 =  2,94 кг/кг.

5.1.2. Движушая сила массопередачи

Д в и ж уш а я  сила в соответствии с уравнением (5.1) может бнть виражена в единицах  
концентраций как жидкой, так и газовой фаз. Д л я  случая линейной равновесной  
зависимости между составами фаз, принимая модель идеального вмтеснения в потоках  
обеих ф аз, определим д в и ж у т у ю  силу в единицах концентраций газовой фазь1 [1]

ДКср= ( А К (1 — AK») /  [In (ЛҒй/А Р„) J , (5.7)
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Рис. 5.2. Зависимость между содержанием бензольнш углеводородов в коксовом газе Y и камен- 
ноугольном масле X при 30 °С [2]:
1 — равнооесная линня; 2 — рабочая линня

Рис. 5.3. Схема распределения концентраций в газовом и жидкостном потокак в абсорбере

где АКй и д Ғ „ — большая и меньшая движушие сили на входе потоков в абсорбер 
и на вмходе из него, кг БУ /кг  Г (рис. 5.2 и 5.3).

В данном примере

ДҒ6=Р»-Ў><; ДҒ« =  Ў«-Ў*х.,
где и Y'x — концентрации бензольннх углеводородов в газе, равновеснме с кон- 
центрациями в жидкой фазе (поглотителе) соответственно на входе в абсорбер и на 
вмходе из него (см. рис. 5.2) :

ДҒб =  0,0864 —0,0586 =  0,0278 кг БУ/кг Г;

ДЎм =  0,0045 — 0,0030 =  0,0015 кг БУ/кг Г;

ДҒср=  (0 ,0 2 7 8 -0 ,0 0 1 5 ) /[1п (0,0278/0,0015)1=0,009 кг БУ/кг Г

5.1.3. Коэффициент массопередачи

Коэффициент массопередачи K tJ находят по уравнению аддитивности фазовмх диф- 
фузионннх сопротивлений [1]

Ку= \ / ( \ / ^  +  т / ^ ) ,  (5.8)

где и — коэффицненть! массоотдачи соответственно в жидкой и газовой фазах, 
к г / ( м 2-с); т  — коэффициент распределения, кг М /к г  Г

Д л я  расчета коэффициентов массоотдачи необходимо внбрать  тип насадки и 
рассчитать скорости потоков в абсорбере. При внборе типа насадки для проведения 
массообменнмх процессов руководствуются следуюшими соображениями [3, 5]

во-первьи, конкретньши условиями проведения процесса — нагрузками по пару 
и жидкости, различиями в физических свойствах систем, наличием в потоках жидко- 
сти и газа механических примесей, поверхностью контакта фаз в единице объема 
аппарата и т. д.;
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BO-BTopbix, оеобими требованиями к технологическому npoueccy  нсобходн- 
мостью обеспечить небольшой псрепад давления в колонне, широкий интервал изме- 
нения устойчнвостн работн, малое время пребьтания жидкости в аппарате п т д.,

в-третьих, особмми требованиями к аппаратурному оф орм лению — создание еди- 
пичного или серийно вьтускаемого аппарата малой или большой единичной m o i u h o c t h , 

обеспечение возможности работм в условиях снльно коррозионной средш, создание 
условий повь!шенной надежности и т. д.

В коксохимической проммшленности особое значение при виборе насадки имеют 
следуюшие факторьк малое гидравлическое сопротивление абсорбера, возможность 
устойчивой работи  при сильно изменяюшихся нагрузках по газу, возможность бнстро 
и дешево удалять с поверхности насадки отлагаю ти й ся  шлам и т д. Таким требо- 
ваниям отвечают широко используемие деревянная хордовая и металлическая сгти- 
ральнне насадки.

Различнью насадки показань: на рис. 5.4. Их характеристики приведень! в 
табл. 5.1

В раесматриваемом примере виберем более дешевую н а с а д к у — деревянную 
хордовую, размером 10X 100 мм с шагом в свету 20 мм. Удельная поверхность насадки 
а =  65 м2/м 3, свободньш объем е = 0 , 6 8  м3/ м 3, эквивалентнмй диаметр d,  =  0,042 м, 
насьшная плотность (> =  145 к г /м 3 ’

Рис. 5.4. Видн насадок:
a — деревянная хордовая; б — кольца Раш ига внавал и с упорядоченной укладкой; в — кольио с вшре- 
замн м внутренними виступами (кольцо Паллп ); г  — керамические седла Берля; д — седла «Инталокс»; 
е — кольцо с крестообразншми перегородками; ж — кольцо с внутренними спиралями; з  — пропеллерная 
масадка

д е з
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Таблица 5.1. Характеристики насадок (размерм данм в мм)

Насадки а, м '/м1 d„ |>. к i V м 1 Число штук 
n 1 м1

Р е г у л я р Hwe н а с а д к и
Деревяиная хордовая (10X100),
шаг в свету:

10 100 0,55 0,022. 210 —
20 65 0,68 0,042 145 —
30 48 0,77 0,064 110 —

Керамические кольца Рашига:
50 X 50 X 5 110 0,735 0,027 650 8 500
8 0 X 8 0X 8 80 0,72 0,036 670 2 200
ю о х  ю о х  10 60 0,72 0.048 670 1 050

H e y п о р я д о ч е н н we  н а с а д к н
Ксрамические кольца Рашига:

10X10X1,5 440 0,7 0,006 700 700 000
I5X  15X2 330 0,7 0,009 690 220 000
2 5 X 2 5X 3 200 0,74 0,015 530 50 000
3 5X 35X 4 140 0.78 0,022 530 18 000
5 0X 5 0 X 5 90 0.785 0,035 530 6 000

Стальнме кольца Рашига:
10X 10X0,5 500 0,88 0,007 960 770 000
15 X 15X0,5 350 0,92 0,012 660 240 000
25X 25X 0,8 220 0,92 0,017 640 55 000
50 X 50 X 1 110 0,95 0,035 430 7 000

Керамические кольца Палля:
25 X 2 5X 3 220 0,74 0,014 610 46 000
35 X 3 5X 4 165 0,76 0,018 540 18 500
50 X 5 0 X 5 120 0,78 0,026 520 5 800
60 X 6 0X 6 96 0,79 0,033 520 3 350

Стальнме кольца Палля:
15 X 15X0,4 380 0,9 0,010 525 230 000
25 X 25 X 0,6 235 0.9 0,015 490 52 000
35X 35X0,8 170 0,9 0,021 455 18 200
50 X 50 X 1,0 108 0.9 0,033 415 6 400

Керамические седла Берля:
12,5 460 0,68 0,006 720 570 000
25 260 0,69 0,011 670 78 000
38 165 0,7 0.017 670 30 500

Керамические седла «Инталокс»:
12,5 625 0,78 0,005 545 730 000
19 335 0,77 0,009 560 229 000
25 255 0,775 0,012 545 84 000
38 195 0,81 0,017 480 25 000
50 118 0,79 0,027 530 9 350

П р и м е ч а н и е. а улельная поверхность; е — свободиьж объем; d , эквивалентимй диаметр; 
— насьшная плотность.

5.1.4. Скорость газа и диаметр абсорбера

Предельную скорость газа, вмше которой наступает захлебмвание насадочних абсор- 
беров, можно рассчитать по уравнению [1]

где w „р — предельная фиктивная скорость газа, м /с; — вязкость соответственно
гтоглотителя при температуре в абсорбере и водм при 20 °С, П а-с ;  А,  В  — коэффи- 
циентм, зависяшие от типа насадки; L и G — расходн ф аз;  кг/с.
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эъгб

Т и п  н а с а д к и  A В

Трубчатая 0,47 +  1,5 lg (d ,/0,025) 1,75
Плоскопараллельная хордовая 0 1,75
Пакетная 0,062 1,55
Кольца Рашига внавал —0,07.4 1,75
Кольца Палля —0,49 1,04
Седла размером 25 мм —0,33 1,04
Седла размером 50 мм —0,58 1,04

Пересчитаем плотность газа на условия в абсорбере:

З н а ч е н и я  к о э ф ф и ц и е н т о в  А  и В п р и в е д е н м  н и ж е  [ 3 ] :

Т„ Р п л л  273 1 .1 9 .1 0 s п л . л кг
--------------=  0,44-----------------------------r  =  0,464 —г
To +  I Рп 273 +  30 1,013-10* м

Предельную скорость w„v находим из уравнения (5.9), принимая при этом, что 
отношение расходов фаз в случае разбавленньгх смесей приблизительно равно отно- 
шению расходов инертннх фаз:

[ < - 6 5  J M 6 4 /  1 6 . 5 . Ю - * у - ' Ч  „ ( M i Г  
L 9,8-0,683 1060 V 1 0 - ;' /  I V 1060 /

Р еш ая это уравнение, получим a»np =  3,03 м/с.
Вибор рабочей скорости газа обусловлен многими факторами. В обшем случае 

ее находят путем технико-экономического расчета для каждого конкретного про- 
цесса [3]. Коксовьж газ очишают от различннх примесей в нескольких последова- 
тельно соединенних аппаратах. Транспортировка больших объемов газа через них 
требует повмшенного избнточного давления и, следовательно, значительннх энерго- 
затрат. Поэтому при улавливании бензольннх углеводородов основньш фактором, 
определяюшим рабочую скорость, является гидравлическое сопротивление насадки. 
С учетом этого рабочую скорость w  принимают равной 0,3—0,5 от предельной.

Примем ш =  0,4шПр =  0,4-3,03 = 1 ,2 1  м/с.
Диаметр абсорбера находят из уравнения расхода:

Tn-\-t Pt I

где V — объемньж расход газа при условиях в абсорбере, м3/с. Отсюда

- V -

273 +  30 1,013-101
273 1,19-jo^_ _ з  7 | м
3,14-1,21

Вмбираем [6] стандартннй диаметр обечайки абсорбера d =  3,8 м. При этом дейст- 
вительная рабочая скорость газа в колонне

ш =  1,21 (3,71 /3 ,8 )2 =  1,15 м/с.

Н иж е приведенн нормальнме рядь! диаметров колонн (в м), принятме в химиче- 
ской и нефтеперерабатьтаюшей промншленности:

в химической промшшленности — 0,4; 0,5; 0,6; 0,8; 1,0; 1,2; 1,4; 1,6; 1,8; 2,2; 2,6; 3,0; 
в нефтеперерабатнваюшей проммш ленности— 1,0; 1,2; 1,4; 1,6; 1,8; 2,0; 2,2; 2,4; 

2,6; 2,8; 3,0; 3,2; 3,4; 3,6; 3,8; 4,0; 4,5; 5,0; 5,5; 6,0; 6,4; 7,0; 8,0; 9,0.

1 9 7



5.1.5. Плотность орошения и активная поверхность насадки

Плотность орошения (скорость ж идкости) рас сч и т н ваю т  по ф ормуле

t/ =  £ / (p ,S ) , (5.11)

где 5  — п л о т а д ь  поперечного сечения абсорбера ,  м2.
П одстави в ,  получим:

U =  16,44/ (1060 • 0,785 ■ 3,82) =  13,7 • 10 “ 1 м3/  (м2 ■ с ) .

П ри недостаточной плотности орош ения и неправильной о р ган и зац и и  подачи 
ж идкости  [3] поверхность насадки  м ож ет  б н т ь  смочена не полностью. Но д а ж е  часть  
смоченной поверхности практически не участвует в процессе массопередачи  ввиду 
нали чия  застой нм х  зон жидкости (особенно в абсорберах  с нерегулярной насадкой) 
или неравномерного  распределения  г а за  по сечению колоннн.

С уш еству ет  некоторая  м и н и м ал ьн ая  эф ф ек ти в н ая  плотность орош ения U min, в и ш е  
которой всю поверхность насадки  м ож но  считать  смоченной. Д л я  пленочнмх абсор- 
беров ее нах одят  по ф ормуле

где r min — м и н им ал ьн ая  линейная  плотность орош ения, к г / ( м - с ) ;  ст — поверхностное 
н ат яж ен и е ,  м Н /м .

В проектируемом абсорбере  плотность орош ения U в н ш е  U min, поэтому в данном  
случае  коэф ф ициент см ачиваемости  насадки  \ | ) = 1 .

Д л я  насадочних абсорберов минимальную  эфф ективную  плотность орош ения  
U mm находят  по соотношению [3]:

где q3ф — э ф ф ек ти в н а я  лин ей ная  плотность орош ения, м2/с .
Д л я  колец  Р а ш и га  разм ером  75 мм и хордових  насадок  с ш агом более  50 мм 

<?эф =  0 ,0 3 3 -1 0 “ 3 м2/с ;  дл я  всех о стал ь н н х  насадок  =  0 ,022• 1 0 ~ 3 м2/с .
Коэффициент смачиваемости насадки ф д л я  колец Р а ш и г а  при заполнении ко- 

лоннь! внавал  можно определить  из с л е д у ю т е г о  эмпирического уравнения  [7]:

где d„ — диам етр  насадки; m = 0 , 133d„“°-5.
П ри  абсорбции  водой и водншми растворами  хорошо р а ств ор и м н х  газов  смо- 

чен н ая  поверхность насадки  у м ен ьш ается  [3]. П оэтому п олн ая  см ач и в аем ость  дости- 
гается  при более  високих  значениях  Г Д л я  таких  систем зн ачен и е  r min м ож ет  б н т ь  
рассч итан о  по уравнению

где к оэф ф ициент  А  зависи т  от краевого  угла см ачивания  и изм еняется  в п ределах  
0 ,12— 0,17; Дсг — р азн и ц а  м еж д у  поверхностньш  н атяж ени ем  ж идкости ,  подаваем ой  
на орош ение колонни, и жидкости, в н т ек аю ш ей  из нее.

^min ^^min/P*- (5.12)

З д е с ь

(5.13)

Т огда

r min = 3 ,9 5 •  10-® ■ 203,6• 16,5° "9 =  7,55• 10 “ 3 кг/(м ■ с).

О тсю да

( /min =  65-7 ,55-10-3 /1060 =  4,63-10-4 мэ/ ( м 2-с).

r̂nin (5.14)

\() =  0,122 (Up, ) 1/3 dir ' /2o ~ m. (5.15)

(5.16)
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Д о л я  активной поверхности насадки  фа может бьггь найдена по ф ормуле [3]

3600(У
a (p +  3 m q U )  ’ (517)

где р и q — коэф ф ициентм , з а в и с я т и е  от тнпа насадки  [3]
П одстави в  численнне  зн ачен и я,  получим:

3600-0,00137
гра = -------------------------------------------------=  0,95.

65 (0,0078 +  3600 • 0 ,0146 • 0,00137)

К а к  видим, не вся см оченная  поверхность явл я е тс я  активной. Н а и б о л ь ш а я  актив- 
ная  поверхность н асадк и  до сти гается  при так о м  способе подачи орош ения, которьж 
обеспечивает требуем ое число точек орош ения п на 1 м2 поперечного сечения ко- 
лонни  [3], Это число точек орош ения  и определяет  вмбор типа распределительного  
устройства  [3] .

5.1.6. Расчет коэффициентов массоотдачи

Д л я  регулярншх н асадо к  (к котормм относится и хордовая )  коэф ф ициент массо- 
отдачи в газовой  ф а з е  н ахо дя т  из уравнения [1; 3]:

Nu; =  0,l67 Re"-7-1 Pr'°"M (l /d, )  ~0А\  (5.18)

где N ui =  fij/d 3/Oj, — диф фузионньж  критерий Н уссельта  для  газовой  ф аэн .
О тсю да Pj, ( в  м/ с) равен:

Э, =  0,167 (Dy/d-,) R e ^ ’P r ' 013( / / d s) - “■«, (5.19)

где D,j — средний коэф ф ициент диф фузии  бен зо л ьн н х  углеводородов в газовой  ф а зе ,  
м2/с ;  R e!/ =  i^d3p!// ( e ( i !,) — критерий Р ей нольдса  для  газовой ф а з н  в насадке ; Рг^ =  
=  №у/  (PyDy) — диф фузионньш  критерий П ран д тля  для  газовой  ф а зм ;  ц , ,— вязкость  
газа ,  П а - с  [2] ; l — в н со та  элемента  н асадки , м.

Д л я  колонн с неупорядоченной насадкой  коэф ф ициент массоотдачи pj, мож но  
найти из уравнения

NuJ =  0.407 Re"665 PrJ0"33

К оэф ф ициент  ди ф ф узии  бен зольн нх  углеводородов в газе  м ож но  р ассч и тать  по урав- 
нению [1, 3, 8, 9]

n  4,3- 10~ЯТ3/2 / l  Г~
У Plvtf+vY*)*  V мьу +  м г ' (5-20)

где у БУ, v v — мольние о б ъ ем н  бензольнмх углеводородов и коксового газа  в ж идком 
состоянии при нормальной  тем п ер атур е  кипения, см3/м оль ;  М БУ, М г — м ольн не  массь! 
соответственно бензольнмх углеводородов и коксового газа ,  к г /м оль .

П одстави в ,  получим:

„  4 , 3 - 1 0 ~ 8 - 3 0 3 э/2 / 1  1 ,

'J ~  0 , 1 1 9  ( 9 6 |/3  +  2 1 , 6 ' /3 ) г V 8 3  1 0 ,5  ~~ ’ '  ’

R e„=  (1,15 - 0,042 • 0,464) /  (0,68 • 0,0127 • 10*3) =  2618;

P r ' =  (0,0127-1 0 -3) / (0 ,464-1,17-10“ 5) =2,34;

e' “ 0'167-^ Й Й Г 126'8"” 2-34""  (■5ЯҒ)"“ - 0'0137 “/с-
В ь ф а з и м  р„ в в н б р ан н о й  дл я  р асчета  размерности:

р# =0,0137 ( р у - у с Р) =0 ,0137 (0,464 —0,0185) =0,0061 кг / (м 2-с).
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К оэф ф иц и ент  массоотдачи  в ж идкой  ф а з е  р, находят  из обобшенного уравнения ,  
пригодного к а к  для  р егу л я р н н х  (в том числе и х о р д о в н х ) ,  т а к  и д л я  неупорядочен- 
нмх н асадок  [1, 3 ]:

Nui =  0,0021 Re" 75 Pri"'5, (5.21)

где \ !Ua =  Рдбпр/Одг — диф фузионньш  критер.ий Н уссельта дл я  ж идкой  ф азм .
О тсю да р, (в м /с )  равен:

Р, =  0,0021 (Dx/ 6,,,,) R e P  P r '0,5, (5.22)

где D x — средний к оэф ф ициент  ди ф ф узии  бензольннх  углеводородов в каменноуголь- 
ном масле, м2/с ;  бпр=  [ ц ; / ( р ; - £ ) ] |/:! — приведенная  то л ш и н а  стекаю ш ей  пленки жидко- 
сти, м; Rex =  4 U p Jl/ ( а ц х) — модиф ицированньш  критерий Р ей нол ьдса  дл я  стекаю ш ей  
по н асадк е  пленки ж идкости ; Pr't =  \ixj  (pxD x) — диф ф узионньш  критерий П р ан д т л я  
для  жидкости.

В р а зб а в л е н н и х  р аст в о р ах  коэф ф ициент диф фузии D ,  м ож ет  бмть достаточно 
точно вмчислен по уравнению  [3, 8, 9 ] :

Dx =  7,4-10 “ |2 (р.М)"-5 7 / ( ц , у ^ ) ,  (5.23)

где М  — мольная  масса  каменноугольного масла, к г /к м о л ь ;  Т — тем п ер ату р а  
масла, К; ц * — вязкость  м асл а ,  м П а - с ;  иБУ — мольнмй объем  бензольнмх углеводо- 
родов, с м 3/м о л ь ;  (3 — п арам етр ,  у чи ти ваю ш и й  ассоциацию  молекул.

П одстави в ,  получим:

D,  =  7,4 • 10“ 12 (1 ■ 170)0 5 303/ (16,5-96"-6) =  1,15 • 10“ 10 м2/с;

6np =  |(16,5- IO-J) 2/(10602-9 ,8 ) l l/, =  2,88-10 -1 м;

R e ,=  (4-0,00137- 1060)/65-16,5• 10 “ 3 =  5,41; Pri =  (16,5-Ю "3) /1 0 6 0 -1,15- I 0 ' ll,=  1,31 • 105;

I ic .  m -
B, =  0,0021 - - r- 5,4 1 0 75 (1,31 ■ I05)(l 5=  1,065-10” 6 m/ c.1 2,88-10-1

В н р а з и м  p t в вмбранной  д л я  расчета  размерности:

р , =  1,065- 10_6(р, —r,cp) =  1,065-10-ь( 1060 — 16,2) =  1,11 • I0 “ 3 кг / (м 2■ с) ,

где с — средн яя  о б ъ е м н ая  концентрация  бен зол ьн нх  углеводородов  в поглотнтеле, 
кг Б У / ( м ! -см)

П о уравнению  (5.8) рассчитаем  коэф ф ициент массопередачи  в газовой ф азе  К,/. 

/C„ =  ' l / [ l / ( 6 , l  - 10 3) + 2 /(1 ,1 1  - 10^ ')) =5 ,09- Ю ' 4 кг / (м 2-с).

5.1.7. П оверхность м ассопередачи и ви со та  абсорбера

П оверхность  массопередачи  в абсор б ере  по уравнению  (5.1) равна:

Ғ =  0,457/(5,09-10 4-0 ,0 09 )« 10 5 м2

Вьюоту н асадки , необходимую для  создания  этой поверхности массопередачм, 
рассчитаем  по формуле

Н =  Г /  (0,785а(/’ф.,). (5.24)
П одстави в  численнме значения, получим:

Н =  105/ (0,785 • 65• 3,82• 0,95) =  143 м.

О б н чн о  в и со т а  скрубберов  не п р евм ш ает  40— 50 м, поэтому д л я  осуш ествления  
зад ан н ого  процесса внберем  4 последовательно  соединенннх скруббера ,  в каж дом  
из котормх в и с о т а  насадки  р а в н а  36 м.
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Во и збеж ани е  зн ач и т е л ь н ьх  нагрузок  на нижние слои насадки  ее у к л а д ь т а ю т  
в колонне ярусами  по 20— 25 реш еток  в каж дом. К аж д ь ш  ярус устанавливаю т h;i 
сам остоятел ьни е  поддерж н ваю ш и е  оп орн , конструкции кото рих  д а н и  в справоч- 
нике [6] Расстояни е  между я р усам и  хордовой насадки  со ст ав л я е т  о би чно  0 , 3 — 
0,5 м [4]

П рин им ая  число решеток в к аж д о м  ярусе 25, а расстояни е  м еж ду  ярусами 0,3 м, 
определим в исоту  насадочной части абсорбера :

A/„ =  #  +  0,3 (W/ (0,25/) -  1) = 3 6  +  0,3(36/(25-0,1) -  1) = 4 0  м.

Р ассто яни е  меж ду  днишем абсорб ера  и насадкой  Z„ оп ределяется  необходимостью 
равномерного  распределения г а за  no поперечному сечению колоннн. Р асстояни е  от верха 
н асадки  до крнш ки  абсорбера  Z, зависит  от разм ер ов  распределительного  устройства 
для орош ения насадки  и от в н с о т н  сеп араци он ного  п р остранства  (в котором ч а с то  
устан авл и ваю т  к аплеотбойнне  устройства  д л я  п р едотвр аш ени я  брн згоу носа  из  колон- 
нь|). С огласн о  [12], примем эти р ассто я н и я  равнм м и  соответственно 1,4 и 2,3 м. Т о гд а  
о б ш ая  вмсота одного абсорбера

H„ =  H„ +  Z, +  Z„ =  4 0 +  1,4 +  2,5 =  43,9 м.

5.1.8. Гидравлическое сопротивление абсорберов

Гидравлическое сопротивление А Р  обусловливает  энергетические з а т р ат м  на т р ан с-  
портировку газового потока через абсорбер .  Величину \ Р  р асс ч и т ь т аю т  по ф ор- 
муле [3] :

\ Р  =  А Р ' . \ 0 ьи (5 .25)

где АРС — гидравлическое сопротивление^сухой (не о рош аем ой  жидкостью ) н асадки ,  П а ;  
U — плотность орош ения, м3/ ( м 2-с ) ;  b — коэф ф ициент, зн ачен и я  которого для  р аз-  
личнмх насадок  приведени н и ж е  [3]

Н асадка  b Н аса д ка  b

Кольца Рашига в укладку: Кольца Палля (50 мм) 126
50 мм 173 Блоки керамические 151
80 мм 144 Седла «Инталокс»:
100 мм 119 25 мм 33

Кольца Рашига внавал: 50 мм 28
25 мм 184 Седла Берля (25 мм) 30
50 мм 169

Г идравлическое сопротивление сухой насадки  А Р С определяю т по уравнению

=  (5.26)

где — коэффициент сопротивления. Д л я  хордовой насадки  [10]:

X =  6,64/Re“ ’75; (5.27)

wn =  w / e — скорость г а за  в свободном сечении насадки  (в м / с ) .
П одстави в ,  получим:

/. =  6,64/26180-375 =  0,347;

ДРС =  0,347 144 (1 .15 /0 ,6 8 )^ 46 4  д 7 Ю  Па 
0,042 2

Қ оэф ф иц и ент  сопротивления  беспорядочншх насадок , в котормх пустоти  распре- 
дел ен и  равномерно по всем н аправл ени ям  (ш а р н ,  седл о о б р азн а я  н а с а д к а ) ,  реко- 
мендуется  [3] рассчитьш ать по уравнению

л =  133/Re#+2,34. (5.28)
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Коэффициент сопротивления беспорядочно насьшаннмх колъцевнх насадок 
можно рассчитнвать по формулам:

при ламинарном движении (Re,, < 4 0 )

Х =  140/Retf; (5.29)

при турбулентном движении (Rey>  40)

А =  16/ReJ'2. (5.30)

Коэффициент сопротивления регулярннх насадок находят по уравнению

K = KP + l(d,/l),  (5.31)

где Я.тр — коэффициент сопротивления трению; £ — коэффициент местного сопро- 
тивления:

£ =  4,2/е2 —8 ,1 /е +  3,9.

Гидравлическое сопротивление орошаемой насадкй ДР равно:

АЯ =  789-10119 000137 =  1148 Па.

Обшее сопротивление системьг абсорберов определяют с учетом гидравлического 
сопротивления газопроводов, соединяюших их (см. гл. 1).

Анализ результатов расчета насадочного абсорбера показьтает ,  что основное 
диффузионное сопротивление массопереносу в этом процессе сосредоточено в жидкой 
фазе, поэтому можно интенсифицировать процесс абсорбции, увеличив скорость жид- 
кости. Д л я  этого нужно либо увеличить расход абсорбента, либо уменьшить диаметр 
абсорбера. Увеличение расхода абсорбента приведет к соответствуюшему увеличе- 
нию нагрузки на систему регенерации абсорбента, что связано с сушественннм повм- 
шением капитальнмх и энергетических затрат (возрастают расходн греюшего пара 
и размерь! теплообменной а п п а р ат у р н ) . Уменьшение диаметра абсорбера приведет 
к увеличению рабочей скорости газа, что внзовет соответствуюшее возрастание гид- 
равлического сопротивления абсорберов. Ниже приведенн результатм расчета абсор- 
бера при рабочей скорости газа  w =  2,15 м/с, практически вдвое п р е в ь ш а ю т е й  приня- 
тую ранее:

Параметр w =  1,15 м/с ш =  2,15 м/с
U, мэ/ ( м 2-с) 0,00137 0,00252

к г / (м 2-с) 0,00111 0,00178
К  к г / (м 2-с) 0,0061 0,01
Ry, к г / (м 2-с) 0,000509 0,00082
Ғ, м2 100 000 61 900
d, М 3,8 2,8
Н , м 144 163
АР, Па 1148 4920
Число абсорберов 4 5

К ак видно из приведеннмх данннх, повншение интенсивности процесса приводит 
к значительному уменьшению диаметра колоннь! при некотором возрастании висоти 
насадки и к сушественному повьгшению гидравлического сопротивления.

Приведеннмй расчет вьжолнен без учета влияния на основнне размерьг абсорбера 
некоторих явлений (таких как неравномерность распределения жидкости при ороше- 
нии, обратное перемешивание, неизотермичность процесса и др.) ,  которме в ряде 
случаев могут привнести в расчет сушественнне ошибки. Эти явления по-разному 
проявляются в аппаратах с насадками разнмх типов. Оценить влияние каждого из 
них можно, пользуясь рекомендациями, приведеннмми в литературе [3, 8]
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5.2. Р А С Ч Е Т  T A P E J l Ь Ч А Т О Г О  А Б С О Р Б Е Р А

Большое разнообразие тарельчатмх контактнмх устройств затрудняет внбор опти- 
мальной конструкции тарелки. Прн этом наряду с обшими требованиями (вмсокая 
интенсивность единицн объема аппарата, его стоимость и др.) вмдвигаются требо- 
вания, обусловленньге спецификой производства: большой интервал устойчивой ра- 
ботм при изменении нагрузок по фазам, возможность нспользования тарелок в среде 
загрязненних жидкостей, возможность зашить! от коррозии и т. п. Зачастую эти 
характеристики тарелок становятся превалируюшими, определяюшими пригодность 
той или иной конструкции для использования в каждом конкретном процессе. Д л я  
предварительного вибора конструкции тарелок можно пользоваться данними, приве- 
денньиии в табл. 5.2 [3; 11]. При виборе тарелки следует учитнвать важнейшие пока- 
затели процесса. Тарелки, для котормх одному из предъявленних требований соответ- 
ствует балл 0, отвергаются; для остальннх тарелок балли  суммируются. Самой 
пригодной можно считать тарелку с наибольшей суммой баллов.

В процессе предварительного внбора тарелок (их может оказаться 2—3 типа) 
надо рассмотреть оценки по отдельним показателям, обраш ая особое внимание на 
баллм 1 и 5, причем решение обьтно является компромиссньш между желательнмми 
и нежелательннми характеристиками. При этом учитьтают и такие факторн, как 
промншленньш опнт эксплуатации, возможность бнстрого изготовления и т д. Окон- 
чательнмй вшбор определяется технико-экономическим анализом.

При расчете движушей сили в аппаратах  с переточнмми тарелками (ситчатими, 
клапанними, колпачковьши и др.) необходимо учитмвать влияние на нее взаимного 
направления потоков фаэ, поперечной неравномерности потока жидкости, продоль- 
ного перемешивания жидкости, уноса, продольного перемешивания газа по рекомен- 
дациям, приведенннм в литературе [5], Пример такого расчета рассмотрен в гл. 6.

Ниже в качестве примера приведен расчет абсорбера с тарелками провального 
типа.

Таблица 5.2. Сравнительная характеристика тарелок

П оказагель
Тип тарелки

10

Нагрузки по жидкости и газу: 
большие 
малме

Большая область устойчивой 
работь!
Малое гидравлическое сопро- 
тивление
Малмй брмзгоунос 
Мальш запас жидкости 
Малое расстояние между тарел- 
камн
Большая эффективность 
Большая интенсивность 
Реагирование на изменение на- 
грузок
Малне капитальнме эатрати 
Мальж расход металла 
Легкость осмотра, чистки и ре- 
монта
Легкость монтажа 
Возможность обработки взвесей 
Легкость пуска и остановки 
Возможность отвода тепла 
Возможность использования в 
агрессивнмх средах

2 1 3 4 4
3 3 3 2 3
4 3 4 4 5

0 0 0 3 2

1 1 2 3 3
0 0 0 3 4
3 2 3 4 5

4 3 4 4 4
2 1 3 4 5
3 2 4 3 4

1 2 1 3 4
2 2 3 4 3
2 1 3 3 2

1 1 3 4 2
1 0 0 1 0
4 4 4 2 3
1 1 1 3 0
2 1 2 3 2

4 4 4 2 4
5 5 5 4 2
5 5 5 4 1

3 2 2 3 4

3 4 3 5 4
3 3 3 3 4
4 4 4 5 5

5 4 5 5 4
4 4 4 5 4
5 5 5 3 1

3 4 3 3 4
4 4 3 3 5
3 3 2 1 5

4 4 3 3 5
1 1 1 0 4
4 5 4 4 2
2 2 2 3 3
2 2 2 ] 4
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Г1 родолжение табл. 5.2

Показатель
Тип гарелки

II 12 13 14 15 16 17 18 19 20

4 5 4 4 4 4 5 4 5 4
3 2 3 3 4 3 1 4 1 3
1 1 2 3 4 3 3 4 3 3

3 4 3 3 4 3 5 3 4 4

4 4 4 4 4 4 5 3 5 5
3 4 2 3 3 5 5 3 5 5
5 4 4 5 5 4 4 4 4 4

4 3 4 4 4 3 3 4 4 4
4 4 4 4 4 4 5 4 5 4
1 0 2 3 3 3 3 3 3 3

5 5 2 3 4 4 4 4 4 4
5 2 4 5 4 5 5 4 5 5
4 4 3 4 3 3 3 3 3 3

5 2 3 5 5 4 4 4 4 4
3 5 3 4 4 2 2 1 2 2
3 2 3 3 3 3 3 3 3 3
3 5 3 3 2 0 0 0 0 0
4 3 2 4 3 2 2 2 2 2

Нагрузки по жидкости и газу: 
большие 
малне

Большая область устойчивой 
работм
Малое гидравлическое сопро- 
тивление
Мальж брмзгоунос 
Мальш запас жидкости 
Малое расстояние между тарел- 
ками
Большая эффективность 
Большая интенсивность 
Реагнрование на иэменение на- 
грузок
Малме капитальнне затрати 
Мальш расход металла 
Легкость осмотра, чистки и ре- 
монта
Легкость монтажа 
Воэможность обработки взвесей 
Легкость пуска и остановки 
Возможность отвода тепла 
Возможность испольэования в 
агрессивнмх средах

П р и м е ч а н и я .  1. Обозначение типов тарелок: /  — колпачковая с кругльши колпачками; 2  — кол- 
пачковая с прямоугольньшн колпачками; 3 — «Юнифлакс»; 4 — ситчатая с переливом; 5 — ситчатая с на- 
правляюшими отбойниками; 6' — клапанная с кругльши клапанами; 7 — клапанная с прямоугольнмми 
клапаками; 8 — балластная;  9 — колпачково-ситчатая; Ю — решетчатая провальная; / /  — дирчатая 
провальная; 12 — трубчатая провальная; 13 — волнистая провальная; 14 — провальная с разной перфора- 
цией; 15 — Киттеля; 16 — чешуйчатая; 17 — пластиичатая; 18 — Гипронефтемаша; 19 — каскадная; 20  — 
Вентури. 2. Соответствне каждой тарелки тому или нному показателю оценено по слелуюшей шкале: 0 — не 
пригодна; I — сомнительио пригодна (целесообразно рассмотреть возможность замень! другим типом 
т арелки ) ; 2 — пригодна; 3 — вполне пригодна; 4 — хорошо пригодна; 5 — отлично пригодна.

М ассу улавливаемих бензольннх углеводородов и расход поглотительного масла 
определяют так же, как для насадочного абсорбера (см. разд. 5.1.1).

В колоннах с провальнмми тарелками с достаточной достоверностью можно 
принять движение газа соответствуюшим модели идеального вмтеснения и полное 
перемешивание жидкости на каждой ступени. В этом случае, пренебрегая влиянием 
уноса жидкости, при большом числе тарелок в колонне (больше 8— 10 шт.) движушую 
силу можно рассчитнвать как для противоточного аппарата с непрерьшним контактом 
фаз. Оценочньж расчет показьтает, что в нашем примере число тарелок велико, 
поэтому можно воспользоваться указанньш приближением и определить движушую 
силу как  среднелогарифмическую разность концентраций (см. разд. 5.1.2).

5.2.1. Скорость газа и диаметр абсорбера

Скорость газа в интервале устойчивой работь! провальних тарелок может бить  опре- 
делена с помошью уравнения [1, 3):

Y =  B e ~ 4X (5 .32)

Здесь
.1/8

g d , F 2 Pt V Ц. )  V p J
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где w  — скороеть газа в колонне, м/с; rf, — эквивалентньш диаметр отверстин или 
т е л и  в тарелке, м; Ғс — доля свободного сечения тарелки, м2/ м 2: цх. ц,, — вязкость 
соответственно поглотительного масла при температуре в абсорбере и водь! при тсм- 
пературе 20 °С, П а-с.

Подставив, получим:

Х =  (16,44/5,577)1/4 (0,464/1060) |/8 =  0,498.

Коэффициент В  равен 2,95 для нижнего и 10 — для верхнего пределов нормаль- 
ной работн тарелки. Наиболее интенеивньш режим работм тарелок соответствует 
верхнему пределу, когда В = 1 0 ,  однако с учетом возможного колебания нагрузок 
по газу принимают В =  6—8.

Приняв коэффициент 6  =  8, получим:

У =  8-2,72 —,a49R=l,092.

По каталогу [12] (см. Приложение 5.1) вшберем решетчатую провальную та- 
релку со свободнмм сечением Ғс =  0,2 м2/м 2 и шириной шели 6 =  6 мм; при этом d , =  
=  26 =  2-0,006 =  0,012 м. Тогда

■>.2У'=______- _______  0 4 6 1  /  16,5-
9,8-0,012-0,22 1 060 V 10 3 )

Отсюда оу =  2,74 м/с.
Д л я  ситчатмх тарелок  рабочую скорость газа можно рассчитать по уравнению [7]

ш =  0,05 д/pv/p./- (5.33)

Д л я  к л ап ан нм х  тарелок
^ V ^ = G_2s_
V Ғ,; ) S „  Sp,,

где G — масса клапана, кг; S„ — плошадь отверстия под клапаном, м2; £ — коэффи- 
циент сопротивления, которий может бьггь принят равним 3. По ГОСТ 16452— 79 
диаметр отверстия под клапаном равен 40 мм, масса клапана 0,04 кг.

Д л я  к о л п а ч к о в и х  тарелок  предельно допустимую скорость рекомендуется рассчи- 
тмвать по уравнению [1]

0.0155 I р , ,
v i r " - (5 .35)

где <JK — диаметр колпачка, м; liK — расстояние от верхнего края колпачка до внше- 
расположенной тарелки, м.

Диаметр абсорбера находят из уравнсния расхода (5.10):

V 4 13 9 273 +  30 ^ 013- 105
i /  273 1.19-105а =  \  ------------------------------ =  2,47 м.
v  3,14-2,74

Принимаем [6] (см. разд. 5.1.4) стандартньж диаметр обечайки абсорбера d =  2,6. 
При этом действительная скорость гаэа в колонне

ш =  2.74 (2 ,4 7 /2 .6 )2 =  2.47 м/с.

5.2.2. Қоэффициент массопередачи

О б1>1чно расчетн тарельчатмх абсорберов проводят по модифицированному уравне- 
нию массопередачи, в котором коэффициснтм массопередачи для жидкой K xj и газо- 
вой Kyf фаз относят к единице рабочей п л о та д и  тарелки:

М = К,,Ғ A.Vrp =  К,„Ғ \ r , р, (5.36)
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где М  — масса передаваемого вешества через поверхность массопередачи в единицу 
времени, кг/с; Ғ  — суммарная рабочая плошадь тарелок в абсорбере, м2.

Необходимое число тарелок п определяют делением суммарной плошади тарелок Ғ 
на рабочую плошадь одной тарелки f:

n =  F/f .  (5.37)

Коэффициентм массопередачи определяют по уравнениям аддитивности фазовмх 
диффузионннх сопротивлений:

^ / = —j— ^ ; ^ / = — !------ , (5.38)

р i/ mfii/l Pw Pj:/

где p*/ и Pj,/ — коэффициенти массоотдачи, отнесеннме к единице рабочей плошади 
тарелки соответственно для жидкой и газовой фаз, к г / (м 2-с).

В литературе приводится ряд зависимостей для определения коэффициентов 
массоотдачи. На основании сопоставительнмх расчетов рекомендуем использовать 
обобшенное критериальное уравнение [13], применимое для различнмх конструкций 
барботаж ннх тарелок:

Nu' =  А Ре 'и-5 Гс ( — ^ — Y ’5 (5.39)
\ +  ц» /

При этом для жидкой ф а зи

М  '  М  г> /  UIN u ; = - ^ —; P e i = -
Dx (1 — e) Dx

для газовой фазь!

nu; = - ^ L ;  Pe'=_?!L,
FcDy E Dy

где A — коэффициент; Dx, D y — коэффициентн молекулярной диффузии распределяе- 
мого компонента соответственно в жидкости и газе, м2/с; ( 7 / ( 1 — е), w / г — средние 
скорости жидкости и газа в барботажном слое, м /с; е  — газосодержание барботаж- 
ного слоя, м3/ м 3; Гс =  А Р „ / (pxgl )  — критерий гидравлического сопротивления, харак- 
теризуюший относительную величину удельной поверхности массопередачи на тарелке; 
AP„ =  pxg h 0 — гидравлическое сопротивление барботажного газожидкостного слоя 
(пень|) на тарелке, Па; ho — внсота слоя светлой (неаэрированной) жидкости на 
тарелке, м; / — характерньш линейньж размер, равнмй среднему диаметру пузнрька 
или газовой струи в барботажном слое, м.

В интенсивнмх гидродинамических режимах характерньж линейнь[й размер / 
становится, по данньгм ряда авторов [13], практически постоянной величиной, мало 
зависяшей от скоростей фаз и их физических свойств. В этом случае критериальнме 
уравнения, решеннне относительно коэффициентов массоотдачи, приводятся к удоб- 
ному для расчетов виду:



Внсоту  светлого слоя ж идкости  на т ар ел к е  /in находят  из соотнош ения [3]:

APn =  gp«fto =  j?p.r(l — е)Л„, (5.42)

где h„ — вмсота газож идкостного  б ар б о т а ж н о г о  слоя  (пенм) на тарелке ,  м. О тсю да

h0= (I —е) h„.

Вмсоту газож идкостного  слоя д л я  провальнмх тарелок  определяю т из уравне- 
ния [3]

FT- m " J L * ,  (5.43)
С р„

где Fr =  w o / ( g h „ ) — критерий Ф руда; w 0 —  скорость  газа  в свободном сечении (ш е- 
лях)  тарелки , м /с ;  В  — коэф ф ициент — см. уравнение  (5 .32);  С — величина, р а в н а я

5.2.3. Вмсота светлого слоя жидкости

/6.. 2„ \0.007

С--
g<j’

Плотность  орош ения U д л я  провальнмх т ар е л о к  без переливнмх устройств  рав н а :

U =  L /  (р,- 0,785d2) . (5.45)

О тсю да получим:

U =  16,44/(1060• 0,785-2,62) =0,0029 м3/ ( м 2-с).

Тогда

„  0,0029г> (16,5 -10 — 3)2 1060 n l c cL = ------------------------- — -------- =  U, 1 oo.
9,8 (2 9 -10“ 3)3

П ересчитаем  к оэф ф ициент  В  (которнй  ранее  бмл принят равнм м  8) с учетом 
действительной скорости газа  в колонне:

fl =  8 (2,47/2,74)2 =  6,5.
Тогда

Ғг =  0,0011 -6,5-1060/(0,165-0,464) = 99 .

О тсю да находим в н со ту  газож и дкостн ого  слоя:

/!„ =  —̂ —= — —— = -----j ~ ~ ------=  0,157.
g Fr F2g Fr 0,2 -9,8-99

Г а зо со д ер ж а н и е  б а р б о т аж н о го  слоя находят  no уравнению  [3]:

е =  1------- ----------= 1 ---------— ----- =  0,812 м’/м 3. (5.46)
V ^ - F r 0-2 V ^ 2 -9 9 0-2

Тогда вмсота светлого слоя жидкости:

А0=  (1 -0 ,8 1 2 )  0,157=0,0295 м.

Д л я  барботажнмх тарелок  других конструкций газо содерж ани е  м ож но  находить 
по единому уравнению  [3]

e =  V F F / ( 1 + V f T). (5.47)

где Fr =  w i / ( g h B).
Д л я  колпач ко вмх  тарелок  висоту  светлого  слоя  жидкости м о ж но  находить по 

у равнению  [3]:

Л0 =  0 ,0419 +  0,19Лпер — 0 ,0135и’ л/р7 +  2,46<?, (5.48)
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где /jnq, — вмсота переливной перегородки, м; q — линейная плотность орошения 
м3/ ( м - с ) ,  равная q =  Q / L c\ Q — объемньж расход жидкости, м3/с; Lc — периметр 
слива (ширина переливной перегородки), м.

Д л я  ситчатих и к л ап ан нм х  тарелок  в практических расчетах можно пользо- 
ваться уравнением [3]

/io =  0,787</"'2/iUip6ffl)"' [1 -0 ,3 1  exp ( - 0 , 1 1ц,)j ( a , / a . ) on9, (5.49)

где m  — показатель степени, равньш 0,05— 1,6 /гпср; здесь цл — в мПа -с, cr.v, (т„ — в мН/м,

5.2.4. Коэффициентм массоотдачи

Рассчитав коэффициентш молекулярной диффузии бензольнмх углеводородов в масле 
D x и газе D y (см. разд. 5.1.6), внчислим коэффициентм массоотдачи:

рг/ =  6,24-Юб (1,15- Ю~ |0)°5 (  - V 5 0,0295 ( ----- --------------Y S =  0,000678 м/с;
V 1 - 0 , 8 1 2 /  V 16,5 +  0,0127 /  '

P„f =  6,24- 10s-0,2 (1,17 -10~5)"'5 * 0,0295 (---- ----------- Y 5 =  0,61 м/с.
V 0 ,8 1 2 /  V 16,5 +  0,0127 /  '

Внразим fix/ и fiui в вмбранной для расчета размерности:

р„- =  0,000678 (f>.v- f , c p )  =0,000678 (1060— 16,2) =0,709 к г / (м 2-с); 

р„, =  0,61 ([),, —;/ср) =0,61 (0,464 — 0,0185; =0,272 кг/(м2-с).

Коэффициент массопередачи

K„i = ------- °-------------------=  0,154 кг/(м2-с).
1/0,272 +  2/0,709

5.2.5. Число тарелок абсорбера

Число тарелок абсорбера находим по уравнению (5.37). Суммарная поверхность 
тарелок

Ғ =  0,457/(0,154-0,009) = 3 3 0  м2

Рабочую плошадь тарелок с перетоками f  определяют с учетом плотади, занятой 
переливньши устройствами:

/ =  <р-0.785(/2, (5.50)

где ф — доля рабочей плошади тарелки, м2/м 2; d  —  диаметр абсорбера, м.
Рабочую плошадь / провальной тарелки можно принять равной сечению абсор- 

бера, т. е. ф =  1
Тогда требуемое число тарелок

/; =330/(0,785-2.0 ')  =63.

5.2.6. Вмбор расстояния между тарелками и определение вмсотм абсорбера

Расстояние между тарелками принимают равним или несколько большим суммм 
uucoT барботажного слоя (пенн) h„ и сепарационного пространства /ir:

й ^Л ц  +  Лг. (5.51)

Вь1соту сепарационного пространства вьтиеляют, исходя из допустимого брнзго- 
уноса с тарслки, принимаемого равнмм 0,1 кг жидкости на 1 кг газа. Рекомендо-
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ванм [3] расчетние уравнения для определения брмзгоуноса е (кг /кг)  с тарелок раз- 
личнььх конструкций. Д ля  провальнмх и клапанних тарелок

e =  Ajw"‘/h'c, (5.52)

где f  — поправочньш множитель, учитмвакнций свойства жидкости и равньш 
0,0565 (p.v/ 0) 11; a  — в м Н /м ;  коэффициент А  и показателн степени т  и п приведенм 
ниже:

Т а р е л к а  А m

Провальная (дьфчатая, решетчатая, полнистая) 1,4-Ю-4 2,56 2,56 
Клапанная и балластная 8,5• 10— 5 2,15 2,5

Д ля  тарелок других конструкций бризгоунос рассчитнвают по уравнениям, при- 
веденньш ниже.

Для ситчатмх тарелок
е =  0,000077 (73/ст) (w /hc) 3-2 (5.53)

Для колпачкових тарелок унос жидкости можно определять по следую тей  зави- 
симости [3]:

3600Е/?;2 s V t f " 4 =  /( W p7/p7) .  (5.54)

где Е  — масса жидкости, уносимой с 1 м2 рабочей плошади сечения колоннм (за виче- 
том переливного устройства), к г / ( м 2-с); jiv — в м П а-с ; r> — в мН/м.

Графическая зависимость функции (5.54) п|)иведена на рис. 5.5.
Для провальних тарелок по уравнению (5.52) найдем:

0,1 =  1,4- 1 0 - 4-5.65-10 ‘ (1060/20)' 1 (2,47'2 v' / h 2M) .

Р еш ая относительно hc, получим hQ =  0,343 м. Тогда расстояние между тарелками

/1 =  0,157 +  0,343 =  0,5 м.

Расстояние между тарелками стальнмх колоннш.х аппаратов следует вь1бнрать 
из ряда: 200, 250, ЗОО] 350, 400, 450, 500, 600, 700, 800, 900, 1000, 1200 мм.

Вь|берем расстояние между тарелками абсорбера /( =  0,5 м. Тогда вьюота тарель- 
чатой части абсорбера

/У,= ( л - | )  /i =  (63— 1) 0,5 =  31 м.

Примем (см. разд. 5.1.7) расстояние между верхней тарелкой и кришкой абсор- 
бера 2,5 м; расстояние между нижней тарелкой и дншцем абсорбера 4,0 м. Тогда обшая 
висота абсорбера

//., =  314 -2 .5+ 4 ,0  =  37,5 м.

5.2.7. Гидравлическое сопротивление тарелок абсорбера

Гидравлическое сопротивление тарелок абсорбера опрсделяют по формуле

\Р л =  п \Р .  (5.55)

Полное гидравлическое сопротивление одиой тарелки АР  складьшается из трех 
слагаемь1\ :

„\Я =  \Р '  +  ±Р„ +  \Р„. (5.56)

Гидравлическое сопротивлсние cyxoii (неорошаемой) тарелки

A/>r =  ; ; c ’p„/(2/^). (5.57)



3600Ehl'59jJLx 5°'h Решение уравнений материального баланса и 
и определение нагруэок абсорбера по гаэу н аб- 
сорбенту

Вибор конструктивних раэмеров контактно- 
го устройства. Олределение рабочей скорости 
газа, расчет диаметра абсорбера и его гидра- 
влшеского сопротивления

Paciei коэффнциэнтов массоотдачи и мас- 
сопередачи

Определение поверхности массопередачи(чис- 
ла тарелок, bucotu насадки)

Рис. 5.5. График для определения уноса на колпачковнх тарелках 

Рис. 5.6. Схема расчета абсорбционнмх аппаратов

З н ачен и я  коэф ф ициентов сопротивления |  сухих т а р е л о к  р а зл и ч н и х  конструк- 
ций приведень! ниже [3, 5]

Тарелка

Колпачковая
Клапанная
Ситчатая
Провальная с шелевидннми отверстиямм

I
4.0—5,0 

3,6
1.1—2,0 
1,4— 1,5

П рин им ая  £ = 1 , 5 ,  получим:

ЛРС=  1.5-2,472-0,464/(0,22-2) =5 3 ,0  Па.

Г идравлическое сопротивление газож идкостного  слоя (пенм) на тар елке

ЛЯр,=£р,Л„; Д Р „= 9 ,8-1060-0,0295 =  306 Па. (5.58)

Г идравлическое сопротивление, обусловленное силами поверхностного н атяж е-  
ния [3]

AP„ =  4 n /d 5; ЛР„ =  4 -2 0 -10“ 3/0 ,012 =  6,7 Па. (5.59)

Т огда полное гидравлическое сопротивление

ДР =  53 +  306 +  6,7 =  365,7 Па.

Г идравлическое  сопротивление всех тарел ок  абсорбера

ЛРа =  365,7-63 =  23 040 Па.

5.3. СРАВНЕНИЕ ДАННБ1Х РАСЧЕТА НАСАДОЧНОГО И ТАРЕЛЬЧАТОГО АБСОРБЕРОВ

Р езультать!  расчетов  насадочного  и гарельчатого  абсорберов  приведен н  ниже:

Параметр

Диаметр, м 
Вмсота, м 
Объем, м3
Число абсорберов, шт.
Скорость гаэа, м/с
Гидравлнческое сопротивление контактннх элеме!гтов, Па

Насадочньж
абсорбер

3,8
43,9
1991

4
1,15
1148

Тарельчатьж
абсорбер

2,6
37,5
199
1

2,47
23 040

2 1 0



С равнение этих д ан н и х  и их ан ал и з  п о к а з ь т а ю т ,  что гтрименение таре л ь ч ат о го  
абсор б ер а  п озволяет  сушественно сократить  р а зм е р и  колонн, одн ак о  при этом зн а -  
чительно возр астаю т  энергетические з а т р а т м  на преодоление га зо в н м  потоком сопро- 
тивления абсорбера.  О кончательное решение о применении того или иного типа ап па-  
ратов  может д а т ь  л иш ь полньш сравнительньш  технико-экономический расчет.

Учет влияния на процесс массопередачи  таких  явлений, как брьгзгоунос в тар ел ь-  
ч а т н х  колоннах, перемеш ивание и бай п асиро ван ие  потоков, показан  на примере 
расчета  процесса ректиф икации (см. гл. 6 ) .

Н а рис. 5.6 д ан а  схема расчета  насадочнм х  и т а р ел ь ч а т и х  а п п ар ат о в  д л я  прове- 
дения процесса физической абсорбции, не осложненной химической реакцией, проте- 
к а ю т и м и  одновременно теп ловн м и  процессами (неизотермическая  аб с о р б ц и я ) ,  
процессами, св я за н н и м и  с промежуточньш  отбором или рециркуляцией  ж идкостн ,  
сушественно о т р аж а ю ш и м и ся  на структуре потоков.

Примерь! расчетов  осложненнмх процессов абсорбции приведенн  в моногра- 
фии [3].

ПРИЛОЖ ЕНИЯ

Приложение 5.1. Конструкции колоннмх аппаратов

Колоннме аппаратн предназначени для проведения процессов тепло- и массообмена (ректифи- 
кация, дистилляция, абсорбция, десорбция) в химической, нефтехимической, нефтеперерабатм- 
ваюшей и других отраслях промьииленности.

Колоннне аппаратш изготовляют диаметром 400—4000 мм: для работм под давлением 
до 16 кгс/см2 (1,6 МПа) — в царговом (на фланцах) исполнении корпуса, для работн под 
давлением до 40 кгс/см2 (4,0 МПа), под атмосферннм давлением или под вакуумом (с оста- 
точннм давлением не ниже 10 мм рт. ст.) — в цельносварном исполнении корпуса.

В зависимости от диаметра колоннне аппарати изготовляют с тарелками различних типов.
Колоннне аппаратн диаметром 400—4000 мм оснашают стандартньши контактними и рас- 

пределительньши тарелками, опорннми решетками (для насадочнмх аппаратов), опорами, 
люками, поворотннми устройствами, днишами и фланцами.

Колонние аипаратн диаметром 400—800 мм с насьтной насадкой изготовляют в царговом 
исполнеиии. Для равномерного распределения жидкости по поверхности насадки аппаратм осна- 
шени распределительннми тарелками типа TCH-III и перераспределительними типа ТСН-П. 
Каждай нрус насадки опирается на опорную решетку.

Колонньш аппаратн диаметром 1000— 2800 мм с насьшной насадкой изготовляют с цельно- 
сварним корпусом и съемной крншкой. Для равномерного распределения жидкости по поверх- 
ности насадки аппаратм оснашени распределительннми тарелками типа ТСН-1П и перераспре- 
делительними типа TCH-II.

Распределительную тарелку типа TCH-III устанавливают в верхней части аппарата, пере- 
распределительную типа TCH-II — под опорной решеткой для насадки (кроме нижней опорной 
решетки). Каждмй ярус насадки опирается на опорную решетку. Вьгсоту яруса насадки указм- 
вает заказчик. Для каждого яруса насадки на корпусе аппарата имеется два люка диаметром 
500 мм каждьш.

На корпусе иельносварного тарельчатого аипарата предусмотрень! люки для обслуживания 
тарелок. Люки рекомендуется предусматривать для каждих 5—10 тарелок, располагая их попере- 
менно с диаметрально противоположних сторон корпуса.

Люки изготовляют no ОСТ 26-2000—77 — OCT 26-2015—77.
Для колонн диаметром 1000— 1600 мм рекомендуются диаметр люка 500 мм, расстояние 

между тарелками в месте установки люка 800 мм; для колонн диаметром свнше 1600 мм диа- 
метр люка 600 мм, расстояние между тарелками в месте установки люка 800 и 1000 мм. Для 
обслуживания тарелок типов ТКП и ТСО рекомендуемьж диаметр люка 450 или 500 мм.

Минимальиие толшинм стенок корпуса колонного аппарата зависят от диаметра аппарата:

Диаметр аппарата, мм 1000— 1800 2000—2600 2800— 3200 3400—3800 4000 
Толшина стенки, мм 10 12 14 18 24

Тшш колоннмх тарельчатмх аппаратов [12] приведенм в таблице ниже.
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Tunbi колоннмх тарельчатмх иппаратов

Рнд диаметров колошшх аппаратов, мм

400 500 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000

KCK (c колпачковими тарелками)
TCK-I (OCT 26-01-282—74) + + + + +
ТСК-Р (OCT 26-808—73) + + + + + +
ТСК-РЦ, ТСК-РБ + + + +
(ОСТ 26-1111 —74)

KCC (c ситчатими тарелками)
ТС, ТС-Р, ТС-Р2, ТС-РЦ, ТС-РБ + + + + + + + + + +
(ОСТ 26-805—73)

КСР (с решетчатими тарелками)
TCP (OCT 26-675—72) + + + + + + + + +
TP (OCT 26-666—72) +

КСН (с насьшной насадкой)
TCH-II, TCH-III + + + + + + + + + +
(ОСТ 26-705—73)

ТКП однопоточнне 
ТКП двухпоточнне 
(OCT 26-02-1401—77)

ККП (с клапанннми тарелками) 

+  +  +  + +  + 
+

Тип тарелки
Рлд диаметров колонних аппаратов, мм

2200 2400 2600 2800 3000 3200 3400 3600 3800 4000

TCK-I (OCT 26-01-282—74)
ТСК-Р (OCT 26-808-73) +
ТСК-РЦ, ТСК-РБ +
(OCT 26-1111—74)

ТС.ТС Р ,ТС-Р2.ТС -РЦ ,ТС-РБ  -|_ 
(ОСТ 26-805—73)

TCP (OCT 26-675-72) 
TP (OCT 26-666—72)

KCK (c колпачковмми тарелками) 

+  +  +  +  +  +  +  
+  +  +  +  +  +  +  

КСС (с ситчатьши тарелками)

+  +  +  + +  + + 

КСР (с решетчатнми тарелками) 

+ + +  +  +  + +

ТСН-11, TCH I11 
(OCT 26-705—73)

ТКП однопоточнью 
ТКП двухпоточнме 
(ОСТ 26-02-1401—77)

+

+
+

+

+
+

КСН (с насьшиой насадкой)

+  +  +  + +  + 

KKI1 (с клапанпь[ми тарелками)

+
+

+
+

+
+

+
+

+
+

+
+

+
+ +
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Приложение 5.2. Тарелки колонннх аппаратов

Техническая характеристика колпичковь1х тарелок типа TCK-I

Диаметр 
колонни 

D,  мм

Свободное 
сечение 

KOJlOHHbl, м2
Длина линии 
барботаж а, м

Периметр 
слива 
L r, м

П л о тад ь  
слнва, м2

Плошадь 
паровь1х 
патруб- 
ков, м2

Относи- 
тельная 
млошадь 
для про- 

.хода 
паров, %

400 0,126 1,33 0,302 0,005 0,008 6,35
500 0,196 2,45 0,4 0,007 0,015 8
600 0,28 3,25 0,48 0,012 0,027 10
800 0,503 6 0,57 0,021 0,049 9,7

1000 0,78 9,3 0,8 0,05 0,073 9

п р п  h

15:20

5 —30

30

5—40

Число
кол-
пач-
ков

Исполнение колпачка
Масса кол- 
пачка в кг 

( при ll 
- - 2(1 м м, 

t l ,  =  300 м м) 
для испол-

Диаметр
КОЛОННЬ!

D, мм

Диаметр 
колпачка 

d,  мм

Шаг 
1, мм 1 2

Н 1, мм h,  мм Н I. м м h мм k,  мм
нения

1 2

400 7 60 90 50 60 10 10,7
500 13 60 90 50 60 13 13,88
600 13 80 110 55 15; 20 70 20; 30 0— 10 18 21,3
800 24 80 110 55 70 28 30,4

1000 37 80 110 55 70 39 42,7



Техническая характеристика колпачковмх тарелок типа ТСҚ-Р

Параметрь!
Диаметр колоннь! D, мм

1000 1200 1400 1600 1800 2000 2200

Свободное сечение колон- 0,78 1,13 1,54 2,01 2,54 3,14 3,81
НЬ1, м2
Длина линии барботажа, м 10,8 12,3 15,4 20,7 25,8 36,4 44,6
Периметр слива Lc, м 0,665 0,818 1,09 1,238 1,419 1,455 1,606
Сечение перелива, м2 0,064 0,099 0,198 0,269 0,334 0,33 0,412
Свободное сечение тарел- 0,09 0,129 0,162 0,219 0,272 0,385 0,471
ки, м2
Относительная плошадь для 11,5 11,4 10,5 10,9 10,7 12,2 12,3
прохода паров Ғс, %
Масса, кг 57,8 68,6 90,3 118,3 146 179,3 211,6

Диаметр колоннь! D, мм
Параметри

2400 2600 2800 3000 3200 3400 3600

Свободное сечение колон- 4,52 5,31 6,16 7,07 8,04 9,08 10,18
НЬ1, м2
Длина линии барботажа, м 52,8 60,3 72,8 80,4 75,4 83,8 87,6
Периметр слива Z.c, м 1,775 2,032 2,096 2,39 2,36 2,62 2,88
Сечение перелива, м2 0,505 0,674 0,686 0,902 0,88 1,128 1,441
Свободное сечение тарел- 0,557 0,638 0,769 0,849 1,18 1,32 1,37
ки, м2
Относительная плошадь для 12,3 12,1 12,5 12,1 14,6 14,5 13,5
прохода паров Ғс, %
Масса, кг 240,8 305 349,7 355 509 546 582

комаш  
Исполнение l



Техническая характеристика колпачковшх тарелок типов TCK-PU и ТСК-РБ

Параметрм
Диаметр колонни D, мм

1400 1600 1800 2000 2200

Свободное сечение колоннн, м2 1,54 2,01 2.54 3,14 3,8
Длина линии барботажа, м 15,1 16,97 23,88 27,65 37,7
Периметр слива м 2,34/1,932 2,74/2,22 3,15/2,304 3,55/2,792 3,95/2,77
Сечение перелива, м2 0,211/0,251 0,259/0,311 0,277/0,334 0,404/0,536 0,426/0,464
Свободное сечение тарелки, м2 0,134 0,179 0,252 0,292 0,398
Относите.пьная плошадь для 8,7 8,91 9,92 9,3 10,44
прохода паров Ғс, %
Масса, кг 140/136 161/155 184/176 242/233 308/298

Параметрь!
Диаметр колоннь! D, мм

2400 2600 2800 3200 3600

Свободное сечение колоннм, м2 4,52 5,31 6,16 8,04 10,18
Длина линии барботажа, м 49,02 55,3 67,87 62,2 83,84
Периметр слива Ц,  м 4,35/2,824 4,75/3,368 5,15/3,412 5,95/4,446 6,75/4,896
Сечение перелива, м2 0,444/0,458 0,582/0,696 0,629/0,674 1,064/1,372 1,273/1,582
Свободное сечение тарелки, м2 0,518 0,584 0,717 0,975 1,318
Относительная плошадь для 11,45 11 11,63 12,13 12,95
прохода паров Ғс, %
Масса, кг 362/340 373/356 443/441 593/557 694/668

П р и м е ч а н и е .  Числитель — для колонни  типа Т С К -Р Ц ,  зн ам е натель  — типа Т С К -Р Б .

Шпачок 
Исполнеше l



Техническая харпктеристика ситчашх тарелок типа ТС

Диа- 
метр 

колоп- 
nu D.  

мм

Сво- 
бодное 
сече- 
нне 

колон- 
I1U, м2

Рабо- 
чсе 

сече- 
н ие 

тарел- 
кн, м2

Диаметр отверстия d.  мм

Сече-
ине

пере-
лива,

м2

Отно-
си-

тель-
ная
пло-
шадь
пере-
лива,

%

Пери- 
метр 

слива 
L с, м

M ac
ca, Kl

3 4 5 8

Шаг между отверстиями t, мм

7 - 1 2 8— 13 10— 18 1 6 - 25

Относительное свободное сечение тарелки Ғ с, %

400 0.126 0,054 6,62— 2,26 9 ,1 — 2,56 9 ,1 — 2,78 9,1 — 3,7 0,004 3,81 0,302 8,2
500 0.196 0,089 7 ,5 7 — 2,62 10,3— 2,93 10,3— 3,18 10,3— 4,22 0,1 3,6 0,4 10
600 0,28 0,14 8 ,2 — 2,8 11,2— 3,2 11,2— 3,46 11,2— 4,6 0,1 4,3 0,48 13,6
800 0,51 0,41 10,25— 3,49 14— 3,96 13,9— 4,3 1 4 - 5,7 0,016 4,1 0,57 21

1000 0,785 0,713 1 0 - 3 ,3 8 13,6— 3,86 13,6— 4,2 13,6— 5,55 0,036 4,6 0,8 41,5

Техническая характеристика ситчатгих тарелок типов ТС-Р и ТС-Р2

Диа-
метр
ко-

лон-
НЬ1
D.
мм

Сво- 
бодное 
сече- 
ii ие 

колом- 
Hbl, м2

Т ii п 
тарел- 

ки

Рабо-
чее

сече-
нне

тарел-
км

Диаметр отверстня d,  мм

3 4 5 8

llla r  мсжду отверстиями 1, им

7 - 1 2 8 — 15 10— 17 l f i - 2 5

Отиоснтельное свободиое сечение тарелки Ғ Cl %

Сече-
ние

пере-
лива,

м2

Отно-
сн-

тель-
ная
пло-
шадь
пере*
лива.°//о

Пери-
метр

слива
U  м

Mac
са,

6 10 12

1200 1.13 ТС-Р 1.01 8 .4 -2 .7 5  1 1 ,1 -3 ,1 3  1 1 .1 -3 ,4  1 1 ,1 -4 ,5
ТС-Р2 0.896 7 .6 5 -2 ,6  10.4—2,97 10.4—3.25 10.4—4,28

1400 1.54 ТС-Р 1.368 8,5—3,48 13,9—3,96 13.9—4.3 13,9—5,71
ТС-Р2 1.072 8.5—3.23 12.9—3.67 12,9—3.99 12,9—5.29

0,06 5,3 0.722 62
0.1 17 10,53 0,884 58
0,087 5,65 0,86 72
0,234 19,2 1,135 73
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Продолжение
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 1 12

1600 2,01 ТС-Р 1,834 10,4 — 3,58 14 ,7 -4 ,06 14,7 — 4,42 14 ,7-5 ,86 0,088 4,4 0,795 89
ТС-Р2 1,426 10,3—3,5 14,1—3,98 14 ,1 -4 ,32 14,1—5,74 0,292 14.5 1,28 85

1800 2,54 T C P 2,294 13,8—4,7 18,8—5,34 18,8 — 5.8 18 ,8-7 ,69 0,123 4,85 1,05 1 15
ТС-Р2 1,64 13,2 — 4,5 1 8 -5 ,1 4 18 — 5,57 18 — 7,4 0,45 17.7 1,52 96,5

2000 3,14 T C P 2,822 1 1,6—3,95 15,8—4.5 15,8 — 4.89 15,8—6,49 0,159 5.06 1,19 120
ТС-Р2 2,09 8,2—2,78 1 1,4—3,17 II,'4 — 3,44 11,4- 4,57 0,525 16.7 1,66 107

2200 3,8 T C P 3,478 13 ,3 -4 ,48 17 ,9 -5 ,08 17,9—5,52 17,9 — 7,32 0,161 4,25 1,24 138
TC-P2 2,46 7,9—2,68 10 ,7 -3 ,06 10,7 — 3,32 10.7—4,37 0,67 15 1,85 137

2400 4,52 T C P 3,9 1 1,1—3,78 15,3—4,29 15 ,3 -4 ,6 2 15,3 — 6,18 0,317 6,9 1,57 172
TC-P2 2,96 9 ,2 - 6 ,1 2 12,5—3,59 12,5—3,85 12,5-5,11 0.77 17 2 162,5

2600 5,3 T C P 4,784 12,2— 4,17 16,7—4,73 1 6 ,7 -5 ,3 16.7 — 6,81 0,258 4,88 1,54 200
TC-P2 3,27 7 ,5 -2 ,5 8 10,4—2,9 10 ,4 -3 ,15 10,4 — 4,18 1,015 19,2 2,25 188

2800 6,16 T C P 5,64 13,7—4,65 18 ,6-5 ,28 18,6—5,73 18 ,6 -7 ,6 0,26 4,2 1,575 218
TC-P2 3,96 7,75—2,64 10,5—2,99 10,5—3.26 10 ,5-4 ,32 1.1 17,0 2,385 189

3000 7,06 T C P 6,43 12,5—4,27 17,1—4,83 17 ,1-5 ,25 17,1—6,96 0,315 4.4 1,715 340
TC-P2 4,52 5,5— 1,87 7 ,5 - 2 ,1 2 7,46—2,31 7,5 — 3,06 1.27 18 2,61 220

3200 8,04 T C P 7,268 13—4,42 17,7—5,02 17 ,7 -5 ,45 17 ,7-7 ,23 0,385 4.7 1,86 265
TC-P2 5,03 8,7 — 2,96 1 1,8—3,37 1 1,8—3,65 11,8—4,85 1,505 18,7 2.74 255

3400 9,06 T C P 8,308 1 1,9—4,07 16,3 — 4,61 16,3 — 5 16,3—6,64 0,376 4,15 1,905 290
TC-P2 5,88 9,2 — 3,12 12,5—3,56 12,5 — 3,85 12.5—5,13 1,59 17,6 2,87 270

3600 10,2 T C P 9 1 1,9—4,05 1 6 ,2 -4 ,6 16,2 — 5 16,2 — 6,64 4.59 5,7 2,21 305
TC-P2 6,3 8,11 — 2,75 11 ,1 -3 ,1 3 11.1 —3,4 11.1 — 4,52 1.95 19,1 3,1 295

П р и м е ч а н И Я. 1. Lllar расположения отиерстий приипмается в указаиних п-ределах череэ 1 мм
2. В таблице указана масса тарслки при шаге между отверстиями 10 мм и днаметрс отверстия 3 мм.
3. Расстояние между тарелками для колонних аппаратов днаметром 400— 1000 мм /i =  300 мм, для

колоннш  аппаратов диаметром 1200—3600 мм /j =  500 мм. 
4. Плотпость при подсчете массь! 785 к г/м 3.
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Техническая характеристика ситчатих тарелок типов ТС-РЦ и ТС-РБ

Параметрь!
Диаметр колонни D, мм

1400 1600 1800 2000 2200

Свободное сечение колонни, м2 1,54 2,01 2,54 3,14 3,8
Рабочее сечениё тарелки, м 1,078 1,44 1,928 2,2 2,92
Относительное свободное сече-
ние Ғс, % при d (мм) /1 (мм):

8 / (1 6 —25) 6 ,82— 2,32 7 ,48— 2,55 8 ,8 1 — 2,99 9 ,2 6 — 3,15 9 ,6 4 — 3,28
5 / ( 1 0 — 18) 9 ,2 8 — 2,64 10,18— 2,89 11,99— 3,41 12,6— 3,58 13,13— 3,73
4 / ( 8 — 15) 9 ,2 8 — 2,86 1 0 ,1 8 -3 ,1 4 11,99— 3,7 12,6— 3,89 13,13— 4,05
3 / ( 7 — 12) 9 ,2 8 — 3,8 10,18— 4,17 11,99— 4,91 12,6— 5,16 13,13— 5,38

Сечение перелива, м2 0 ,211 /0 ,251 0 ,259/0 ,311 0 ,277 /0 ,334 0 ,4 0 4 /0 ,5 3 6 0 ,4 2 6 /0 ,4 6 4
Относит. плошадь перелива, % 1 3 ,7 /16 ,3 12,9/15,4 1 0 ,9 /13 ,2 12,8/17,1 11,2 /12 ,2
Периметр слива м 2 ,3 4 /1 ,9 3 2 ,7 4 /2 ,2 2 3 ,1 5 /2 ,3 0 3 ,5 5 /2 ,7 9 3 ,9 5 /2 ,7 7
Масса, кг 123/119 140/134 157/149 2 0 8 /1 9 9 263/251

Параметрь! 2400 2600 2800 3200 3600

Свободное сечение колонни, м2 4,52 5,3 6,16 8,04 10,2
Рабочее сечение тарелки, м 3,618 4,032 4,857 5,604 7,325
Относительное свободное сече-
ние Ғс, % при d (мм)/ /  (мм):

8 / ( 1 6 — 25) 10,48— 3,56 9 ,9 3 - 3 ,3 8 10,62— 3,61 9 ,3 3 — 3,17. 9 ,9 3 — 3,39
5 / ( 1 0 — 18) 1 4 ,2 6 -4 ,0 5 13,5— 3,84 14,46— 4,11 12,7— 3,61 13,5— 3,86
4 / ( 8 — 15) 14,26— 4,4 13,5— 4,17 14,46— 4,46 12,7— 3,92 13,5— 4,19
3 / ( 7 — 12) 14,26— 5,84 13,5— 5,53 14,46— 5,92 12,7— 5,2 13,5— 5,56

Сечение перелива, м 0 ,4 4 4 /0 ,4 5 8 0 ,5 8 2 /0 ,6 9 6 0 ,6 2 9 /0 ,6 7 4 1 ,064/1 ,372 1 ,273/1 ,582
Относит. плошадь перелива, % 9 ,8 /10 ,1 11/13 ,2 1 0 ,2 /10 ,9 13,2/17,1 1 2 ,5 /15 ,5
Периметр слива Lc, м 4 ,3 5 /2 ,8 2 4 ,7 5 /3 ,3 5 ,15 /3 ,41 5 ,9 5 /4 ,4 5 6 ,7 5 /4 ,9 0
Масса, кг 3 6 0 /2 8 0 3 0 5 /2 8 8 3 6 0 /3 5 8 52 5 /4 8 8 6 0 0 /5 7 0

П р и м е ч а н и е. Числитель — 

П

для тарелок типа ТС-РЦ, энаменатель — типа ТС-РБ.



Техническая характеристика решетчатмх тарелок типа ТС-Р

Диаметр
KOJlOHHbl

D,  мм 
(масса, 

кг)

Свобод-
d2,
мм

D3,
мм

b,
мм

Ш аг t. мм
ное сече- 

ние ко
D\ .
мм

D,.
мм 8 10 12 14 15 18 20 22 24 28 32

ЛОННЬ!, MS
Относительное свободное сечение тарелки Ғ с. М2/м2

400 0,125 380 360 386 395 4 0,18 0,15 0,13 0,11 0,1 0,09 0,08 0,07 0,06 — —

(5.1) 6 - 0,23 0,18 0.15 0,13 0,12 0.1 1 0,09 0,07 0.06 0,05

500 0,196 480 460 485 495 4 0,19 0,15 0,14 0,12 0,11 0,1 0,09 0,07 0,06 - -

(7.6) 6 - 0,24 0,19 0,15 0,14 0,13 0.11 0,09 0.08 0,07 0,06

600 0,283 580 560 585 595 4 0,2 0.17 0,15 0,13 0,12 0.11 0.1 0,08 0,07 - -

(Ю) 6 0,25 0,2 0,19 0,15 0,14 0,12 0,11 0,09 0,08 0,07

800 0,503 780 760 785 795 4 0,21 0,17 0.15 0,13 0.11 0,1 0,09 0,08 0,07 -

(14,7)

П р и м е ч а н и я

6 — 0,27 

1. Указана масса одной тарелки. 2.

0.22 0,19 0,16 0,15 

Значение s =  2,5 мм.

0,14 0,12 0,11 0,09 0,08

А-А подернуто

2 1 9



Техническая характеристша распределительнмх тарелок типа TCH-II

Диаметр
К0Л0Н1Ш

D, мм

Жидкостной патрубок

сечение
КОЛОННЬ!, М'

Di, мм D 2, мм А, мм /l|, мм
(i , мм 1, мм л, шт. свободное 

сечение, м2

400 0,126 320 300 185 50 32 — 13 0,0006
500 0,196 350 330 215 50 32 — 19 0,0006
600 0,283 380 360 315 130 32 — 25 0,0006
800 0,503 480 460 350 130 45 80 25 0,0013

1000 0,785 580 560 470 210 45 80 37 0,0013
1200 1.13 780 760 510 210 45 80 61 0,0013
1400 1,539 980 960 520 210 45 80 110 0,0013
1600 2.01 1170 1150 645 310 57 95 110 0,0022
1800 2,545 1170 1150 705 310 57 95 110 0,0022
2000 3.141 1370 1350 730 310 57 95 156 0,0022
2200 3,801 1570 1550 745 310 57 95 212 0,0022
2400 4,5fi4 1770 1750 845 380 57 95 276 0,0022
2600 5,309 1770 1750 900 380 57 95 276 0,0022
2800 6,157 2000 1950 915 380 57 95 352 0,0022

Днаметр
килоппи

D. мм

Параметрь! тарелки

рабочее 
сеченме. м'

макснмально до- 
пустимая на- 

грузка no жид- 
кости, м3/ ( м 2-ч)

число отверстнй 
для слива 

ЖИДКОСТИ П\

масса та 
(ориенти

из углероди- 
стой стали

>елки, кг 
зовочно)

из легиро- 
ванной стали

400 0,08 0,0078 195 4 6,1 3,5
500 0,096 0,0115 180 4 9 5,1
600 0,173 0,0151 165 4 11,4 7
800 0,181 0,0326 200 4 16,4 9

1000 0,264 0,0471 190 6 27,3 14,9
1200 0,478 0,0793 220 6 37,1 19,8
1400 0,754 0,144 320 6 48,8 24,6
1600 1,075 0,2421 330 6 65 40,8
1800 1,075 0,2421 270 6 73,1 45,1
2000 1,474 0,3433 300 8 110,5 81,3
2200 1,936 0,4665 335 8 142,6 110,3
2400 2,461 0,6073 365 8 193 137,5
2600 2,461 0,6073 320 8 200 141
2800 3,141 0,7749 345 8 230 180,5



'Гехническая характсристика тарелок типа TC li-lU

Диаметр 
колпнни 

D,  мм

Своболпое
сеченис

K0.10IIHU. м '1
D i, мм D i,  мм D .t, мм Ii. mm

Жидкостчой натрубпк

(1, мм /, мм свободчое 
сечент.1. м*

400 0,126 320 260 110 — 32 12 0,0006
500 0,196 350 290 110 32 — 16 0,0006
600 0,283 380 460 130 — 32 21 0,0006
800 0,503 480 560 160 — 45 — 24 0,0013

1000 0,785 580 660 190 — 45 80 30 0,0013
1200 1,13 780 860 220 150 45 80 54 0,0013
1400 1,539 980 1060 260 150 45 80 96 0,0013
1600 2,01 1170 1250 310 150 57 95 96 0,0022
1800 2,545 1170 1250 310 150 57 95 96 0,0022
2000 3,141 1370 1450 330 180 57 95 142 0,0022
2200 3,801 1570 1650 360 180 57 95 194 0,0022
2400 4,524 1770 1850 400 200 57 95 254 0,0022
2600 5,309 1770 1850 400 200 57 95 254 0,0022
2800 6,157 2000 2080 410 200 57 95 330 0,0022

Парамотрь! тарелки

Диаметр
КОЛОННЬ!

D,  мм
рабочее

макснмальпо до- 
пустимпя па- число отверстнн 

для слива
ЖИДКОСТИ М|

масса тарелки, кг 
(орпентировочпо)

сечение, ма грузка no жид-
КОСТИ. VI1/  (м2 ■ ч) из углеродм- 

стой стали
из легиро- 

ваипон стали

400 0,08 0,0073 180 8 5,6 3,8
500 0,098 0,0097 155 8 6,9 4,7
600 0,113 0,0127 145 8 7,4 5
800 0,181 0,0313 190 10 10,9 7,6

1000 0,264 0,0391 175 12 14,4 9,7
1200 0,478 0,0703 190 18 23,6 15,7
1400 0,754 0,1249 250 22 35,8 24,5
1600 1,075 0,2112 280 26 52,3 34
1800 1,075 0,2112 240 26 52,3 34
2000 1,474 0,3125 270 30 68,4 52,4
2200 1,938 0,4268 305 34 89,8 72,2
2400 2,461 0,558 330 38 113,5 90
2600 2,461 0,558 290 38 113,5 90
2800 3,141 0,7261 320 42 145,1 114,1



Техническая характеристика клапанншх однопоточнмх тарелок типа ТҚП

Диа- 
метр 

колон- 
Hbi D,  

мм

Сво- 
бод- 
ное 

сече- 
ние 

колон- 
Hbl, м2

Рабо- 
чее 

сече- 
ние 

тарел- 
ки*, м2

Пери-
метр

слива,
м

Сече-
ние

пере-
лива,

м2

Шаг =  50 мм Шаг ( =  75 мм Шаг ( =  100 мм

относи-
тельное

свободное
сечение
тарелки,

%

чмсло 
клапа- 
нов **

число 
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

от
но

сн
те

ль
но

е 
св

об
од

но
е 

се
че

- 
ни

е 
та

ре
лк

и,
 

%

число 
клапа- 
нов **

чиело 
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

1
от

но
си

те
ль

но
е 

, 
св

об
од

но
е 

се
че

-, 
ии

е 
та

ре
лк

и,
 

%

число 
клапа- 
нов **

число 
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

1000 0,78 0,5 0,84 0,14 7,69 48 6 5,12 32 4 __ __ __

1200 1,13 0,79 0,97 0,17 10,44 94 9 6,63 60 6 5,57 50 5
1400 1,54 1.1 1,12 0,22 11,42 140 12 7,79 96 8 5,84 72 6
1600 2,01 1.47 1,26 0,27 13,23 212 15 8,25 132 10 6,36 102 8
1800 2,55 1,83 1,43 0,3 13,23 268 17 8,46 172 11 6,90 140 9
2000 3,14 2,24 1,6 0,45 13,65 342 19 9,36 234 13 7,03 176 10
2200 3 ,80 2 ,76 1,74 0,52 14,26 432 22 9,44 286 15 7,13 216 11
2400 4 ,52 3,21 1,92 0,66 14,55 524 24 9,55 344 16 7,20 260 12
2600 5,30 3,84 2,05 0,74 14,91 630 27 9,98 422 18 7,71 326 14
2800 6,15 4,41 2,23 0,87 15,25 748 29 10,12 496 19 7,75 380 15
3000 7,07 5,01 2,4 1,03 14,87 838 31 9,95 560 21 7,28 410 16
3200 8,04 5,76 2,54 1,14 15,32 982 34 10,51 674 23 7,70 496 17
3400 9,08 6,44 2,72 1,32 15,38 1112 36 10,22 740 24 7,62 556 18
3600 10,20 7,39 2,85 1,4 15,87 1290 39 9,84 800 26 7,83 636 20
3800 11,30 8,08 3,03 1,61 15,8 1424 41 10,45 938 27 8,66 780 21
4000 12,60 8,96 3,2 1,82 15,83 1590 43 10,67 1072 29 8,08 812 22

Приведенн данние для тарелки модификации А.
Число клапанов на тарелке может бить уменьшено на 5% по сравнению с указаннмм в таблице

Диаметр 
колонни D, 

мм

М асса тарелки, кг (не более) *

кз углеродистой стали
из корро- 

эионно- 
стойкой 

сталиобш ая

в том числе 
деталей из 

коррозионно- 
стойкой 

стали

1000 80 45 55
1200 95 55 70
1400 125 70 90
1600 145 80 100
1800 170 100 125
2000 200 120 145
2200 225 135 170
2400 270 160 200
2600 290 175 220
2800 330 200 240
3000 360 220 270
3200 470 280 350
3400 500 300 395
3600 570 340 445
3800 620 370 480
4000 670 400 520

* Прнведена масса при расетоянии между
тарелкамн 600 мм.
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Техническая характеристика двухпоточнмх тарелок типа ТКП

Диа-
метр

колон-
Hbi D,
мм

Сво- 
бод- 
ное 

сече- 
ние 

колон- 
НЬ1, м2

Рабо- 
чее 

сече- 
ние 

тарел- 
ки *, м2

Пери-
метр

слива,
м

Сече-
нне

лере-
лива,

м2

Ш а г  / =  50 мм

относи-
тельное

свободное
сечение
тарелки,о//о

число 
клапа- 
иов **

число 
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

Шаг / =  75 мм

число 
клапа- 
нов **

число 
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

Ш а г  / =  100

r sp   ̂04

^  5  OJ*■ * as 5 яU C lL 0*0
I  O  vI- b з:
O O  X

ЧИСЛ0
клапа- 
hob **

MM

ЧИСЛО
рядов 
клапа- 
нов на 
поток

1400 1,54 1,02 1,88 0,22 6,3 78 3
1600 2,01 1,25 2,24 0,33 7,24 116 4 5,65 90 3 — — —

1800 2,55 1,72 2,4 0,38 8,09 164 6 5,14 104 4 — — —

2000 3,14 2,08 2,64 0,46 8,95 224 7 6,24 156 5 4,95 124 4
2200 3,80 2,51 3,02 0,53 9,12 276 8 5,94 180 5 4,48 136 4
2400 4,52 2,93 3,3 0,69 9,56 344 9 6,56 236 6 5,34 192 5
2600 5,30 3,62 3,46 0,76 11,4 480 11 7,4 312 7 6,1 256 6
2800 6,15 4,36 3,6 0,81 12,32 604 13 8,66 424 9 6,78 332 7
3000 7,07 4,74 4,08 1,03 11,68 656 13 8,03 452 9 6,11 344 7
3200 8,04 5,59 4,22 1,12 12,35 788 15 8,66 536 10 6,27 416 8
3400 9,08 6,23 4,52 1,32 12,3 890 16 8,61 624 11 6,24 452 8
3600 10,18 7,11 4,76 1,43 12,75 1032 17 8,3 672 11 6,67 540 9
3800 11,34 7,68 5,14 1,69 12,8 1148 18 8,65 776 12 6,46 580 9
4000 12,57 8,75 5,28 1,79 13,4 1336 20 8,79 876 13 6,82 680 10

* Приведени данньае для тарелки моднфикацни А.
** Приведени миннмальние сечения переливов (одного центрального и двух боковь)х) и мнннмаль- 

НЬ1Й периметр слнва.
*** Число клапанов на тарелке может бить уменьшсно на 5 %  по сравнению с указанними в таблице.

Диаметр
КОЛОННЬ!

D,  мм

Масса тарелки, ki (не более) *

иэ углеродистой стали
из корро- 

зионно- 
стойкой 

стали
обшая

в том числе 
деталей нз 

коррозионно- 
стойкой 

стали

1400 190 60 125
1600 230 70 140
1800 270 80 160
2000 360 110 210
2200 390 120 230
2400 430 130 275
2600 470 145 300
2800 520 155 330
3000 570 170 370
3200 620 185 420
3400 680 210 470
3600 750 230 520
3800 820 250 560
4000 900 270 620

* Приведена масса при расстоянии между 
тарелками 600 мм.
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Техническая харакгсристика решетчатмх тарелок типа ТР

Диа-
метр

колои-
Hbl *

D, мм

Шаг шелен 1, мм

ч, ft.
мм

8 10 12 14 16 18 20 22 24 28 32 36

отногптельпое свибодппғ сечсние тарелкн, m' / m"

Macca 
таре.1- 
ки, кг 

(нс 
бо- 

лее)

1000 2 4 0,22 0,17 0,15 0,13 0,11 0,10 0,09 0,08 0,07 — — — 38
1000 4 6 — 0,27 0,22 0,19 0,16 0,15 0,14 0,12 0,11 0,09 0,08 0,07 55
1200 2 4 0,24 0,21 0,16 0,14 0,12 0,11 0,10 0,09 0,08 — — — 49
1200 4 6 0,32 0,24 0,20 0,18 0,16 0,14 0,13 0,12 0,11 0,09 0,08 72
1400 2 4 0,25 0,21 0,18 0,16 0,16 0,12 0,10 0,09 0,08 — — — 60
1400 4 6 — 0,32 0,26 0,23 0,20 0,17 0,16 0,15 0,14 0,11 0,1 0,09 91
1600 2 4 0,20 0,20 0,17 0,14 0,13 0,11 0,10 0,09 0,08 - - — 79
1600 4 6 — 0,31 0,25 0,21 0,19 0.17 0,15 0,14 0,13 0,11 0,1 0,09 123
1800 2 4 0,28 0,22 0,18 0,15 0,14 0,12 0,11 0,10 0,09 — — 94
1800 4 6 — 0,32 0,27 0,23 0,20 0,18 0,16 0,15 0,13 0,11 0,1 0,09 148
2000 2 4 0,26 0,20 0,17 0,15 0,13 0,12 0,10 0,09 0,08 — — 129
2000 4 6 — 0,31 0,26 0,28 0,20 0,18 0,16 0,15 0,13 0,11 0,1 0,09 199
2200 2 4 0,27 0,20 0,18 0,15 0,13 0,12 0,11 0,10 0,09 — — — 151
2200 4 6 — 0,32 0,26 0,22 0,20 0,18 0,16 0,14 0,13 0,12 0,1 0,09 235
2400 2 4 0,27 0,22 0.18 0,16 0,14 0,12 0,11 0,10 0,09 — — 196
2400 4 6 0,31 0,27 0,22 0,20 0,18 0,16 0.15 0,13 0,12 0, 0,09 301
2600 2 4 0,3 0,21 0,18 0,16 0,14 0,12 0,11 0.10 0,09 — — — 228
2600 4 6 — 0,31 0.27 0,24 0,20 0,18 0,16 0,15 0,14 0,12 0,1 0,09 335
2800 2 4 0,27 0,24 0,19 0,16 0,14 0,12 0,11 0,10 0,09 — — 249
2800 4 6 — 0,36 0,28 0,23 0,20 0,18 0,16 0,15 0,14 0,12 0,1 0,09 367
3000 2 4 0,28 0,22 0,18 0,16 0,14 0,12 0,11 0,10 0,09 — — 285
3000 4 6 — 0,33 0,28 0,24 0,21 0,18 0,16 0,15 0,14 0,12 0,1 0,09 389

* Всрхпяя строка — для тарелок из легированной сталн, нижняя — мз углеродистой.

У э е п !
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Г Л А В A 6

РАСЧЕТ РЕК ТИ Ф И КАЦ И О Н Н О Й  УСТАНОВКИ

OCHOBHblE УСЛОВНЬ/Е 0 Б0 3 Н А Ч Е Н И Я

a — удельная поверхность, м2/м 3;
D — коэффициент диффузии, м2/с; 
d — диаметр, м;
Ғ — расход исходной смеси, кг/с;
G — расход паровой фазь[, кг/с; 
g — уекорение свободного падения, м/с2;

Н, h — вь|сота, м;
К — коэффициент массопередачи;
L — расход жидкой фазь|, кг/с;

М — мольная масса, кг/кмоль; 
m — коэффициент распределения;
'V — число теоретических ступеней разделения; 
n — число единиц переноса;
Р — расход дистиллята, кг/с;
R  — флегмовое число;

Т, t — температура, град;
U — плотность орошения, м(/ ( м 2-с),
W — расход кубовой жидкости, кг/с; 
w — скорость пара, м/с; 
х — концентрация жидкой фазн; 
у  — концентрация паровой фазь|;
Р — коэффициент массоотдачи; 
е — свободнмй объем, м3/м3; 
р — вязкость, Па-с; 
р — плотность, кг/м3;
о — поверхностное натяжение, Н/м; 
i() — коэффициент смачиваемости;

R e — критерий Рейнольдса;
Ғг — критерий Фруда;
Г с — критерий гидравлического сопротивления; 

Nu' — диффузионньш критерий Нуссельта;
Pi ' — диффузионнмй критерий Прандтля.
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б — параметрь! бензола; 
т — параметрн толуола; 
в — укрепляютая (верхняя) часть колонни; 
н — исчергшваюшая (нижняя) часть колоннь!; 
Ғ — параметрн исходной смеси;
Р — параметрь! дистиллята;
W — параметрм кубовой жидкости; 
х — жидкая фаза; 
у  — паровая фаза; 

ср — средняя величина; 
э — эквивалентньж размер.

Индексьг.

ВВЕДЕНИЕ

Ректификация — массообменньш процесс, которьж осувдествляется в большинстве 
случаев в противоточнмх колоннмх аппаратах с контактними элементами (насадки, 
тарелки), аналогичннми используеммм в процессе абсорбции. Поэтому методн подхода 
к расчету и проектнрованию ректификационнмх и абсорбционних установок имеют 
много обшего. Тем не менее ряд особенностей процесса ректификации (различное 
соотношение нагрузок по жидкости и пару в нижней и верхней частях колоннн, перемен- 
нме no внсоте колоннм физические свойства ф аз  и коэффициент распределения, совмест- 
ное протекание процессов массо- и теплопереноса) осложняет его расчет.

Одна из сложностей заключается в отсутствии обобшенних закономерностей для 
расчета кинетических коэффициентов процесса ректификации. В наибольшей степени 
это относится к колоннам диаметром более 800 мм с насадками и тарелками, широко 
применяеммм в химических производствах. Большинство рекомендаций сводится к ис- 
пользованию для  расчета ректификационннх колонн кинетических зависимостей, полу- 
ченннх при исследовании абсорбционннх процессов (в приведеннмх в данной главе 
примерах в основном использованм эти рекомендации).

Приведени примерьт расчетов насадочной (с кольцами Рашига) колоннм с применением 
модифицированних уравнений массопередачи (метод числа единнц переноса и внсоть! единици 
переноса) и тарельчатой (с ситчатими тарелками) колоннн с определением числа тарелок графо- 
аналитическим методом (построение кинетической линии). Другие методн расчета, которме могут

Рис. 6.1. Принципиальная схема ректификационной установки:
/  — емкость для исходной смеси; 2, 9 — насоси; 3  — теплообменник-подогреватель; 4  — кипятнльник; 
5 — ректнфикационная колонна; 6  — дефлегматор; 7 — холодильнкк дистиллята; 8 — емкость для сбора 
днстиллята; Ю  — холодильник кубовой жидкости; I I  — емкость для кубовой жидкости
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бь)ть использовани при проектировании ректификационной колоннн, привсдень! в гл. 5 на примере 
расчета абсорбционннх колонн.

Принципиальнан схема ректификационной установки представлена на рис. 6.1 Исхолную 
смесь из промежуточной емкости 1 целтробежньш насосом 2 подают в теплообменнмк 3, где она 
подогревается до температурн кипения. Нагретая смесь поступает на разделение в ректификацион- 
ную колонну 5 на тарелку питания, где состав жидкости равен составу исходной смеси х Р.

Стекая вниз по колонне, жидкость взаимодействует с поднимаюшимся вверх паром, обра- 
зуютимся при кипении кубовой жидкости в кипятильнике 4. Начальньш состав пара примерно 
равен составу кубового остатка x w, т. е. обеднен легколетучим компонентом. В результате массо- 
обмена с жидкостью пар обогашается легколетучим компонентом. Для более полного обогашенин 
верхнюю часть колоннн орошают в соответствии с заданнмм флегмовьш чнслом жидкостью 
(флегмой) состава хР, получаемой в дефлегматоре 6 путем конденсации пара, внходяшего из 
колоннн. Часть конденсата вьшодится из дефлегматора в виде готового продукта разделения — 
дистиллята, которнй охлаждается в теплообменнике 7 и направляется в промежуточную емкость 8.

Из кубовой части колоннм насосом 9 непрермвно виводится кубовая жидкосгь — продукт, 
обогашенннй труднолетучим компонентом, котормй охлаждается в теплообменнике 10 и направ- 
ляется в емкость 11.

Таким образом, в ректификационной колонне осушествляется непреривньш неравновесньш 
процесс разделения исходной бинарной смеси на дистиллят (с вмсоким содержанием легко- 
летучего компонента) и кубовьш остаток (обогатенньш труднолетучим компонентом).

Задание на проектирование. Рассчитать ректификационную колонну непрерьтного 
дейсхвия для разделения бинарной смеси бензол — толуол, если производительность 
по исходной смеси Ғ =  5 кг/с; содержание легколетучего компонента [% (масс.)] 
в исходной смеси A:f  =  35; в дистилляте х Р =  98\  в кубовом остатке * r = l , 7 ;  давление 
в паровом пространстве дефлегматора Р  =  0,1 МПа.

6.1. РАСЧЕТ НАСАДОЧНОЙ РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЬ!
Н ЕПРЕРЬ1ВНОГО ДЕЙСТВИЯ

Расчет ректификационной колоннь! сводится к определению ее основнмх геометрических 
размеров — диаметра и висоти. Оба параметра в значительной мере определяются 
гидродинамическим режимом работи колоннм, которьш, в свою очередь, зависит от 
скоростей и физических свойств фаз, а такж е от типа и размеров насадок.

При вмборе типа насадок для массообменннх аппаратов руководствуются рядом 
соображений (см. гл. 5, разд. 1.3; там же приведенм основнне характеристики различних 
насадок). При проведении процессов вакуумной ректификации с целью снижения гид- 
равлического сопротивления вмбирают специальние видн насадок, обл а д а ю ти х  боль- 
шим свободннм объемом. Наиболее правильно вмбор оптимального типа и размера 
насадки может бмть осушествлен на основе технико-экономического анализа обших 
затрат на разделение в конкретном технологическом процессе.

Ориентировочннй внбор размера насадочншх тел можно осушествить исходя из 
следуюших соображений. Чем больше размер элемента насадки, тем больше ее сво- 
бодннй объем (живое сечение) и, следовательно, внш е производительность. Однако 
вследствие меньшей удельной поверхности эффективность крупних насадок несколько 
ниже. Поэтому насадку большого размера применяют, когда требуются внсокая  произ- 
водительность и сравнительно невнсокая степень чистотн продуктов разделения.

В ректификационннх колоннах, работаюших при атмосферном давлении, для 
разделения агрессивних жидкостей, а такж е в тех случаях, когда не требуется 
частая чистка аппарата, обнчно применяют керамические кольца Рашига. Д л я  данного 
случая примем насадку из керамических колец Рашига размером 5 0 X 5 0 X 5  мм. Удель- 
ная поверхность насадки а =  87 ,5  м2/ м 3, свободний объем е = 0 , 7 8 5  м3/ м 3, насьшная 
плотность 530  к г / м 3

Насадочньге колоннм могут работать в различннх гидродинамических режимах [1]: 
пленочном, подвисания и эмульгирования. В колоннах большой производительности 
с крупной насадкой осушествление процесса в режиме эмульгирования приводит к 
резкому уменьшению эффективности разделения, что объясняется сушественним воз- 
растанием обратного перемешивания жидкости и значительной неравномерностью 
скорости паров по сечению аппарата. Ведение процесса в режиме подвисания затруд-
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нено вследствие узкого интервала изменения скоростеи пара, в котором этот режим 
сутествуег.  Поэтому внберем пленочньш режим работм колоннн.

Д ля  определения скоростей потоков необходимо определить нагрузки по пару и 
жидкости.

6.1.1. Материальньж баланс колоннм 
и рабочее флегмовое число

Производительность колоннь! по дистилляту Р и кубовому остатку W  определим из 
уравнений материального баланса колоннм:

Ғ = Р +  W\ FxF= P x p+ W x w. (6.1)

Отсюда находим:

V = F j i P- i F) =  5 (0 ,98-0 ,35) 
i p - i v  0 .98-0 ,017

Р =  Ғ -  11̂ =  5 — 3,27=  1,73 кг/с.

Нагрузки ректификационной колоннь! по пару и жидкости определяются рабочим 
флегмовмм числом R\ его оптимальное значение R onT можно найти путем технико-эконо- 
мического расчета. Ввиду отсутствия надежной методики оценки R a„т используют 
приближеннне вичисления, основаннне на определении коэффициента избмтка флегмн 
(орошения) р =  R / R m.n. Здесь R min— минимальное флегмовое число:

^min =(ХР-УҒ)/(У*Ғ~ХҒ)’ <6'2)
где х ғ и х р — мольнме доли легколетучего компонента соответственно в исходной смеси 
и дистилляте, кмоль/кмоль смеси; у *ғ — концентрация легколетучего компонента в 
паре, находяшемся в равновесии с исходной смесью, кмоль/кмоль смеси.

Обнчно коэффициент избнтка флегмн, при котором достигается оптимальное 
флегмовое число, не превншает 1,3 [2] Один из возможннх приближенннх методов 
расчета R  заключается в нахождении такого флегмового числа, которому соответствует 
минимальное произведение N ( R - \ - 1), пропорциональное объему ректификационной 
колоннь! (iV — число ступеней изменения концентраций или теоретических тарелок, 
определяюшее внсоту колоннн, а / ? + 1  — расход паров и, следовательно, сечение 
колоннм) [3].

Определим R  no этой рекомендации. Пересчитаем составн фаз из массовнх долей 
в мольнне по соотношению

Xr/Afe
(6.3)

хғ/Мв +  (1 — хғ ) /уИт
где Мб и М т — молекулярнне массн соответственно бензола и толуола, кг/кмоль. 

Получим:

0,35/78
*■-------  ^0 ,388  кмоль/кмоль смеси.

0 ,3 5 /78 +  (I - 0 ,3 5 ) /9 2

Аналогично найдем: х р= 0 ,9 8 3 ;  х ^ = 0 , 0 2  кмоль/кмоль смеси. Тогда минимальное 
флегмовое число равно:

« min=  (0 ,983-0 ,61)/(0 ,61  -0 ,3 8 8 )  =  1,68.

Задавш ись различнмми значениями коэффициентов избитка флегмм (i, определим 
соответствуюшие флегмовме числа. Графическим построением ступеней изменения 
концентраций между равновесной и рабочими линиями на диаграмме состав пара у  — 
состав жидкости х  (рис. 6.2, а)  находим N  [1] Рановеснне данние для различннх
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систем приведенм в справочнике [4| Р езультатм  расчетов  рабочего флегмового  числа 
представлень! на рис. 6.3 и приведени  ниже:

р 1,05 1,35 1,75 2,35 3,30 6,25
R 1.76 2,27 2,94 3.95 5,55 8,82
N 23,0 17.0 14,5 12,5 11,5 10,0
N ( R +  1) 63,5 55,6 57,1 61,9 75,3 98,2

Минимальное произведение N ( R + 1) соответствует флегмовому числу R =  2,1. 
При этом коэффициент и зб н т к а  ф л егм и  (3 =  2 ,1 :1 ,68  =  1,25. Н а рис. 6.4 и зо б раж ен м  
рабочие линии и ступени изменения концентраций для  верхней (укрепляю ш ей) и 
нижней (исчерпм ваю ш ей) частей  колоннн в соответствии с найденннм значением R.

Средние м ассов н е  расхо дм  (нагрузки) по ж идкости  дл я  верхней и нижней частей  
колонни определяю т из еоотношений:

U  =  PRMK/Mp.  (6.4)

L„ =  PRM„/Mp+ F M „ / M F, (6.5)

где М р и М ғ — мольние  м ас с н  ди сти лл ята  и исходной смеси; М„ и М„ — средние моль- 
Hbie массь! жидкости в верхней н нижней частях колоннь!.

Мольную массу дистиллят.а в данном случае мож но принять  равной мольной массе 
легколетучего компонента — бензола.  Средние м ольн ие  массь! жидкости в верхней и

N(R+f)

Рис. 6.3. Определение рабочего флегмового 
числа

0,8 х, у

Рис. 6.2. Диаграммн равновесия между паром 
и жидкостью при постоянном давлении: 
a — в координатах у  — л' (состав пара — состав 
жидкости);  здесь же показано графическое onpe- 
деление числа ступеней изменения копцентрацкй 
при различних флегмових числах: б в коорди- 
натах ( — х, у  (температура — состав пара н 
жидкости) 0,2 0,tt 0,6 0,8 х  

Рис. 6.4. Изображение рабочих линий в диаграмме у — х при действительном флегмовом числе
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AfB =  Мб-̂ ср. в Мт (1 —  ХСр В ) \

Мн =  МбХ'? „ +  MT(I — *cp н),
где Me и /Ит — мольнне массн бензола и толуола; x cr> „ и хср „ — средний мольньш 
состав жидкости соответственно в верхней и нижней частях колонньс

jrcp в=  (хя +  х ғ) / 2 =  (0,983 +  0,388)/2 =  0,686 кмоль/кмоль смеси;

Jfcp н =  (xF-\ -xw) /2  =  (0,388 +  0,02)/2 =  0,204 кмоль/кмоль смеси.

Тогда
М» =  78-0,686 +92 (1  —0,686) = 82 ,4  кг/кмоль;

Af„ =  78 • 0,204 +  92 (1 -  0,204) =  89,1 кг/кмоль.

Мольная масса исходной смеси
M f = 7 8 - 0 ,388 +  9 2 (1 -0 .38 8 )  =8 6 ,6  кг/кмоль.

Подставим рассчитаннме величини в уравнения (6.4) и (6.5), получим:

L, =  1,73-2,1 -82,4/78 =  3,84 кг/с;

L„ =  1,73 • 2,1 ■ 89,1 /78 +  5,0 • 89,1 /86,6 =  9,29 кг/с.

Средние массовме потоки пара в верхней GB и нижней GH частях колоннм соот- 
ветственно равнм:

G, =  P ( R + \ )  М У М Р\ G„ =  P(R-\- \ ) М'„/М р. (6.7)

Здесь Af' и М'н — средние мольнне массм паров в верхней и нижней частях колоннм:

Л4в =  МбУсў. В +  Мт ( 1—Уср.в)'* Мн =  МоУср.и +  Л4Т ( 1 */ср.н)> (6.8)
где

У 'р , =  (УР +  Уғ ) / 2 =  (0,983+  0,58)/2 =  0,78 кмоль/кмоль смеси; 

i/cp n =  (y^ +  t/w') /2  =  (0,58 +  0,02) /2 =  0,3 кмоль/кмоль смеси.

Тогда

М; =  78-0,78 +  92(1 —0,78) =81,1 кг/кмоль; М' =  78-0,3 +  92( 1 —0,3) =87 ,8  кг/кмоль. 

Подставив численнме значения в уравнение (6.7), получим:

GB=  1,73(2,1 +  1) 81,1/78 =  5,58 кг/с; G„ =  1,73(2,1 +  1) 87,8/78 =  6,04 кг/с.

нижней частях колоннь! соответственно равнм:

6.1.2. Скорость пара и диаметр колоннм

Внбор рабочей скорости паров обусловлен многими факторами и обмчно осутествляется  
путем технико-экономического расчета для каждого конкретного процесса. Д ля  ректи- 
фикационнмх колонн, раб отаю ти х  в пленочном режиме при атмосферном давлении, 
рабочую скорость можно принять на 20—30 % ниже скорости захлебнвания [5].

Предбльную фиктивную скорость пара w„, при которой происходит захлебнвание 
насадочннх колонн, определяют по уравнению [6]

Г / /. 40.25 , ч°.|25-|
— —з— =1.2ехр ^ - 4  ( — j  j ,  (6.9)

где р,, pj,— средние плотности жидкости и пара, к г /м 3; |хд — в мПа-с.
Поскольку отношения L / G  и физические свойства фаз в верхней и нижней частях 

колоннь! различнн, определим скорости захлебнвания для каждой части отдельно.
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Найдем плотности жидкости р*в, р,„ и пара р!(В, pyil в верхней и нижней частях 
колоннн при средних температурах в них t, и /„. Средние темиературь! паров определим 
по диаграмме t — x, у  (см. рис. 6.2, б)  по средним составам фаз: /„ =  89 °С; ta =  102 °С. 
Тогда

М'« Mt ТЯ
Ру‘~ Т 2 Л ^ - й '  р* ' - Ъ Т т 7 + 7 ;  (6Л0)

Отсюда получим:

8 1 ,1 -2 7 3  . з 8 7 ,8 -2 7 3  n nc , ,
P u > = --------------------------=  2,73 кг/м , Р»» = -----------------------------=  2,85 кг/м

22,4 (273 +  89) '  W¥ 22,4 ( 2 7 3 + 1 0 2 )  7

Плотность физических смесей жидкостей подчиняется закону аддитивности:

Pcu =  pl-toU +  р2 ( 1 — Xot )  ,

где jCoc — объемная доля компонента в смеси.
В рассматриваемом примере плотности жидких бензола и толуола близки [7], 

поэтому можно принять р,„ =  р ,н =  р* =  796 к г /м 3.
Вязкость жидких смесей ц, находим по уравнению [8]

lg  ^  =  *ср lg Ц*о +  (1 - x tp) lg  (6.11)

где цхв и ц*т — вязкости жидких бензола и толуола при температуре смеси [7].
Тогда вязкость жидкости в верхней и нижней частях колоннм соответственно равна:

lg  n ,„  =  0 ,6 8 6 lg  0 ,2 9 7 +  ( 1 - 0 ,6 8 6 )  Ig 0 ,301; lg  цлн =  0,204 lg  0,261 +  (1 — 0.204) Ig 0,271,

откуда
^ 1B =  0 ,298 мПа-с; ц ,„ =  0 ,269 мПа-с.

Предельная скорость паров в верхней части колонни bunB:

Wt,-67.5-2,73-0,298016 _
9,8-0,7853-796 _

откуда ш„в=1,96 м/с.
Предельная скорость паров в нижней части колоннн w„

аг5и- 87,5 -2,85- 0,269°
9,8-0,7853-796

откуда ш„„=1,59 м/с.
Примем рабочую скорость w  на 30 % ниже предельной:

ш, =  0 .7 -1,96= 1,37 м/с; ш„ =  0 ,7 -1,59= 1,11 м/с.

Диаметр ректификационной колоннм _определим из уравнения расхода:
d =  V4G/ (лаир) (6.12)

Отсюда диаметри верхней и нижней части колоннш равнн соответственно:

d.  =  V (4 • 5,58)/ (3,14• 1,37• 2,73) =1 ,38  м; d„ =  У ( 4 -6,04)/(3,14■ 1,11 -2,85) =  1,56 м.

Рационально принять стандартньш диаметр обечайки d = l f i  м (см. разд. 5.1.4) 
одинаковьш для обеих частей колоннн. При этом действительнме рабочие скорости 
паров в колонне равнь::

w. =  1,37 (1,38/1,6)2 =  1,02 м/с; ш„ =  1,11 (1,56/1,6)2 =  1.06 м/с,

что составляет соответственно 52 и 66 % от предельнмх скоростей.



В мсоту  насадки  Н р ассч итм ваю т  по модиф ицированному уравнению  массопередачи  [1J

Н =  ti0yhQy, (6.13)

где  n0[l — обш ее число единиц переноса по паровой ф азе ; hoy — о б ш а я  вмсота единици  
переноса, м.

О бш ее  число единиц переноса вмчисляю т по уравнению

6.1.3. Висота насадки

У?
nQy=  \ d y / ( y —y).  

uw
(6.14)

О бмчно этот интеграл определяю т численньши методами. Р еш и м  e ro  методом 
граф ического  интегрирования:

‘jP
\ d y / ( y * —y) = S M xMs,

uv
(6.15)

где S — п л о т а д ь ,  ограниченная  кривой, ординатами  y w и у Р и осью абсцисс (рис. 6 .5 ) ;  
М х, My  — м асш таб м  осей координат.

Д а н н м е  д л я  графического  и зо б раж ен и я  функции 1 / ( у *  — у)  = f ( y )  приведеньг ниже:

У у* —У l/(y* — у) У У*- у

0,020 0,030 33,3 0,660 0,060 16,7
0,060 0,055 18,2 0,720 0,070 14,3
0,135 0,075 13,3 0,790 0,065 15,4
0,290 0,085 11,8 0,860 0,057 17,5
0,445 0,065 15,4 0,925 0,045 22,2
0,580 0,030 33,3 0,983 0,010 100,0

По рис. 6.5 находим обш ее число единиц переноса в верхней n D,,в и ниж ней  поу„ 
частях  колоннн;

Ур Уғ
- ^ - . 8 . 3 7 ;

J у у J у* — у
= 8,75. (6.16)

У —УУғ vv
О бш ую  в исоту  единиц переноса h„u определим по уравнению  аддитивности:

hay =  hy +  mGh, /L,  (6.17)

где Л, и hy — частн н е  в н с о т и  единиц переноса соответственно в ж идкой  и паровой 
ф а за х ;  т  — средний коэф ф ициент р асп ределен ия  в условиях равновесия  д л я  соответст- 
вуюшей части колоннм.

О тнош ение нагрузок  по пару и ж идкости  G /L ,  к м оль /км оль ,  равно; 
д л я  верхней части колонньг

G / L = ( R ± \ ) / R ;

д л я  нижнеи части колоннь!

где

G/L =  ( R + \ ) / ( R + f ) ,  

f =  ҒМР/  (РМҒ). (6.18)
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Рис. 6.5. Графическое определение об- 
шего числа единиц переноса в паровой 
фазе для верхней (укрепляюшей) части 
колоннн в интервале изменения состава 
пара от уо  до у р и для нижней (исчер- 
пьшаюшеи) — в интервале от y w до у ғ

у*-у
7

Рис. 6.6. Даннме для определения коэф- 
фициентов в уравнениях (6.19) и (6.20): 
a — зависнмость коэффициентов с и от 
отношеннн рабочей скорости пара к пре- 
дельной w / w „ \  6 — зависимость коэффи- 
циента Ф от массовой плотностн ороше- 
ния L\ 1— 3 — для керамических колеи Ра- 
шига размером 2 5 X 2 5 X 3  ( / ) .  3 5 X 3 5 X 4  
(2) и 5 0 X 5 0 X 5  (3)

Подставив численнне значения, получим:

/  =  5-78/(1,73-86,6) =2 ,6 .

На основании анализа известнмх уравнений и проведенннх по ним сопоставитель- 
ннх расчетов для определения hx и /г„ рекомендуем зависимости [9], результати внчис- 
лений по которнм хорошо согласуются с данними, полученними на практике для колонн 
диаметром до 800 мм.

Внсота единицн переноса в жидкой фазе

/ г ^ О .г б в Ф с Р г ^ г 015, (6.19)

где с и Ф  -  коэффициентн, определяемие по рис. 6.6, а  и б; Рг* =  ц*/(р ,О Л  — критерий 
Прандтля для жидкости; Z — вмсота слоя насадки одной секции, которая из условия 
прочности опорной решетки и нижних слоев насадки, а такж е из условия равномер- 
ности распределения жидкости по насадке не должна превьииать 3 м.

Внсота единицн переноса в паровой фазе

=  0,0175\J>PrJ'5d L2<Z0'l:7  (As/1/2/3) U,G> (6.20)

где ip — коэффициент, определяеммй no рис. 6.6, a; Рг;/ =  îf//  (р,,£),,) — критерий Пранд- 
тля для пара; L S =  L /  (0,785d2) — массовая плотность орошения, к г / ( м 2-с); d —  
диаметр колоннн, м; /|  =  ц“ |6(цх — в м П а -с ) ;  / 2 =  (10 0 0 /p v) 12S; /3=  (72,8- 10“ ’) " 8/a .

Д ля  колонн диаметром более 800 мм рекомендуем рассчитмвать h tJ no уравне- 
нию (6.20) с показателем степени у величинь! d, равннм 1,0 вместо 1,24.
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Д л я  расчета hx и liy необходимо определить вязкость паров и коэффициентм диффу- 
зии в жидкой D x и паровой D y фазах. Вязкость паров для верхней части колоннм

^ ° ta o t \ Цув--------------------------------I (6-21)
УаМб/Цуб +  (1 Ув)

где Цув и (ьi„T — вязкость паров бензола и толуола при средней температуре верхней 
части колоннн, мПа-с; у» — средняя концентрация паров: y t =  ( у Р- \ - у ғ ) /2 .

Подставив, получим:

у . =  (0,983 +  0,58) /2  =  0,78;

Hi,„=------------------------- — --------------------------=  0,0091 мПа-с.
0,78-78/0,0092 +  (1 -  0,78) -0,92/0,0085

Аналогичнмм расчетом для нижней части колоннм находим ц„„ =  0,0092 мП а-с .  
Вязкости паров |i„B и ц.и„ близки, поэтому можно принять среднюю вязкость паров 

в колонне ц„ =  0,00915 м Па-с.
Қоэффициент диффузии в жидкости при средней температуре l (в °С) равен;

D , =  Dx2o { \ + b ( t - 2 0 ) ] .  (6.22)

Коэффициентн диффузии в жидкости Dxi0 при 20 °С можно вьшислить по прибли- 
женной формуле [8]:

АВ  (ui/3 +  ul/:i)2

где А,  В  — коэффициентн, зависяшие от свойств растворенного вешества и раствори- 
теля; V6, vT— мольнне объемм компонентов в жидком состоянии при температуре 
кипения, смэ/моль; ц , — вязкость жидкости при 20 °С, мПа-с .

Тогда коэффициент диффузии в жидкости для верхней части колоннн прй 20 °С 
равен:

D,B20 = ----------------- —---------------------—— h — =  2 ,28-10“ 9 м2/с.
-----  - - “ V 78 92

10~
1-1 д/ОДЗЗ (96|/3+  118,21/3)2 

Температурньж коэффициент b определяют по формуле

b =  0,2Vm7/Vp7. (6.24)

где (х, и рд принимают при температуре 20 °С. Тогда

b =  0,2 ■ 796 =  0,017.

Отсюда
D „  =  2,28- I 0 - 9[1 + 0 ,0 1 7 ( 8 9 -2 0 ) ]  = 4 , 6 - 1 0 -9 м2/с.

Аналогично для нижней части колоннн находим:

Dx„ =  5 ,l l  - 1 0 -9 м2/с.

Коэффиииент диффузии в паровой фазе может бмть вмчислен по уравнению

4,22- 1 0 -2Г3/2 / l  , 1 . . . . .
У‘ Р К /3 +  иУ3)2 V Мь М, ' 

где Т — средняя температура в соответствуюшей части колоннм, К; Р  — абсолютное 
давление в колонне, Па.

Тогда для верхней части колоннн

4,22-10--’ (273 +  89)3/2 _  /  1 , 1  г ln _ 6 _.2 ,_
----- с------гт̂----------- —о— \ / --------- --------- 5,06- 10 м /с.

Ю5 (961/J+  118,2|/3)2 V 78 92
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А,„ =  5.39-10 " 6 м2/с.
Таким образом, для верхней части колоннм

/  0 9Ч8-1П-3 \°'5 
/ i . .  =  0 ,2 5 8 -0 .0 6 8 -0 ,9 2  ( ' — j - ) -30,5 =  0,173 м;

V 7 9 6 - 4 ,6 - 1 0 - 9 /

Аналогично для нижней части колоннн получим:

796-4,6-10“

0,0,75-205 1 ,6 -3 -
V 2 ,73-5,06-10“ 6 / =  2,27 м.

* Г 3,84-0,298°16 /  1000 V 25 /  72,8-10“ 3 \ otT  
L 0,785-1,62 \  796 /  \  2 0 -10_3 )  \

Д ля  нижней части колоннн

А,„ =  0,258-0,084-0,78 (  ° J 2 6 9 ' 1 0  3 Y'5-3U I5 =  0,162 м;
V 796-5,11 • 10“ /

0,0175-205 (  — ’°092, '°  3 Y'5-1,6-З033 
h — V 2,85-5,39-10-* /

г  n  o n  п  n p n O  I fi / . \ I 95 / -Tn  n  1 Л  \ II H -III Г, 1 , 2 9  M .r 9,29-0,269°16 /  1000 V-25 /  72,8-10“ 3 \ 0BT- 
L 0,785-1,62 \  796 /  V 2 0 -10“ 3 /  J

По уравнению (6.17) находим о б т у ю  вмсоту единици  лереноса для верхней и 
нижней частей колонни:

ft0,,,, =  2 ,2 7+  0,625 (2,1 +  1)0,173/2,1 =2 ,43  м;
A0J, =  1,29 +  1,51 (2,1 +  1)0,162/(2,1 + 2 ,6 )  =1 ,45  м.

Значения т  = 0 ,6 2 5  для верхней части колоннн и т  =  1,51 — для нижней определенн 
арифметическим усреднением локальнмх значений т  в интервалах изменения составов 
жидкости соответственно от х ғ до х Р и от x w до х ғ .

Вмсота насадки в верхней и нижней частях колоннм равна соответственно:

/ / .  =  2,43-8,37=20,3 м; //„ =  1,45-8,75= 12,7 м.

Обицая внсота насадки в колонне

/ /  =  2 0 ,3 +  12,7 =  33 м.

С учетом того, что вмсота слоя насадки в одной секции Z =  3 м, о б т е е  число секций 
в колонне составляет 11 (7 секций в верхней части и 4 — в нижней).

Обшую внсоту ректификационной колоннн определяют по уравнению

//„ =  Z r t + ( n — l)/ip +  ZB +  ZH, (6.26)

где Z — вмсота насадки в одной секции, м; п  — число секций; h f — вмсота промежутков 
между секциями насадки, в которнх устанавливают распределители жидкости, м; 
Z„ и Z,| — соответственно вьгсота сепарационного пространства над насадкой и расстоя- 
ние между д н и т ем  колонни и насадкой, м.

Значения ZB и Z„ вмбирают в соответствии с рекомендациями [10]:

Диаметр колоннм, мм Z„, мм Z„, мм
400— 1000 600 1500

1200—2200 1000 2000
2400 и более 1400 2500

Обш,ая внсота колонни

//„ =  3-11 +  10-0 ,5+1 ,0  +  2,0 =  41 м.

В каталоге [10] приведенм конструкции и геометрические размерьг тарелок для 
распределения жидкости, подаваемой на орошение колоннн, и устройств для пере- 
распределения жидкости между слоями насадки (см. Приложение 5.2).
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Гидравлическое сопротивление насадки АР находят по уравнению

A P = I 0 i69WAPc (6.27)

Гидравлическое сопротивление сухой неорошаемой насадки \ Р С рассчитивают по 
уравнению [1]:

. n , Н w'2pu
(6-28)

где К — коэффициент сопротивления сухой насадки, зависяший от режима движения 
газа  в насадке.

Критерий Рейнольдса для газа в верхней и нижней частях колоннн соответственно 
равен:

■ 1'02 ' 0’035' 2-73 . = 1 4  000; 
ец#. 0,785-0,0091 • lO"3

Re,,H= — " = —L'°6— '°3 - ' 2’85 = 1 5  100. 
ец,„ 0,785-0,0092-10

Следовательно, режим движения турбулентньш.
Д л я  турбулентного режима коэффициент сопротивления сухой насадки в виде 

беспорядочно засьтанншх колец Рашига находят по уравнению

/v = 1 6 /R e f

Д л я  верхней и нижней частей колоннм соответственно получим:

К =  16/1400°2 =2,36; К =  16/I5100II2 =  2,34.

Коэффициентн сопротивления для других режимов и различнмх типов насадок при- 
веденм в гл. 5 (разд. 5.1.8).

Гидравлическое сопротивление сухой насадки в верхней и нижней частях колоннь! 
равно:

4Р" - 2-и ^ 5 Г 'Л| !| 7 р - 3|«» "*

№ - 2-3" "*■

Плотность орошения в верхней и нижней частях колоннм определим по формулам:

i /B =  £B/(p A 7 8 5 d 2); U„ =  L„/ (pr0,785rf2) . (6.29)

Подставив численнме значения, получим:

£/, =  3,84/(796-0,785-1,62) =0,0024 м3/ ( м 2-с);

(/„ = 8 ,9 8 /  (796-0,785- l,62) =0,0056 м3/ ( м 2-с).

Гидравлическое сопротивление орошаемой насадки в верхней и нижней частях 
колонньк

ДЯВ=  Iо169• 0 0024з  180 =  7550 Па; ЛЯ„= I Gn ooo562030=  18 000 Па.

Обшее гидравлическое сопротивление орошаемой насадки в колонне:

ДЯ =  ДЯВ +  ДР„ =  7550 +18000 =  25 550 Па.

6.1.4. Гидравлическое сопротивление насадки
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Гидравлическое сопротивление насадки составляет основную долю обгцего сопро- 
тивления ректификационной колоннм. Обшее же сопротивление колоннь) складьшается 
из сопротивлений орошаемой насадки, опорнмх решеток, соединительннх паропроводов 
от кипятильника к колонне и от колоннн к дефлегматору. Обшее гидравлическое сопро- 
тивление ректификационной колоннм обусловливает давление и, следовательно, тем- 
пературу кипения жидкости в испарителе. При ректификации под вакуумом гидравли- 
ческое сопротивление может сушественно отразиться такж е на относительной летучести 
компонентов смеси, т. е. изменить положение линии равновесия.

Приведенньш расчет вьтолнен без учета влияния на основние размери ректифи- 
кационной колоннь) ряда явлений (таких как неравномерность распределения жидко- 
сти при орошении, обратное перемешивание, тепловне эффектн и др.), что иногда 
может внести в расчет сушественнме ошибки. Оценить влияние каждого из них можно, 
пользуясь рекомендациями, приведенньши в литературе [8, 11, 12] и в гл. 3. Последова- 
тельность приведенного расчета рекомендуется сохранить и для колонн с насадками 
других типов. Расчетние зависимости для определения предельнмх нагрузок по фазам, 
коэффициентов массоотдачи и гидравлического сопротивления насадок достаточно 
полно представлень! в литературе [1, II] и в гл. 5.

6.2. РАСЧЕТ ТАРЕЛЬЧАТОЙ РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЬ!
НЕПРЕРЬ1ВНОГО ДЕЙСТВИЯ

Большое разнообразие тарельчатмх контактних устройств затрудняет вмбор опти- 
мальной конструкции тарелки. При этом наряду с обтим и  требованиями (вшсокая 
интенсивность единицн объема аппарата, его стоимость и др.) ряд требований может 
определяться спецификой производства: большим интервалом устойчивой работь) при 
изменении нагрузок по фазам, способностью тарелок работать в среде загрязненних 
жидкостей, возможностью зашитм от коррозии и т. п. Зачастую эти качества становятся 
превалируюшими, определяюшими пригодность той или иной конструкции для  исполь- 
зоаания в каждом конкретном процессе. Д л я  предварительного вибора конструкции 
тарелок можно воспользоваться табл. 5.2.

Размерь! тарельчатой колоннн (диаметр и висота) обусловленн нагрузками по 
пару и жидкости, типом контактного устройства (тарелки), физическими свойствами 
взаимодействуюших фаз.

Нагрузки rio пару и жидкости и флегмовое число определень! при расчете наса- 
дочной колоннн (см. разд. 6.1.1).

Ректификацию жидкостей, не содержаших взвешеннме частиць! и не инкрустирую- 
ших, при атмосферном давлении в аппаратах большой производительности часто 
осушествляют на ситчатмх переточних тарелках. Поэтому приведем пример расчета 
ректификационной колонни с ситчатнми тарелками.

6.2.1. Скорость пара и диаметр колонни

Расчет скорости пара в колоннах с тарелками различньгх конетрукций вьтолняется 
по уравнениям, приведеннмм в разд. 5.2.1. Д л я  ситчатнх тарелок рекомендуется урав- 
нение (5.33).

Допустимая скорость в верхней и нижней частях колоннн соответственно равна: 

ni. =  0,05V796/2J3' =  0,853 м/с; ш„ =  0,05л/79бТ2Ж =  0,834 м/с.

Ориентировочньш диаметр колонни определяют из уравнения расхода:

d  =  V4 G /Тлш р,,)

Қак правило, несмотря на разницу в рассчитаннмх диаметрах укрепляюшей и 
исчерпьшаютей частей колоннь! (вследствие различия скоростей и расходов паров), 
изготовляют колонну единого диаметра, равного большему из рассчитанннх.
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В данном случае скорости w,  и w„ мало отличаются друг от друга; исполь5у6м 
в расчете среднюю скорость паров:

w =  ( 0 , 8 5 3  +  0 , 8 3 4 )  / 2  = 0 , 8 4 4  м / с .

Принимаем средний массовмй поток пара в колонне G равнмм полусумме G„ и (?„:

G =  (5,58 +  6,04) /2  =  5,81 кг/с.

Средняя плотность паров

р , =  ( Р у » +  Р | ,и) / 2 =  ( 2 , 7 3 +  2 , 8 5 ) / 2  =  2 , 7 9  к г / м 3.

Диаметр колоннм
d =  V (4 ■ 5,81) /  (3,14 • 0,844 -2,79) =  1,77 м.

Вмберем стандартньж диаметр обечайки колоннн (см. разд. 5.1.4) d = l , 8  м. При 
этом рабочая скорость пара

ш = 0 , 8 4 4  ( 1 , 7 7 / 1 , 8 ) 2 = 0 , 8 2  м / с .

По каталогу [10] для колоннн диаметром 1800 мм внбираем ситчатую однопоточную 
тарелку ТС-Р со следуютими конструктивннми размерами (см. гл. 5, Приложение 5.2):

Диаметр отверстий в тарелке d0 8 мм 
Шаг между отверстиями i 15 мм
Свободное сечение тарелки Ғс 18,8 %
Висота переливного порога Л„ер 30 мм
Ширина переливного порога b 1050 мм
Рабочее сечение тарелки ST 2,294 м2

Скорость пара в рабочем сечении тарелки

wr =  w ■ 0,785d2/S T =  0,82 • 0,785 • 1,82/2,294 =  0,91 м / с .

6 .2.2. Висота колоннн

Как показано више (разд. 3.1.8), число действительних тарелок в колонне может бмть 
определено графоаналитическим методом (построением кинетической линии). Д л я  
этого необходимо рассчитать обшую эффективность массопередачи на тарелке (к. п. д. 
по М эр ф р и ) . Эффективность тарелки по Мэрфри EKu с учетом продольного перемешива- 
ния, межтарельчатого уноса и доли байпасируютей жидкости приближенно опреде- 
ляется следуюшими уравнениями [14]:

Е м и = ------------------- — ------------------- ; ( 6 . 3 0 )м* 1+еХ£'Му/[т (1 -в ) ]

^ Г + ^ ; (1- е > ; (631)

£”* - jt [ ( ,+ t )S- | ] : ,6-32)

fl = ----XJEy +  e/m)----  ̂ (бзз)
(1 —0) (1 +еХ/т)

где \  =  m ( R - \ - \ ) R  — фактор массопередачи для укрепляюшей части колоннн; 
к =  т  ( R - \ - 1 ) /  (/? +  /) — фактор массопередачи для исчерпмваюшей части колоннн; 
E v — локальная эффективность по пару; е — межтарельчатьш унос жидкости, 
кг жидкости/кг  пара; 0 — доля байпасируюшей жидкости; 5  — число ячеек полного 
перемешивания; т  — коэффициент распределения компонента по фазам в условиях 
равновесия.

Л окальная  эффективность Е у связана с о б т и м  числом единиц переноса по паровой
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(6 .34)

(6.35)

Здесь K yj — в км оль /(м 2- с ) ; М '  — средняя мольная масса паров, кг/кмоль.
В настояшее время нет достаточно надежнмх даннмх для определения поверхности 

контакта фаз, особенно эффективной поверхности массопередачи при барботаже на 
тарелках. Поэтому обьшно в расчетах тарельчатмх колонн используют коэффициенти 
массопередачи, отнесеннне к-единице рабочей плошади тарелки ( К ^ ) .  Коэффициент 
Kyt определяют по уравнению аддитивности фазовмх диффуэионнмх сопротивлений:

Kyl = --------- !--------- , (6.36)
1 /pw +  m/p,,

где рxj и Pj,/ — коэффициентн массоотдачи, отнесеннме к единице рабочей плошади 
тарелки соответственно для жидкой и паровой фаз, км оль /(м 2-с).

В литературе приводится ряд зависимостей для  определения коэффициентов 
массоотдачи на тарелках различншх конструкций. Однако большинство их получено 
путем обобшения экспериментальнмх даннмх по абсорбции и десорбции газов и испаре- 
нию жидкостей в газовьш поток. В ряде работ показано, что с достаточной степенью 
приближения эти даннне можно использовать для определения коэффициентов массо- 
отдачи процессов ректификации бинарнмх систем, для которих мольние теплотм 
испарения компонентов приблизительно равньк В частности, для тарелок барботажного 
типа рекомендуются [15] обобшеннме критериальние уравнения типа (5.39), которие 
приводятся к удобному для расчетов виду:

По этим уравнениям получают удовлетворительнне результатм для расчета ней- 
тральних и положительнмх бинарннх смесей. Д л я  отрицательнмх смесей необходимо 
учитмвать поверхностную конвекцию. Методика учета этого явления в тарельчатмх 
колоннах приведена в монографии [16].

Анализ результатов расчетов показал, что коэффициенти массоотдачи для колпач- 
KOBbix тарелок, определяемме по уравнениям (6.37) и (6.38), оказиваются завмшен- 
ньши. Это объясняется тем, что величина ho, рассчитьшаемая по уравнению (5.48), 
включает полний запас жидкости на тарелке, значительная доля которой не участвует 
в образовании поверхности контакта фаз, в то время как h0 в уравнениях (6.37) 
и (6.38) отражает влияние этой поверхности на коэффициентн массоотдачи. Д л я  
определения эффективности колпачковмх тарелок могут бмть рекомендовани уравне- 
ния (3.73).

6.2.3. Висота светлого слоя жидкости на тарелке 
и паросодержание барботажного слоя

Висоту светлого слоя жидкости ho для ситчатмх тарелок находят по уравнению

где q =  L ( p xb) — удельнмй расход жидкости на 1 м ширинм сливной перегородки, м2/с; 
b — ширина сливной перегородки, м; /г„ер — вмсота переливной перегородки, м; o r,

(6.37)

(6.38)

A0 =  0,787"-2C p V ' ' [  1 -0 ,3 1  exp ( — 0,11 ц , ) |  (ол/ст.)0 09, (6.39)

239



Oa — поверхностное натяжение соответственно жидкости и водм при среднеи темпера- 
туре в колонне; ц* — в мПа-с; m =  0,05 — 4,6/i„fp =  0,05 — 4 ,6 -0 ,0 3 =  —0,088.

Д ля  верхней части колонни

Лов =  0.787 ( — 3 —— У 2 0,03“-560,91 ~ ““®# [ 1 - 0 , 3 1 -2,72_0 "  °'29в] ( — Y ^  =0,0229 м.
V 796-1,05 /  V 60 /

Д л я  нижней части колонни

/гОн =  0,787 ( — — — Y 2 0,03°-560,91 “ °"e“ [ 1 - 0 , 3 1 -2,72_ 0 " '° '269] f — Y ’°9 =  0,0275 м.
V 796-1,05 /  \ 6 0 /

Паросодержание барботажного слоя е находят по формуле

e =  /(1 +  л/Fi7).
где Ғг =  w2/(gho).

Д л я  верхней части колоннм

F r , = ---- — =3,68; Е, =  V^ 6 8 _  = 0 6 6  
9,8-0.0229 1 + д а

Д л я  нижней части колоннм

0,912 „ л/3,07
ҒГ" =  - =3,07; е „ = — - — - ^ ^ = 0 , 6 4 .

9,8-0,0275 1 +л/3,07

Формуль! для расчета гидродинамических параметров тарелок других типов при- 
веденм в гл. 5 (разд. 5.2.3).

6.2.4. Коэффициентм массопередачи и висота колонни

Рассчитав коэффициентн молекулярной диффузии в жидкой Dx и паровой D y ф азах  
(см. разд. 6.1.3), внчисляем коэффициентм массоотдачи.

Д л я  верхней части колонньк 
коэффициент массоотдачи в жидкой фазе

Р,/ =  6,24• 105 (4 ,6 -10-9) 05 [— ------- ^ ------------  ° 5 0,0229 ( ------------------ V S =  0.0138 м/с-L 796-2,294 (1 -0 ,6 6 )  V0,298 +  0,0091/ '.796-2,294 (1 -0 ,6 6 )  

коэффициент массоотдачи в паровой фазе

P»f =  6 ,24-105 ( 5 ,06-Ю -6)1’-5 0,188 ( - 2 ^ L V  0,0229 ( ------ -------------- y J =  l.22 м/с;
\ 0 , 6 6 /  V 0,298 +  0,0091 /

Д л я  нижней части колонньг. 
коэффициент массоотдачи в жидкон фазе

\0.S
=  6,24- 10s (5,11 ■ 10-9 ) ------- — ------------ 1 '5 0,0275 ( ------ -------------- Y'5 =  0,0282 м/с;

5-2,294 ( I -0 ,6 4 )  J V 0,269 +  0,0092 /796-

коэффициент массоотдачи в паровой фазе

Э„, =  6,24 - 105 (5,39 ■ 10 - 6) '’-5 0 ,188 ( - M L  Y ° 0,0275 ( ------ ---------------Y '  =  1.6 м/с
V 0,64 /  V 0,269 +  0,0092 /  '

Пересчитаем коэффициентм массоотдачи на к м оль /(м 2- с ) : 
для верхней части колоннм

=  0,0138 ^ -  =  0 , 0 1 3 8 - ^ -  =  0,124 кмоль/(м2-с);

Ри/= 1.22 1,22 -^—7- =  0,041 кмоль/ (м2- с ) :
Au 81.1



p,, =  0,0282 -Hi- =  0,0282 - ^ L  =  0,252 кмол ь / (м2•c ); 
М,  89,1

Рyi= 1,6 1,6 =0,052 кмоль/ (м2- с ) .
87,8

Коэффициентн массоотдачи, рассчитаннме по средним значениям скоростей и 
физических свойств паровой и жидкой фаз, постояннм для верхней и нижней частей 
колоннн. В то же время коэффициент массопередачи — величина переменная, зави- 
сяш ая от кривизнь1 линии равновесия, т. е. от коэффициента распределения. Поэтому 
для определения данннх, по котормм строится кинетическая линия, необходимо 
внчислить несколько значений коэффициента массопередачи в интервале изменения 
состава жидкости от x w до х Р. Ниже дан пример расчета для определения координат 
одной точки кинетической линии.

Пусть х =  0,6. Коэффициент распределения компонента по фазам (тангенс угла 
наклона равновесной линии в этой точке) т =  0,77

Коэффициент массопередачи K tJf внчисляем по коэффициентам массоотдачи в 
верхней части колонньг.

K„i= 1/(1/0,041 +0,77/0,124) =0,033 кмоль/(м2-с).

Обшее число единиц переноса на тарелку поу находим по уравнению (6.33): 

»„„=0,033-81,1/(0.91 -2,73) =1,1 .

Л окальная эффективность по уравнению (6.34) равна:

£ , ,=  1 —2,72“ 11 =0,67

Д л я  определения эффективности по Мэрфри £ Ml/ необходимо рассчитать такж е 
фактор массопередачи К  долю байпасируюшей жидкоети 0, число ячеек полного пере- 
мешивания S и межтарельчатьш унос е.

Фактор массопередачи для верхней части колонни:

к =  т (/? +  1)//? =0 ,77  (2,1 +  1)/2,1 =  1,137

Долю  байпасируютей жидкости 0 для различннх конструкций тарелок можно 
найти в монографии [5] Д ля  ситчатмх тарелок при факторе скорости Ғ =  гштд/|),, =  1,5 
принимают 0 =  0,1.

Число ячеек полного перемешивания S для ситчатнх тарелок в колоннах диаметром 
до 600 мм можно рассчитать по уравнению [11]:

S =  A ReJ"Re'v(*„/rfo)',/гс. (6.40)

где Re y =  w 1dopu/ ( F c\i!l) —  критерий Рейнольдса для пара в отверстиях тарелки; 
Rex =  Ld0/ ( S T|j.j) — критерий Рейнольдса для жидкости.

Значения коэффициентов и показателей степеней в уравнении (6.40) приведенн 
ниже:

Гидродинамический режим Л m п Р Ч
Пузмрьковьш 52,6 - 0 ,3 6 0.26 - 0 ,3 5 0.20
Пенншй 45,4 -0 ,5 2 0.60 - 0 , 5 0,28
Инжекционнмй 38,5 -0 ,6 5 0,16 - 0 , 2 0,08

Д л я  колонн диаметром более 600 мм с ситчатьши, колпачковими и клапанньши 
тарелками отсутствуют надежнне даннме по продольному перемешиванию жидкости, 
поэтому с достаточной степенью приближения можно считать, что одна ячейка пере- 
мешивания соответствует длине пути жидкости / =  300—400 мм.

Примем / =  350 мм и определим число ячеек полного перемешивания S как отношение 
длинн пути жидкости на тарелке /т к длине l. Определим длину пути жидкости /т как
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расстояние между переливньши устройствами:

/т =  л!d2 — b2 =~y 1,82 — 1,052 ,46 м.

Тогда число ячеек полного перемешивания на тарелке S =  1 ,4 6 /0 ,3 5 * 4 .
Д л я  провальнмх тарелок можно принять 5 = 1 .
Унос жидкости для тарелок различньгх конструкций можно найти по закономер- 

ностям, приведеннь1м в разд. 5.2.6.
Относительньш унос жидкости е в тарельчатмх колоннах определяется в основном 

скоростью пара, внсотой сепарационного пространства и физическими свойствами 
жидкости и napa .  В настояшее время нет надежнмх зависимостей, учитмваю тих влия- 
ние физических свойств потоков на унос, особенно для процессов ректификации. Д л я  
этих процессов унос можно оценить с помошью графических данннх, представленннх 
на рис. 6.7 [5] По этим данннм унос на тарелках различних конструкций является 
функцией комплекса w T/ ( m H c ) .  Коэффициент т,  учитнваю тий  влияние на унос физи- 
ческих свойств жидкости и пара, определяют по уравнению

( „  \ 0,295 / „ „ \0.<25

—— ) (  Р— —  )  (6.41)
р„ /  \  u„ /

откуда

m = 1 ,15. , 0 -  ^ 10" 3 ) 0'295 (  7 9 6 -2 ,7 3  у .
V 2,73 /  40,00915-Ю ' э /

= 0,629.
2,73 /  40,00915-10-

Внсота сепарационного пространства Нс равна расстоянию между верхним уровнем 
барботажного слоя и плоскостью тарелки, расположенной више:

НС =  Н — h„, (6.42)

где Н — межтарельчатое расстояние, м; h„ =  h o / ( \ — t )  — вмсота барботажного слоя 
(пени), м.

Рис. 6.7. Зависимость относительного уноса 
жидкости е от комплекса wT/  (тНс) для та- 
релок различних конструкций:
/  — колпачковой; 2  — ситчатой; 3  — провальной 
решетчатой; 4  — клапанной балластной

Рис. 6.8. Определение числа действительних 
тарелок:
I — линия равновесия; 2 —  кинетическая линия;
3  — рабочие линии



В соответствии с каталогом [10] для колоннм диаметром 1800 мм расстояние 
/ / = 0 , 5  м. Висота сепарационного пространства в нижней части колоннь! меньше, чем 
в верхней, поэтому определим h„ для низа колонньг.

йп =  0 ,0 2 7 5 / ( 1 - 0 ,6 4 )  = 0 ,0 7 6  м.

Тогда
t f c =  0 ,5 - 0 , 0 7 6  =  0,424; ш т/ ( т Н с) = 0 ,9 1 /(0 ,6 2 9 -0 ,4 2 4 )  = 3 ,4 1 .

При таком значении комплекса wT/  ( т Н с) унос е =  0 ,12 кг/кг. Унос жидкости в верхней 
части колоннь! мало отличается от уноса в нижней части и в нашем примере е =  0 ,11 кг/кг.

Подставляя в уравнения (6.30) — (6.33) вмчисленнне значения т,  Е ч, 0, 5  и е, опре- 
деляем к. п. д. по Мэрфри Е Му\

1,137 (0 ,67  +  0 . 1 2 /0 .77)_____=
( 1 - 0 , 1 )  ( 1 + 0 ,1 2 -1 ,1 3 7 /0 ,7 7 )

Е'ку =
0,67

0,886
[ ( l + ^ ) 4 - l ]  =  0,927;

0,927
1 +  1 ,1 3 7 - 0 ,1 - 0 ,9 2 7 / ( 1 - 0 ,1 )

£м ,=  ■ ________ „ — =  0.83-

° ’83 - ,0 .7 1 .
1 +0,12-1,137-0,83/(0,77 (1 - 0 , 1 ) ]

Зн ая  эффективность по Мэрфри, можно определить концентрацию легколетучего 
компонента в паре на виходе из тарелке у к по соотношению

Ему ={У» — У«)/(У*—У«)’ (6-43)
где у„ и у* — концентрация соответственно легколетучего компонента в паре на входе 
в тарелку и равновесная с жидкостью на тарелке.

Отсюда

у,  =  0,725 +  0,71 (0,79 -  0,725) =0,77

Аналогичншм образом подсчитанм у К для  других составов жидкости. Результатн 
расчета параметров, необходимих для построения кинетической линии, приведенн ниже:

Параметр Н

X 0,05
т 2,25

0 ,039
rto у 1,314
Е у 0,732
В 1,20
с п

и 1,13
ғ * *

Е-ГЛу

0,95
0,88

У к 0,11

часть ко.ю нHbi

0,15 0 ,30 0,45
1,73 1,30 0,90
0,041 0 ,043 0,034
1,384 1,449 1,097
0,750 0 ,765 0,667
0,96 0 ,74 1,0
1,07 0 ,9 8 0,97
0,92 0 ,90 0,84
0,85 0 ,83 0,72
0,28 0,49 0,66

Верхняя часть колонни

0,60 0,75 0,90
0,77 0,60 0,47
0,033 0,036 0,036
1,110 1,159 1,185
0,670 0,686 0,694
0,89 0,74 0,62
0,93 0,90 0,87
0,83 0,83 0,81
0,71 0,71 0,70
0,77 0,86 0,95

Взяв отсюда значения х  и у К, наносят на диаграмму х  — у  точки, по которьш проводят 
кинетическую линию (рис. 6.8). Построением ступеней между рабочей и кинетической 
линиями в интервалах концентраций от х Р до х ғ определяют число действительнмх 
тарелок для верхней (укрепляюшей) части N a и в интервалах от х ғ до x w — число 
действительнмх тарелок для нижней (исчерпьтаюшей) части колоннн N„. Обшее 
число действительнчх тарелок

N =  N,  +  N, , =  17 +  14 =  31.
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H * = ( N - l ) h + z .  +  z», (6.44)
где h  — расстояние между тарелками, м; z„, z„ — расстояние соответственно между 
верхней тарелкой и крншкой колоннь! и между дншцем колоннм и нижней тарелкой, м. 
Вибор значений zB и z„ см. в разд. 5.1.7 и 6.1.3. Подставив, получим:

Нк=  (31 - 1 ) 0 , 5 +  1 ,0 + 2 ,0 = 1 8  м.

6.2.5. Гидравлическое сопротивление тарелок колоннм

Гидравлическое сопротивление тарелок колоннн ДРК определяют по формуле

Д А ^Д Я .Л / .  +  Д А Л ,  (6.45)

где ЛР„ и Д РI, — гидравлическое сопротивление тарелки соответственно верхней и 
нижней частей колонни, Па.

Полное гидравлическое сопротивление тарелки складивается из трех слагаеммх 
(см. разд. 5.2.7).

Гидравлическое сопротивление сухой ситчатой тарелки по уравнению (5.57) равно 

ДРГ =  1,85■ 0,912 • 2,79/ (2-0,1882) = 60 ,5  Па.

Гидравлическое сопротивление газожидкостного слоя на тарелках различно для 
верхней и нижней частей колонньг.

АРпв =  gPiho» =  9,8• 796• 0,0229 =  178,6 Па;

ДЯ„„ =  gp,hm =  9,8 • 796 • 0,0275 =  214,5 П a .

Гидравлическое сопротивление, обусловленное силами поверхностного натяжения, 
равно

ДЯ„ =  4 а М  =  4-20-10“ 3/0 ,008=  10 Па.

Тогда полное сопротивление одной тарелки верхней и нижней частей колоннн равно: 

ДР» =  6 0 , 5 + 178,6+10 =  249,1 Па; ДЯ„ =  60 ,5 +  214 ,5+  10 =  285,0 Па.

Полное гидравлическое сопротивление ректификационной колоннм 

ДЯ„ =  249,1-17 +  285-14=8225 Па.

*

В дальнейшем расчету и подбору подлежат следую тие параметрн и аппаратьг. объем 
и размерьг емкостей для исходной смеси и продуктов разделения [17]; напор и марка 
насосов (см. гл. 1); конструкция и поверхность теплообменной аппаратурь! (см. гл. 2); 
диаметрь! трубопроводов и штуцеров (см. гл. 1); конденсатоотводчики (см. гл. 2); 
распределители жидкости и перераспределители потоков (см. гл. 5, Приложение 5.2); 
расчет толтинь! теплоизоляционного покрьиия (см. гл. 4).

Определение оптимальних конструкций и режимов работн ректификационнмх 
колонн рационально вьтолнять ,  используя электронно-внчислительную технику. Мето- 
дика проведения таких расчетов приведена в литературе [18].

Расчет  ректификации многокомпонентннх смесей внполняют, как правило, с по- 
мошью ЭВМ. Оптимальное проектирование и расчет таких установок подробно изло- 
жень! в литературе [12, 19, 20],

Внсоту тарельчатой ректификационной колоннм определим по формуле

244



6.3. ВЬ1Б0Р ОПТИМЛЛЬНОГО ВАРИАНТА 
РЕКТИФИКАЦИОННОЙ УСТАНОВКИ

Использование ЭВМ для расчета ректификационной установки, включаюшей колонну, 
теплообменники, другое вспомогательное оборудование, позволяет просчитать два или 
несколько вариантов с последуюшим вмбором наилучшего из них или даж е оптимального 
в технико-экономическом отношении. При поиске наилучшего или оптимального ва- 
рианта можно изменять флегмовое число, а такж е конструктивньге характеристики 
колоннн (ее диаметр, межтарельчатое расстояние, тип и параметри контактннх 
устройств) в соответствии с дискретними значениями нормализованнмх размеров и 
пределами устойчивой и эффективной работн. Возможнм такж е некоторне изменения 
технологической схемн, например с целью утилизации тепла. В качестве критерия 
оптимизации можно принять минимум приведенннх затрат, которме рассчитнвают по 
формуле [17]

П =  ЕК +  Э, (6.46)

где Е  — нормативньж коэффициент эффективности капиталовложений, которьш можно 
принять равньш 0,15 год~ ' [21]; К — капитальньге затрати ; Э — эксплуатационнме 
затратьг.

Капитальнме затратн  складмваются из стоимости колоннь! Ц к, стоимости трубо- 
проводов, арматури, КИП, фундаментов, затрат  на доставку и монтаж установки и 
стоимости вспомогательного оборудования (испарителя Ц,,, дефлегматора Ц д, подогре- 
вателя исходной смеси Ц„, холодильников дистиллята и кубового остатка Ц хд, Ц хк, 
насосов Ц„1, Ц„2, . . .);

К =  1,7Ц„ +  £  Цвсп об. (6.47)

Если при поиске оптимального варианта не предусмотрено изменение технологи- 
ческой схемн, то в стоимость вспомогательного оборудования ( ^ Ц в с о б )  достаточно 
включить только стоимости испарителя и дефлегматора, поскольку другое оборудование 
остается практически неизменньш при изменении флегмового числа или конструкции 
колонни. В этом случае

К = 1 .7 Ц ,  +  Ц11 +  Ц 1. (6.48)

Стоимость колоннь! зависит от типа, материала, диаметра и масси конструкции 
и определяется в соответствии с табл. 6.1, 6.2 [22]

Стоимость колоннн (кроме колонн с клапаннмми тарелками) определяется как 
произведение масси колоннн на цену за единицу массн. Масса колоннн равна сумме 
массм корпуса и всех тарелок:

Мкол == Мкор "1“ Л/Мтар- (6.49)

Масса корпуса складнвается из масс цилиндрической части, крншки, д н и т а :

Мкор =  Мц,,.! -f- Мнр -(-Млн. (6.50)

Macca цилиндрической части колоннм определяется ее внсотой, з а в и с я т е й  от 
числа тарелок N  и межтарельчатого расстояния Н , а такж е диаметром колонни d 
и толшиной стенки обечайки 6;

M1,„„ =  n d | ( i V - l ) W » T +  2, +  2l,)6.p, (6.51)
где р — плотность материала колоннн; zB и z„ — расстояния от верхней тарелки до 
крьгшки и от нижней тарелки до дниша.

М ассн  крншки и дниш.а можно приближенно рассчитать по формуле

M K,, +  M „ „» 2 d 26p. (6.52)

M acca тарелки М тар зависит от ее конструкции и диаметра (см. Приложение 5.2. 
к гл. 5).
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Таблица 6.1. Ценш на колонние аппарати
(кроме колонн с клапанньши прямоточншми тарелками)

Т ИП КОЛОННЬ! *
Цена в руб. за 1 т при диаметре колонни, м

0,4 0,4—0,5 0.5—0,8 0,8— 1,2 1,2— 1,6 1,6— 2,2 2,2— 2,6 2,6—3,2 3,2—4,0 4,0

Материал — углеродистая сталь ВСтЗспб
A 1315 1195 1070 945 855 780 735 680 740 795
Б 1430 1295 1160 1020 920 845 786 735 805 855
в 1550 1405 1255 1105 990 910 845 785 860 930
г 1700 1540 1375 1210 1080 985 920 850 925 1000

Материал — легированная сталь марки 12X18H10T или 08Х22Н6Т
A 2845 2660 2470 2275 2120 2000 1920 1845 1910 1935
Б 3000 2805 2600 2385 2225 2095 2005 1925 2005 2025
В 3115 2905 2685 2455 2280 2145 2045 1960 2050 2085
Г 3385 3155 2915 2665 2460 2310 2210 2110 2195 2235

Материал — легированная сталь марки 10X17H13M2T
A 3720 3505 3285 3045 2860 2710 2615 2525 2600 2605
Б 3910 3675 3430 3175 2980 2825 2710 2620 2710 2715
В 4020 3770 3510 3240 3030 2865 2750 2650 2750 2765
Г 4350 4080 3805 3505 3260 3080 2955 2845 2940 2965

Материал — двуслойная сталь марки ВСтЗспб +  12X18H10T
A 2835 2645 2440 2215 2050 1915 1825 1740 1820 1845
Б 2990 2790 2570 2345 2160 2020 1915 1830 1915 1950
В 3105 2890 2660 2425 2225 2075 1965 1875 1975 2020
Г 3375 3140 2895 2635 2430 2260 2140 2035 2135 2190

* A — насадочние без стоимости насадки; Б — с решетчатьши или ситчатьши тарелками; В — с кол- 
пачковнми тарелками; Г — с тарелками, снабженннми дополнительньши устройствами (для отвода тепла, 
сепарацин бризг и т. д .).

Таблица 6.2. Ценш на клапанние прямоточнме тарелки и корпуса колонн
с этими тарелками

Диаметр
КОЛОННЬЕ, м

Цена корпуеа, руб. за 1 т Цена тарелок, 
руб. эа 1 т

при массе корпуса из углеродистой 
стали ВСтЗсп5, т

при массе корпуса из двуслойной 
стали ВСтЗсп5 +  08Х13, т из стали 

ВСтЗсп5 +  
+  08X13

из стали 
08X13

12 12—20 20—35 35 12 12—20 2 0 - 3 5 35

1,0 610 555 530 500 1475 1375 1330 1280 2105 3360
1,2 595 540 515 485 1455 1355 1305 1260 1980 3165
1,4 590 535 505 480 1440 1340 1290 1250 1875 3010
1,6 575 525 495 470 1420 1320 1270 1225 1795 2870
1.8 565 515 490 460 1400 1310 1265 1220 1720 2745
2,0 550 500 475 455 1380 1290 1245 1205 1640 2630
2,2 545 495 470 445 1365 1280 1230 1200 1585 2550
2,4 530 485 455 435 1345 1260 1210 1180 1590 2480
2,6 520 475 450 430 1325 1245 1205 1165 1580 2450
2,8 505 465 440 420 1305 1230 1190 1150 1580 2340
3,0 500 455 435 415 1290 1215 1185 1145 1580 2315
3,2 510 470 450 430 1310 1235 1200 1160 1595 2320
3,4 530 485 460 ■ 440 1340 1255 1220 1180 1605 2340
3,6 550 500 475 450 1375 1285 1240 1200 1620 2360
3,8 575 520 495 465 1410 1320 1265 1220 1640 2390
4,0 600 545 520 490 1450 1355 1310 1255 1665 2430
4,0 640 580 545 520 1505 '1400 1350 1300 1690 2630
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Таблица 6.3. Ценм на насадку иэ колец Рашига

Раэмер, мм 
(ГОСТ 17612—78)

Цена, руб. за 1 т
Размер, мм 

(ГОСТ 17612-78)

Цена, руб. за 1 т

керамика фарфор керамика фарфор

1 5 X 1 5 325,0 8 0 X 8 0 75,4 160,9
2 5 X 2 5 90 216,7 1 0 0 X  100 72,5 159,2
3 5 X 3 5 — 382,1 1 2 0 X1 2 0 74,5 163,1
5 0 X 5 0 66,8 143,9 1 5 0 X  150 65,5 141,2
6 0 X 6 0 — 225,2

Стоимость колоннм с клапанньши прямоточньши тарелками равна сумме стоимо- 
стей корпуса и тарелок.

К стоимости насадочной колоннм, определенной по табл. 6.1, следует прибавить 
стоимость насадки. Д л я  колец Рашига ее можно определить из табл. 6.3 [23].

Стоимость кожухотрубчатмх теплообменников приведена в табл. 6.4. Стоимость 
теплообменников других типов см. в табл. 2.17 и 2.18.

Стоимость насосов незначительна по сравнению со стоимостью колоннм и тепло- 
обменников, и при расчете обших капитальннх затрат ее можно не учитьшать.

Эксплуатационнме расходм Э можно разделить на две группн, пропорциональ- 
нне капитальньш затратам  и не за в и ся ти е  от капитальннх затрат. К первой относятся 
амортизационнне отчисления, определяемше коэффициентом пропорциональности К а, 
и расходь! на текути й  ремонт оборудования, определяемие коэффициентом КР- Д л я  
химической проммшленности эти коэффициентм можно определить по средним нормам 
[17] Ка =  0,1 год- 1 , КР= 0 ,0 5  год- 1 Ко второй группе относятся расходь! на пар.

Таблица 6.4. Ценм на кожухотрубчатше теплообменники типа TH и TJl

Macca
труб *,°//о

Цена (руб. за 1 т) при обшей массе теплообменника, т

0,35 0 ,3 5 - 0 ,7 5  0 ,7 5 - 1 ,4  1 ,4 -2 ,3  2,3—3,8 3,8—5,9 5 ,9 - 1 2 ,0  12,0—20,0 20,0—35,0 35,0

Кожух — ВСтЗспЬ, труби --  Ст20
10— 20 1625 1360 1165 1030 940 855 770 695 635 575

30 1510 1280 1115 1005 920 855 780 715 665 610
40 1410 1215 1085 890 915 850 790 730 690 640
50 1330 1170 1055 975 915 860 810 755 710 670
60 1270 1135 1040 970 915 870 815 775 740 700
70 1225 1110 1025 970 920 885 840 800 770 730
80 1200 1110 1030 985 935 905 860 825 795 760

Кожух — 12XI8H10Т, труби — 12XI8H10T
10— 20 3215 2895 2660 2505 2385 2295 2185 2095 2020 1940

30 3155 2885 2685 2555 2450 2370 2280 2200 2140 2075
40 3105 2875 2710 2605 2510 2435 2360 2285 2235 2180
50 3075 2880 2745 2655 2580 2520 2455 2385 2330 2280
60 3060 2900 2790 2705 2640 2585 2520 2475 2435 2385
70 3070 2935 2830 2765 2705 2670 26 +  5 +  565 2535 2485
80 3095 2980 2890 2835 2780 2740 2700 2650 2620 2580

* Относительная масса труб в обшей массе аппарата. Обшую массу теплообменников определяют по 
соответствуюшнм каталогам — см. библиографическнй список к гл. 2 (масса некоторих типов теплообмен- 
ников прнведена в табл. 2.10, 2.13, 2.15, 2.16).

Массу труб рассчнтивают по уравнению

Mrp =  n d c?Hnbp  a; 15,7Ғ,

где d(р — среднин диаметр труб; Н — длина труб; п — число труб; 6 — толтина стенок труб (0,002 м); 
р — плотность материала труб ( « 7 8 5 0  кг/м 3); Ғ — номннальная поверхность теплопередачи, м2.
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электроэнергию и воду. В результате годовме эксплуатационнме расходн определяют 
по формуле

Э =  0,15К+ (G„Ii„+ C,lis+  С„Яв), т,

где G„ — расход пара, т /ч ; G, — расход электроэнергии, кВт-ч; GB — расход води, м:|/ч; 
Ц„ — стоимость пара, руб/т; Ц, — стоимость электроэнергии, р у б / (к В т -ч ) ;  Ц„ — 
стоимость водь1, руб /м 3; т = 8 0 0  ч/год — продолжительность работм оборудования (в ч) 
за год.

Стоимости пара, электроэнергии и водн изменяются в широких пределах, в за- 
висимости от их параметров и региона потребления [24] Д ля  ориентировочнмх расчетов 
можно принять: Ц„ =  4,5 руб/т; Ц э =  0,015 р у б / (к В т -ч ) ;  Ц в =  0,03 руб /м 3

6.4. РАСЧЕТ РЕКТИФИКАЦИОННОЙ УСТАНОВКИ 
ПЕРИОДИЧЕСКОГО ДЕЙСТВИЯ

Периодически действуюшие ректификационнме установки применяют для разделения 
однородннх жидких смесей в малотоннажннх производствах, когда необходимо пред- 
варительно накопить продукт, подлежаший разделению. Особеино рационально приме- 
нение периодической ректификации в тех случаях, когда на разделение поступает смесь 
переменного состава или когда необходимо разделить многокомпонентнне смеси или 
несколько различннх смесей на одной и той же установке. В этом случае во всех про- 
цессах используют одну и ту же колонну, поэтому рассчитьшают не размерм колоннн, 
а время, необходимое для разделения каждой смеси. Вследствие того, что.состав про- 
дуктов в колонне непрерьтно меняется во времени, в расчетах появляется дополни- 
тельная переменная — количество удерживаемой в системе жидкости (в насадке, на 
тарелках, в дефлегматоре, в трубопроводах и др.). Влияние этой переменной на процесс 
разделения особенно сушественно при глубоком исчерпмвании кубовой жидкости. 
Учет задержки жидкости в расчетах рассмотрен в [2]

Периодическую ректификацию осушествляют на установке, схема которой показана на рис. 6.9. 
Исходную смесь загружают в куб-испаритель /, снабженньж нагревателем 2, в которьж подается 
какой-либо теплоноситель, например насьиденннй водяной riap. Здесь жидкость доводится до 
кипения и испаряется. Образуюшиеся парн направляются в ректификационную колонну 3, где 
взаимодействуют с противоточно стекаюшей жидкостью (флегмой), поступаюшей из дефлегма- 
тора 4 , в котором конденсируются вшходяшие из колоннь! пари, обогашенние легколетучим 
компонентом. Часть конденсата, предвармтельно охлажденная в холодильнике 5, отводится в виде 
готового продукта в сборники 6. Число сборников определяется потребньш числом отбираемнх 
фракций дистиллята. Разделение конденсата на флегму и дистиллят осушествляют делителем 
потока 7

Периодическая ректификация может осушествляться двумя епособами.
По первому способу в процессе поддерживают постоянний состав дистиллята xp =  const; 

при этом количество флегми, поступаюшей в колонну, по мере уменьшения содержания легколе-

Рис. 6.9. Принципиальная схема установки периодической ректификации:
/ — куб-испаритель; 2 —  нагреватель; '3 — ректификационная колонна; 4  — дефлегматор; 5 — холодиль- 
чик; 6  — сборники; 7 — делитель потока

Рис. 6.10. Вариант организации процесса разделения при постоянном флегмовом числе
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тучего компонента в кубе поетепенно увеличивается. Реализация процесса по этому способу 
затруднительна ввиду необходимости одновременного регулирования подачи флегмм в колонну, 
теплоносителя в испаритель и хладоагента в дефлегматор. Однако в связи с широким внедрением 
управляюших автоматизированнмх систем этот способ начал находить применение в промишлен- 
ности.

По второму способу в процессе поддерживают иостоянное флегмовое число ( f l= c o n s l) ;  
при этом состав получаемого дистиллята меняется во времени. Этот способ более широко при- 
меняют в производстве. Фракционирование (отбор п-го числа фракций) отбираемого дистиллята 
позволяет получать продукти практически любого состава. Один из возможних вариантов схемм 
периодической ректификации при лостоянном флегмовом числе покаэан на рис. 6.10. Из перво- 
начальной загрузки состава хғ получают первую фракцию дистиллята заданного состава x Pi 
и промежуточньж остаток состава x w . Далее этот остаток разделяют на дистиллят состава 
х Р2 ~ х ғ  (вторая фракция) и кубовми остаток конечного состава Х у к. В следуюшем цикле 
ректификации вторую фракцию вновь загружают в испаритель вместе с исходной смесью. 
В случае необходимости первую фракцию (состава xPi) можно еше раз разделить на более 
концентрированньж по легколетучему компоненту продукт и остаток состава хғ , которий вновь 
добавляют в исходную смесь. Таким образом можно достичь требуемой чистотш конечнмх про- 
дуктов.

Ниже приведен пример расчета процесса периодической ректификацни, организованного 
по схеме, представленной на рис. 6.10.

Задание на проектирование. Рассчитать ректификационную колонну периодического 
действия для разделения бинарной смеси бензол — толуол по следую тим  данньш: 
количество исходной смеси Ғ = 5 0 0 0  кг; содержание легколетучего компонента: в исход- 
ной смеси х ғ =  40 % [44 % (мол.)] ;  в кубовом остатке Xwк =  5 % [6 % (мол.) ]; 
давление в паровом пространстве дефлегматора Я =  0,1 М Па.

Процесс провести при постоянном флегмовом числе R =  const. Дистиллят получить 
в виде двух фракций: первой — состава x Pi, которнй нужно рассчитать, и второй, 
равной по составу исходной смеси ( х Р2 =  х ғ ).  Разделение провести в течение одной 
рабочей сменн. С учетом подготовки к работе и вмхода процесса на установившийся 
режим продолжительность работм составляет т =  5 ч.

Расчет ректификационной колонни периодического действия сводится к определе- 
нию ее OCHOBHUX геометрических размеров — диаметра и вьгсоти, зависяших от физи- 
ческих свойств фаз, типа и размеров контактнмх устройств, гидродинамических режимов 
работи колонн. При внборе гидродинамических режимов можно руководствоваться 
соображениями, изложенними в разд. 5.1.3 и 5.2 и в разд. 6.1.

6.4.1. Флегмовое число

Олределение флегмового числа проводят технико-экономической оптимизацией. В пер- 
вом приближении его можно оценить методом, изложенньш в разд. 6.1.1. Однако 
при периодической ректификации, в отличие от непрермвной, состав дистиллята является 
определяемьш параметром. Он зависит от условий работм колоннм, в том числе и от 
состава дистиллята х Р в первоначальньш момент времени. Поэтому расчет флегмового 
числа начинают с внбора состава дистиллята в начальннй момент времени (состава 
первой капли дистиллята).

Примем х Р равним 95 %  (масс.), или 96 %  (мол.). Минимальное флегмовое число 
для этих условий

Kmin =(*p-y t ) /  (У*ғ -  *ғ) =  (0.96 -  0,67) /  (0,67 -  0,44) =  1,36,

где у* — концентрация бензола в паре, равновесном с исходной жидкостью (рис. 6.11).
З а д а в  несколько различннх значений коэффициента избнтка флегмн р, определим 

соответствуюшие им значения флегмових чисел R  =  fiRmin и, используя х - у - диа- 
грамму,— число теоретических ступеней изменения концентраций N.  Даннм е расчетов 
представленм на рис. 6.12 и приведенм ниже:

р 1,2 1.4 1,7 2,3 3,0 6,8
R 1,63 1,90 2,31 3,12 4,08 9,25
N 10,0 7,0 5,7 5,1 4,5 4,0
N(R +  1) 26,3 20,3 18,8 21,0 22,8 41,0
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Рис. 6.11. к определению числа теоретических ступеней 
изменения концентраций и составов кубовой жидкости 
и дистиллята в проиэвольньж момент разделения

Рис. 6.12. К определению рабо- 
чего флегмового числа

Рис. 6.13. Зависимость между соста- 
вами кубовой жидкости и дистил- 
лята
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Как видим, минимум функции N /  (R +  \ )  = f  (R)  соответствует флегмовому числу 
R =  2,2.

При этом значении флегмового числа в х — у-диаграмме изображают рабочую 
линию и графическим построением определяют необходимое число теоретических 
ступеней. В данном случае N =  5,7 (см. рис. 6.11).

Принимая, что в процессе разделения при постоянном флегмовом числе вмсота, 
эквивалентная теоретической ступени, в проектируемой колонне практически постоянна, 
т. е. не зависит от изменения физических свойств фаз и гидродинамических условий, 
находим зависимость между текушей концентрацией легколетучего компонента в кубе 
и составом образую тегося  при этом дистиллята. Вибрав произвольно несколько 
значений Хр, строим рабочие линии при условии постоянства флегмового числа R =  2,2. 
Д ля  каждого положения рабочей линии между ней и равновесной кривой вписмваем 
иайденное для начального момента ректификации число теоретических ступеней 
N  =  5,7 и определяем соответствуюшие значения x w. Примерн таких внчислений при 
х Р= 0,96, х 'р = 0,7 и х'р =  0,5 показанн на рис. 6.11. Зависимость x P =  f  ( x w) представлена 
на рис. 6.13 и приведена ниже:

хР 0,96 0,90 0,84 0,70 0,60 0,50 0,20 
xw 0,44 0,32 0,27 0,20 0,14 0,11 0,04

Используя полученнме даннне, находим промежуточньш состав кубовой жидкости 
х î np (при котором заканчивают отбор первой фракции дистиллята) по уравнению

xWnp
ХР2~ S xpdx/{x\xr„р—Xip) (6.53)

XW к

с учетом того, что по условию средний состав второй фракции х Р2 равен составу исходной 
смеси х ғ .

Уравнение (6.53) решают численними методами путем последовательного при- 
ближения, зад авая  несколько значений x Wnp, больших x Wli. Величина х ^ пр, внчисленная 
таким методом, оказалась равной л:ц?пр =  0,126 [ х ^ пр=  10,9 % (масс .)] .  Тогда средний 
состав первой фракции x PI, определенннй по уравнению (6.53), в пределах интегриро- 
вания от Ху,„р до х ғ  равен:

0.44
jtp,=   ̂ хР dx/ (0,44 — 0,126) =0,82 кмоль/кмоль;

0.126

лг/j, =  79,4 % (масс.).

6.4.2. Материальнмй баланс колонни

Количества получаеммх при разделении исходной смеси продуктов (двух фракций ди- 
стиллята Р\ и Р 2 и кубового остатка W)  определяем из уравнений материального 
баланса для каждого периода ректификации.

Д л я  первого периода (с отбором первой фракции дистиллята)

F =  P\-\-W„f’, Ғхғ =  Р\ХР\ +  W„pX Wnf.

Подставив, получим:

5000 =  Р ,+  1Гпр; 5000-0,4= (5000- W/np) 0,794+Гпр -0,109,

откуда P |= 2 1 2 0  кг; U/rp =  2880 кг.
Оставшуюся кубовую жидкость W nf разделяют на вторую фракцию дистиллята 

(со средним содержанием бензола х Р2 =  х ғ ) и конечнмй кубовьш продукт W K состава
x Wk-
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=  Pi +  w прХ ц>',]р =  Р2Хр + WкХу/ж.
Подставив, получим:

2880 =  Я2 +  W.'. 2880 ■ 0,109 =  Р 2-0,4 +  1ГК-0,05,

откуда Р2 =  485 кг; №* =  2395 кг.
В процессе периодической ректификации происходит непрерьтное изменение соста- 

ва кубовой жидкости по легколетучему компоненту от x r  до x W k и, следовательно, 
изменение ее физических свойств и температурьг кипения. При неизменннх параметрах 
теплоносителя, подаваемого в испаритель ректификационной установки, переменнмм 
будет тепловой поток, а значит и производительность по испаряемой жидкости. Это 
сушественно сказьшается на устойчивости режимннх параметров работн колоннм, а в 
некотормх случаях может привести к вмходу колоннн из рабочего режима. Поэтому 
при ректификации с постояннмм флегмовнм числом стремятся организовать процесс 
таким образом, чтобм производительность установки оставалась практически постоян- 
ной в течение всего процесса разделения. Это осушествляют автоматическим изменением 
подачи теплоносителя в кипятильник в зависимости от мольной нагрузки колоннь! 
по пару.

В этом случае производительность установки по дистилляту G P

Gp = ( P l/ M l +  P.2/ M i ) / 1,
где Mi и M-i — средние мольние масси соответственно первой и второй фракций 
дистиллята [уравнение (6.6)]

М, =  78-0,82 +  92 (1 —0,82) =80 ,5  кг/кмоль; Л42= 7 8 - 0 ,44 +  92 (1—0,44) =85 ,8  кг/кмоль;

GP=  (2120/80,5 +  485/85,5 ) /5  =  6,5 кмоль/ч.

Д ал е е  расчет диаметра и вмсотм колоннн проводят так же, как для колонн не- 
прермвного действия. Расчет вмсоти ведут для начальнмх условий работь! установки, 
т. е. при л:г  =  л> =  0,44 кмоль/(кмоль-см) и а> =  0,96 кмоль/(кмоль-см) Физические 
свойства пара и жидкости для расчета коэффициентов массоотдачи p.t и f>y определяют 
при средних концентрациях фаз в колонне в начальньш момент времени и соответствую- 
ших им температурах.
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Г Л А В A 7

РАСЧЕТ ЭКСТРАКЦИОННОЙ УСТАНОВКИ

OCHOBHblE УСЛОВН Ь1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

a — удельная поверхность контакта фаз; 
с — концентрация распределяемого компонента в кг/м3; 
d — размер капель;
D — диаметр аппарата, коэффициент диффузии;
Е — коэффициент продольного перемешивания;

На — обшая вмсота единици переноса;
Н — вмсота рабочей зони колоннн;
К  — коэффициент массопередачи;
n — число отверстий в распределителе дисперсной фазм; частота врашения; 

n0 — обшее число единиц переноса;
V — объемннй расход; 
w — фиктивная скорость; 

w„ — скорость свободного осаждения капель;
Р — коэффициент массоотдачи; 
ц — вязкость; 
р — плотность;

Др — разность плотностей фаз; 
о — межфазное натяжение;

Ф — удерживаютая способность.

Индексш:

х  — фаза экстрагируемого раствора; 
у  — фаза экстрагента; 
с — сплошная фаза; 
д — диспбрсная фаза;
н — начальньж параметр (на входе в аппарат); 
к — конечньш параметр (на вмходе из аппарата).

ВВЕДЕНИЕ

Установки жидкостной экстракции применяют для очистки и разделения жидких смесей, а также 
для получения растворов. Наиболее распространени экстракционнме установки с регенерацией 
экстрагента (для регенерации можно испольэовать любие массообменние процесси, применимне 
для разделения жидких растворов, а также вьшаривание и другие процессм). Широко распро- 
страненн установки, включаюшие две экстракционнме стадии — экстракцию н реэкстракцию. 
Реэкстракция обеспечиваат не только регенерацию экстрагента для стадии экстракции, но и более 
глубокую очистку извлекаемих вешеств от примесей. Такие экстракционнне процессь! применяют, 
в частности, в технологии урана, редких металлов и в некоторих других областях химической
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технологии, например в производстве капролактама [l j .  В последние годи значительное вни- 
мание привлекает применение в качестве экстрагентов в условиях, близких к критическим, или 
в сверхкритических, вешеств, являюшихся в обмчних условиях газами (диоксид углерода, ннзшие 
углеводородм). Такого рода экстрагентм, обладаюшие уникальньши растворяклцими и селектив 
нь!ми свойствами, отличаются простотой регенерации (за счет простого дросселирования) [2|

Экстракционнме процесш могут бмть и одностадийньиии. Такие установки, состояшме из 
одного основного аппарата — экстрактора, применяют в тех случаях, когда раствор в экстрагенте 
является готовьш товарньш продуктом. Одностаднйньшн являются и такие простейшие экстрак- 
ционние установки, как часто встречаюшиеся в промжшленной практике установкн для водной 
промьтки различнмх органических продуктов.

Пример принципиальной схеми экстракционной установки покаэан на рис. 7.1. Плотность 
экстрагента, используемого в этой установке, меньше плотности экстрагируемого раствора; его 
регенерируют вьтариванием в однокорпусной вьтарной установке. Исходньж раствор из сбор- 
ника Е\ насосом Hi подается в верхнюю часть экстракционной колоннш КЭ. В нижнюю часть 
этой колоннь! из сборника Е3 насосом Н3 подается экстрагент.

Экстрактор в данном случае представляет собой расгшлительную колонну, в которой дисмер- 
гируется более легкая фаза (экстрагент). Вмходяшие из распределителя дисперсной фазь1 капли 
поднимаются вверх и, пройдя рабочую зону экстрактора, поступают в верхнюю отстойную зону, 
где коалесцируют, образуя слой легкой фазн (экстракт). Противотоком экстрагенту движется 
сплошная фаза, из которой в данном случае извлекается экстрагируемое вешество. Очишенная 
исходная смесь (рафинат) собирается в нижней отстойной зоне (ниже распределителя дисперсной 
ф азн),  где отстаивается от капель экстрагента и самотеком через гидрозатвор поступает в сборник 
рафината Ег. Гидрозатвор переменной внсоть! для отвода более тяжелой фазн позволяет, с одной 
сторонн, автоматически поддерживать постоянное положение границ раздела между фазами 
в верхней отстойной зоне, а с другой — изменять это положение для увеличения, например, висотн 
слоя легкой фазь1 и лучшего ее отстаивания.

Экстракт через подогреватель П поступает в випарной аппарат АВ с вьшесенной греюшей 
камерой, обогреваемой водяньш паром. Концентрированньш раствор экстрагируемого вешества 
стекает из випарного аппарата в сборник Е<, откуда насосом Н4 подается на дальнейшую пере- 
работку. Часть вторичного пара из внпарного аппарата (парообразньж экстрагент) конденси- 
руется в подогревателе П, за счет чего экстракт нагревается перед поступлением в внпарной 
аппарат. Полная конденсация вторичного пара осутествляется в конденсаторе К, охлаждаемом

Рис. 7.1. Схема экстракционной установки:
КЭ — экстракциониая колонна; АВ — випарной аппарат; П — подогреватель; К — конденсатор; X — холо- 
дильник; Ei — Е<— сборникн; Hi — Hl— центробежние насоси; КО — конденсатоотводчик; I — вода; 
2 — водяной пар; 3  — исходная емесь; 4 — рафинат; 5 — экстракт; 6 —  жидкий экстрагент; 7 — кон- 
центрированмий раствор экстрагнруемого вешества в экстрагенте; 8  — парообразньж экстрагент; 9  кон- 
денсат; 10  —  оборотная вода
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водой. После охлаждения в водяном двухтрубном холодильннке X сконденсированньш экстрагент 
поступает в сборник Е3. В этот сборник подается некоторое количество свежего экстрагента для 
компенсации потерь экстрагента с упаренннм раствором На схеме показанм также конденсато- 
отводчик КО для отвода конденсата нз вьшарного аппарата и насос Н2 для подачи рафината на 
дальнейшую переработку.

Все аппарати и трубопроводи установки работают под атмосферним или небольшим избьь 
точньш давлением, создаваемим насосами и кипятильником вьшарного аппарата. Регенерация 
экстрагента в данном случае осушёствляется только из экстракта. Пример схемм экстракционной 
установки, в которой регенерация экстрагента производится ректификацией, приведен в третьей 
части «Графцческое оформление курсорого проекта».

При расчете и проектировании экстракционних установок могут решаться разнь[е задачи. 
В обшем случае, когда разрабатнвается новьш экстракционнмй процесс, требуется подобрать 
экстрагент, найти наиболее подходяший способ его регенерации, разработать технологическую 
схему процесса, вмбрать тип экстрактора и рассчитать его размери, спроектировать различное 
вспомогательное оборудование. Такого рода широкие и объемньш задачи возникают редко. Гораздо 
чаше решаются более простме задачи, например проектирование для известного экстракцион- 
ного процесса более совершенного экстрактора или проектирование экстрактора иной произво- 
дительности, чем сушествуюший промишленньж аппарат. В данной главе иэ всего многообразия 
вопросов, которне могут возникать при проектировании экстракиионпих установок, рассмотрим 
лишь те, которие связанц с расчетом размеров экстракцноннмх аппаратов.

7.1. РАСЧЕТ ЭКСТРАКЦИОННЬ1Х АППАРАТОВ

Из множества конструкций экстракционннх аппаратов [1, 3, 4] наибольшее распро- 
странение получили противоточнне колоннм с механическим перемешиванием: вибра- 
ционнме, роторно-дисковме, пульсационние и др. В тех случаях, когда требуется аппарат, 
эквивалентньш большому числу теоретических ступеней, используют смесительно- 
отстойнме экстракторь1. Аппаратм этого типа позволяют строго контролировать или 
целенаправленно изменять состав экстрагента на отдельнмх ступенях. Д ля  экстрак- 
ционнь1х процессов, в которнх взаимодействуют плохо отстаиваюшиеся или склоннне 
к эмульгированию ф азн ,  применяют тарельчатме колонни. Если требуется малое время 
контакта в процессе экстракиии, рекомендуется использовать центробежнме аппарати. 
Наиболее простме и внсокопроизводительнме из всех известньгх видов экстракцион- 
Hbix аппаратов — распилительние колонни — могут применяться в тех случаях, когда 
требуется аппарат, эффективность которого не больше одной теоретической ступени.

О б т и е  принципь! расчета массообменной (в том числе и экстракционной) аппа- 
ратурн дань! в гл. 3. Здесь подробно рассмотрень! некоторие вопроси, касаюшиеся 
работн аппаратов для жидкостной экстракции, причем как и в гл. 3, речь пойдет о 
простейших процессах, когда в массопереносе участвует только один компонент.

7.1.1. Скорость осаждения капель

Экстракционнне аппаратн  работают в условиях диспергирования одной из фаз. Поэтому 
первая проблема, возникаюшая перед проектировтиком,— вмбор дисперсной ф ази .  
Обмчно вигоднее диспергировать (если возможно) ту фазу, расход которой больше, 
так как при этом получается большая меж ф азная поверхность. Если в экстракторе 
взаимодействуют органическая и водная фазьг, чаш е диспергируют органическую, 
поскольку капли водм, как правило, проявляют большую склонность к коалесценции, 
в результате чего м еж ф азная поверхность уменьшается.

В экстракционнмх колоннах капли дисперсной ф а зн  движутся под действием сил 
тяжести вверх или вниз, в зависимости от того, какая из фаз — дисперсная или сплош- 
ная — имеет меньшую плотность. Д л я  расчета экстракторов часто необходимо знать 
скорость осаждения капель. Зависимость скоростей свободного осаждения капель от их 
размера обмчно имеет вид, показанньж на рис. 7.2. Размер капель d  принято харак- 
теризовать диаметром сферн равновеликого с каплей объема. Как видно из рисунка, 
зависимость скорости свободного осаждения от размера капель имеет вид кривой с 
максимумом. Капли размером d >  d Kр назьтаю т «осциллируюшими». Форма их в про-
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цессе осаждения периодически претерпевает изменения. Скорости осаждения осцилли- 
руюших капель мало зависят от их размера.

Скорость свободного осаждения мелких капель можно рассчитать по уравнению 
Адамара [3]

Apgtf2 (м-д+1̂ )
6цг (2цс + 3ц.,)

(7.1)

где w0 — скорость свободного осаждения; А р — разность плотностей фаз; ц,- и |гд — 
вязкости соответственно сплошной и дисперсной фаз.

Уравнение (7.1) применимо при значении критерия Рейнольдса (Re =  io„t/pc/(ic) 
для капель меньше единицм.

Для расчета скоростей свободного осаждения крупних капель можно пспользовать 
следуюшую эмпирическую зависимость [5]

Q = ( 0 , 7 5 7 ) " 7“ при 2 < Г « £ 7 0 ;  Q =  (22Г ) n 42 при Т >  70, (7.2)

где Q =  0,75 +  R e/P "15; T =  4 A p g d 2P'K'5/3, P =  p?a:>/ ( A p g \ x l ) \  a — межфазное натя- 
жение. Значение параметра Т = 7 0  соответствует критическому размеру капель. Капли 
более крупного размера являются «осциллируютими».

Другой метод расчета скоростей осаждения капель описан в монографии 13]. 
Следует отметить, что в промишленних условиях капли дисперсной фазн, содержашие 
примеси различнух загрязнений, часто ведут себя как твердме частици. В них затормо- 
жено внутреннее движение, что приводит к уменьшению скоростей осаждения. Такие 
капли принято назмвать «жесткими». Скорости их осаждения следует рассчитьшать 
по уравнениям для скоростей осаждения твердмх частиц.

Рис. 7.2. Зависимость скорости свободного 
осаждения капель от их размера

Рис. 7.3. Функция j(R) для расчета раз- 
меров капель при истечении из отверстий
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сСкорости стесненного осаждения капель оус „ в экстракторах рассчитьтают с по- 
мотью скоростей свободного осаждения, вводя поправочине коэффициенть!. Ч а т е  
всего используют завнсимость следуютего вида:

w r „ =  w„{  1 — cIj), (7 .3 )

где Ф — объедоная доля дисперсной фазь! в рабочей зоне экстрактора (удерживаюшая 
способность).

7.1.2. Скорости захлебьжания в противоточнмх экстракционнмх колоннах

Расчет предельних скоростей фаз в экстракторах обшчно проводят на основе следую- 
mero уравнения:

шс/ (  1 — Ф )  +  U' |/<1) =  w „  =  aj,n|, (1 — Ф ) ,  (7 .4 )

где wc и шд — фиктивнне скорости соответственно сплошной и дисперсной фаз; w0T — 
относительная скорость между фазами; — так назшваемая характеристическая 
скорость капель — предельное значение вертикальной составляюшей скорости капель 
в экстракторе относительно сплошной фазь: при расходах фаз, стремятихся к нулю.

Если рассматривать уравнение (7.4) как зависимость ('иУс+г^д) от Ф, она имеет 
максимум, причем положение максимума обусловливает предельное значение суммар- 
ной фиктивной скорости фаз, при котором начинается захлебьшание. Суммарная фик- 
тивная скорость при захлебивании определяется уравнепием

( з ( I  — 1 Ф 1 “Ь * —  4Ф '|) а \ в]„  (7 .5 )

в котором Ф3 — удерживаюшая способность при захлебьтании, равная
cI)3= ( v'ft2+ ^ 6  — 3 f t )/ [4 ( l  —  ft )| .  (7 .6 )

где b =  Уд/1/с=  Wi/Wc — соотношение объемнмх расходов дисперсиой и сплошной фаз.
Применение уравнений (7.4) — (7.6) требует знания характернстической скорости. 

Для распмлительних колонн ее можно принять равной екорости свободного осаждения 
капель. В экстракторах других типов она обь[чно меньше скорости свободного осажде-  
ния. Так, для роторно-дисковшх экстракторов характеристическую скорость рекомен- 
дуется [3] рассчитивать по уравнению

t£i.„p =  a m 0. (7 .7)

Коэффициент a  равен наименьшей из следуюшнх величнн:

( f ) .

где D, Dp и Dc — диаметр соответсгвенно колоннш, ротора и внутренний диаметр колец 
статора; h  — вмсота секции.

Предложен [ 1 ,3 ]  ряд эмпнричееких уравнений для расчета характеристической 
скорости. Например, для колонн с турбиннмми мешалками (экстракторш Ольдшу — 
Раштона) характеристическую скорость можно найти из уравнения

„ ар =  7 7 .1 0 - «  J L  (7 .8)
ц.г \ n~D„ /  \  рс /

где п и DM — частота вратения и диаметр мешалки.
В насадочннх экстракторах капли дисперсной фази двигаются в узких каналах 

внутри насадки, и стесненность осаждения обусловлена близостью стенок насадки, 
а не наличием других капель. Поэтому величину шит в уравнении (7.4) можно считать 
незавнсяшей от удерживаюшей способности. В этом случае фиктивнне скорости фаз 
при захлебмвании должнн удовлетворять следуюшей зависимости:

Д/Шд +V^V  (7-9)
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■ • - ода "р” ^ <50' ,7Л01 

где е — свободний объем насадки; ап — удельная поверхность насадки; при подста- 
новке рс и Ар в кг/м3; а„ — в м2/м 3; Цс — в Па-с; a — в Н/м получают: wOT — в м/с.

Для насадочнмх колонн величину можно найти по уравнениям [4]

7.1.3. Удерживаютая способность

Для смесительно-отстойнмх экстракторов при достаточно интенсивном перемешивании 
удерживаюшую способность можно принять равной Ф =  УД/ ( У Д +  Кс).

Для противоточнмх колонн удерживаюш.ую способность определяют из уравне- 
ния (7.4), которое можно представить в виде:

ф-1_2ф2 +  ( ' 1 + - ^ ------- — ) ф ---- ^ = 0
\ ЬУхар У̂хар / î xap

ИЛИ

0 2_ ( , + J ^ ---------- ^ W j ^  =  0. (7.11)
\  W 01 W o ,  /  W o ,

Обьшно экстракционние колоннн работают в условиях, когда удерживаютая  
способность равна наименьшему из положительнмх корней этих уравнений. Установлено, 
однако, что распмлительнме колоннм могут работать при больших значениях Ф, соот- 
ветствуюших другим корням уравнения (7 11) (режим плотной упаковки капель).

7.1.4. Размер капель

В экстракторах для диспергирования одной из фаз ее либо пропускают через тонкие 
отверстия, либо перемешивают с помошью мешалок или созданием пульсаций. Первьгй 
способ применяют в расгшлительннх, тарельчатих и насадочннх колоннах, второй — 
в роторно-дисковмх, пульсационннх, вибрационних, смесительно-отстойнмх экстрак- 
торах.

Истечение дисперсной фазм из отверстия может бшть капельннм (когда капли 
образуются непосредственно у отверстия) или струйньш (когда капли образуются при 
распаде струи). Переход от капельного истечения к струйному происходит при неко- 
торой критической скорости в отверстии, которую можно рассчитать по уравнению [6]:

V W1 <7|2)

где d0 — диаметр отверстия; v =  V2o/(gAp)
При капельном истечении размер образуюшихся капель можно определить из 

следуюшей зависимости [7]
К =  л Rf ( R)  [I + 2 ,3 9 /?W e!/3-0 ,4 8 5 W e , +  19/?7/3(Цо^^/ст)]. (7.13)

где V = n d 3/6 y 3 — безразмерньш объем капель; R =  d0/2y  — безразмерньш радиус 
отверстия; Wei =  (рс рл) d0w 2/ 2 о — критерий Вебера; w N — скорость в отверстии; 
функция f (R) приведена на рис. 7 .3 .

Следует отметить, что в уравнении (7 .1 3 )  вмражение в квадратнмх скобках, опре- 
деляюшее влияние скорости истечения на размер капель, часто не очень сильно отли- 
чается от единицьг Если скорость в отверстиях неизвестна, то приближенное значение
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размера капель можно наити по упрсмценному уравнснию
V =  nRf (R). (7 .14)

При струйном истечении капли обьнно имеют разнше размерм, причем с увели- 
чением скорости истечения распределение капель по размерам становится все более 
широким. Средиий поверхностно-объемньш диаметр капель с увеличением скорости 
истечения до некоторого предела падает, а затем начинает возрастать. Таким образом, 
при некоторой скорости струйного истечения размер капель минимален.

Средний размер капель при струйном истечении можно рассчитать лишь очень 
приближенно. При умеренной вязкосги жидкостей соблюдается соотношение [3]:

Для ориентировочного определения размера капель диаметр конца струи d, 
можно принять равнмм диаметру отверстия, из которого истекает струя. В действи- 
тельности же происходит сужение струй, и размер капель меньше, чем следует из урав- 
нения (7.15). Для определения средних размеров капель с учетом сужения струи можно 
использовать соотношение:

Уравнение (7.16) приближенно описьшает размер образуюшихся при струйном 
истечении капель в тех случаях, когда распад струи происходит в результате образова- 
ния на ее поверхности возмушений, симметричнмх относительно оси.

Приведеннме уравнения позволяют рассчитать средний размер капель, образую- 
шихся при истечении дисперсной фази из отверстий тарелок или распределителя дис- 
персной фазь!. Внутри колоннн капли могут укрупняться вследствие коалесценции. 
Однако учесть количественно эффект коалесценции пока не представляется возмож- 
h u m . Поэтому приведеннне уравнения применяют для расчета размеров капель в рас- 
пьшительнмх и тарельчатшх экстракционншх колоннах без учета коалесценцин (которая 
в этих аппаратах обнчно не очень интенсивна).

В насадочних колоннах капли движутся в узком пространстве внутри насадки, 
непреривно сталкиваясь с материалом насадки и друг с другом. Это приводит к частой 
коалесценции и повторному редиспергированию капель. В результате устанавливается 
некоторьш равновесньш размер капель. Для его расчета можно использовать следую- 
шее эмпирическое уравнение [3]:

где е — удельний свободньж объем насадки; w0T — относительная скорость капель, 
рассчитнваемая для насадочннх колонн по уравнению

Распределитель дисперсной фази для насадочнмх колонн следует подбирать так, 
чтобь! из него виходили капли того ж е размера (или немного крупнее), что и равно- 
весний размер капель внутри насадки.

Размер элементов насадки для экстракционннх колонн не должен бить слишком 
мал. Считается, что диаметр кольцевой насадки должен бить больше критического 
размера колец, определяемого по уравнению

d=l,92tii. (7 .15)

d =  1 ,6 7 5 ^ „ / ( а ' '4р |/3), (7.16)

где

р =  0.28-)-0,4 ехр [ — 0,56 ( а  — 1) J ; We =  p^w^do/a.

(7 .17)

а,от =  1£’я/(ЕФ) + ш с/[е(1 — Ф) ] (7 .18)

ĤSC. кр --2, 42VaTTgAp) (7.19)
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При меньшем размере элементов насадки колоннш работают с низкой эффекгив- 
ностью. Вследствие сильной коалесценции капель дисперсная ф аза в этом слўчае дви- 
жется внутри насадки полностью или частично не в виде капель, а в вйде сплошного 
каналообразного потока, что приводит к резкому уменьшению межфазной поверх- 
ности.

В экстракторах с механическим перемешиванием размерн капель такж е обуслов- 
ливаются совокупностью процессов распада и коалесценции капель внутри аппарата. 
Среднне поверхностно-объемнне диаметрм капель рассчитмвают на основе опмтнмх 
данних. Так, для роторно-дисковмх экстракторов можно применять следуюшее эмпи- 
рическое уравнение [8]:

* = 16'7 w r w w *  ' (7-20)
где D р — диаметр дисков; N — число дисков в зкстракторе.

Опубликован ряд других эмпирических уравнений для расчета средних размеров 
капель в роторно-дисковмх и других экстракторах с Подводом внешней энергии [1,3, 4].

7.1.5. Массопередача в экстракционнмх аппаратах

Во многих работах [ 1, 3, 4, 9] приведень! различние даннме или эмпирические уравнения 
для величин, характеризую тих скорости массопереноса в экстракторах. Однако эти 
многочисленнме данние по поверхностннм и объемньш коэффициентам массоотдачи, 
по значениям внсотм единицш переноса и эффективности тарелок получень! в основном 
на аппаратуре лабораторнмх размеров. Применимость их для расчета экстракторов 
промь1шленнь1х размеров в большйнстве случаев не установлена. Поэтому представ- 
ляется целесообразньш при отсутствии других, более надежнь!х даннмх проводить 
расчет экстракторов на основе коэффициентов массоотдачи д л я  свободно осаждаю- 
т и х с я  одиночнмх капель, мало зависяших от размеров аппарата. Коэффициентш 
массоотдачи как в сплошнои, так и в дисперсной ф азе зависят от размеров капель. 
Д ля  мелких капель, ведуших себя подобно «жестким» сферам, внутри которих массо- 
перенос осушествляется лишь за  счет малекулярной диффузип, коэффициентш массо- 
отдачи можно рассчитать по уравнениям [9, 10]:

Р д =  — | - l n | l -  [ 1 - е х р ( - л 2Ғо1) ] 05|; (7.21)
от

Nu£ =  0,998Pe£l/J; (7.22)
Nu,' =  0,74Rel/*’P rl' l/3, (7.23)

где т — время пребивания капель в колонне; Nu£ =  $cd / D c, Pe'c =  w0jd /D c и Pr£ =  
=  (ic/pc£)c — диффузионнме критерии Нуссельта, Пекле и П рандтля для сплошной фазм; 
Foi =  4DLj / d 2 — диффузионнмй критерий Фурье для дисперсной фазм; Dc и Од — коэф- 
фициенть! диффузии соответственно в сплошной и дисперсной фазах; Re =  pt.U)OTt//|.il — 
критерий Рейнольдса для капель.

Уравнения (7.21) и (7.22) — теоретические, справедливме при м алих значе- 
ниях Re; уравнение (7.23) — эмпирическое, применимое при больших Re.

Коэффициентм массоотдачи для более крупньгх капель, в которих не заторможено 
циркуляционное движение, определяются следуюшими зависимостями [4, 9, 10]

рд =  — ( d /б т )  In j 1 — [I — exp ( — 2,25л 2Ғо1 ) ] ог,(; (7 .24)

Nu; =  0 ,65Pe^5(l + Ц л М )  “ " 5; (7.25)

Nu; =  31,4(Foi) (Pri) -«•'»Weu-jr ; (7.26)

\ u ;  =  0,6Re"'5P r ^ 6, (7.27)

где |\ 'ид =  Рд^/Од и Ргд =  |лд/ ( р д О д )  — диффузионнше критерии Нуссельта и Прандтля 
для дисперсной фазш; We  =  pcwlrd / a  — критерий Вебера для капель.
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Уравнения (7.24) и (7.25) применимм при маль1х Re (морядка еднницн), a (7.20) 
и (7.27) — при большнх Re.

Д л я  осциллирукицих капель можно использовать следуюшие уравиення [9]

N i i '= 0 .3 2 ( F o ; ) - " HRe',0“[[),-o7(A'Ap^)]IM; (7.28)

,\'н,' =  5 0 +  0 , 0 0 8 5 R o ( P r ^ ) (7. 29)

При расчете коэффициентов массоогдачи по приведенншм внше уравнениям в без- 
размерние числа Re, Ре' и We подставляют относительную скорость капель, вьшис- 
ленную по уравнению (7.4); время пребнвания капель в колонне принимают равнмм 
т =  Ф H/Wjy (где Н — вмсота рабочей зонь1 экстрактора) .

Надежность расчета размеров экстрактора в значительной степени определяется 
правильним вмбором модели, положениой в основу расчетов. В смесительннх камерах 
смесительно-отстойнмх экстракторов обнчно принимают модель идеального смешения 
для обеих фаз. При расчете распь1.пительнь1х колонн представляется наиболее целе- 
сообразньш использование модели идеального смешения для сплошной фазь| и модели 
идеального вмтеснсния — для дисперсной. Такую же модель ч а т е  всего применяют при 
расчете тарельчатмх колонн. Экстракционние колоннм с подводом внешней энергми 
обично рассчитшвают на основе диффузионной модели, используя опубликовашше 
д а н н м е п о  коэффициентам продольного перемешивания [4, 11] Методн расчета раз- 
меров массообменних аппаратов на основе всех указаннмх моделей, применимме и к 
экстракторам, описанм в гл. 3.

7.1.6. Размер отстойнмх зон

Д ля разделения фаз экстракционнме колонни имеют отстойнме зонь!, которме обично 
примнкают к рабочей зоне колоннь! и располагаются вшше и ниже ее (верхняя и нижняя 
отстойнме зонь1). Отстойная зона для сплошной фазм  (при диспергировании более 
легкой фазь! находится внизу) служит для отделения уносимих ею мелких капель. 
Отстойная зона для дисперсной ф а зн  (при диспергировании легкой фазм находмтся 
вверху) предназначена для того, чтобм капли могли коалесцировать перед вмходом 
из аппарага.  Время, необходимое для коалесценции капель, можно рассчитать 
по уравнению [11]

w , =  1,32.105( М / о )  (H/d) "  (7.30)

где Н  — вмсота падения капли перед ее попаданием на межфазную поверхность, где 
происходит коалесценция.

Расчет размеров отстойннх зон лучше проводить на основе огштнмх данннх, так 
как скорости отстаивания и коалесценции капель зависят от ряда трудно учитьтаеммх 
факторов, например от присутствия примесей поверхностно-активних ветеств .

7.2. ПРИМЕР РАСЧЕТА РАСПМЛИТЕЛЬНОЙ КОЛОННЬ1

Задание на проектирование. Определить размерм распмлительной колоннм для извле- 
чения фенола из водь! экстракцией бензолом при следуюших условиях; расход исход- 
ной смеси — 0,001389 м */с (5 м ’/ ч ) ; начальная концентрация феиола в воде — 0,3 к г /м 3; 
конечная концентрация фенола в воде — 0,06 к г /м ';  начальная концентрация фенола 
в экстрагенте — 0,01 кг/м 3; температура в экстракторе — 25 °С.

Р а в н о в е с и е  м е ж д у  ф а з а м и .  При виражении концентраций в кг/мэ коэффициент 
распределения фенола между бензолом и водой при малих концентрациях фенола является 
практпческн постоянной величиной, при 25 °С равной 2,22 [12] Следовательно, равновесне между 
фа^ами в данном случае определяется уравнением (3.23), причем ш = 2 ,2 2 ,  пиi =  0.

' Р а с х о д  э к с т р а г е н т а .  Ввиду малой концентрации фенола измснением плотностей 
ф^з и их расходов в процессе экстракции можно пренебречь. Так как в соответствии с уравне- 
нием (3.28) конечная концентрация п экстрагенте не может превьмиать концентрации, равно-
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весной с концентрацией исходной смеси, то минимальньш расход экстрагента, как следует из 
уравнения (3.4), будет равен

Ч . , П -  (Сд- ~ Сж- ) -  ° - — 9  ( 0 ’3— ° 6 )  = 0 . 0 0 0 5 0 8  м 3/у cj (сх.„-с„.н) 2,22-0,3-0,01

Реальньж расход экстрагента должен бьпъ больше минимального. Эффективность полнх 
распь1лительнь1х колонн обмчно невелика (ввиду большого продольного перемешивания в сплош- 
ной фазе) и, как правило, не превишает одной теоретической ступени. Поэтому в данном случае 
определим расход экстрагента, исходя из условия, что необходимое число теоретических ступеней 
должно бить близко к единице. Ввиду малих концентраций фенола нзменением расходов фаз 
в экстракторе можно пренебречь и, следовательно, число теоретических ступеней можно рассчи- 
тать по уравнению (3.22). Например, если расход экстрагента в два раза больше минимального 
(0,001016 м3/с ) ,  то конечная концснтрация фенола в нем в соответствии с уравнением (3.4) co
d a  вит:

C y . ^ c ^ + i V . / V y )  (Сх.„-Сх.к) =0,01 +  (0,001389/0,001016) (0 ,3 -0 ,0 6 )  =0,338 кг/м3.

Подставляя это значенне в уравнение (3.22), написанное для концентраций в кг/м3, при 
mo =  0 получим:

ln (  су * ~ тсх н ^ \п (  0 ,338-2 ,22-0 ,3  \
N n \Cy.„ — mcs,к /  П \ 0,01 -2,22-0,06 /

т _  In (mVy/Vx) ~  In (2,22-0,001016/0,001389) — ’

Результатн расчетов при других расходах экстрагента приведени ниже:

V, fVtmia 3 4 5 6 7
</к, кг/м3 0,229 0,174 0,141 0,119 0,104
N 1,42 1,18 1,04 0,94 0,87

Как видно, требуемая эффективность колонни составит около одной теоретической ступени 
при расходе экстрагента в 5—6 раз больше минимального. Примем расход экстрагента равним 
0,002778 м3/с (или 10 м3/ч ) ,  т. е. примерно в 5,5 раз больше минимального расхода и в 2 раза 
больше расхода исходной смеси. При таком расходе бензола конечная концентрация фенола 
составит t y H =  0,13 кг/м3 Поскольку расход бензола больше расхода води, будем проводить 
расчет колоннь!, считап бензол дисперсной фазой. Ввиду малих концентраций фенола необходимие 
для расчета физические свойства фаз примем равними соответствуюшнм свойствам водш и бен- 
зола при 25 °С: рс =  997 кг/м3; цс =  0,894 мПа-с; о=0,0341 Н/м; рд =  874 кг/м3; цд =  0,6 мПа-с; 
Д р =  123 кг/м3

Д и а м е т р  к о л о н н и .  Основная трудность расчета диаметра распилительних колонн 
заключается в том, что для определения скоростей захлебивания нужно знать размерьг капель 
и скорости их осаждения. Размерм капель зависят от скорости дисперсной фази в отверстиях 
распределителя. Последняя же зависит от числа этих отверстий, а число отверстий, необходимое 
для равномерного распределения дисперсной фазь!, зависит от диаметра колоннн.

Поэтому бил принят следуюший порядок расчета распмлительннх колонн (рис. 7.4). Исходя 
из диаметра отверстий распределителя дисперсной фазь! сначала определим ориентировочний 
размер капель по уравнению (7.14) или (7.15). Затем после расчета скоростей осаждения капель 
этого размера и предельних нагрузок, при которих наступает захлебивание, находим удовле- 
творяюший требованиям стандарта диаметр колоннм, пригодний для проектируемого процесса. 
Определив размери распределителя (шаг между отверстиями и их число), уточним размер капель 
с помошью уравнений (7.13) или (7.16) и проверим правильность вмбора диаметра колонни. 
Затем рассчитаем требуемую висоту рабочей части колонни.

Проведем расчет размеров распмлительной колоннн, приняв диаметр отверстий распреде- 
лителя дисперсной фази равним do =  4 мм.

П р и б л и ж е н н и й  р а з м е р  к а п е л ь .  Определим приближенний размер капель при 
капельном истечении бензола в воду по уравнению (7.14):

у =  ~ у / - ^ -  =  д / 2 ' 0 '03— =  0.00752 м (7,52 мм);
V g A p  V 9,81-123

R =  da/ 2v =  4 /(2 -7 ,5 2 )  = 0 ,2 6 6 .

По графику на рис. 7.3 находим / (R ) = 0 ,7 2 .  Следовательно,
К =  л  RI(R)  = 3 ,14-0 ,266-0 ,72  =  0,601.

Таким образом, ориентировочний диаметр капель при капельном истечении равен:
d =  y (6V / л )  |/3 =  7,52(6- 0,601 / 3 ,1 4 ) 1/3 = 7 ,9  мм.
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Рис. 7.4. Схема расчета размеров распили- 
тельной КО.ПОННЬ!

Рис. 7.5. Зависимость средних размеров 
капель от скорости истечения:
/ — капельньш режим; 2 — струйний режим

W,N HP

При струйном истечении приближенньж размер капель должен иметь, в соответствии с урав- 
нением (7.15), близкое значение:

d — 1,92rfo =  1,92• 4 =  7,68 мм.

С к о р о с т ь  с в о б о д п о г о  о с а ж д е н и я  к а п е л ь .  Для капель бензола диамет- 
ром 7,9 мм из уравнения (7.2) находим:

_ р ^  = _____ 9 9 7 ^ О 0 3 4 1 _ =  I0;
gApnJ 9,81 ■ 123 (0,894-10 )

Я " '5 =  (5,12- 10и))о,|5 =  40,4;

T =  4 \ p g d 2Pnyj/(3(j)  = 4 -  123-9,81 (7 ,9 -10~3) 2-40,4/(3-0,0341) =  119;

Q =  (22T)"*- =  (22 -119)°-1г =  27,4;

R e =  (Q — 0,75) /j(M5 =  (27,4 —0,75) 40 ,4=  1070;

Wo= Renc/(pcrf) =  1070-0,894- Ю - 3/ (997-7,9-10"3) =0,121 м/с.

Для капель диаметроМ 7,68 мм получается практически такое же значение скорости свобод- 
ного осаждения (0,122 м/с).

С у м м а р н а я  ф и к т и в н а я  с к о р о с т ь  ф а з  п р и  з а х л е б м в а н и и .  Удержи- 
ваюшая способность при захлебивании в данном случае (b =  V2/ V t =  2) в соответствии с урав- 
немием (7.6) равна:

д= ут а _-зА =  у2г+ з ^ - з _-2 =  82
4 ( 1 - 6 )  4 ( 1 - 2 )
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Принимая характеристическую екорость капель в расгшлительной колонне равной скорости 
свободного осаждения, из уравнения (7.5) находим:

(Шд +  ttv) з =  (1 -  4Ф3 +  7Ф2 -  4Ф?) uixap =  (1 -  4 • 0,382 +  7 • 0,382= — 4 • 0.3823) 0,121 =  0,0328 м /с. 
Таким образом, минимально возможний диаметр колонни равен:

Dmia =  J - *  =  (0.002778 +  0,00.389)
Ш1П \ 7 i ( w i  +  wc) 3 V 3,14-0,0328

Вцбираем внутренний диаметр колоннм равним 0,5 м. Фиктивнме скорости фаз в такой 
колонне равньг. ti>x =  !£>c= 0,707 см/с; wy =  wa =  1,414 см/с. Колонна будет работать при на- 
грузке, составляюшей 65 % от нагрузки при захлебьшании. В данном случае днаметрь! колонни, 
определяемше из приближенних размеров капель для капельного и струйного истечения, одина- 
k o b w . Если бн они различались, т о  окончательньш вибор диаметра колоннн должен бь1л би про- 
водиться после расчета распределителя и определения режима истечения дисперсной фазь|.

Р а с ч е т  р а с п р е д е л и т е л я  д и с п е р с н о й  ф а з м .  Работа распилительнмх колонн 
во многом определяется конструкцией распределителя дисперсной фазм. Он должен подавать 
в рабочую зону колоннм достаточно малме капли, по воэможности близкиё по размерам, и обеспе- 
чить равномерное распределение капель по объему аппарата. При близких размерах капель время 
лребнвания их в колонне не должно снльно различаться, и режим движения дисперсной фазн 
близок к режиму идеального вьггеснения. Поэтому предпочтительнее капельньж режим истечения, 
при котором образуются одинаковие капли (иногда наряду с однородннми крупнмми каплями 
образуются капли-спутники значительно меньшего размера).

Капельньш режим работь) распределителя дисперсной фазн не всегда осушествим, так 
как может потребоваться слишком большое число отверстий, которме невозможно разместить 
по его поперечному сечению. Д ля  равномерного распределения капель по сечению аппарата 
необходимо, чтобн диаметр распределителя бь!л равен диаметру рабочей зони экстрактора (в месте 
установки распределителя колонна должна иметь расширение для свободного прохода сплошной 
фазн в отстойную зону). Число отверстий распределителя при размешении их по треугольникам 
примерно определяется соотношением

л =0 ,9 05 (£ ) /s )2. (7.31)

Максимальное число отверстнй соответствует минимальному шагу s между отверстиями, 
которьш определяется конструкцией распределителя и не должен бить меньше размера капель 
(во избежание их слияния при внходе из распределителя). В основу расчета числа отверстий 
распределителя дисперсной фазм может бмть положен принцип минимального размера капель. 
Зависимость среднего размера капель от скорости истечения обмчно имеет вид, показанний 
на рис. 7.5. Примерное положение минимума определяется следуюшими соотношениями:

We =  0,59/fl при 0,317; W e = l , 8  при R >  0,317
Рассчитаем число отверстий распределителя дисперсной фази  так, чтоби размер капель 

бмл минимальнмм. Так как в данном случае /? =  0,266, то критерий Вебера должен бнть равен 
Wc =  0,59/0,266 =  2,22. Скорость n отверстиях распределителя, соответствуюшая этому значению 
критерия Вебера, равна:

шл =  V o W e / l^ d , , )  = -\/0.0341-2,22/(874-0,004) =0 ,147  м/с.

Необходимое для такой скорости истечения число отверстий составляет: 
п = 4 К Л/(ли'^ dl)  =4-0,002778/(3,14-0,147-0,0042) =  1500.

В соответствии с уравнением (7.31) шаг между отверстиями должен бьггь равен: 
s =  D д/0,905/« =  0,5 д/0,905/1500 =  0,0123 м.

Это значение заметно больше и размера отверстий, и ориентировочного размера капель. 
Следовательно, по сечению распределителя можно разместить 1500 отверстий. Найдем крити- 
ческую скорость йстечения по уравнению (7.12):

wNt
Г g4 / 9,81-0,6- 1 0 -5-0,004 Y 3-0,0341 Т'5

, _ L ’ V 0,0341 /  874-0,004 (1 + 4 /7 ,5 2 )  J
-0 ,8  9.81-0.6-10-3-0.004_ОЛ2 

0,0341

При числе отверстий /i =  1500 скорость истечения (0,147 м/с) немного превишает критиче- 
скую. Следовательно, распределитель будет работать в начальной стадии струйного режима, 
когда раэмерм образуюшихся капель отличаются незначительно.
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Р а з м е р  к а п е л ь .  Уточненньж расчет размеров капсль проволим по уравненмю (7 16) 
для струйного истечения:

V 1,8 +  2 .2 2 /  V 0,6-10” -0,894-10“ /

Р =  0,28 +  0,4ехр [ - 0 .5 6 ( 7 ,1 7 — 1)] =0,293; d =  1,675-4/[7,17,/4 (0,293)|/3] = 6 ,1 6  мм.

Скорость свободного осаждения яля капель этого диаметра составляет 0,126 м/с, а суммар- 
ная предельная нагрузка при такой характеристической скорости практически равна предельной 
нагрузке, полученной в лредварительншх расчетах на основе приближенной оценки размеров 
капель. Следовательно, нет оснований вносить изменения в вибраннмй диаметр колонньг

У д е р ж и в а ю ш а я  с п о с о б н о с т ь .  Уравнение (7.11) при характеристической скорости 
шхар =  0,126 м/с и фиктивнмх скоростях фаз шс =  0,707 см/с и аид=  1,414 см/с принимает внд:

Ф3 — 2Ф2 +  1,06Ф —0,117 = 0 .

Для решения этого уравнения используем аналитический метод решения кубических 
уравнений в тригонометрической форме [I3| Решение сводится к тому, что уравнение вида

дг3 +  ах1 +  bx +  с =  0

путем подстаиовки x =  z —  a / 3 приводят к  виду: z 3 +  p z  +  <7 =  0. Коэффиииентм р и q равнн: р  =  
=  — а 2/ 3  +  6; q = 2 ( а / 3 ) э — а б / 3  + с .

Коэффиииентьг а, b. с уравнения (7.11) имеют следуюшие значения:

п , I , ау.1 wc Ид а = — 2; b = \ - \ ----------------------; с = ------------
Фхар i x̂ap Шхар

Подстановкой Ф =  г 4 -2 /3  преобразуем это уравнение к виду

+  ( 7 | | а )  
'  У̂хар 3 /  V 27 Зи̂ хар '

Коэффициентн р и q в данном случае равнн:

а)д — wc 1 ^_ 2 т>, +  2шс
3 ’ 27 Зю, ар

Уравнение (7.11) таково, что всегда соблюдается условие (р /3 )3 +  (<7/2)2< 0 .  В этом случае 
уравнение (7.11 a ) имеет три действительимх корня:

г| = 2 c o s ( a / 3 ) v (  — р / 3);

22. з = —2cos ( а / 3 ± л / 3 )  д / ( — р/3) ,

где a =  arccos \ — q/2^f— (p/3)3 ].
Корни кубического уравнения (7.11) равнь! Ф =  г +  2/3.
Для решаемой задачн wc/ w xap =  0.0561; w j w xnp =  0,1122. Следовательно, р = —0,2775; 

q =  —0,000926; р / 3 = —0,0925. Тогда

a  =  arccos [0,000926/2 (0,0925) v2j =  89,06°; <х/3 =  29,7°; cos ( а /3 )  =0,869; 

cos ( а /3  +  60°) =0,0052; cos ( а / 3 - 6 0 ° )  =0,863.

Таким образом

zi =  2 • 0,869 V 0 f0925 =  0,528; г-> =  — 2 ■ 0,0052д/0,0925 =  -  0,00316;
i

Z 3 =  —  2 • 0.863^0,0925= -  0,525.

Корни кубического уравнения (7.11) получаются равньшн: Ф| = z\  + 2 / 3 =  1,19; Ф2 =  
=  гг +  2 /3  =  0,524; Ф3 =  z3 +  2 /3  =  0,142. Наименьшее значение, Ф =  0,142, принимаем за вели- 
чину удерживаюшей способности. В соответствии с уравнением (3.38) удельная поверхность 
коптакта фаз

a =  бФ/с/ =  6 ■ 0 .142/ (6.16 -10- ') =  138 м2/м3
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Таким образом, при расчете гидродинамических параметров распмлительйьй^лйнйй^й!^-1 
^ень! следуютие результатьг

Диаметр колоннм (и распределителя дисперсной ф азн),  м 0,5 
Фиктивная скорость, см/с:

дисперсной фазь! (бензола) 1,414
сплошной фазь! (води) 0,707

Число отверстий распределителя дисперсной фаэь) диаметром 4 мм 1500
Шаг между отверстиями, мм 12,3
Среднмй диаметр капель, мм 6,16
Удерживаюшая способность 0,142
Удельная поверхность контакта фаз, м2/м э 138

К о э ф ф и и и е н т м  д и ф ф у э и и .  Вмчислим коэффициентн диффузии по уравнению [13]:

D =  7,4-10~12 (срЛ'1)0577 (цу0,4),
где М — молекулярная масса растворителя, равная для водн 18,02, для бензола — 78,2; ф — 
фактор ассоциации растворителя, равнь>й для водн 2,6, для бензола 1 [13]; v — мольннй объем 
диффундируютего вешества, равньж для фенола 103 см3/моль; вязкость раствора ц (в мПа-с) 
можно принять равной вязкости растворителей.

Рассчитаем коэффициент диффузии в разбавленном растворе фенола в воде;

D c = - ’~  , , 0 5 . 1 0 - 9 mV c .
0,894-10306

Аналогичннй расчет коэффициента диффузии в бензоле дает: £>д =  2-10-9 м2/с.
К о э ф ф и ц и е н т м  м а с с о о т д а ч и .  Параметр Т в уравнении (7.2) равен

7 =  4-123-9,81 (6,16-10~3)240,4/(3-0.0341) =72,3.

Так как в данном случае Т >  70, размер капель больше критического (рис. 7,2), и капли 
должни осциллировать в процессе осаждения. Поэтому определение коэффициентов массоотдачи 
проводнм по уравнениям для осциллируюших капель. Расчет по уравнению (7.29) дает:

W' , w„ 0,707 1,414 , па  ,
— Ч —— = - — - -  -Н-----— -= 10 ,8  см/с;

1—Ф Ф 1 -0 ,1 4 2  0,142

PcKw/ 997-0,108-6,16 • 10-:|
R— — - 7,2:

Рг;----&---- "•M4-K r ’ ,-»S 4:
pcDc 997-1,05-10-9

р„ =  рс=-^1 Nu^=—  (50 + 0,0085 Re Р.г?0-7) =  
d d

1 o^.1П-9
(50 +  0,0085■ 742-854°7) =  1,3-10^  ̂ m/c.

6,16-10“
Для определения коэффициента массоотдачи в дисперсной фазе нужно знать время пре- 

бьшания капель в колонне, зависяшее от ее внсотн. Зададимся внсотой Н =  5 м. Тогда
т =  Ф///шд =  0 ,142-5/0,01414 =  50,2 с;

Fo; =  4 D 11T / r f 2 =  4(2. Ю ' 9) -50.2/(6 ,16-10“ 3)2 =0,0106;

Рс о3/  (gApn?) =  5,12 - 1°; Nui =0 ,32  (0,0106) "7420-6в (5,12-1 °)°-1 =  638: 

р!/ =  рд =  Niij£)д/ ^  =  638- 2- I0_9/6,I6- 10“ 1 =  2,07• I0~4 м/с;

Коэффициент массопередачи no фазс бензола

I
КУ =  (—  +  —  Х ' = ( ____1 ^  +  - M2 . ) =0,456-

Vp„ pr /  V 2,07-10 1,3-10 /
1 0 ^  м/с.

В и с о т а  р а б о ч е й  з о н и .  При расчете вмсоть! рабочей зонн колоннн примем сле- 
дуюшую модель структури потоков: для сплошной фазм — идеальное перемешивание, для дисперс- 
ной — идеальное вьггеснение. Такой вибор основан на том, что степень продольиого переме-
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ш.^вания в сплошной фазе расгшлительньгх колонн гораздо сильнее. чем в дисперсной (если 
капли не очень широко распределеш ио размерам) [4]. Для данной модели структурь! потоков 
при постоянстве расходов фаз и линемной равновеснон зависимости из уравнений (3.46) н (3.51) 
следует:

n0tf =  ln •

Вмчислив по этому уравнеиию величину 
находим рабочую вь1соту колонньи

-тсх ■ т0
си.к — тсх.к — т»

л0«» рассчитанную по дисперсной фазе (экстрагент),

U *!/ _По .у — ~ — 1,414-10"

0,01-2 ,22-0 ,06  — 0
=  3,65;

0 ,1 3 - 2 ,2 2 - 0 ,0 6 - 0

2,25 м; Н =  п0уН0у =  3,65-2,25 =  8,21 м.
Куа 0,456-10-"-138

Поскольку вмсота колоннн получилась отличной от Н =  5 м (которой задались при определении 
коэффициента массоотдачи в дисгтерсной фаэе), расчет следует повторить. Принимая Н =  8,21 м, 
получим; р!)=  1,93-10-4 м/с; /(,, =  0,449- Ю-11 м/с; Ноу =  2,28 м; Н =  8,32 м. При повторении расчета 
вмсота колоннь! не меняется. Принимаем //  =  8,5 м.

Р а з м е р  о т с т о й н и х  з о н .  Диаметр отстойнмх зон (принимаем их одинаковнми) 
определим, исходя из условия, что сплошная фаза должна двигаться в зазоре между краем распре- 
делителя дисперсной фазь! н стенкой отстойной зонь! с той же фиктивной скоростью, что и в колонне, 
Тогда диаметр отстойнмх зои можно найти из уравнения

D„ = -дД |2+ ^  =  д/о,52 +
V л W' V

4-0,001389
3,14-0,00707

=  0,707 м.

Принимаем диаметр отстойннх зон равнмм 0,8 м.
Найдем по уравнению (7.30) время, необходнмое для коалесценции капель бензола:

1,32 ■ 10
0,894-Ю ^ - б ,  16-10 

0,0341
V  8,5 y ' 7

чблб-ю-1/ V
123-9,81 (6,16-10“ 3) 

0,0341

-3v2 \0.32)0.32
=  86,1

Найденное время коалесценции является приближенньш, так как размер капель в отстойной 
зоне вследствие коалесценции капель должен бнть больше, чем в колонне (6,16 мм). Д л я  расчета

Рис. 7.6. Эскиз распмлительной колонньг.
1 . 3  —  вход и вмход сплошной фаэм; 2 , 4  — вход и b w - 
ход дисперсной фазн

Рис. 7.7. Схема расчета размеров роторно-дисковнх 
экстракторов
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объема верхней отстойной зони примем, что половина верхней отстойной зонм занята слоем чистого 
скоалесцировавшего бензола, а другая половина заполнена коалесиируюшими каплями. Считая, 
что объемная доля бензола в коалесцирукшей эмульеин составляет 80 %, получим объем верхней 
отстойной эоньк

V„T =  2 1-’л ткоа.,/0,8 =  2 • 0,002778 • 86,1 /0 ,8 =  0,598 м3

Следовательно, вьюота отстойной зонь) должпа бьггь равна
H,„ =  4v„ /  ( *Dl)  =  4-0,598/(3,14 • 0,82) =  1,19 м.

Принимаем отстойнне зони одинаковшми, вмсотой 1,2 м. На рис. 7.6 приведенм основнме раэ- 
мерн расгшлительной колоннь!, определеннше в результате технологического расчета.

Низкая эффективность спроектированной колоннм (вшсота, эквивалентная теоретической 
ступени, равна « 8  м) обусловлена большнм продольньш перемешиванием в сплошной фазе 
(при расчете принято полное перемешивание). Если бн режим движения обеих фаз соответствовал 
идеальному внтеснению, необходимая висота рабочей зони колоннн составила 6u око.по 1 м.

7.3. ПРИМЕР РАСЧЕТА РОТОРНО-ДИСКОВОГО ЭКСТРАКТОРА

В качестве примера расчета роторно-днскового экстрактора рассмотрим тот же процесс очистки 
водь! от фенола экстракцией бензолом, но очистки более глубокой — до конечной концентрации 
фенола в воде 0.009 кг/м3 (степень извлечения 97 %). Остальнме исходнме параметрн будем 
считать такими же, как и при расчете расгшлительной к о л о н н у :

Vx =  Vr =  0,001389 М3/ с ;  Гл,= Уд =  0,002778 м3/с; сх,„ =  0,3 кг/м3;

£■„.„= 0,01 кг/м'1; / =  25 °С; m =  2,22; т„ =  0; 

pf =  997 кг/м3; рл =  874 кг/м3; Лр=123 кг/м3;

цс =  0.894 мПа-с; ii., =  0,6 мПа-с; Dc =  1,05-I0_,J м2/с;

£»., =  2. Ю ^9 м2/с: (т =  0,0341 Н/м; Ф, =  0,382.

Конечная концентрация фенола в бензоле при такой степени извлечения равна 

с„.к =  с„.„+ (Vx/V„) ( с , . , =0, 01 +  0.001389(0,3 — 0,009)/0,002778 =  0,1555 кг/м3

Для расчета роторно-днскпвнх экстракторов недосгаточно определить диаметр и внсоту ра- 
бочей части колоннм. Необходимо подобрать также размерь) внутренних устройств (диаметрь! 
дисков и статорних колец, расстояние между дисками) и частоту врашения дпсков. Используем 
методику расчета, схема которой показана на рис. 7.7 В этой методике исходннми даннмми 
являются соотношения размеров внутренних устройств экстрактора Df /D , DJ D,  h /D  (где D, Dp и 
D; — диаметрм соответственмо колоннм и дисков и внутренний диаметр статорнмх колец; h — 
вмсота секции), а также величииа nDp (где п — частота вратеиия ротора).

Обмчно диаметр дисков в роторно-дисковмх экстракторах в 1,5—2 раза меньше диаметра 
колоннм, висота секиии (расстояние между дисками) в 2—4 раза меньше диаметра колоннм, 
а пнутренний днаметр колец статора составляет 70—80 % от диаметра колоннм [3, 4) Примем 
следуюшие соотношения для размеров внутренних устройств: Dp/ D =  2/3; Dc/D =  3/4; h/D — 
=  1/3 и рассчитаем размерм экстрактора. работаюшего при »DP =  0,2 м/с.

С р е д н и й  р а з м е р  к а п е л ь .  Для определения размеров капель по уравнению (7.20) 
необходимо змать чнсло секций (дисков). Зададимся числом секиий N = '20. Получим;

rf =  16,7 l 0’89! -1 -  % 03“ > -= 0 ,0 0 2 0 3  м (2,03 мм).
0,2 997 9,81 20

С у м м а р н а я  ф и к т и в н а я  с к о р о с т ь  ф а з  п р и  з а х л е б н в а н и и .  Рассчи- 
тав скорость свободиого осаждеиия капель бензола размером 2,03 мм в воде по уравнению (7.2), по- 
лучим: 100 =  5,73 см/с. Определим характеристическую скорость капель по уравнению (7.7):

(De/D ) 2 =  (3/4)2 =  0,562: 1 -  (D„/D)2=  I -  (2/3)2 =  0,556;

(Dc Ч~ Qp) 
D

Следовательно, a  =  0,485, и характеристнческая скорость капель равна: 
i'Z,*.ip =  aic;n =  0,485-5,73 =  2.78 см/с.
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Фиктйрную суммарную скорость фаз прн захлебнвании находим из уравнения (7.5): 
(£'л +  £ос) , =  (1 — 4• 0,382 +  7-0.3822- 4  • 0,382л) 2,78 =  0,756 см/с.

Д и а м е т р  к о л о н н ьг и р а з м е р ь !  в н у т р е н н и х  у с т р о й с т в .  Минимально 
допустимнй диаметр колонни в данном случае равен

I 4(1/л+ 1 /с) /4  (0,001389 +  0,01 
min_ V л (Шл +  Шс)3 “  V 3,14-0,0075

002778) .  „ .----------—=  0,84 м.
00756

Принимаем внутренний диаметр колоннь! равним 1 м. Фиктивпью скорости фаз в такой колонне 
равни: ш„ =  шд =  0,354 см/с; ai, =  tiic =  0,177 см/с. Суммарная скорость фаз составит 69 % от 
суммарной скорости фаз при захлебьшании.

Основнне размерм внутренних устройств экстрактора:
DP =  D (Op/D) =  1 -2 /3  =  0,667 м; D C =  D  ( D c/ D )  =  I -3/4 =  0,75 м;

h =  D  ( h / D )  =  1-1 /3  =  0.333 м.

Частота врашения п =  (/iD p/D p) =0,2/0 .667 =  0.3 с _ |
У д е л ь н а я  п о в е р х н о с т ь  к о н т а к т а  ф а з .  Подставив значения фиктивннх ско- 

ростей фаз и характеристической скорости в уравнение (7 11), получим кубическое уравнение:
Ф3 -  2Ф2 +  I,06Ф — 0 ,127 =  0.

Решая это уравнение (см. пример расчета распьиштельной колонни), находим удержи- 
ваюшую способность Ф =  0,169. Следовательно, удельная поверхность контакта фаз равна

а =  6Ф/с/ =  6 -0 ,169 /(2,03- 10- ■*) = 5 0 0  m 2/ m j

В н с о т а  р а б о ч е й  з о нь !  k o j i o h u u .  Рассчитаем вмсоту рабочей зонм колоннм и, 
следовательно, число дисков с учетом продольного перемешивания на основе диффузионной модели 
по уравнениям (3.39) — (3.41). Коэффициентм продольного перемешивания в сплошной (Ес) и 
дисперсной (£ д) фазах вичислим из следуюших эмпирических зависнмостей [4|:

£- ° . 5ТГ^Г+ода (■¥)' Ш -  (•£)’]■”D*

Расчет no этим уравнениям дает:

£ , _ £ „ _ 0 . 5  + 0 . « , ( | ) '  [ ( | ) ! - ( | ) ' ] 0 . 2 . 0 ,3 3 3 ,6 .6 9 .  Ю -  » V o : 

, . 5 м 5 , - ’ °ш ; : ° - 3? 3 + о . 09 ( | ) , [ ( | ) ' - ( | ) г ] о . 2 . о . з з з - з » . | о -  « V c .

Для определения коэффициентов массоотдачи необходимо знать относительную скорость 
капель в колонне и крмтерий Рейнольдса:

w., , wr 0,177 , 0,354 . w „ = ------ ----------- = ----------- ---------------- =  2,3 см/с;
Ф 1 - Ф  0,169 1 -0 ,1 6 9

D pctti„,d 997-0,023-2,03- Ю- '1
К б  — --------------- —  _---------------- oZ,Z.

Pc 0,894- 10

Параметр Т в уравнении (7.2) равен

I
"3-0,0341

_ 4-123-9,81- (2 ,03-10~3)2-40,4/ = ------------------------------------=7,00.

Так как Т < 7 0 , то капли не осциллируют.
Ввиду того что Re заметно больше единицш, для расчета иоэффициентов массоотдачи ис- 

пользуем уравнения (7.26) и (7.27). При определении размеров капель чис.ю секций экстрактора 
принято равнь1м 20. Поэтому в качестве первогп прмближения для внсоть! экстрактора примем
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Nu{ =  0,6Re°-5 Ргс' 0 5 =  0,6 • 52,20Л 854os =  127;
Дс . 1 .05-10-» 
d 2,03-10"

значение H =  Nh  =  20-0,333 =  6,66 м. Рассчитаем коэффициентм массоотдачи:

3I  =  p c = N u J - ^ =  127 = 0 . 6 5 7 - lO - 4  м / с ;

т =  Ф Н/w„ =  0 ,169• 6,66/0,00354 =  3 18 с;

Ғ о ;  =  4 0 лт/</2 =  4-2-  10- 9 -318 /(2 ,03 -10-3 ) 2 =  0,617;

Рсw ld  997 (2 ,3 -10~2) 2-2 ,03-10~3 
a 0,0341

N u i= 31,4  (Foi) (Pr',) - 0 125We"'37 =  31,4-0,617~°3,,3 4 3 -0'1250,03140,37=4,96;

D 2-10_я
p„ =  p1 = N u ; ^  =  4,9 6 - ^ - ^ -  =  0,0488- 10“ « m/ c.

Критерии Pr£ =  854 и Pr  ̂=  343 определенм при расчете распмлительной колоннн. Находим 
коэффициент массопередачн и внсоту единшш переноса по водной фазе, соответствуюшую режим) 
идеального вьггеснения:

К ,=  ( - — I---- —  )  = ( --------!------ Г Н-------------- !-----------j- )  = 0 ,9 3 -10-5  м/с;
\ р ,  /  V 0,657-1 0 -4 2,22-0,0488-lO -V  /

w, 0,00177 fiox----------------------------------— 0,381 м.
К,а 0 ,9 3 -1 0 -5-500

Так как расходм фаз в рассматриваемом процессе практически ие меняются, а равновесие 
между фазами характеризуется линейной зависимостью, для расчета обших чисел единиц переноса 
можно испольэовать уравнение (3.33), которое при внражении составов в кг/м3 может бнть 
представлено в виде:

_  mVv/ V , тсх„+ то — Су„о̂х — 1П ■ .
т  Vy/ V,  — I т с ,  t  +  mo — Cy„

Для рассматриваемого процесса m V y / V , =  2,22-2 =  4,44; т о =  0. Следовательно,

4,44 , 2 ,22 -0 ,3-0 ,1555tiox--------------- In-------------------------- 5,08.
4,44 — 1 2,22-0,009-0,01

Таким образом, при режиме идеального внтеснения по обеим фаэам вмсота рабочей зонм 
колонньг //  =  я0, / / 0, =  5,08-0,381 =  1,93 м. Для определения внсотн колоннм с учетом продоль- 
ного перемешивания находим методом последовательного приближения «кажушуюся» вмсоту еди- 
ниць1 переноса по уравнениям (3.40) и (3.41). Сначала опрелелим значение критерия Пекле для 
продольного перемешивания в обеих фазах:

р е _  шуН  _  0,00354-6,66 _  . 
е“_  Еу ~~ 38-10-' _  ’ ’

D wxH 0,00177-6,66
Ре* = ------- ------------------- -— =  17,6.

Ех 6.69* 10“ 4

В первом приближении коэффицненти fy и fx вичисляем, пренебрегая в уравнениях (3.41) 
вторьши членами в правой части:

/ ,  =  { l -  И . - е х Р р ( - Р е У) |  } - | =  | i _ i i ^ P l ^ ) j ~ l } ;=1,i92;

/, =  {.1 — Ц~ ~ Х~ре —Ре— I } ' =  { 1 — L' ~-17’-6)] |  ' =  1,06.



Подставляя эти значения в уравнение (3.40), находим псрвое приближение для кажушейся 
шсотн единици переноса:

Е,
и,/, \  mVy J \  w j y }

H'vx - +-
Шх,

=  0 ,38Ц — 6,69' 10--------1-0,2252---- —  —  '-----=  0,941 м,
0,00177-1,06 0,00354-1,192

где V , / ( m V y) =  1/(2,22-2) =0,2252.

Значению # „ ,  =  0,941 м соответствует вьюота колоннм Н =  H'oxnoz =  0,941 -5,08 =  4,78 м. Полу- 
ченнме значения Н и Н'их используем для более точного определения критерия Пекле и коэф- 
фициентов fy и fx:

Ре„ =  0,00354 • 4,78/38 • 10“ 4 =  4,45;

Ре, =  0,00177-4,78/6,69-10“ '* =  12,6;

f [1 —exp ( — Реу) ] / , ___ V, \  Еу
У l Ре„ J \  mV,j )  WyHot

=  ( , _  g P  ( -  i 4 5 ) |_  (t  _  Q 2252) 3 8 - 1 Q -  .
I 4,45 J 0,00354-0,941

« /  [1 — exp ( — Pe,)] Г '  / ___V, )  E,
h  l  Pe, I V mVy )  wxH'ox

' = ( l ---- | l - e x p  ( -1 2 ,6 )1  |  ' + (1 -0 ,2 2 5 2 )  6’69 ' 10 '  =1,40.
\ 12,6 1 0,00177-0,941

Второе приближение для кажушейся BbicoTbi единицм переноса равно:

W ,  =  0.381 +  - 6,69-10 V + 0 ,2 2 5 2 ---- 38 '-10 *-----= 1 ,2 5  м.
0,00177-140 0,00354-0,401

При таком значении Н„х требуемая висота колоннн равна Н =  1.25-5,08 =  6,35 м.
Проводя расчет / / ; ,  и Н несколько раз, до тех пор, пока значения этих величин в двух после- 

довательнмх итерациях не станут практически равннми, получим: / / £ , =  1,15 м; // =  5,84 м. Так как 
расстояние между дисками принято равнмм 0,333 м, колонна такой вмсотн должна иметь 
5,84/0,333 =  17,5 дисков. Принимая число дисков равним 18, получим для вмсотм рабочей зонн 
значение / /=18-0 ,333  =  6 м.

В начале расчета при определении размеров капель число секций в колонне бнло принято рав- 
HbiM 20. Если в уравнение (7.20) подставить .V =  18, получим средний размер капель rf =  2,08 мм, 
что на 2,5 % отличается от значения d при N =  20. Поскольку такое отклонение находится в пре- 
делах точности уравнения (7.20), пересчет размеров капель и всех остальнмх гидродинамических 
параметров экстрактора не имеет смьгсла. Практически не изменится также и коэффициент мас- 
соотдачи в дисперсной фазе, зависяший от внсоть! колоннм. Однако если бм полученная в ре- 
зультате расчета внсота экстрактора сильно отличалась от значения, котормм задались вначале, 
весь расчет следовало 6w повторить, начиная с определения среднего размера капель.

Результатн расчета внсотн колоннь! свидетельствуют о значительном продольном переме- 
шивании в роторно-дисковмх экстракторах. Вследствие продольного перемешивания необходи- 
мая внсота рабочей зонн увеличивается в 3 раза.

Сравнивая результатм расчета роторно-дисковой и распьиштельной экстракционнмх колонн, 
можно отметить гораздо большую эффективность первой: число теоретических ступеней при 
заданних концентрациях фаз равно около 2,6 и, следовательно, В ЭТС ~2,3  м, в то время как для 
распмлительной колоннн B 3T C ss8  м. Однако производительность распнлительного экстрактора 
гораздо больше; диаметр его прн тех же расходах вдвое меньше.

Э н е р г е т и ч е с к и е  з а т р а т ь !  н а  п е р е м е ш и в а н и е .  Для врашаюшегося днска 
критерий мошности при достаточно больших значениях критерия Рейнольдса (ReM>  10s) равен при- 
мерно Кц  =  0,03 [3]. В данном случае

Re„ =  PcnDp / ц с =997-0,3-0,6672/  (0,894 • 10~3) =  149000.

Средняя плотность перемешиваемой средн
р =  ф р11 +  (1 - ф ) р с =  0 ,1 6 9 - 8 7 4 + . ( 1  - 0 , 1 6 9 )  -997 =  976 к г / м 3.



/ — вал; 2 — успоконтельная втулка; 3 — обечайка; 4 — кольцо; 
5 — диск; 6, 7 — вход и виход тяжелой фаэм; 8 , 9  — оход и 
вь!ход легкой фази

Рис. 7.8. Эскиз роторно-дискового экстрактора:

Следовательно, затрать! энергии на перемешивание 
одним диском составляют:

X  =  K Non'Dl  =  0,03 • 976 • О.З3 • 0.6675 =  0,1 Вт.
Таким образом, затра™  мошности на перемешивание 

очень невеликм и для всех дисков составляют около 2 Вт. 
Мошность электродвигателя в данном случае следует под- 
бирать на основе механического расчета. Она должна бнть 
достаточной для преодоления пускового момента и сил 
трения в опорах.

Р а з м е р  o t c t o S h m *  з о н . В роторно-дискових 
экстракторах диаметрь! рабочей зони и отстойних зон 
обьшно одмнаковн. Если определить по уравнению (7.30) 
время, необхидимое для коалесценции капель бензола в 
верхней отстойпой зоне, и исходя из этого оремени рассчи- 
тать объем огстойной зонь) (как прн расчете распнлитель- 
ной колонни), то вь!сота отстойной зонц получится равной 
около 0,2 м. Но в данном экстракторе отстойнме зонь1 
являются продолженнем рабочей, в которой происходит 
интенсивное движение жидкостей. Поэтому отстойнне зонм 
должнн состоять из двух частей: собственно отстойннх зон 
(где происходит разделенке фаз) и промежуточншх успо- 
коительнмх зон внсотой обично не меньше диаметра колон- 

нн (наличие которих создает лучшие условия для отстаивания). Исходя из этих соображений, 
принимаем полную вмсоту отстойних зон равной 1,2 м.

Основние размерн роторно-дискового экстрактора, полученнме в результате технологического 
расчета, приведенш на рис. 7.8. Приведенньж пример расчета роторно-дискового акстрактора вьг- 
полнен при условии, что произведение числа оборотов ротора на его диаметр составляет 0,2 м/с. 
При проектировании экстрактора следует провести его расчет при разних значениях nDv, срав- 
нить рсзультатн и внбрать оптимальньж вариант.
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n
РАСЧЕТ АДСОРБЦИОННОЙ И ИОНООБМЕННОЙ УСТАНОВОК

OCHOBHblE yCJIOBHblE 0 Б0 3Н АЧ ЕНИ Я

a — удельная поверхность сорбента, м2/м 3;
В — константа уравнения Дубинина, К -2 ;
С — концентрация вешества в жидкости (газе),  кг/м3;

С* — предельная концентрация в газовой фазе в данннх условиях, кг/м3;
D — диаметр аппарата, м;
d, — эквивалентньш диаметр частшш сорбента, м;
Dэ — коэффициент эффективной диффузии, м2/с;
D,j — коэффициент диффузии в жидкости (газе),  м2/с;
G — массовмй расход фази, кг/с;
Н — внсота, м;

Кр — константа равновесия ионного обмена;
Ki, — коэффициент массопередачи, м/с;

п„а — обшее число единиц переноса в жидкой (газовой) фазе;
Р — парциальное давление, Па или мм рт. ст.;
R — радиус частиць!, м;
S — плошадь поперечного сечения аппарата, м2;
Т — безразмерное время;
V —  о б ъ е м н ь ж  р а с х о д  ж и д к о с т и  ( г а з а ) ,  m j / c ;

Va — удельний объем ионита, см’/с;
Vx — объемньш расход сорбента, м'/с; 
w — скорость жидкости (газа),  м/с;

U^o— константа уравнення Дубинина, см3/г;
X — концентрация вешества в сорбенте, кг/кг;

X' — равновесная концентрация в сорбенте, кг/кг; 
г — координата по вмсоте слоя сорбента, м;
Р — коэффициент аффинности;

Рпрод — фиктивний коэффициент массоотдачи, учитьтаюший продольное перемешивание, м/с;
Р, — коэффициент внутренней массоотдачи, м/с;

Рс, Рa — коэффициент внешней массоотдачи, м/с; 
е — порозность слоя сорбента, м3/м 3;

— вязкость жидкости (газа), Па-с; 
рнпс — насипная плотность сорбента, кг/м3;

P j — плотность жидкости (газа), кг/м3; 
р, — плотность частицм сорбента, кг/м3; 

р(т) — плотность распределения частиц ионита по времени пребмвания, с _ | ; 
х — время, с;

Ar — критерий Архимеда:
Bi' — массообменньж критерий Био;

Nu' — массообменнмй критерий Нуссельта;
Re — критерий Рейнольдса.

ГЛ AB A 8

В В Е Д Е Н И Е

Процессь! адсорбции и ионного обмена широко применяют в химической промншленности, 
биотехнологии и ряде других отраслей. Типнчньши примерами' адсорбции и ионного обмена 
являются рекуперация растворителей, разделение смесей углеводородов, очистка и осушка газов, 
очистка сточннх вод, деминерализация водц, вь|деление металлов из растворов их солей.

Процессн адсорбции и ионного обмена проводят в аппаратах с неподвижнмм, псевдо- 
ожиженним и плотнмм двнжушимся слоем адсорбента илн ионита. Наиболее распространень! 
в проммшленности процессь! сорбции в неподвижном слое. Непрермвнне процессм адсорбции 
и ионного обмена проводят в аппаратах с псевдоожиженнмм или плотним движутимся слоем.

Приведеннме в данной главе примерн расчета охватмвают как периодические, так и непре- 
рнвние процессн в неподвижном и псевдоожиженном слое. Основной целью при расчете адсорб- 
иионной и ионообменной установок является определение равновесннх зависимостей, расчет 
кинетических характернстик сорбции и определение основннх размеров аппаратов на основе 
уравнений динамики процесса.

Для адсорбции равновеснме данние могут бнть получень! на основе теории объемного 
заполнеиия nop по изотерме адсорбции стандартного вешества или аналитически [1], Для
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ионного обменя равновеенме зависимости часто находят по уравнениям, полученнмм на 'основе 
закона действуюших масс |2 | .

В случае активнмх углей обично имеется достаточно данннх для аналитического расчета 
по уравнению Дубинина [1J При отсутствии таких даннмх прибегают к равновеснмм зависи- 
мостям в табличной или графической форме, полученннм экспериментальннм путем.

Методики определения кинетических и динамических характеристик процессов ионного 
обмена и адсорбции во многом идентичнм, поэтому методм расчета, показаннне в примерах 
для случаев адсорбцим и ионного обмена, могут рассматриваться в своей основе как относяшиеся 
к обоим процессам.

В расчете адсорбера с неподвижнмм слоем использовались уравнения динамики сорбции, 
изложеннме в гл. 3 (разд. 3.4).

Основнне характеристики адсорберов и ионообменннх аппаратов, адсорбентов и ионитов, 
необходимне для расчета, приведенн в Приложениях 8.1 и 8.2.

8.1. РАСЧЕТ РЕКУПЕРАЦИОННОЙ АДСОРБЦИОННОЙ 
УСТАНОВКИ С НЕПОДВИЖНЬ1М СЛОЕМ АДСОРБЕНТА

Адсорбционнме установки с неподвижннм слоем адсорбента, несмотря на периодичность работн 
каждого аппарата, наиболее распространенн в промьпиленности ввиду трудности использования 
движушегося слоя из-за истирания адсорбента. Обработка смрья в таких установках много- 
стадийна, так как после стадии адсорбции необходимо регенерировать и охладить адсорбент. 
В случае десорбции водянмм паром может бмть включена стадия сушки. Таким образом, цикл 
работь! таких установок может включать четьГре стадии: адсорбцию, десорбцию, сушку и охлаж- 
дение адсорбента. В трехстадийном цикле стадия охлаждения отсутствует, в результате чего 
начало стадии адсорбции идет в неизотермическом режиме, с постепеннмм снижением темпе- 
ратурн адсорбента. Иногда исключают и стадию осушки. В этом двухстадийном случае сушку 
осушествляют обрабатьшаемьш газом, подаваемнм в начале стадии адсорбции в подогретом 
состоянии. Вибор числа стадий цикла осушествляется технико-экономическим расчетом, учити- 
ваюшим в основном энергетические и капитальнме затратн на проведение всего многостадий- 
ного процесса.

Рис. 8.1.Схема рекуперационной адсорбционной установки с неподвижнмм слоем адсорбента. 
A l,  А2 — адсорбери; B I ,  В2 — воздуходуокн, Ф  — фнльтр; O r — огнепреградитель: X I ,  Х2 — хололиль- 
ники; U  —  ииклон; К  — конденсатор; Kal — калоркфер; Е1 — емкостн рекуперятова;

потоии: / — острнй воляной пар; 2 — вода; 3 — технплогический воздух; 4 — конденсат водяного 
пара с примесью адсорбата; 5 — оборотная вода: 6 — конденсат водяного пара
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Для осушествления непрерьшной работн всей установки она должна вклюмать несколько 
адсорберов, прнчем их число определяется соотношением продолжительностей стадий цикла.

Если сирье обрабатмвается в каждмй момент только в одном адсорбере. то при двух 
аппаратах продолжительность стадий адсорбции равна сумме продолжительностей дссорбции, 
сушки и охлаждения. При трех адсорберах длительность вспомогательннх стадий в два раэа 
превншает длительность адсорбции, при четмрех адсорберах — в три раза.

Схема рекуперационной адсорбционной установки с неподвижннм слоем адсорбента, 
работаюшей в четмрехстадийном цикле. представлена на рис. 8.1. Газ, содержаший рекупери- 
руемьш растворитель, волдуходувкой В1 подается в адсорбер Al, заполненний активньш углем, 
предварительно проходя фильтр Ф, служаший для удаления пили, огнепреградитель Ог, необ- 
ходимнй для предотврашения распространения огня по трубопроводам в случае воспламенения 
очишаемой парогазовой смеси, и холодильник Х2. После насьндения слоя адсорбента адсор- 
бер А1 переключается на стадию десорбции. Адсорбент регенерирустся острнм водяннм паром 
(давление 0,1—0,4 МПа), подаваемнм внизу адсорбера.

Часть пара конденсируется, отдавая тспло на нагрев адсорбента, материала адсорбера и на 
компенсацию теплоть! адсорбции. Оставшийся пар уносит парн адсорбата в конденсатор К, 
проходя через циклон Ц, задерживаюший пилевиднне частицн адсорбента. Конденсат, пред- 
ставляюший собой смесь водм и адсорбата, охлаждается в холодильнике XI и подается в 
емкость El, следуя затем на разлеление.

Сушка адсорбента осушествляется горячим воздухом, подаваемнм в адсорбер воздухо- 
дувкой В2 через калорифер Kal. Охлаждение адсорбента производится атмосферннм воздухом, 
подаваемнм воздуходувкой В2 по обводной линии.

Задание на проектирование. Рассчитать адсорбционную установку периодиче- 
ского действия с неподвижнмм слоем адсорбента для улавливания паров метанола 
из воздуха, работаюшую по четмрехстадийному циклу при следуюших условиях: 
расход смеси — 7370 м3 /ч; температура паровоздушной смеси — 20 °С; атмосферное 
давление — 0,1013-106 Па; начальная концентраиия метанола в газовой смеси— 
Сн= 1 ,8 -1 0 _ 3  кг/м3; проскоковая концентрация составляет 5 %  от начальной; тип 
аппарата — вертикальньш адсорбер; адсорбент — активньш уголь.

Принимаем число адсорберов в установке, равное двум. В одном из аппаратов 
проходит стадия адсорбции, в то время как в другом протекают стадии регенерации 
активного угля.

Ввиду того, что целью проектируемой установки является рекуперация раство- 
рителя, в качестве адеорбента принимаем рекуперационннй уголь АР-3 с эквивалент- 
ннм диаметром гранули 2  мм.

8.1.1. Изотерма адсорбции паров метанола на активном угле

Для активного угля АР-3, обладаюшего бипористой структурой, по теории объемного 
заполнения пор равновесная концентрация в твердом теле описмвается уравнением 
Дубинина:

где X — равновесная концентрацмя в твердой фазе, моль/г; Û 0i, В\, Wm, Bi — кон- 
станти, характеризуютие адсорбент; l^ o i=0 ,19  см3 /г; Si = 0 , 7 4 - 10—6 К - 2 ; Ŵo2 = 1 .8 X 
X 10" 1 см3/г; 6 2  =  3,42 • 10-6  К -2  (см. Приложение 8 .2 ) ; р — коэффициент аффинности, 
Р = 0 ,4  (см. Приложение 8 .2 ) ; v — мольньш объем поглотаемого компонента, см3/моль; 
Р , =  12800 П а — давление насьиценного пара метанола; Р — парциальное давление 
паров метанола в газовой смеси.

Например. при £  =  0,1 равновесная концентрация метанола в АУ равна:

, 0 ,18  Г — 3,42 -10

40,46 еХР L 0 ,4 :

- 3 , 4 2 - 10~62932
2
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Вмчисленнме no уравнению (8.1) равновеснне концентрации 
угле (АУ) представлень! ниже:

Парциальное давленне 
паров метанола Р, 
Па (мм рт. ст )

Концентра- 
цил метанола 
в газе С - 103, 

кг /м 3

Равновесная 
концентрация 

метанола 
АУ X  ■ Ю5 

кг/кг

Парцкальное давление 
паров метанола Р, 
Па (мм рт. ст.)

Концентра- 
ция метанола 
в газе С - 10Э, 

кг /м 3

Равновесная 
концентрация 

метанола в 
АУ X • Ю2, 

кг/кг

1 3 ,3 3 (0 .1 ) 0 ,1 7 5 0 ,4 4 6 6 6 ,6 7 ( 5 ,0 ) 8 ,7 6 8 ,5 1
2 6 ,6 6 ( 0 ,2 ) 0 ,3 5 1 0 ,8 9 1 3 3 3 ,3 3 (1 0 ,0 ) 1 7 ,5 3 1 2 ,6 4
6 6 ,6 7 ( 0 ,5 ) 0 ,8 7 6 1 ,9 9 2 6 6 6 ,6 7 (2 0 ) 3 5 ,1 0 1 8 ,5 9

1 3 3 ,3 3 ( 1 ,0 ) 1 ,75 3 ,1 7 3 9 9 9 ,9 9 ( 3 0 ) 5 2 ,6 2 2 ,5 3
2 6 6 ,6 7 (2 .0 ) 3 ,51 5 ,0 6 6 6 6 ,6 6 ( 5 0 ) 8 7 ,7 2 6 ,8 5

Исходная концентрация метанола в газовой смеси соответствует части изотермм, 
Злизкой к линейной.

Согласно рекомендации [1], начальньш участок изотерми может рассматри- 
заться как линейньш при условии (C /C s)6c 0,17 (no бензолу).

Отношение P /P s для бензола, соответствуюшее исходной концентрации метанола 
з смеси (С „ =  1,8- 10_3 кг/м3) может бмть найдено по уравнению потенциальной теории 
эдсорбции:

-  ( Ig  П.168— lg  1.8-10 ")

(C/Cs)a=  ( P / P g) 6 =  1Q 0,4 = 1 , 2 - I 0 - 5 < 0 , 1 7 ,

■де ( P / P s)o — отношение парциального давления к давлению насьиценного пара для 
Зензола.

Полученньж результат показмвает, что форма изотермм на рассматриваемом 
/частке может бьгть принята линейной.

8.1.2. Диаметр и вмсота адсорбера

Допустимую фмктивную скорость газа можно рассчитать по формуле, полученной 
ча основе технико-экономического анализа работн адсорберов [8]:

u» =  V  0 ,0 1 6 7 | i llacrfs^/( )!(. (8 .2 )

де d, =  2 ,0 - Ю-3 м; (>ИНс =  550 кг/м3 (для активного угля АР-3); плотность воздуха 
фи 20 °С (),,= 1,2 кг/м3

Допустимая скорость газа в адсорбере:

1̂ 1 =  ҳ 0 ,0 1 6 7  - 5 5 0 - 2 .0 -  1 0 - n - 9 . 8 1 / l , 2  =  0 ,3 8 8  м /с .

Рабочую скорость газа в адсорбере примем на 25 % ниже допустимой: м .'=0,75Х  
Х 0.388 =  0,29 м/с.

Диаметр аппарата:

D =  ^ t i V / U t w )  =  у 4 •  7 3 7 0 / ( 3 , 1 4 - 0 , 2 9 - 3 6 0 0 Г =  3 ,0  м.

1рпнимаем вертикальньж адсорбер типа ВТР (диаметр вертикального адсорбера
ie мревмшает 3 м)

Внсоту слоя активного угля в аппарате для обеспечения достаточного времени 
1аботь! адсорбера прммем равной 0,7 м (в вертикальннх адсорберах ВТР внсота 
лоя алсорбента составляет 0,5— 1,2 м). Обшую висоту цилиндрической. части при- 
1имаем равной 1,7 м. Допо.пнительная вмсота (под крьиикой и нал дншцем) необхо- 
шма для размешекия распределмтельного устройства для газа, штуцеров и датчиков



Находим коэффициент диффузни в газовой фазе в системе мстанол — возду.х.
При / =  0 °С и P =  98,l кПа коэффициент днффузии равен 0,133 см2/с .  Коэффи- 

циент диффузии в условиях адсорбера

8-I.3- Коэффициент массопередачи

Di - D * U - Y -  о, 1 3 3 . 1 0 - ( ^ У /2 =  о ,н з .  Р V Г„ /  10,13- W  V 273 /
10 4 м2/с.

Вязкость газовой фазм (воздуха) ц „ = 1 ,8 -1 0  5 Па-с.
Коэффициент массоотдачи в газовой фазе находим по уравнению

Nu' = 0 ,3 5 5 R e " 641 (P r ' ) "  :,n/ f . (8.3)

где e — порозность слоя (ғ =  0,375 [7]);

Re =  wd,p„/n ,  =  0,29- 2 -10 3 -1 ,2 / (1 .8 - 10“ 5) =  38,67;

Рг '  =  ц,,/ (p,,Dy) =  1,8- 1 0 - 5/ (1,2-0,143- 1 0 - 4) =  1,049.

Подставив в внражение (8.3) значения Rc и Рг', получим:

Nu' =  0,355 • 38,67IIG411.049'1-J,:' /0,375 =  10,01.

Тогда коэффициент внешней массоотдачи равен
Р„ = 10,01D„/rf,= 10.01 -0.143- 10 ' / ( 2 -  Ю ’> -  0,072 м/с.

Коэффициент эффективной диффузпи метанола в адеорбенте находим по зависи- 
мостн D,  =  [(x)  [9], для случая адсорбции метанола па активном угле, приближаю- 
шемся по внутренней структуре к АУ марки АР-3 в интервале концентраций ,V =  0 — 
- 3 , 3 - 1 0 “ 2 кг/кг

D, =  3 ,0 0 -1 0 “ 111 м2/с.

Коэффициент массоотдачи в адсорбенте (коэффицнент внутренней массоотдачи) 
находим rio уравнению (3.114):

« l0D' <с ">
Рг d, (1 -  е.) С„

Тогда

10-3,0-1 0 - '° -55 0 -3 ,3 -10"
= 0,0242 м/с.

2 -1 0 -3 (1—0,375) 1,8-Ю-3 

Коэффициент массопередачн

К# =  l / ( l / P , +  1/р,) =  1/(1/0,072+1/0,0242) =0,018 м/с.

Снижение движушей силм массопереноса в результате отклонения движения 
газа от режима идеального внтеснения учтем введением дополнительного диффузион- 
ного сопротивления продольного перемешивания. Коэффкциент, учитшваюший про- 
дольное перемешивание, определяем по уравнению (3.121):

pnp,M =  0,0567^ ( i V ^ y ” ,0 .0 5 6 7  ° '29 =  0,089 м /с .
1 —е V /  1-0 ,375 V 1,8-10 /

Коэффициент массопередачи с учетом продольного перемешивания:

К;, =  (1 / К„ +  I / р„ро.,) - 1 =  ( 1 /0.018 +  1 /0,059) - 1 =  0,0138 м/с.

Удельная поверхность адсорбента

a =  6(l — e)/rf, =6(1  —0,375) /(2 -1 0 “ 3) =  1875 м2/м3.



Объемньш коэффициент массопередачи

Ку» =  К'„а =  0,0138-1875 =  25,87 с~'

> IJ1Мj

8.1.4. Продолжительность адсорбции. Вмходная кривая. 
Профиль концентрации в слое адсорбента

Продолжительность адсорбции метанола определяется по вмходной кривой, построение 
которой производится по уравнению Томаса (3.125) для безразмерной концентрации 
в потоке:

C/C„ =  J («0 1/, «01,7'),

где n 0y =  K'ya z / w  — о б т е е  число единиц переноса для слоя вмсотой z; Г =  шС„(т —
— z e / w) / [  р нас X‘ (C„)z] — безразмерное время.

Вьфазим т через безразмерное время Т:

т г [7рн,сХ* (Ся) +С.е] 0.7 (550-3,3- 1р-2Г +  1,8-lQ-3-0,375) 3397-+  0 905 
wC„ 2,9-1,8-lO"3 ’

Число единиц переноса:

п0у =  Ky„z/w =  25,87 ■ 0,7/0,29 =  62,24.

Результатн расчета внходной кривой адсорбции приведень! ниже:

т т С/Сн Т С/С„

0,4 9736,5 0,0000 1.1 26773,8 0,7219
0,5 12170,4 0,00071 1,2 29207,7 0,8658
0,6 14604,3 0,00715 1,3 31641,6 0,9455
0,7 17038,2 0,03860 1,4 34075,5 0,9811
0,8 19472,1 0,1296 1.5 36509,4 0,9943
0,9 21906,0 0,2993 1,6 38943,3 0,9983

24339,9 0,5179

Время достижения концентрации метанола в газе, вмходяшем из адсорбера 
(она составляет 5 % от начальной, т. е. С/С„ =  0,05), равно длительности стадии 
адсорбции. В соответствии с виходной кривой (рис. 8.2) продолжительность стадии 
адсорбции 0 составляет 1,73- l1 с.

Построение профиля концентраций ведется по уравнению Томаса (3.125), запи-

(2 =  0,7 м)

сорбенте (т =  4,8 ч)
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Х/Х’ (CK) =  \ - l ( n „ J .  п0у).

Вьфазим расстояние z от точки ввода смеси до точки с концентрацией X в виде 
функции от безразмерного времени:

_  6шС„ _  1,73-10~4 -0,29-1.8- 10~3 _________I_________
Z _  ТршсХ* (С„) +С „е ~  550-3,3- Ю“ 2Г +  1,8- IQ -30,375 _  2,017 +  0,748- I0 ~ 5 '

санному для безразмерной концентрации в адсорбенте:

Расчет профиля концентраций метаноЛа в слое угля представлен ниже:

1/7 Т 2. М Поу Т 1 [FloyT | Rov) Х/Х*(С,

0,4 2,5 0,199 44,38 0,0012 0,9988
0,5 2,0 0,249 44,38 0,0039 0,9961
0,6 1,667 0,299 44,38 0,0204 0,9796
0,7 1,429 0,348 44,38 0,0704 0,9296
0,8 1,25 0,398 44,18 0,1749 0,8251
0,9 1,111 0,448 44,38 0,3344 0,6656
1,0 1,0 0,498 44,38 0,5213 0,4787
1.1 0,9091 0,547 44,38 0,6954 0,3046
1,2 0,8333 0,597 44,38 0,8283 0,1717
1,3 0,7692 0,647 44,38 0,9139 0,0861
1,4 0,7143 0,697 44,38 0,9662 0,0338
1,5 0,6666 0,746 44,38 0,9841 0,0159
1,6 0,625 0,796 44.38 0,9946 0,0054

8.1.5. Материальнмй баланс

Материальнмй баланс по метанолу стадии адсорбции вьфажается уравнением

н  в н
wC„eS =  p,lllcS  J (A'I = n —X„)rf2 +  -duS J C2 =  Hdz +  e S  J (Ст_о — C, = n)dz.

0 0 (I

Записмвая уравнение материального баланса для концентраций в безразмерной 
форме, а также учитнвая, что Х„ =  0 и Ct = n =  0, получим:

н  в н
wC„QS=p„BCSX’ (С„) \ Х/Х'  (C„)dz +  wSC„\  C/C„dT +  eSC„ \ [(C/C„),.o]rfz.

0 0 0

Значение интегралов уравнения материального баланса определяют графическим 
интегрированием виходной кривой (см. рис. 8.2) и профиля концентрации в адсор- 
бенте (рис. 8.3):

о я
S C/C„dr =  74,2 с; J Х / Х ’ (C„)dz =  0,495 м.
о о

Количество метанола, поступаюшего в адсорбер,

КтС„ =  7370 • 1,73• 104 • 1,8 • 10“ 3/З600 =  63,75 кг.

Количество метанола, поглошенного углем (адсорбата),

0.7
p„.cSr(C„) 5 Х / Х ’ (C„)dz =  550-0,785-З2• 3,3-10 ~2 =  63,47 кг.

о
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Количество метанола, уходяшего из аппарата с газовой фазой,

1.73-10'

VC„ S (С/С„) rfx =  7370• 1,8• 1 0 - ’ -74,2/3600 =  0,273 кг.
о

Ввиду малого количества адсорбтива, остаюшегося в аппарате в газовой фазе,  
для расчета массн метанола. оставшейся в свободном объеме адсорбера, примем 
концентрацию метанола, равную начальной.

Количество метанола, остаюшегося в газовой фазе адсорбера:

е V,„C„ =  0.375 • 0,0785 • З2• 0,7 • 1,8 ■ 10 ~ 3 =  0,0033 кг.

Проверим сходимость материального баланса: 63,75 =  63,47 +  0,273 +  0,0033.

8.1.6. Вспомогательнме стадии цикла

Ввиду того, что по заданию установка включает два адсорбера, суммарная продол- 
жительность вспомогательнмх операций (десорбция, сушка, охлаждение) должна 
бмть равна продолжительности адсорбции, т. е. 4,8 ч.

Десорбция водяннм паром — сложний тепломассообменнмй процесс, протекаюший 
при переменнмх температуре и расходе паровой фазн. Надежннх методик расчета 
продолжительности десорбции для этого случая не разработано. Продолжительность 
десорбции в рекуперационннх установках ориентировочно составляет 0,5— 1,0 ч при 
условии использования острого пара давлением 0,1— 0,4 МПа [7].

При десорбции вешеств с небольшой молекулярной массой давление ближе к 
минимальному значению указанного интервала. С учетом сказанного принимаем 
продолжительпость десорбции I ч, давление водяного пара 0,2 МПа. Тогда продолжи- 
тсльность стадий сушки и охлаждения равна 3,8 ч, причем периодм сушки и охлаждения 
могут бить принятм равньши [7], В связи с этим условия сушки и охлаждения 
должнн бьггь вмбранм исходя из указанного времени.

Расчет параметров стадии сушки в рекуперационних адсорбционнш установках 
привсден в [7]

График работн адсорбционной установкн может бмть представлен в виде цикло- 
граммь! (рис. 8.4).

Врвмя, ч ь

Рнс. 8.4. Циклограмма работь! адсорбционной установки:
/ мродолжительмость адсорбиии; 2 — с у м м а р н а я  продолжительность с у ш к и  и о х л а ж д е н и я ;  3  — про- 
должительность десорбции

8.2. РАСЧЕТ ИОНООБМЕННОЙ УСТАНОВКИ

С.хсма ионообмснной установки представлена на рис. 8.5. Исходнмй раствор из емкости Е1 
подастся в катионообменную колонну Kl. Очитенннй от катионов Na раствор направляется 
п емиость Е2. Отработаинмй ионит с помошью эрлифта через приемную емкость ЕЗ подается 
п рсгенерационмую колонну К2, питаемую регенерируюадим раствором из смкости Е4. Отреге- 
нсрироплнннй ионит гидрптранспортом вновь подается из приемника Е5 в нонообменную колонну. 
Воздух для эрлифтов нагнетается воздуходувкой Bl. Подача растворов осушествляется насо- 
сами H I—Н2.

Задание на проектирование. Рассчитать ионообменную установку непрерьшного 
действия с псевдоожиженннм слоем ионита для удаления ионов натрия иэ раствора,
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Е1 — емкость исходного раствора; К1 -  катионооб- 
менная колонна; К2 — регенерационнаи колонна; 
Е2 т— емкость очишеннон води; ЕЗ — приемник отра- 
ботанного ионита; Е4 — емкость регенерируюшего 
раствора; Е 5 — приемник регенерированного ионита; 
Bl — воздуходувка; HI — НЗ — насоси;

потоки: 1 — вода; 2 — отработаяний раствор

Рис. 8.5. Схема ионообменной установки:

содержашего хлорид натрия, если производительность по исходному раствор; 
К = 1 0  м3/ч; исходная концентрация раствора С„ =  4,35 моль экв/м3; концентрацш 
очишенного раствора составляет 5 % от исходной; температура в аппарате / =  20 °С 
марка катионита К.У-2; регенераиия проводится в плотном, движушемся под дсйст 
вием силь1 тяжести слое ионита 1 н. раствором HCI.

8.2.1. Расчет односекционной катионообменной колоннм

Согласно Приложению 8.2 принимаем следуюшие параметрь! катионита КУ-2: полнги 
обменная емкость Х0 =  4,75 ммоль экв/г; удельний объем i'0 =  3,0 см '/г; среднип диамет 
гранулн d =  0,9 мм; наснпная плотность р„ас =  800 кг/м3

Уравнение изотермм сорбции. Константа равновесия в системе катионит КУ-2 
ионь! /(р=1,2 [2], Уравнение изотермм сорбции для обмена равнозарпдннх иопон Н 
на N a + на основе закона действуюших масс записмвается следуюшим образом:

КХоС/С» {8А
1 +  ( К - 1 )  С/С„

где Ло =  4 ,75 -22 ,98 -10"3 =  0,11 кг/кг; С„ =  4,3 5 -2 2 ,9 8 - I0~:i =  0,l кг/ма
С учетом приведеннмх значений концентраций и константи равновесня получи.м

Г  =  l , 3 2 C / ( l + 2 С ) .  («.5

Скорость потока жидкости. Фиктивную скорость жидкости в псевдоожиженнси 
слое находят из уравнения, связьтакяцего критерии Re, Аг с порозностью слоя ғ [11]

Re =  Are'1' 5/  (18 +  0,61 д/Аге4,75 ) (8.6

Порозность слоя в ионообменнмх аппаратах с псевдоожиженньш слоем можж  
определить из даннмх эксплуатации промьшленннх ионообменних устаноисж, соглаап  
которьш вшсота псевдоожиженного слоя в 1,5— 2 раза превьииает вьюоту неподвижноп 
слоя. С учетом этих даннмх, принимая порозность неподвижного слоя to =  0,4. получиг 
интервал изменения порозности е =  0,6 — 0,7 Принимаем порозность слоя з этом иитер 
вале: е =  0,65.

Плотность частицм набухшего катионита:

р, =  РнаС/(1  - е о )  = 8 0 0 / (1  - 0 , 4 )  =  1333,3 кг/м*

Критерий Архимеда:

Аг =  Рх-  Pw)s l v?  =  (0,9 ■ 10 “ 3)31000 (1 3 3 3 ,3 -  1000)9,81 /  [ (10^ ') ■] =  2384.

Из уравнения (8.6) находим критерий Re:

Re =  2384 (0,65) t n /  (18 +  0,61 V2384 • 0,65 ' 75) =  10,73.



Скорость жидкости

w =  Ren<l/(dpil) =  10,73-10'7(0,90■ 10“ 3- 1000) =0,012 м/с. 

Диаметр аппарата

0  =  VV/(O.785k>) = V l 0/(3600-0,785-0,012) =0,54 м.

Принимаем D =  0,6 м.
Уточним значение скорости и Re:

w =  10/(3600-0,785-0,62) =0,0098 м/с;

Re =  0,0098-0,9-10“ 3- 1000/10 “ 3 =  8.82.

Значение порозности, соответствуюшее уточненному значению Re, получим из 
уравнения [11]:

е =  (18Re +  0,36Re7Ar)°-21 =(18-8,82 +  0,36-8,822/2384)011 =0,59. (8.7)

Определение лимитируклцего диффузионного сопротивления. Фазу, в которой 
сосредоточено лимитируюшее диффузионное сопротивление, можно определить по 
значению критерия Био:

В1' =  рсЛ/(р .ЛГ).

где R — радиус частици, м; рс — коэффициент внешней массоотдачи, м/с; D3 — 
эффективньш коэффициент диффузии в частице, м2/с; Г — тангенс угла наклона 
равновесной линии, м3/кг; р„ — плотность ионита, кг/м3.

При B i ' ^ 2 0  о б т а я  скорость массопереноса определяется внутренней диффузией, 
тогда как при B i ' ^  1,0 преобладаюшим является внешнее диффузионное сопротивление.

Коэффициент внешней массоотдачи fj,. определяем по критериальному урав- 
нению [9]:

Nu' =  2 .0+  1,5(Рг')"33 [ (1 — е) Re)0 s, (8.8)
где

Тогда

Pr' =  ц„/р!,- Dy=  10“ 3/  (1000- 1,17-1 0 ' 3) =854,7; 

D„ =  1,17• I0~9 м2/с [21

Nu' =  2 ,0+  1,5-854,7о:)3 [ (1 -0 ,59) 8,82]05 =  28,5.

Коэффициент внешней массоотдачи:

p ,=  Nu'D„/rf =  28.5-1,17.10-9/ (0.9-10~J) =  37-10~6 м/с.

В области сравнительно низких концентраций равновесная зависимость близка 
к линейной. Приближенно можно принять изотерму сорбционного обмена линейной 
с тангенсом угла наклона, равншм

X' (Сор)/Сер.
где Сср — средняя концентрация ионов N a+ Среднюю концентрацию ионов N a + в 
потоке можно найти как среднюю логарифмическую [13]

С „-С к 0,1-0,005 , ..
C i .= ----------------= -------------------- =  0,032 кг/м

In (С„/Ск) In (0,1/0.005)

Концентрация ионов N a + в смоле, находятейся в равновесии с жидкостью, 
имеюшей концентрадию Сср, равна

X' ( Ĉ .'i =  1.32-0.032/1 1 +2-0.032) =0 .040 кг/кг.



Средний тангенс угла наклона равновесной зависимости:

Г =  X" {Сср) /С ср =  0,040/0,032 =  1,25.

Критерий Био:

B i * = - - 31 - 10- . - ^ 45± 0- - = 0 .|04.
P»Dsr  555,5-2,3-10~'“ . 1,25

где D3 =  2,3-10~'° м2/с;

р„ =  Уо- 1 /  (1 -  е„) =  333,3/ (1 -  0,4) =  555,5 кг/ м3.

Полученное значение критерия Bi' показнвает, что процесс ионного обмена про- 
гекает во внешнедиффузионной области.

Среднее время пребмвання частиц ионнта в аппарате. Степень отработки зерна 
ионита сферической формм, находяшегося в течение времени т в жидкой среде кон- 
центрацией Сср при Bi -► 0, определяется следуюшим виражением [13]

X.
X* (Сср) ~ ехр( ~ n? ) ’ (8'9)\  Р и Г R  /

где Хк — конечная концентрация ионов N a+ в катионите, кг/кг.
Ввиду того что в цилиндрических аппаратах с псевдоожиженньш слоем твердая 

фаза полностью перемешана, плотность распределения частиц ионита по времени 
пребьгвания определяется соотношением [13]

р ( т ) = —  ехр ( -----— V  (8.10)Трр \ Тср /
Считая, что равновесная концентрация в ионите соответствует средней концент- 

рацин в потоке жидкости (Сср), найдем среднюю по всему слою степень отработки 
ионита:

_ A _ = T [ , _ e x p ( ^ L ) l - L e x p ( ^ l ) d T = l --------- ^ ------  (8.11)
X* (Сср) J L V Pl,r/? / J Top Vxrp/ Зрстср +  ЛРиГ 1

Конечную концентрацию ионов N a + в катионите найдем из материального баланса, 
определив предварительно минимальньш и рабочий расход ионита. Минимальньш 
расход находим из условия равновесия твердой фази с раствором, покидаюшим 
аппарат:

Оҳтт=  Y J CJ ^ I (l A =  1°. (0 .1—0.005) = 1 4 6 2  кг/ч ,
X* (С„) 0,0065

где Л"(СК) =  1 ,3 2 -0 ,0 0 5 /(1 +  2-0,005) = 0 ,0 0 6 5  кг/кг.
Рабочий расход сорбента по опмтньш данннм в 1,1 — 1,3 раза превншает мини- 

мальньш [19]. Приняв соотношение рабочего и минимального расходов, равное 1,2, 
получим рабочий расход катионита:

G , =  l,2Gjmjn =  1,2-146,2=175,4 кг/ч.

Конечная концентрация катионита
Я„ =  10(0,1 —0,005)/175,4 =0,0054 кг/кг

Из уравнения (8.11) найдем среднее время пребмвания частиц катионита:



Подставив иэвестнше величинь) в уравнение (8.12), получим:

0,45-10“ 3• 555,5-0,0054/0,04 OJ тci> — ■ ■ ■- —439,34 с.
3 ( I —0,0054/0,04) 3,7-10” 6

Вмсота псевдоожиженного слоя ионита. Объемньгй расход ионита

Vs =  GJp„=  175,4/(3600-555,5) =8,77- Ю"5 м7с.

Объем псевдоожиженного слоя

У,= Ктср/(1 —f) =8,77-10- 5-439,34/(1 -0 ,59)  =0,094 м3.

Вшсота псевдоожиженного слоя

# с. =  К/0,785£)2 =  0,094/(0,785-0,62) =0,33 м.

Внсота сепарационной зонь! должна бнть више предельной, при которой возможно 
сушествование псевдоожиженного слоя. Предельная висота псевдоожиженного слоя 
определяется уносом самих мелких частиц смоли КУ-2. Минимальньгй размер частиц 
смоль! КУ-2 составляет 0,3 мм. Скорость уноса определяется из уравнения [11]:

Re =  Аг/ (18 +  0,61 VAr). (8.13)

При d =  0,3 мм
А г=  [(0.3- 10“ *)J1000(1333,3 — 1000)9,81 ] /(10 я)2 =  88,28.

Скорость уноса найдем из уравнения (8.13):

w = --------- ------------------------- L'L-------- =  0,0124 м/с.
(18 +  0,61 л/88^29) 0,3-10 МООО

Скорость уноса больше рабочей скорости: 0 ,0124>  0,0098.
Значение Re, рассчитанное при d =  0,9 и соответствуюшее скорости уноса, равно: 

Re =  0,0124-0,9-10“ 1 ■ 1000/i0 “ :J =  11,2.

Порозность слоя, соответствуюшая Re =  11,2, равна:

t  =  [ (1 8 - 1 1 ,2 + -0 ,3 6 •  11,22) / 2 3 8 4 ] 021 = 0 , 6 2 .

Вмсота слоя, соответствуюшая началу уноса:

Ну =  0,33(1 - 0 ,5 9 ) /  (1 -0 ,62)  =0,35 м.

Для достаточной сепарации частиц примем внсоту слоя на 30 % больше Ну, 
т. е. Н =  1,3-0,35 =  0,46 м.

Объем псевдоожиженного слоя и его вмсоту можно также определить интегри- 
рованием уравнения массопередачи, записанного для псевдоожиженного слоя беско- 
нечно малой висоть!. Такой подход дает следуклцую расчетную формулу для объема 
псевдоожиженного слоя [19]:

t/ _  И |n С „ - С « ( * . )  (8.14)
1 C t - C * ( X к) ’

где Klc — объемнмй коэффициент массопередачи, с _ |
С учетом того, что лимитируюшее сопротивление массопередачи сосредоточено 

в жидкой фазе, гюлучим:

K, t- =  (Jrа =  рг(1 — е) 6/d =  37• 10-"(l -0 ,5 9 )6 /  (0,9- 10 :|) =0,101 с“ ' (8.15)

Величину С'(X„) определим из уравнения изотер.мн:

С* (Лн) =0,0054/(1.32 — 2-0,0054) =0,0041 кг/.м3. .
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С учетом найдешшх величин A'„t и С' (X*) получим на основе уравнения массо- 
передачи объем псевдоожиженного слоя ионита:

Кс = 10 0,1-0,0041
3600-0,101 0,005 — 0,0041

- =  0,126 м3

Эта величина на 30 % превншает найденньш ранее объем псевдоожиженного слоя 
(0,094 м3).

В случае односекционной колоннм следует отдать предпочтение первому методу, 
учитшваютему различие времени пребнвания частиц иоиита в аппарате, хотя и у 
этого метода есть недостаток, заключаюшийся в том, что коицентрация жидкой фазь1 
принимается средней по всему объему слоя.

8.2.2. Расчет многосекционной катионообменной колоннм

Односекционнме сорбционнне аппаратн с псевдоожиженнмм слоем требуют значи- 
тельного расхода сорбента ввиду того, что конечная концентрация в твердой фазе 
ионита должна бнть меньше Х'(СК), что является следствием перемешивания частиц 
в аппарате. Поэтому аппаратн со сплошнмм псевдоожиженннм слоем ионита исполь- 
зуют для обработки малоконцентрированннх растворов.

Для снижения расхода ионита обьшно используют многосекционнме аппарать!, 
где влияние неравномерности времен пребьтания частиц значительно меньше.

Многосекционнше аппаратм требуют значительно меньшего расхода ионита, no- 
скольку перемешивание твердмх частиц наблюдается лишь внутрм каждой секцни, 
а весь аппарат при достаточном числе секций приближается по структуре потоков 
к МИВ.

Адсорбционнне аппаратн с псевдоожиженним слоем, предназначенние для 
очистки жидких смесей, обмчно включают небольшое число секций [5], что не позво- 
ляет воспользоваться методикой [19], применяемой при расчете многосекционмнх 
газофазних адсорберов, где число секций позволяет прннять модель идеального вьггес- 
нения. Поэтому при расчете многосекционних ионообменних колонн необходимо опре- 
делять концентрацию раствора, покидаютего каждую секцию.

Г
Ĉn_ X nJ

x f

п

п-1

Рис. 8.6. Схема изменения концентраций в 
многосекционной катионообменной колонне

Вьфажение для концентрации раствора, покидаюшего n -ю секцию, можно полу- 
чить решением уравнения материального баланса для участка ионообменного аппарата 
от его начала до n-й секции включительно (рис. 8.6)

V(C»-C„- t) =  Gs(XK-X„) .  (8.16)

Уравнение (8.16) решают совместно с уравнением изотермн ионного обмена

Х„= [аС* (Хп) ] /  [1 + 6 С ’ (X„) J (8.17)

и интегральннм уравнением кинетики массопередачи

[С„_ , -  С  (Х„) ] /  [Cn-C'  (Х„) ] = / "  v'/v 

где Vc — объем псевдоожиженного слоя в каждой секции.

(8.18



(С„ - | — С„) +  Х

Решение системн уравнений (8.16) — (8.18) дает следуюшее уравнейиё:

С „ = % ^  +  -
(Л (8.19)

\а +  Ь-¥ -  ( C „ - C „ _ , ) - X Kft 
L G,

где Л = е  — константа.
Ввиду того что уравнение (8.19) нелинейно, получить его решение в виде связи 

концентрации с номером секции трудно, что вьшуждает к последовательному расчету 
концентраций потоков, покидаюших каждую секцию.

Проведем расчет числа секций многоступенчатого катионообменного аппарата, 
принимая те жс исходнме данние, что бнли взять! при расчете односекционного 
аппарата, и пользуясь полученнмми при его расчете значениями диаметра ( D =  0,6 м) 
и коэффициента массопередачи ( / („ = 0 ,1 0 1  с - 1 ).

Примем висоту псевдоожиженного слоя на каждой секции Нс =  0,25 м.
Минимальньш расход ионита определим по уравнению [19]:

0* т |п= К ( С „ - С « ) / Г ( С м). (8.20)

Концентрацию N a + в ионите, находяш,емся в равновесии с исходннм раствором, 
найдем из уравнения изотермм ионного обмена:

Х‘ (С„) =  1 ,32-0 ,1 /(1+2-0 ,1) = 0 , 1 1 кг/кг.

Подставив значение Х‘ (С„) в уравнение (8.20), получим:

Gx min =  10 (0,1 -  0,005) /0 ,1 1 =  8,64 кг/ч.

Приняв коэффициент избитка ионита равньш 1,3 (в интервале 1,1 — 1,3) найдем 
рабочий расход ионита и конечную концентрацию N a + в ионите:

G, =  1,3G,.min =  1,3 ■ 8.64 =  11,2 кг/ч;

,Vk=  10(0.1 — 0,005) / 1 1,2 =  0,085 кг/кг.

Найдем объем псевдоожиженного слоя и константу A :
Vc =  0,785 -0,62- 0,25 =  0,071 м3; 

д _ е К, , У../V' 0.101 ■ 0.071 -3 6 0 0 /  10 _  2

Константш уравнения изотермм сорбции: a =  1,32; b =  2.
Подставляя полученнме данние в уравнение (8.19) при п =  1, 2 и т. д„ получим 

значения концентрации раствора, покидаютего 1-ю, 2-ю и т. д. ячейку.
При п - 1

„  С,. Х , ( Л - 1 )  0,1 , 0,085-12,2 n n _„ . з 
C i = ------ --------------------= --------- ---------------------------------=  0,076 кг/м .

A A ( a  — Xi b )  13,2 13,2 (1,32-0 ,085-2)

При n =  2

(0 ,0 7 6 -0 ,1 )+ 0 ,0 8 5  I (13,2— 1)
_ 0,076 , 11,2 J , ,C-!=--------- -------------------------------------------------------- =  0,055 кг/м

13,2 [1,32+1,78 (0,1 - 0 ,0 7 6 )  -0 ,0 85 -2 ]  13,2

Аналогичньш внчисления для остальннх секций дают такие результатш: Cj =  
=  0,0377 кг/м3; СА=  0,0244 кг/м3; С5 =  0,0144 кг/м3; С6 =  0.0071 кг/м3; С7 =  0,0020 кг/м3.

Таким образом, для достижения необходимой конечной концентрации раствора 
гпебуетгя 7 гркпий



С учетом того, что вь1сота псевдоожиженного слоя в каждой секции равна 0,25 м, 
найдем вь!соту слоя с учетом сепарационной зони:

/V =  0.25 ( | - а 5 9 )  1.3 =  0,35 м.
1 - 0 ,6 2

Полная висота тарельчатой части катионообменной колоннм

//,  =  7 W =  7-0,35 =  2,45 м.

Приведем сравнительнне результатш расчетов односекционного и многосекцион- 
ного катионообменннх аппаратов:

А п п а р а т  D,  м Н,  м Р а с х о д и о н н т а ,  к г / ч

Односекционньш 0,6 0,46 175,4
Многосекционньж 0,6 2,45 11,2

ПРИЛОЖЕНИЯ

Приложение 8.1. Конструкции и области применения 
аппаратов для адсорбции и ионного обмена

При периодической адсорбции из газовой фазш в стационарном слое поглотителя 
применяют вертикальние, горизонтальнме и кольцевне адсорберн, изготовляемне в 
различних модификациях.

Для ионного обмена используют аппарати с неподвижньш, плотнодвижушимся 
и псевдоожиженним слоем сорбента, конструкции котормх в основном аналогичнн 
конструкциям адсорбционннх аппаратов.

Конструкции вертикального, горизонтального и кольцевого адсорберов системи 
ВТР представленм на рис. ниже. Конструкции адсорберов других типов с неподвижньш 
слоем адсорбента приведенм в литературе [7], Конструкции менее применяемнх в 
промишленности адсорбционншх аппаратов с плотннм движутимся и псевдоожи- 
женним слоем описань: в литературе [7, 17]. Аппаратура для ионообменнмх процессов 
описана в литературе [15— 16].

Основнше характеристики и области применения некоторих адсорберов 
периодического действия системм ВТР

Адсорбер 
системм ВТР

Bb
ic

oT
a 

ци
ли

нд
- 

рн
че

ск
ой

 
ча

ст
и 

ад
со

рб
ер

а Висота 
слоя ад- 
сорбента

Bbico
Ta

слоя
гра-
вия

Днаметр
корпуса

аппарата,
м

Тол- 
шина 

стенки 
корпу- 
са. мм

Форма дниша
И КрЬ1ШКИ Областн прнменення

Вертикальньш 2,2 0,5— 1,2 0,1 2; 2,5 ,3 8 - 1 0 Коническая Рекуперационнме уста- 
новки мроизводитель- 
ностью до 30 000 м3/ч

Горизонтальний 3—9 0,5—0,8 — 1.8; 2 8 - 1 0 Сферическая Рекупераиионнне и газо*
Кольцевой 7 — — 3 8— 12 Эллиптическая очистительнь1е установки 

большой производитель- 
ности (более 30 000 м3/ч)
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П роизводительность и области примснения промььшленншх ионообменнмх аппаратов

Конструкцин апиарата
Максимальная

произподительность,
MJ/4

Обласги примеиения

С неподвижнмм сплошннм слоем 300—500 Для чисть1.\ растворов различнмх кон-
ионита

0,1
центраций

Со сплошншм движушимся слоем To же
ионнга
Со сплошннм взвешенннм слоем нони- 100 Длн малоконцентрированнмх раство-
та ров и взвесей
С секционированньт слоем ионита 20—30 Для концентрированншх растворов и

С движуииимся слоем п иневмогндрав- 20
разбавленннх взвесей
Для копцентрированннх растворов

лической вигрузкой ионита 
С пульсируюшим слоем ионита 300 Для растворов различнмх концентра-

С цнркулируюш.им слоем ионита 200—300

ций, в том числе загрязненннх при- 
месями
Для взвесей с различним содержани-

Типа «Асахи», «Хиггино», «Пермутит» 200—500
ем твердой фазн
Для растворов малих концентраций

Вертикальньж адсорбер:
/ — гравий; 2 — разгрузочний люк; 3, 6 — сетка; 4 — 
загрузочний люк; 5 — штуцер для подачм исходной смеси, 
сушпльного и охлаждаюшего воздуха череэ распреде- 
лительиую сетку; 7 — штуцер для отвода паров при де- 
сорбции; 8 — штуцер для предохранительного клапана; 
9 — кришка; 10 — грузи; I I  — кольио жесткости; 12 — 
корпус; 13 — адсорбент; 14 — опорное кольцо; 15 — 
колосникован решетка; 16 — штуцер для отвода очи- 
шепного газа; 17 — балки; 18 — смотроиой люк, 19 — 
штуцер для отвода копденсата н подачи води; 20 — бар- 
ботер; 21 — д ните ; 22 — onopu балок; 23 — штуцер 
для подачи водяного riapa через барботер

Я  22 21 20 19

I - I

1 11 16 15 

Горизонтальньш адсорбер ВТР:

/ — корпус; 2 —  штуцер для подачи паровоздушной смеси при адеорбции и воздуха при сушке и охлаж- 
деиии; 3 — распределительная сетка; 4 загрузочнь!Й люк с предохраннтельной мембраной; 5 — грузи; 
6 — сетки; 7 — штуцер для иредохранительного клапана; 8 — штуцер для отвода паров на стадии десорб- 
ции; 9 — слой адсорбента; 10 — люк для вмгрузки адсорбента; П  — штуцер для отвода очнтенного газа 
на стадии адсорбции и отработанного воэдуха при сушке и охлаждении; 12 — сл»отровой люк; 13 — штуцер 
для отвода конденсата и подачи водь!; 14 — ortopw для балок; 15 — балки; 16 — разборпая колосниковая 
решетка; 17 — барботер
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Кольцевой адсорбер ВТР:
/ — установочная лапа; 2 — штуцер для подачи паровоздушной смеси, сушильного н охлаждаюшего воз- 
духа; 3  — опора для бази под цилнндри; 4 — корпус; 5 , 6  — внешний и внутренний перфорированние 
цилиндрь); 7 — кришка; 8 — смотровой люк; 9 — яагрузочний люк; 1 0 — бункер-компенсатор; /  /  — шту- 
цер для предохранительного клапана; 1 2 — слой актнвного угля; 1 3 — база для цилиндров; 14 — раз- 
грузочний люк; 15 — днише; 16 — штуиер для отвода очншенного и отработанного воздуха и для подачн 
водяного пара; 17 — штуцер для отвода паров и конденсата при десорбции и для подачи водь|

Приложение 8.2. Характеристики промишленнмх сорбентов

Характеристики некоторих промшшленншх цеолитов ) 3 j

Марка Ионная форма Эффективньж диа- 
метр пор, нм

Насьшная плот- 
ность, г/см3, 

не менее
Размер зерна,

КА К 3 0,62 0,1—0,32 
0 , 1 - 0 ,6

NaA Na 4 0,65 0 , 1—0 , 6
СаА Са 5 0,65 0 , 1 - 0 ,6
СаХ Са 8 0,60 0 , 1—0 , 6
NaX Na 9— 10 0,60 0 , 1 - 0 ,6

Характеристики некотормх промьииленнмх ионитов / 3 /

Марка
Полная обменная емкость

Удельньж объем, 
см3/г

Насипная плот- 
ность, г/см3

Размер зерна, 
ммммоль экв/г MMOJlb экв/см3

КУ-2 4 ,7 -5 .1 1,3— 1,8 2,5— 3,6 0,70—0,90 0,3— 1,5
К У 1 4,0 1,4 2 ,6 — 3,0 0,60—0,75 0,3— 2,0
АВ-17-8 3 , 8 - 4 , 5 — < 3 , 0 0,66—0,74 0,4— 1,2
ЭДЭ-Ю П 9,0— 10,0 — 2,8— 4,5 0,60—0,72 0,4— 1,8
АН-1 4,0—4,5 1,9 2,2— 2,3 0,70— 0,90 0,3— 2,0

10 П од  ред. Ю . И . Д и тн ер ско го 289



Характеристики и области применения некоторих активних углей [3, 4, 5J

Марка угля

Объем, см3/г Константн уравнения Дубинина

пор сум- 
марний микропор мезопор макропор W'oi,

см3/г см3/г
s, - ю6,

К - г
B2■ 10°,

К~г

БАУ 1,50 0,25—0,39 0,080 1,19—1,21 0,22—0,26 — 0,55—0,7 -

АР-А 0,83 0,384 0,064 0,382 0,253 0,139 1,2 4,4

АР-Б 0,67 0,31 0,038 0,32 0,34 — 1,0 —

АР-В 0,46 0,24 0,023 0,19 0,23 — 0,7 —

АР-3 0,70 0,33 0,07 0,30 0,19 0,18 0,74 3,42
АГ-3 0,8— 1,06 0,32—0,42 0,12—0,16 0,41 —0,52 0,30 0,7—0,8

скт-з 0,80 0,46 0,09 0,25 0,48 --- 0,73 —

КАД-иодний 1,0 0,34 0,15 0,51 0,23 0,13 0,7 3,1

Коэффициентм аффинности р различнмх веш,еств для активних углей [6. 7J

Вешество Вешество Р

Метанол 0,40 Циклогексан 1,03
Этанол 0,61 Тетрахлорид углерода 1,05
Муравьиная кислота 0,61 Пентан 1,12
Пропан 0,78 Толуол 1,25
Ацетон 0,88 Гептан 1,50
Бензол 1,00

Характеристики некоторих промьииленних силикагелей /3 j

Марка силикагеля Размер 
эерна, мм

Средний 
размер пор,

A

Удельньж 
объем пор, 

см3/г

Удельная 
поверхность 
(по ВЭТ), 

м2/г

Насьшная
плотность

г/см3

КСМ кусковой 2 ,7 - 7 20 0,35 700 0,67
гранулированний 
КСМ № 5 32 0,58 715 0,66
КСМ № 6n — 22 0,30 527 0,87
КСМ № 6с — 23 0,36 624 0,87
ШСМ кусковой 1,5—3,5 10 0,25 900 0,67
гранулированний 
КСК » 120 1,08 350 0,4—0,5
ш е к  » — 120 0,90 300 0,4—0,5
МСК кусковой — 150 0,80 210 0,4—0,5
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Область примененин Проч- Наснпная
плотность,

кг /м 3

Фракциомний состав

ность
фракция, мм °//о

Адсорбция из растворов

Рекуперация паров растворителей с /„„„> 
>  100°С

Рекуперация паров растворителей с 1‘„и„ =  
=  60— 100 °С

Улавливание паров вешеств с /«„„<60 °С

Рекуперация паров растворителей 
Адсорбция газов и жидкостей

Рекуперация паров органических растворите- 
лей и улавливанне паров углеводородов 
Извлечение иода нз воднмх растворов и раз- 
личннх вешеств из жидких ,и газовнх смесей

_ 240 5,0—3,6 2,5
3,6— 1,0 35,5

1,0 2
65 550 5,0 1,0

5,0—2,8 82,0
2,8— 1,0 15,0

70 580 5,0 1,0
5 ,0 -2 ,8 83,0
2 ,8 -1 ,0 15,0

1,0 1,0
75 600 5,0 1,0

5,0—2,8 83,0
2,8— 1.0 15,0

1,0 1,0
65—75 550 — —

75 400—500 3,6 0,4
3,6—2,8 3,0
2,8— 1,5 86,0
1,5— 1,0 10,0

70 380 2,7—3,5 25
2,0—3,7

60 450 5,0 5
5,0—2,0 70
2,0— 1,0 25
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РАСЧЕТ СУШ ИЛЬНОЙ УСТАНОВКИ

OCHOBHblE yCJIOBHblE ОБОЗНАЧЕНИЯ

A -..— напряжение no влаге, к г / (м ’ -ч); 
с — теплоемкость, Д ж /(к г -К ) ;

D — коэффициент диффузии, м2/с;
d — диаметр сушилки, м; диаметр частиц материала, м;

H,h  — вмсота, м;
/, / — энтальпия, кДж/кг;
К — коэффициент теплопередачи, В т /(м 2-К);
L — расход сушильного агента, кг/с;
/ — удельннй расход сушильного агента, кг/кг; 
п — частота врашения барабанной сушилки, м~ ';

Р, р — давление, МПа;
Q — расход тепла, кВт; 
q — удельнмй расход тепла, кВт/кг;

Т, t — температура;
W — производительность сушилки по испаренной влаге, кг/с; 
w — скорость сушильного агента, м/с; 
х — влагосодержание сушильного агента, кг/кг;
a  — коэффициент избитка воздуха; коэффициент теплоотдачи, В т /(м 2-К);
Р — коэффициент массоотдачи, м/с;
ғ — порозность слоя, м3/м3;
ц — вязкость, Па-с;
р — плотность, кг/м3;
u) — влажность материала, %;

Re — критерий Рейнольдса;
Nu, Nu' — критерий Нуссельта;
Рг, Рг' — критерий Прандтля;

Аг — критерий Архимеда.

Индекси:
0 — параметрм свежего воздуха;

I и 2 — параметрн сушильного агента на входе в сушилку и на виходе из нее; 
в — влага;
м — параметрн мокрого термометра; 
п — пар;

с. в — параметрм сухого воздуха;
с. г — параметрм сухого гаэа; 
см — параметрм смеси; 
ср — средняя величина; 

т — параметрь) топлива.

ВВЕДЕНИЕ

В технике сушке подвергается множество материалов, различаюшихся химическим составом, 
дисперсностью и структурой, адгезионними свойствами и термочувствительностью, содержа- 
нием и формой связи влаги с материалом и другими свойствами. В химической проммшлен- 
ности процессь! массо- и теплопереноса при сушке иногда осложняются протекаюшими одно- 
временно химнческими реакииями.

В связи с этим вибор рационального способа сушки, типа сушильной установки и кон- 
струкции сушильного аппарата представляет собой сложную технико-экономическую задачу и 
пока еше не может бнть включен в студенческий курсоаой проект. Поэтому в настояшем пособии 
приводятся примери расчета только конвективних сушилок эаданного типа. В примерах не 
дано обоснование вмбора сушильного агента, а также параметров материала и сушильного 
агенга. С этими вопросами проектанть! могут ознакомиться в специальной литературе, ссмлки 
на которую приведенн в библиографии.

Желание дать обший пример расчета, основанного на кинетических закономерностях 
массо- и теплообмена, определило вмбор вмсушиваемого материала, с которь!м влага связана 
механическими силами. Процесс в этом случае протекает в первом периоде сушки при постоян-
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Рис. 9.1. Принципиальная схема барабанной сушилки:
1 —  б у н к е р ;  2 —  п и т а т е л ь ;  3 —  с у ш и л ь н ь ж  б а р а б а н ;  4 —  т о п к а ;  5  — с м е с и т е л ь н а я  к а м е р а ;  6, 7, II —  в е н -  
т и л я т о р ь г ,  8 —  п р о м е ж у т о ч н ш й  б у н к е р ;  9 —  т р а н с п о р т е р ;  10 —  ц и к л о н ;  12 —  з у б ч а т а я  п е р е д а ч а

ной температуре влажного маториала, равной температуре мокрого термометра, и скорость 
сушки определяется внешней диффузией.

Расчет различнмх вариантов сушильного процесса (с промежуточним подогревом тепло- 
носителя, с дополнительнмм подводом тепла в сушильную камеру, с частичной рециркуляцией 
сушильного агента) принципиально не отличается от приведенного в качестве примера расчета 
сушилкм, работаюшей по основному (нормальному) сушильному варианту.

Принцнпиальная с.хема прямоточной барабанной сушильной установки показана на рис. 9.1. 
Влажньж материал из бункера / с помошью питателя 2 подается во врашаюшийся сушильньш 
барабан 3. Параллсльно материалу в сушилку подается сушильнмй агент, образуюшийся от 
сгорания топлива в топке 4 и смешения топочни.х газов с воздухом в смесительной камере 5. 
Воздух в топку и смесительную камеру подается вентиляторами 6 н 7 Вмсушеннмй материал 
с противоположного конца сушильного барабана поетупает в промежуточннй бункер S, а из него 
на транспортируюшее устромство 9.

Отработанньш сушильннй агент перед вибросом в атмосферу очишается от гшлн в цикло- 
не 10. При необходимости производится дополнительное мокрое пмлеулавливание.

Транспортировка сушнльного агента через сушильную установку осушествляется с помошью 
вентилятора II  При этом установка находится под небольшим разрежением, что исключает 
утечку сушильного агента черсз неплотности установки.

Барабан приводится во врашение электродвигателем через зубчатую передачу 12.

9.1. РАСЧЕТ БАРАБА ННО Й С У Ш И Л К И

Задание на проектирование. Рассчитать барабанную сушилку с подъемно-лопастними 
перевалочньши устройствами для вмсушивания песка топочннми газами при следую- 
ших условия.х:

производительность сушилки по висушенному материалу GK =  5,56 кг/с; содержа- 
ние фракций частиц в материале: диаметром от 2,0 до 1,5 мм — 25% ; диаметром 
от 1,5 до 1,0 мм — 75 %; влажность песка: начальная ш „=12 %; конечная w „=0 ,5  %; 
температура влажного материала 0| =  18°С; топливо — природньж газ; температура 
топочних газов: на входе в барабан *с„ = 3 0 0  °С; на вмходе из барабана /2 = 1 0 0 ° С ;  
удельние потери тепла в окружаюшую среду нз 1 кг испаренной влаги q„ =  22,6 кДж/кг  
(что соответствует примерно 1 % тепла, эдтрачиваемого на цспарение l кг води);  
лараметрь) свежего воздуха; температура /о = 18  °С; относительная влажность 
Фо =  72 %; давление в сушилке — атмсэсферное.
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9.1.1. Параметрм топочнмх газов, подаваеммх в сушилку

В качестве топлива используют природний сухой газ следуюшего состава [в % 
(об.) ] :92,0 СН4; 0,5 С2Н6; 5 Н 2; 1 СО; 1,5 N2.

Теоретическое количество сухого воздуха La, затрачиваемого на сжигание 1 кг 
топлива, равно:

L o = 1 3 8 [0 ,0 1 7 9 c 0  +  0,24H2 +  X(m +  (л /4)  С,„Н„) /  ( 12m +  п ) ], (9.1)

где составм горючих газов вмраженн в объемннх долях. Подставив соответствуюшие 
значения, получим:

Z-o =  138 [0,0179 - 0,01 +  0,248-0,09+ (1 +  (4/4)0,92/(12- 1 + 4 )  +  (2+ (6 /4 )0 ,005 /(12X
J

X 2 +  6) ] =17,68 кг/кг

Для определения теплоти сгорания топлива воспользуемся характеристиками 
горения простнх газов:

Г аз Реакция Тепловой эффект 
реакции, кДж /м 3

Водород H2 +  0 ,5 0 2 =  H 20 10810
Оксид углерода СО +  0 ,5 0 2 =  С 0 2 12680
Метан С Н 4 +  2 0 2 =  С 0 2 +  2Н 20 35741
Ацетилен С2Н2 +  2 ,5 0 2 =  2 С 0 2 +  Н20 58052
Этилен С2Н 4 +  3 0 2 =  2 С 0 2 +  2Н20 59108
Этан С 2Н6 +  3 ,5 0 2 =  2 С 0 2 +  3H20 63797
Пропан СзН8 +  5 0 2 =  3 C 0 2+ 4 Н 20 91321
Бутан С 4Н ю +  6 ,5 0 2 =  4 С 0 2 +  5Н 20 118736
Сероводород H2S +  1,5 0 2 =  S 0 2 +  Н 20 23401

Количество тепла Q„, виделяютёгося при сжигании 1 м3 газа, равно:

Q „ =  0,92 • 35741 +  0,005 • 63797 +  0,05 • 10810 +  0.01 • 12680 =  33868 к Д ж / ( м3 • т ) . 

Плотность газообразного топлива рт:

X СтНМ< To
рт=-

Vo To +  ti (9.2)

где М, — мольная масса топлива, кмоль/кг; /т — температура топлива, равная 20 °С; 
vn — мольний объем, равньш 22,4 м3/кмоль. Подставив, получим:

(0,92-16 +  0,005-30 +  0,05-2 +  0,01-28 +  0,015-28) 273 л , 3рт= —----------- 1-------------- 1------------------------- 1-------------1------ =  0,65 кг/м
22,4 (273 +  20)

Количество тепла, виделяюшегося при сжигании 1 кг топлива:

Q =  Q„/p, =  33868/0,652=51945 кДж/кг (9.3)

Масса сухого газа, подаваемого в сушильньш барабан, в расчете на 1 кг сжигае- 
мого топлива определяется обшим коэффициентом избьика воздуха а, необходимого 
для сжигания топлива и разбавления топочнмх газов до температурь! смеси /см = 3 0 0  °С.

Значение а  находят из уравнений материального и теплового ба.пансов.
Ўравнение материального баланса:

9 п
l—, 12 т + л

СтН„, (9.4)

где Lc r — масса сухих газов, образуюшихся при сгорании 1 кг топлива; СтН„ 
массовая доля компонентов, при сгорании которих образуется вода, кг/кг.
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Уравнение теплового баланса:

Qt\ +  C j t j clLoIq =  [Lc.r +  Lo (a — 1)] ic.г +  ГotZ-o-Vo-1- У' —rz— ;----CmHnL 12,Tti -r- tx (9.5)

где it — обший коэффициент полезного действия, учитмваюший эффективность работн 
топки (полноту сгорания топлива и т. д.) и потери тепла топкой в окружаютую среду, 
принимаемьш равньш 0,95; ст — теплоемкость газообразного топлива при температуре 
/Т =  20°С, равная 1,34 кДж/(кг-К); / n — энтальпия свежего воздуха, кДж/кг; /c r — 
энтальпия сухих газов, кДж/кг; ic.r =  cc.r<c.r; сс г, tc r — соответственно теплоемкость 
и температура сухих газов: cc.r= l,05  кДж/(кг-К), /c.r =  300 °C; *o— влагосодер- 
жание свежего воздуха, кг/кг сухого воздуха, при температуре /0= 18  °С и относитель- 
ной влажности ф0 =  72 %; in — энтальпия водяннх паров, кДж/кг; in =  ri> +  c„t„; ra — 
теплота испарения водн при температуре 0 °С, равная 2500 кДж/кг; сп — средняя 
теплоемкость водяннх паров, равная 1,97 кДж/(кг-К); t„ — температура водянмх 
паров; tn =  tc r =  tCM =  300 °С.

Решая совместно уравнения (9.4) и (9.5), получим:

+  C „//„ )-a  = ---  ^  12т +  п--------  (g g)
\ 1 2 / п  +  /г /  Lo (/<•. г +  /’п * о —  /о )

Пересчитаем компонентн топлива, при сгорании котормх образуется вода, из 
объемннх долей в массовме:

СН4 =0,92- 16-273/[22.4-0,652(273 +  20)] =0,939;

СгН6 =  0,005 • 30• 273/ [22,4 • 0,652 (273 +  20) ] =  0,0096;

Н2 =  0,05 -2-273/ [22,4-0,652 (273 +  20) ] =0,0064.

Количество влаги, виделяюшейся при сгорании 1 кг топлива, равно:

I -
9n СтН„ = — — ----0,9394------ — ----- 1-0,0096 +  0,0064 =  2,19 кг/кг.

12m +  л 12-1+4 12-2 +  6

Коэффициент избмтка воздуха находим по уравнению (9.6);

51 945-0,95+1,34-20-1,05-200 (1—2 ,1 9 ) -  (2500+1,97-300) 2,19 
a _  17,68 [1,05-300+(2500+1,97-300) 0,0092 -  41,9]

= 8,06.

Обшая удельная масса сухих газов, получаеммх при сжигании 1 кг топлива и 
разбавлении топочнмх газов воздухом до температурм смеси 3 0 0 °С, равна;

Gc r =  1 +a/-o — JQnCmH„/(12/n +  л ) ; (9.7)

Gc r =  1+8,06- 17,68 — 2,19=141,3 кг/кг.
Удельная масса водянмх паров в газовой смеси при сжигании 1 кг топлива;

G„ =  X9nC,„//„/(l2m +  rt) — ax0L, (9.8)

G„ =  2,19 +  8,06-0,0092-17,68 =  3,5 кг/кг.

Влагосодержание газов на входе в сушилку ( x i = x CM) на 1 кг сухого воздуха равно;

хI =  G,i/Gc r,

откуда jci =  3,5/141,3 =  0,0248 кг/кг.
Энтальпия газов на входе в сушилку:

/i =  (Q *i +  cTtT +  a L o /o )/G c. г; (9.9)

/i =  (51945-0,95+ 1,34-20 +  8,06- 17,68-41,9)/ 141,3 =  392 кДж/кг.

295



Поскольку коэффициент избьгтка воздуха rt велик, физические свойства газовой 
смеси, использусмой в качестве сушильного агента, практически не отличаются от 
физических свойств воздуха. Это дает возможность использовать в расчетах диаграм- 
му состояния влажного воздуха / — х.

9.1.2. Параметрм отработанних газов. Расход сушильного агента

Из уравнения материального баланса сушилки определим расход влаги W, удаляемой 
из вмсушиваемого материала:

ll7 — Gk (o)„ — и)к) /  (100 — ci*,,); (9.10)

W  =  5.56(12 — 0 ,5 ) / (1 0 0  — 12) = 0 ,7 2 6  кг/с.

Заиишем уравнение внутреннего т^лового баланса сушилки:

\ = ^^ +  V.k'm— {q-i +  <?ч +  <7 ii ) • (9.11)

где Л — разность между удельнмми приходом и расходом тепла непосредственно 
в сушильной камере, с — теплоемкость влаги во влажном материале при темпера- 
туре 0 1, к Д ж /(к г -К );  — удельньш дополнительньш подвод тепла в сушильную 
камеру, кДж/кг влаги; при работе сушилки по нормальному сушильному варианту 
9 лоп =  0; qT— удельнмй подвод тепла в сушилку с транспортнмми средствами, кДж/кг  
влаги; в рассматриваемом случае q , =  0; q„ — удельнмй подвод тепла в сушильньж 
барабан с вь1сушиваемь1м материалом, кДж/кг влаги; qv =  — ()|)/W\  c\ , —
теплоемкость вшеушенного м^гериала, равная 0,8 к Д ж /(к г-К )  (1]; (Ь — температура

Рис. 9.2. Диаграм м а спстояння влажного пизлуха I х прн b w c o k h x  теммературах м нлагосо- 
держаниях
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вмсушенного материала на вь1ходе из сушилки, °С. При испарении поверхностной 
влаги 02 принимают приблизительно равной температуре мокрого термометра при 
соответствуютих параметрах сушильного агента. Принимая в первом приближении 
процесс сушки адиабатическим, нахолим 02 по l — x диаграмме по начальнмм пара- 
метрам сушильного агента: 02 =  57 °С; qn — удельнше потери тепла в окружаюшую  
среду, кДж/кг влаги.

Подставив соответствуюшие значения, получим:

A =  4 ,19- 18 —  5 .5 6 -0 ,8 (5 7 — 18)/0,726 — 2 2 ,6 =  —  141 к Д ж /к г  влаги.

Запишем уравнение рабочей линии сушки:

Л =  / — / 1/ (дг— .Vi), или / =  /i +  A(.v —,vi). (9.12)

Для построения рабочей линии сушки на диаграмме I —x необходимо знать 
координати (х и /) минимум двух точек. Координатн одной точки известнн: jci =  0,0248, 
/ 1=392. Для нахождения координат второй точки зададимся произвольньш значе- 
нием х и определим соответствуюшее значение / Пусть х =  0,1 кг влаги/кг сухого 
воздуха. Тогда / =  3 9 2 — 141 (0 ,1— 0,0248) = 3 8 1  кДж/кг сухого возду.ха.

Через две точки на диаграмме / — .r (рис. 9.2) с координатами ,V|, /i и .v, I про- 
водим линию сушки до пересечения с заданньш конечньии параметром /2 = 1 0 0 ° С .  
В точке пересечения линии сушки с изотермой t> находим параметри отработанного 
сушильного агента: jrL> =  0,107 кг/кг, /2  =  365 кДж/кг.

Расход сухого газа:

U r =  W / ( x , - x , ) :  (9 .13)

L c , = 0 ,7 2 6 / (0 ,1 07  —  0,0248) = 8 ,8 3  кг/с.

Расход сухого воздуха:

L =  W / ( x i - x a)\  (9 .14)

Z. =  0 ,7 2 6 / (0 ,107 —  0.0092) = 7 ,4 2  кг/с.

Расход тепла на сушку:

<?c =  Z .c-.r(/i-/o ); (9 .15)

Q c =  8,83 (392 —  41,9) =3091 к Д ж / с  или 3091 кВт .

Расход топлива на сушку:

Ст =  Qc/Q  =  3091/51945 = 0 ,0595  кг/с.

9.1.3. Определение основних размеров сушильного барабана

Основнь1е размерн барабана вшбирают по нормативам и каталогам-справочникам 
[2, 3] в соответствии с объемом сушильного пространства. Объем сушильного про- 
странства V складнвается из объема К„, необходимого для прогрева влажного мате- 
риала до температурн, при которой начинается интенсивное испарение влаги (до 
температурн мокрого термометра сушильного агента), и объема требуемого для 
проведения процесса испарения влаги, т. е. V = V C+V„.  Объем сушильного простран- 
ства барабана может бнть внчислен по модифицированному уравнению массопе- 
редачи [4, 5]:

Ис = И 7 / (/ С ,д ^ р) ,  (9 .16 )

где \x'cv — средняя движушая сила массопередачи, кг влаги/м3; Kv — объемньш коэф- 
фициент массопередачи, 1/с.
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При сушке кристаллических материалов происходит удаление поверхностной влаги, 
т. е. процесс протекает в первом периоде сушки, когда скорость процесса опреде- 
ляется только внешним диффузионнмм сопротивлением. При параллельном движении 
материала и сушильного агента температура влажного материала равна температуре 
мокрого термометра. В этом случае коэффициент массопередачи численно равен 
коэффициенту массоотдачи /Cl- =

Для барабанной сушилки коэффициент массоотдачи pt. может бьггь вмчислен по 
эмпирическому уравнению [5]:

р„ =  1,62 ■ 10-2 (ifpcn)H'9fi0'7P°'54f(i/ [срср ( Ро- Р) ] ,  (9.17)

где рср — средняя плотность сушильного агента, кг/м3; с — теплоемкость сушильного 
агента при средней температуре в барабане, равная 1 к Д ж /(к г-К )  [1]; Р — оптималь- 
ное заполнение барабана вмсушиваемнм материалом, %; Ро — давление, при котором 
осушествляется сушка, Па; р — среднее парциальное давление водянмх паров в су- 
шильном барабане, Па.

Уравнение (9.17) справедливо для значений шрСр =  0 ,6 — 1,8 кг/(м2-с),  п =  1,5 —
— 5,0 об/мин, р = 1 0  — 25 %.

Рабочая скорость сушильного агента в барабане зависит от дисперсности и плот- 
ности висушиваемого материала. Для вмбора рабочих скоростей (w, м/с) при сушке 
монодисперсннх материалов можно руководствоваться даннмми, приведенннми в 
табл. 9.1.

Для полидисперснмх материалов с частицами размером от 0,2 до 5 мм и насьшной 
плотностью р „ = 8 0 0 — 1200 кг/м3 обмчно принимают скорость газов в интервале
2—5 м/с. В данном случае размер частиц вмсушиваемого материала от 1 до 2 мм, 
насьшная плотность 1200 кг/м3 [1]. Принимаем скорость газов в барабане w =  2,4 м/с. 
Плотность сушильного агента при средней температуре в барабане /ср=  (300-|- 100) / 2  =  
=  200 °С практически соответствует плотности воздуха при этой температуре:

М To 29 273 , эPep ----------------- --------------------------=0,747 кг/м .
wo To +  t 22,4 273 +  200

При этом шрср =  2 ,4 -0 ,7 4 7 =  1,8 к г /(м 2-с), что не нарушает справедливости урав- 
нения (9.17).

Частота врашения барабана обмчно не превишает 5—8 об/мин; принимаем 
п =  5 об/мин.

Оптимальное заполнение барабана внсушиваемшм материалом р для разннх  
конструкций перевалочннх устройств различно. Наиболее распространеннме перева- 
лочнме устройства показань! на рис. 9.3. Для рассматриваемой конструкции сушиль- 
ного барабана р = 1 2  %.

Процесс сушки осушествляется при атмосферном давлении, т. е. при Р о = Ю 5 Па. 
Парциальное давление водянмх паров в сушильном барабане определим как средне- 
арифметическую величину между парциальньши давлениями на входе газа в сушилку 
и на внходе из нее.

Парциальное давление водянмх паров в газе определим по уравнению

р = ( х / М , ) Р о / ( \ / М с , + х / М , ) .  (9.18)

Тйблица 9.1 К вибору рабочей скорости газов в сушильном барабане w

Размер частнц, Значение w,  м/с, п р н , к г /м 3

350 1000 1400 1800 2200

0 , 3 - 2  
Б о л е е  2

0 ,5— 1
1— 3

2— 5
3— 5

3— 7,5
4 - 8

4 — 8
6 — 10

5 — 10
7— 12
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Тогда на входе в сушилку

р, =  (0,0248/18) 105/(1 /2 9  +  0,0248/18) =3842  Па;

на вмходе из сушилки

р2=  (0,107/18) 105/(1 /2 9  +  0 ,107/18) =  14700 Па.

Отсюда р =  (р\ +  р2) / 2  =  ( 3 8 4 2 +  14700)/2 =  9271 Па.
Таким образом, объемньгй коэффициент массоотдачи равен:

1 f i0 .9  с 0,7 »oO.S-4 I г»5

Р „=  1,62-10~2 ■ 5 ---- — =  0,478 с - '
1 0,747 (105 — 9271)

Движушую силу массопередачи Д*£р определим по уравнению

, _ &х'б — _  АРерМв
*cp In (Дх-в/Ддг̂ ) PoVo (Го +  /ср)/7о

(9.19)

где Ах'б =  х ] — х \ — движушая сила в начале процесса сушки, кг/м2; \х'к =  х2 — х\ — 
движушая сила в конце процесса сушки, кг/мэ; xj — равновесное содержание 
влаги на входе в сушилку и на внходе из нее, кг/м3.

Средняя движушая сила ДЯгр, вираженная через единиць! давления (Па), равна

b P c ^ ^ P t - A P ^ / ^ i H P b / b P , , ) .  (9.20)

Для прямоточного движения сушильного агента и вмсушиваемого материала 
имеем: АР(, =  р\ — р\ — движушая сила в начале процесса сушки, Па; ДР„ =  р2 — Р г — 
движушая сила в конце процесса сушки, Па; р], р'г — давление насмшенннх паров над 
влажннм материалом в начале и в конце процесса сушки, Па.

Значения р\ и р\  определяют по температуре мокрого термометра сушильного 
агента в начале (/„i) и в конце (/„г) процесса сушки. По диаграмме / — х найдем: 
/Mi = 5 7 ° C ,  /и2 =  56 °С; при этом р\ =  17302 Па, р \ =  16500 Па [1]. Тогда

(17 3 0 2 - 3 8 4 2 ) - ( 1 6 5 0 0 - 1 4  700) С, АС 
ср In I (17 302 —3842)/( 16 500— 14 700) ]

Вуразим движушую силу в кг/м3 по уравнению (9.19):

. , 5795-18
10S - 22,4 (273+  200)/273

= 0,0269 кг/м

Объем сушильного барабана, необходимнй для проведения процесса испарения 
влаги, без учета объема аппарата, требуемого на прогрев влажного материала, 
находим по уравнению (9.16):

ос =  0,726/(0,478-0,0269) = 5 6 ,5  м3

Рис. 9.3. Типи перевалочннх устройств, применяемих в барабанних сушилках, и степень запол- 
нения барабана р:
I —  п о д ъ е м н о - л о п а с т н о г о  р =  12 % ;  2 —  т о  ж е ,  р  =  14 % ;  3 —  р а с п р е д е л и т е л ь н и е ,  р =  2 0 , 6  % ;  4 —  р а с п р е -  
д е л и т е л ь н ш е  с з а к р м т и м и  я ч е й к а м и ,  р  =  2 7 , 5  %
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Объем сушилки, необходимьш для прогрева влажного материала, находят по 
модифицированному уравнению теплопередачи: 

l/n =  Qn/(A:iA/'Cp). (9.21) 

где Q„ — расход тепла на прогрев материала до температурш /„i, кВт; Kv — объемньш 
коэффициент теплопередачи, кВт/(м3-К); А/ср — средняя разность температур, град. 

Расход тепла Q„ равен:

Q„ =  G,c„ (/„, _  0,) +  W.c.  ( / „  , - 0 , ) ;  (9.22)

<?„ =  5,56- 0,8(57 — 18) 4 -0 ,726-4 ,19(57- 18) = 2 9 2  кВт.

Объемньш коэффициент теплопередачи определяют по эмпирическому уравне- 
нию [5]

К ,=  16 (za>pcp)0 9/г0-7р05'‘; (9.23)

^„= 1 6 -  1,8°9-5°7- 12°54 =  321 Вт/(м3-К) =0,321 кВт/(м3-К).

Для вмчисления Atcp необходимо найти температуру сушильного агента до 
которой он охладится, отдавая тепло на нагрев вмсушиваемого материала до /M|. Эту

Таблица 9.2. Ошлтшле даннше no сушке некоторшх материалов 
в барабанних сушилках

Материал
Размер
частиц,

ии
Шн, % % /i, °С h.  °с A,

кг/(м -ч)
Тип (параметрм) внут- 
ренних распределитель- 

Hbix систем барабана

Глина:
простая — 22 5 600—700 80— 100 50—60 Подъемно-лопастная
огнеупорная — 9 0,7 800— 1000 70—80 60 »

Извеетняк 0— 15 10— 15 1.5 1000 80 45—65
0—20 8— 10 0.5 800 120 30—40

Инфузорная земля — 40 15 550 120 50—60 Распределительная
Песок -- 4 ,3 -3 ,7 0,05 840 100 80—88 Распределительная и 

перевалочная
Руда:

железная (маг- 0—50 6,0 0,5 730 — 65 Подъемно-лопастная
нитогорская)
марганцевая 2,5 15,0 2,0 120 60 12 Распределительная

Железнмй колче- 
дан

10— 12 1—3 270—350 9 5 -1 0 0 20—30 Подъемно-лопастная 
секторная ( r f = l ,6  м, 
/= 1 4  м)

Сланцн 0—40 38 12 500—600 100 45—60 Подъемно-лопастная
Уголь:

каменний — 9,0 0,6 800—1000 60 32—40 »
бурнй 0— 10 30 10— 15 430 150—200 40—65 »

Торф фрезерний — 50 20 450 100 75
Фосфоритм — 6,0 0,5 600 100 45—60
Нитрофоска 0,5—4,0 — 1 220 105 0,5—4,0 Подъемно-лопастная

секторная
Аммофос 1—4 8— 12 1,5 350 110 15—20 To же
Диаммофос 1—4 3—4 1 200 90 8— 10
Суперфосфат rpa- 
нулированний

1—4 14— 18 2,5—3,0 550—600 120 60—80 To же (d =  2,8 м, 
1=  14 м)

Преципитат — 5 5 - 5 7 — 500—700 120— 130 28—33 To же (d =  3,2 м, 
/ =  22 м)

Сульфат аммония — 3,5 0,4 82 — 4—5 Подъемно-лопастная
Хлорид бария — 5,6 1,2 109 — 1,0—2,0 »
Фторид алюминия 48—50 3—5,5 750 220—250 18 Подъемно-лопастная 

и секторная (;i =  
=  3 об/мин)

Соль поваренная — 4—6 0,2 150—200 — 7,2 Подъемно-лопастная
Пшеница — 20 14 150—200 50—80 20—30 Распределнтельная
Жом свекловичний — 84 12 750 100— 125 185
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температуру можно определить из уравнения теплового баланса:

Q „ =  L , r < l + A ' , ) C r ( ( i - M ;  (9.24)

292 =  8,83(1 + 0 ,0248 ) 1 ,0 5 (3 0 0 - 1 ,) ,  

откуда /* =  269 °С. Средняя разность температур равна:

A/t.„= 1 (/: — 0i) +  (/,-/„ ,)] /2, (9.25)

Д<ср =  1 (300 -  18) +  (269 -  57) ] /2 =  247 °С.

Подставляем полученнме значения в уравнение (9.21)

К„ =  292/0,321 -247= 3 ,7  м 3.

Обший объем сушильного барабана У =  5 6 ,5 +  3,7 =  60,2 м3.
При отсутствии расчетннх зависимостей для определения коэффициентов массо- и 

теплопередачи объем сушильного барабана может бмть ориентировочно определен с 
помотью объемного напряжения по влаге А<., к г /(м , -ч). При использовании величини 

объем сушильного барабана рассчитмвают по уравнению

V =  3 № W / A , .  (9 .26)

Значения для некотормх материалов, полученние из опмтов, приведенн в 
табл. 9.2.

В результате расчета, вьшолненного по уравнению (9.26) с использованием данних  
табл. 9.2 [ / |= 8 4 0  °C, Ь = Ю 0 ° С ,  Л., =  80 к г / ( м ' - ч ) | ,  найдем объем сушильного бара- 
бана K =  32,7 м3 Расхождение с результатом, полученньш при использовании кинети- 
ческих закономерностей, обусловлено различием параметров сушильного агента, что 
сушественно отражается на движушей силе сушки. Расчетн показшвают, что средняя 
движ утая сила при изменении начальной температурь! сушильного агента r 300  
до 840 °С увеличивается в 1,6 раза. Коррекция на изменение движушей силь| дает  
объем сушильного барабана V =  52,3 м3 Этот результат удовлетворительно совпадает 
с полученньш в примере.

Далее по справочньш данньш (2, 3) находим основньге характеристики барабан- 
ной сушилки — длину и диаметр.

В табл. 9.3 приведень! основнне характеристики барабанннх сушилок, вьшускаемих 
заводами «Уралхиммаш» и «Прогресс» [6] По таблице вибираем барабанную сушилку 
№ 7207 со следуюшими характеристиками: объем V =  1А м \  диаметр d =  2,8 м, длина 
/ = 1 4  м.

Определим действительную скорость газов в барабане:

w 1 =  ur/ (0,785rf2) .  (9 .27 )

Таблица 9.3. Осноонше характеристики барабаннмх сушилок эаводов 
«Уралхиммаш» и «Прогресс»

Показатели
Номер по заводской спецификацни

7450 7119 6843 6720 7207 7208

Внутренний диаметр барабана, м 1,5 1,8 2,2 2,2 2,8 2,8
Длина барабана, м 8 12 12 14 12 14
Толшина стенок наружного цилиндра, мм 10 12 14 14 14 14
Обьем сушильного пространства, м 14,1 30,5 45,6 53,2 74,0 86,2
Число ячеек, шт. 25 28 28 28 51 51
Частота врашения барабапа, об/мин 5 5 5 5 5 5
Обшан масса, т 13,6 24,7 42 45,7 65 70
Потребляемая мошность двигателя, кВт 5,9 10,3 12,5 14,7 20,6 25,8
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равен:
. ( T ' o H ' f c p )  /  1 ХСп \

где jccp — среднее содержание влаги в сушильном агенте, кг/кг сухого воздуха. Под- 
ставив, получим:

(273 +  200)vr......... . ......8,82-22,4 (273 +  200) ( J -  +  . 2 a ) , 12.95 m ’ / c .
273 V 29 81 /  '

Тогда wR=  12 ,95/(0 ,785-2 ,82) = 2 ,1  м3/с.
Действительная скорость газов (шд =  2,1 м/с) отличается от принятой в расчете 

(w =  2,4 м/с) менее чем на 15 %. Некоторое уменьшение интенсивности процесса 
сушки при снижении скорости газов по сравнению с принятой в расчете полностью 
компенсируется избмтком объема вмбранной сушилки по сравнению с расчетньш. 
Если расхождение между принятой и действительной скоростями газов более суше- 
ственно, необходимо повторить расчет, внося соответствуюшие коррективьк

Определим среднее время пребьгвания материала в сушилке [5]

T = G „ / ( G K+ i r / 2 ) .  (9.29)

Количество находяшегося в сушилке материала (в кг) равно:

G„ =  УРр„; Gu =  74-0 ,12-1200= 10660 кг. (9.30)

Отсюда 1=10660 /(5 ,56  +  0,726/2) =  1800 с.
Зная время пребьшания, рассчитаем угол наклона барабана [5]:

<х'= [301/(йпт) +0,007шд| (180/л); (9.31)

а'  =  [30-14/(2,2-5-1800) +0,007-2,1] (180/3,14) = 2 ,0 6  °С.

Если полученное значение а' мало (меньше 0,5°), число оборотов барабана умень- 
шают и расчет повторяют сначала.

Далее необходимо проверить допустимую скорость газов, исходя из условия, что 
частици внсушиваемого материала наименьшего диаметра не должнь! уноситься 
потоком сушильного агента из барабана. Скорость уноса, равную скорости свобод- 
ного витания wc определяют по уравнению [4]:

( --------- —---- — (9. 32)rr- )dprp \  18 +  0,575 VAr

где цср и рСр — вязкость и плотность сушильного агента при средней температуре; 
d — наименьший диаметр частиц материала, м; A r « d 3p4pcpg/n?p — критерий Архи- 
меда; рч — плотность частиц вмсушиваемого материала, равная для песка 1500 кг/м3 

Средняя плотность сушильного агента равна

Т
рср= [Afc.B {Ро — р) +  Мар]

voPq (Т tcр)

070
рСр =  [29 (105 — 9271) +  18-9271] ----------- -------------------=  0,72 кг/м3

22,4 - 105 (273 +  200)

Критерий Архимеда

Ar =  - < 1 Ю 3) 31500-0,72-9,8 _  , 5 7 . | 0< 
(2,6-10“ )
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2 , 6 - 1 0 ~ 5 /  1.57 ■ Ю- \  . .  .
i£\- » = ----------- ;---------  ----------------------  - 1 =  6.3 m/ c .

1 • 10 ■ 0,72 V 18 +  0 ,575 ( л / | . 5 7 -  104) '

Рабочая скорость сушильного агента в сушилке (шд =  2,1 м/с) меньше, чем скорость 
уноса частиц наименьшего размера ^ CB =  6,3 м/с, поэтому. расчет основнмх размеров 
сушильного барабана заканчиваем. В противном случае (при w^> wc „) уменьшают 
принятую в расчете скорость сушильного агента и повторяют расчет.

Схема расчета барабанной сушилки представлена на рис. 9.4.
Кроме OCHOBHUX размеров сушильного барабана расчету подлежат основнне узлн  

и детали сушильного агрегата.

9.2. РАСЧЕТ СУШИЛКИ С ПСЕВДООЖИЖЕННЬ1М СЛОЕМ

Задание на проектирование. Рассчитать сушилку с псевдоожиженнмм слоем для 
вь1сушивания влажного песка нагретим воздухом при следуютих условиях:

производительность по вь1сушенному материалу GK =  0,556 кг/с; содержание  
фракций частиц в материале: диаметром от 2,0 до 1,5 мм — 25% ; диаметром от 1,5 
до 1,0 мм — 75 %; влажность песка: начальная ш„= 12 %; конечная шк =  0,5 %; темпе- 
ратура влажного материала 0i =  18°C; параметрм свежего воздуха: температура

Рис. 9.4. Схема расчета барабанной сушилки
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/()= 1 8 ° С ;  относительная влажность ф0 =  72 %; давление в сушилке — атмосферное; 
температура воздуха после калорифера / 1 =  130 °С; удельнме потери тепла в окру- 
жаюшую среду на I кг иснаренной влагм q„ =  22,6 кДж/кг (что соответствуст при- 
мерно I % тепла, затрачиваемого на испарение 1 кг водш).

Обозначения основнмх величин, используемнх в даином расчете, пояснень: в 
примере расчета барабанной сушилки.

9.2.1. Расход воздуха, скорость газов и диаметр сушилки

По уравнению (9.10) определим расход влагн, удаляемой из вмсушиваемого материала:

Г  =  0,5 5 6 (1 2 -0 ,5 ) / (1 0 0  — 12) =0,0726 кг/с.

Определим параметрь1 огработанного воздуха. Для этого примем темиературу 
его /, =  60 °С, что позволит достаточно гюлно использовать тепло сушильного агента. 
Обично температуру материала в псевдоожнженном слое принимают на 1 — 2 градуса 
пиже температурь1 отработанного воздуха. Тогда температура матернала в слое 
равна 58 °С. Принимая модель полного перемешивания материала в псевдоожижен- 
ном слое, можно считать температуру вьгсушенного материала равной температуре 
материала в слое, т. е. 0 =  58 °С.

Рассчитаем внутренний тепловой баланс сушилки по уравнению (9.11):

A =  4,19-18 — 0,556-0,8(58 — 18)/0,0726 — 22.6 =  192 кДж/кг влаги.

На диаграм.че J — x (рис. 9.5)- по известнмм параметрам /п=  18 °С и (|и =  72 % 
находим влагосодержание ,vn и эитальпию /о свежего воздуха: л'(, =  0,0092 кг влаги/кг 
cyxoro воздуха; /  =  41,9 кДж/кг cvxoro воздуха.

0 \ 0 , Q 1  Qfl2 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09 0,10 
'ч  влагосодермание х , кг/кг суиого Ооздуха

Рис. 9.5. Диаграмма состояния влажного иоздуха I — х
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При нагревании воздуха до температурн /i =  130°C его энтальпия увеличивается 
до / 1 =  157 кДж/кг; так как нагрев сушильного агента осушествляется через стенку, 
влагосодержание остается постоянним: ха =  х\. Для определения параметров отрабо- 
танного воздуха необходимо на диаграмме / —х построить рабочую линию сушки 
(построение ее описано в расчете барабанной сушилки). Зададим произвольное значе- 
ние влагосодержания воздуха .v =  0,04. Соответствуюшее ему значение энтальпии 
находим по уравнению (9.12):

Далее проводим линию сушки на диаграмме / — х через две точкн с координатами 
л:| =  jcn =  0,0092 кг/кг, / 1 =  157 кДж/кг и лг =  0,04 кг/кг, / = 1 5 1  кДж/кг до пересечения 
с заданньш параметром отработанного воздуха /г =  6 0 оС. В точке пересечения линии 
сушки и изотермь! 60 °С (см. рис. 9.5) наҳодим конечное влагосодержание отработан- 
ного воздуха x-j =  0,035 кг/кг.

Расход воздуха L на сушку по уравнению (9.14) равен:

Далее рассчитнваем фиктивную (на полное сечение аппарата) скорость начала 
псевдоожижения:

где Re =  A r / (1400 + 5 , 2 2 \/А?) — критерий Рейнольдса; Ar =  <Йрср£рч/ц?Р — критерий

Архимеда; цср— вязкость воздуха при средней температуре; rf3 =  1 / £  /гг,М — эквива-

лентньж диаметр полидисперснмх частиц материала; п — число фракций; m, — содер- 
жамие i-й фракции, масс. доли; d , — средний ситовьгй размер /-Й фракции, м. 

Рассчитаем rf,:

/ = 1 5 7 — 192(0,04—0,0092) =  151 кДж/кг сухого воздуха.

1 =  0,0726/(0,035-0,0092) =2,81 кг/с.

Средняя температура воздуха в сушилке

/ср=  (/| + Ь ) /2 =  (130+ 60)/2 =  95 °С.

Среднее влагосодержание воздуха в сушилке

лгср =(хо +  хо)/2= (0,0092 +  0,035) /2 =  0,0221 кг влагн/кг сухого воздуха. 

Средняя плотность сухого воздуха и водяннх паров

Me.» To 29 273 =  0,96 кг/м3;
t̂ n 7'о +  /ер 22,4 (273 +  95)

18 273 =  0,596 кг/м3
Р" " 22,4 ‘ (273 +  95)

Средняя объемная производительность по воздуху:

=  / - / Р с  в +  X c p L / р в . п,

V =  2,81/0,96 +  0,0221 -2,81/0,596 =  3,04 м3/с.

(9.33)

î nc — R̂ M̂p/ (рср̂ *) , (9.34)

/I

d,= 0 25 П 75 =  1,35-10-3 м.

Критерий Архимеда

A r=  (1,35- I0-3) :I0,96-9,8-1500/(2,2-10“ 2 =  7.17-104.



Критерий Рейнольдса

Re =  7 . l 7 - 107(1400 +  5,22^7.17- Ю4) =25,6. 

Скорость начала псевдоожижения

25,6-2,2-10“ 5W„ с=-
0,96-1,35-10'

- =  0,435 м/с.

Верхний предел допустимой скорости воздуха в псевдоожиженном слое опре- 
деляется скоростью свободного витания (уноса) наиболее мелких частиц. Эту скорость 
определяют по уравнению (9.32).

Қритерий Архимеда для частиц песка диаметром 1 мм равен:

Аг =  (10_3)30,96-9,8-1500/(2,2-10 _5) 2 =  2,91 • 104.

Скорость свободного витания (уноса)

2 ,2 -1 0 -5 /  2,91 -10“ \  ,
а > с . . =  ------------------ 1=5,75 м/с.

10 -0,96 V 18 +  0,575 V 2.91 -104 '

Рабочую скорость w сушильного агента вмбирают в пределах от м>пс до wc.в. Эта 
скорость зависит от предельного числа псевдоожижения K„v =  шс.в/ш пс: при /С„р более 
40—50 рабочее число псевдоожижения Kw =  w/w„c рекомендуется внбирать в интер- 
вале от 3 до 7; при Қ„р меньше 20— 30 значение K w можно вмбирать в интервале от 
1,5 до 3. В рассматриваемом расчете /Спр =  5 ,7 5 /0 ,4 3 5 =  13,2. Примем Kw =  2,3. Тогда 
рабочая скорость сушильного агента

w — Kww„c =  2,3-0,435= 1,0 м/с.

Диаметр сушилки d определяют из уравнения расхода (9.27):

d =  УЗ,04/0,785• I =1 ,97  м ж 2  м.

9.2.2. Вмсота псевдоожиженного слоя

Вмсоту псевдоожиженного слоя висушиваемого материала можно определить на 
основании экспериментальннх даннмх по кинетике как массо-, так и теплообмена. 
Ниже приведен расчет внсоть! псевдоожиженного слоя, необходимой для удаления 
свободной влаги (что имеет место в нашем случае), двумя указанннми методами. 

Решая совместно уравнения материального баланса и массоотдачи, получим:
dW =  wP,pSdx =  ̂ ( . x ' - x ) d F ,  (9.35)

где W — производительность сушилки по испарившейся влаге, кг/с; S — поперечное 
сечение сушилки, м2; х и х' — рабочее и равновесное влагосодержание воздуха, кг 
влаги/кг сухого воздуха; Ғ — поверхность внсушиваемого материала, м2; рсв — плот- 
ность сухого воздуха при средней температуре в сушилке, кг/м3

При условии шарообразности частиц заменим поверхность внсушиваемого мате- 
риала dF на d f =  (6( 1 — е) /d.,] Sdh, где h — вьгсота псевдоожиженного слоя, м. Раз-  
деляя переменнме и интегрируя полученное вьфажение, при условии постоянства 
температур частиц по висоте слоя находим:

= е х р  Г----- ——■ 6 (1 ^  h]  (9.36)
х*—хв l шрср dэ J

Равновесное содержание влаги в сушильном агенте х' определяем по / —х диа- 
грамме как абсциссу точки пересечения рабочей линии сушки с линией постоянной 
относительной влажности <р= 100 %. Величина х’ = 0 ,0 4 3 8  кг/кг. При этом левая часть
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уравнения (9.36) равна:

(.v‘ -x- i) /  (х' — дгп) =  (0,0438 — 0,035) /(0,0438 —0,0092) =0,254.

Порозность псевдоожиженного слоя е при известном значении рабочей скорости 
может бьггь вьшислена по формуле [4]

е =  [ (l8Re +  0,36Re2)/Ar| "-21

Критерий Рейнольдса

Re =  ш4,р,:р/цср =  1,0 • 1,35 • 10 ' 3 ■ 0,96/ (2,2- 10“ ь) =  58,9.

Критерий Аг =  7,17- Ю4 (см. више). Тогда

е =  ((18-58,9 +  0,36-58,92) / ( 7 ,17- Ю4) )0 21 =0,486 м3/мэ

Коэффициент массоотдачи определяют на основании эмпирических зависимостей; 
при испарении поверхностной влаги он может бнть рассчитан с помотью уравнения [7]:

Nui =  2 +  0,5IRe0'52Pr;033, (9 .3 7 )

где N\iy =  $ydt /D  — диффузионнмй критерий Нуссельта; Pr', =  ц/pD  — диффузионньж 
критерий Прандтля.

Коэффициент диффузии водяннх паров в воздухе при средней температуре в 
сушилке D (м2/с )  равен:

0 =  0 2n [ (Г„ +  /ср)/Г0] ,/2 (9.38)

Коэффициент диффузии водяннх паров в воздухе при 20 °С £>2<> =  21,9-Ю _6 м2/с  
[I] Тогда

D =  21,9 • 10“ 6 [ (273 +  95) /273]3/2 =  3,44 ■ 10-5 м2/с;

PrJ =  2,2- 10_5/(0,96-3,44- 10“ 5) =0,67

Коэффициент массоотдачи из уравнения (9.37) равен:

Ру =  —  (2 +  0,51 Re0 52 Prl0-35). (9.39)
d,

3,44-10 * (2 +  0,51 • 58,9° 52 - 0,67°33) =0,145 м/с. 
s 1,35-10-3

Подставляя внчисленнме значения в уравнение (9.36), определим висоту псевдо- 
ожиженного слоя вмсушиваемого материала ft:

/  0,145 6 (1-0,486) , \0,254 =ехр ( ------:----------- 1 h ,
ғ \  1-0,96 1,35- 10~э /

откуда /г =  4 -10 — 3 м.
Проверим правильность определения величинм h no опитньш данннм для тепло- 

отдачи в псевдоожиженннх слоях. Приравняем уравнение теплового баланса и урав- 
нение теплоотдачи:

dQ =  wpcrcSdt =  a(t — lu)dF, (9.40)

где с — теплоемкость воздуха при средней температуре, равная 1000 Д ж /( к г - К ) ;  
a  — коэффициент теплоотдачи, В т /(м 2-К); t — температура газа, °С; t„ — темпера- 
тура материала, °С.

Сделав приведеннне вьмне преобразования, получим:

ii — t „ Г a 6 (I — с) 1
----------=  е х р ------------------ 1-------—Л (9.41)
Л— I» L wc рСр d, J
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Сначала определим вмсоту псевдоожиженного слоя, необходимую для испаренйя 
поверхностной влаги материала. В уравнении (9.41) вмсота псевдоожиженного слоя h 
является той же самой величиной, что и рассчитанная по уравнению (9.36). Примимая 
модель полного перемешивания материала в псевдоожиженном слое, можно считать 
температуру материала равной температуре мокрого термометра. Последнюю находим 
по параметрам сушильного агента с помошью / —х диаграммь!. Она равна /М= 3 8 ° С .

Коэффициент теплоотдачи а  определяют на основании экспериментальних данних. 
Можно пользоваться следуюшими уравнениями [4] 

для R e < 2 0 0

где N u = a db/X — критерий Нуссельта; Рг =  с ц Д  — критерий Прандтля; к — коэффи- 
циент теплопроводности воздуха при средней температуре, В т /(м -К )  [1].

Коэффициент теплоотдачи для рассматриваемого случая (Re =  5 8 ,9 < 2 0 0 )  равен:

Подставляя найденнне значения в уравнение (9.41), определим внсоту псевдо- 
ожиженного слоя, необходимую для испарения влаги:

откуда / i = 3 , 5 - 1 0 ~ '  м.
Сравнивая величинн, рассчитаннше на основании опмтнмх даннмх по массоот- 

даче (/г =  4 - 1 0 ~ 3 м) и по теплоотдаче (h =  3 ,5 -10— 1 м), можно заключить, что они 
удовлетворительно совпадают.

Рабочую висоту псевдоожиженного слоя Н определяют путем сравнения рассчи- 
танних величин с внсотой, необходимой для гидродинамически устойчивой работь! 
слоя и предотврашения каналообразования в нем. Разннца между этими внсотами 
зависит от того, каким (внешним или внутренним) диффузионншм сопротивлением 
определяется скорость сушильного процесса и насколько велико это сопротивление.

В случае удаления поверхностной влаги (первмй период сушки) гидродинамически 
стабильная внсота обично значительно превишает рассчитанную по кинетическим 
закономерностям. При этом висоту псевдоожиженного слоя Н определяют, исходя 
из следуюших предпосьмок. На основании опьиа эксплуатации аппаратов с псевдо- 
ожиженним слоем установлено, что висота слоя Н должна бьиь приблизительно в 4 раза 
больше BbicoTU зонь1 гидродинамической стабилизации слоя Н„, т. е. Я « 4 /У гт. Buco- 
та Н„ связана с диаметром отверстий распределнтельной решетки cla соотношением 
/ /CT~ 2 0 d u; следовательно, H ^ 8 0 d o.

Диаметр отверстий распределительной решетки вмбирают из ряда нормальньи 
размеров, установленного ГОСТ 6636— 69 (в мм): 2,0; 2,2; 2,5; 2,8; 3,2; 3,6; 4,0; 
4,5; 5,0; 5,6.

Вмберем диаметр отверстий распределительной решетки d0 =  2,5 мм. Тогда висота 
псевдоожиженного слоя / /  =  8 0 - 2 ,5 - 10_J =  0,2 м.

Число отверстий п в распределнтельной решетке определяют по уравнению

где S  — сечение распределительной решетки, численно равное сечению сушилки, м2; 
Ғ' — доля живого сечения решетки, принимаемая в интервале от 0,02 до 0,1.

N u =  1,6-10 — 2( R e /ғ) '-’P r '1-3,1; (9.42)

для  R e ^ 2 0 0

Nu =  0,4 (Re/e) 0G7Pru33, (9 .43)

1000-2,2-10~5 
0,032

0.33
=  171 Вт/ (м2- K)

n =  4 S/rt./ (.ido ) = d 2Fc/ d l , (9 .44)
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Таблица 9.4. Опьпнше данние no сушке некотормх материалов 
в псевдоожиженном слое

Материал Раэмер 
частиц, мм <о„, % % °с 1,. 'С А.,

к г / ( м 3-ч)

Песок 10 0,5 900 120 435
Ильменит 0 — 0,3 3,7 0,03 400— 300 130— 160 103— 167
Уголь 0 — 6 20 2 650 80 2900

0 - 1 0 14,5 4,8 410 70 2500
6 — 13 25— 28 2 — 4 600 60 1500— 1750

— 22 8,5 436 63 1500
Хлорид калия — 16 0,15 700 120 900
Перманганат калия 0 , 5 - 1 , 2 7 - 8 0 ,2 — 0,3 180 70 6 0 — 70
Сульфат железа 0 ,2 5 — 1,0 48,5 19,2 400 125 412
Сульфат аммония — 2,5— 3 0 , 1 - 0 , 7 150 60 300— 500

0,25 4 0,2 200 70 48,4
0,8 2 0,2 150 100 61,4
0,25 0,8 0,2 100 80 3,5

Комбинированние удобрения РК 0 — 4,6 4— 11 2 ,6 — 6,6 80 — 200 65— 98 28— 128
Бензолсульфамид — 18,9 2,4 100 4 6 — 50 118
Карбонат бария — 45 1 380 100 70
Адипиновая кислота — 5,6 0,27 130 77 27,3
Себациновая кислота — 9,8 0,09 100 42 43
2-Аминофенол — 12 0,5 110 65 4,4
Полистирол эмульсионнмй — 33,0 0,67 138 58 24,5
Поливинилбутираль — 20,0 1,0 118 50 15,2
Хлорированнь1Й поливинилхлорид — 66 0,5 120 60 6,4

Приняв долю живого сечения Ғс =  0,05, найдем число отверстий в распределитель- 
ной решетке: n = 2 ’ -0 ,05/0,0025L’ =  32000.

Рекомендуется применять расположение отверстий в распределительной решетке 
по углам равносторонних треугольников. При этом поперечньш шаг t' и продольньш 
шаг t" вмчисляют по следуютим соотношениям:

I' =  0,95d„F\~ (9.45) t" =  0,866('

откуда

(9.46)

1’ =  0,95 ■ 0,0025 • 0 ,05  “ 05 =  0,011 м; = 0,866-0,011 = 0 , 0 0 9  м.

Внсоту сепарационного пространства сушилки с псевдоожиженнмм слоем Нс 
принимают в 4— 6 раз больше висотм псевдоожиженного слоя: Яс =  5// =  5-0 ,2  =  1 м.

При отсутствии onwTHux данннх по кинетике тепло- или массообмена можно 
пользоваться объемнмм напряжением сушилок с псевдоожиженньш слоем по влаге A v. 
В табл. 9.4 приведенм сведения о напряжениях по влаге Aj для некотормх материалов.

Проверим соответствие рассчитанного значения внсоть! псевдоожиженного слоя 
экспериментальнмм даннмм, полученннм при сушке песка. Из табл. 9.4 напряжение 
по влаге /4L, =  435 кг/(м 3-ч) = 0 ,1 2 1  кг/(м 3-с). Объем псевдоожиженного слоя VH равен:

1/к= Г / Л ,  =  0,0726/0,121 = 0 ,6  м3.

Внсота псевдоожиженного слоя Н: „  ,

Н =  Vk/ (0,785d3) = 0 ,6 /  (0.785-22) =0,191 м.

Как видим, рассчитанная вмсота псевдоожиженного слоя и найденная на основании 
onbiTHbix данних хорошо согласуются.
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9.2.3. Гидравлическое сопротивление сушилки

Основную долю обшего гидравлического сопротивления сушилки ДР составляют 
гидравлические сопротивления псевдоожиженного слоя ДРЛС и решетки ДР?:

ДР =  ДР„с +  Д/,р- (9.47)

Величину ДЯпс находят по уравнению

ДРпг =  рч( 1 - е ) г Я ;  (9.48)

ДРЛС=  1500(1 -0 ,486)9 ,8 -0 ,2=1511  Па.

Для удовлетворительного распределения газового потока необходимо соблюдать 
определенное соотношение между гидравлическими сопротивлениями слоя и решетки. 
Минимально допустимое гидравлическое сопротивление решетки APpmin может бнть  
вмчислено по формуле

ДРр min =  AP„cK l ( e -  eo) /  [ (K i  -  1) ( I -  eo) ]. (9.49)

Порозность неподвижного слоя eo для шарообразншх частиц принимают рав- 
ной 0,4. Подставив соответствуюш,ие значения, получим:

a d  | r | * 1.32 /  0 ,4 86 -0 ,4  \  _ДЯ0т т  =  1 5 П ------ 5-------  ----------------  = 3  2 Па.
(2,3 — 1) V 1 -0 ,4 8 6  /

Гидравлическое сопротивление вмбранной решетки

Коэффициент сопротивления решетки £ = 1 ,7 5 .  Тогда

ДРр=  1,75 ( —!— У_2^Ё_ =  336 Па.
V 0,05 /  2

Значение ДЯР =  336 Па превишает минимально допустимое гидравлическое сопро- 
тивление решетки APpmin. В противном случае, т. е. когда ДРр< Д Р рт,п, необходимо 
вьгбрать другую долю живого сечения распределительной решетки. Обш,ее гидравли- 
ческое сопротивление сушилки в соответствии с уравнением (9.47) равно: Д Я =1511  +  
+  3 3 6 =  1847 Па.

Зная суммарное гидравлическое сопротивление сушилки и газоочистной аппара- 
тури (циклонн, скрубберь! мокрой очистки, рукавнне фильтрм и т. д.) и производи- 
тельность по сушильному агенту, внбирают вентиляционное оборудование (см. гл. 1).

Расчетм размеров пмлеосадительнмх устройств, топок, питателей, конвейеров, 
пневмотранспорта приведени в литературе [8— 11]

С работой других сушилок можно ознакомиться в литературе [12]
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Г Л А В А  10

Р А С Ч ЕТ  К Р И С Т А Л Л И З А Ц И О Н Н О Й  У С Т А Н О В К И

ОСНОВНЬ/Е УСЛОВНБ1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

С — концентрация кристаллизуюадегося вешества, кг/м3; 
ср — теплоемкость, Д ж /(к г -К ) ;
D — коэффициент диффузии, м2/с; 
f — удельная поверхность кристаллов, м2/м3;

G — расход раствора, кг/с;
Gx — расход твердой фаэн, кг/с;
Н — вьюота псевдоожиженного слоя, м;
I — энтальпия вторичнмх паров, Дж/кг;

Q — тепло, подводимое или отводимое при кристаллизации, Вт;
Кс — коэффициент массопередачи, м/с;
М — молекулярная масса, кг/кмоль; 
q — теплота кристаллизации, Дж/кг;
Р — давление, Па;
R — коэффициент скорости роста размера кристаллов, м/с; 
r — размер кристалла, м; 

w — скорость жидкости, м/с;
W — расход удаляемого растворителя, кг/с;
Y — концентрация кристаллизуюшегося вешества, % (масс);

— коэффициент массоотдачи, м/с; 
е — порозность псевдоожиженного слоя, м3/м 3; 
ц — вязкость, Па-с; 
р — плотность, кг/м3;

(7i, — напряжение парового пространства, ч ~ 1;
a s — допустимая масса пара с единици плошади зеркала испарения, кг /(м2-ч); 

Индексш:
v — для объемннх параметров; 
х — для твердой фазн; 
у  — для жидкой фазн;
с — для концентрации, измеряемой в кг/мэ; 
н — начальнне параметри; 
к — конечнне параметрм; 
п — параметрн у поверхности контакта фаз.

В В Е Д Е Н И Е

Под кристаллизацией понимают образование твердой кристаллической фазн из любой фаэм, 
в том числе из другой кристаллической. В проммшленности кристаллизацию осушествляют из 
расплавов, растворов и паров.

Кристаллизация идет с достаточной скоростью лишь в пересьиценннх растворах, в котормх 
образуются зароднши кристаллов. Начиная с некоторого критического раэмера rKp, составляю- 
шего 0,5—5 нм, происходит бнстрнй рост зародишей и образуется большое число кристаллов 
различного размера.
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Вода

Рис. 10.1. Принципиальная технологическая схема кристаллизационной установки с псевдо- 
ожиженним слоем:
/  —  н а с о с ;  2 —  и с п а р и т е л ь ;  3 —  к р и с т а л л о р а с т и т е л ь ;  4 — 6  —  б а р о м е т р и ч е с к и е  к о н д е н с а т о р и ;  7 — Ю  —  
э ж е к т о р ь !

Критический размер кристалла может бьиь определен из уравнения

r4  =  2aMf [piRT In (C/C*) J ,
где C. C* — концентрации пересьиценного и насьиденного растворов, кг/м3; a — поверхностное 
натяжение, Н/м; р, — плотность кристаллов, кг/м:|

В промншленности используют три метода кристаллизации из растворов: изотермический, 
в котором пересьидение раствора достигаотся удалением части растворителя путем вьтаривания 
при постоянной температуре; изогидрический, при котором пересшшение раствора достигается 
охлаждением раствора при сохранении масси растворителя; комбинированнмй (комбинация 
первнх двух методов) — кристаллизация под вакуумом, при которой происходит отгонка раство- 
рителя с одновременним понижением температурн.

В соответствии с указанньши методамн создания пересишенного раствора раэличают три 
типа проммшленнмх кристаллизаторов: I — с удалением части растворителя; 2 — с охлаждением 
раствора; 3 — вакуум-кристаллизаторн.

Несмотря на различние способи создания пересьицения, большинство аппаратов, пред- 
назначеннмх для кристаллизации из растворов, является кристаллизаторами со стационарним 
или циркулируюшим по замкнутому контуру псевдоожиженнмм слоем. Поэтому в дальнейшем 
будем рассматривать лишь кристаллизацию в псевдоожиженном слое.

Кристаллизационнме установки с псевдоожиженннм слоем, работаюшие под атмосферньш 
давлением, используют в тех случаях, когда температура кристаллизации ниже нуля или равна 
нулю (0°С). Вакуумнне кристаллизаторь! используют при температуре кристаллизаиии не ни- 
же 6 °С.

Типичная схема вакуумной кристэллизационной установки приведена на рис. 10.1. Исходнмй 
раствор поступает во всасьшаюшую линию циркуляционного насоса /,  где смешивается с циркули- 
руюшим раствором и направляется в испаритель 2. В испарителе, находяшемся под вакуумом, 
происходит понижение температури раствора вследствие испарения части растворителя до точки 
кипения, соответствуюшей остаточному давлению в аппарате. Пересьиценнмй в результате охлаж- 
дения раствор поступает по барометрической трубе в кристаллораститель 3, где происходит кристал- 
лизация. Образовавшаяся суспензия кристаллов удаляется из нижней части кристаллорастнтеля. 
Вакуум в кристаллизационной установке создается с помошью барометрнческих конденсаторов 4—
6 и паровнх эжекторов 7— 10.



10.1. Р А С Ч Е Т  К Р И С Т А Л Л И З А Ц И О Н Н О Г О  А П П А Р А Т А  
С П С Е В Д О О Ж И Ж Е Н Н Ь 1 М  С Л О Е М  К Р И С Т А Л Л О В

10 .1.1. Материальньш и тепловой балансм кристаллизации

Массу кристаллической фазьг (G t) определяют из уравнений материального баланса 
кристаллизации:

G „ = G l. +  G , +  ^ ;  (10.1)
GHY„ =   , +  GKYK, (10.2)

где GHl GK — расход начального и конечного маточного растворов, кг/с; G,, G't — рас- 
ход соответственно кристаллогидрата (т. е. кристаллической фазь), включаюшей раст- 
воритель) и кристаллической фазь) в пересчете на чистое растворенное вешество, кг/с; 
W — расход удаляемого растворителя, кг/с; К„, YK — концентрации начального и ко- 
нечного маточного растворов, масс. доли.

Поскольку число молей в кристаллической фазе без растворителя и в форме кристал- 
логидрата одно и то же, расход безводной кристаллической фазм G'х может бмть вмра- 
жен через расход кристаллогидрата:

G', =  GTAf/M„.

где М , Мкг — молекулярная масса соответственно кристаллов (без растворителя) и 
кристаллогидрата.

Из уравнений (10.1), (10.2) получают расход кристаллической фазм:

„  G« (ук — у«) — W'Vk

G'= -  — - W /m7  - (10-3)

Тепловой баланс для всех трех методов кристаллизации из растворов может бмть 
вьфажен единьш уравнением:

G„cr,,i,/H +  Grq dz Q =  Gxcpxtf -\- (G„ — Cx — U/) с,,,,к/к ±  QnoT, (10.4)

где C p y с№к, c,,x — теплоемкости начального раствора, маточного раствора и кристаллов; 
Uь tK — температурн исходного и маточного растворов, °С; q — теплота кристалли- 
зации, Дж/кг; /  — энтальпия вторичних паров, Дж/кг; Q„,n — потери тепла, Вт; + Q  — 
тепло, подводимое при изотермической кристаллизации; — Q — тепло, отводимое при 
изогидрической кристаллизации.

В случае иавгидрической кристаллизации W =  0. При вакуум-кристаллизации 
(комбинированньш метод) Q =  0.

10.1.2. Определение вмсоти псевдоожиженного слоя

После того как пересьиценньш раствор поступает в кристаллорастворитель, начинается 
процесс кристаллизации, в течение которого масса ветества из раствора переходит к 
поверхности кристаллов и далее включается в кристаллическую решетку. В ходе обра- 
зования твердой фазм виделяется тепло кристаллизации. Таким образом, по мере пере- 
движения раствора в зоне кристаллизаиии меняются его концентрация и температура.

Скорость увеличения массь! кристаллов зависит от интенсивности внешнего массо- 
обмена [уравнение массоотдачи (10.5) ] и от скорости включения молекул растворенного 
вешества в кристаллическую решетку [кинетическое уравнение (10.6)] [1]

/ =  р , ( С - С п); (Ю.5)

[ =  К„(С„ — С*), (10.6)

где (3, — коэффициент массоотдачи, м/с; Қ ш — константа скорости роста кристал- 
лов, м/с; Сп. С — концентрации вблизи поверхности кристалла и в ядре жидкости, кг/м3;
i — плотность потока масси, к г /(м 2-с) .

313



Из уравнений (10.5), (10.6) найдем плотность потока масси, входятей в кристал- 
лическую фазу:

i = K c( C - C * ) ,  (10.7)

где Кс=  ( 1 /P r +  1//Си)- |  — коэффициент массопередачи, м/с.
Прйнимая, что скорость массопередачи кристаллиэации в псевдоожиженном слое 

контролируется внешней массоотдачей Кг =  рг, получили [2] следуюшее уравнение для 
определения объемного коэффициента массопередачи:

/Cw =  Pr/ =  0,105- I0~'jfw (v /D )1107, (10.8)

где v — кинематическая вязкость маточного раствора, м2/с .
Материальннй и тепловой балансн кристаллизации в псевдоожиженном слое в диф- 

ференциальной форме могут бить записанм следуюшим образом:

i £ - +B,i!£ .+ #(K(C -C *)«0; (10.9)
дх дх '

- ^ - + ш - ^ - = — —— (/„ — t), (10.10)
ОТ ОХ Рсл̂ рсл

где а„ — объемньж коэффициент теплоотдачи, В т /(м 3-К); рм — плотность псевдоожи- 
женного слоя, кг/м3; сра, — усредненная теплоемкость псевдоожиженного слоя, Д ж /(к г -К );  
/„ — температура поверхности, °С.

Поскольку температура в кристаллорастителе меняется незначительно, равновес- 
ная концентрация С* может бить описана линейной функцией температури:

C* =a l  +  b. (10.11)

где а, b — константм.
Из системь! уравнений (10.9), (10.10) для стационарного процесса найдем [2] 

зависимости концентрации и температурш раствора от вмсоти слоя:

С. =  с -  — — ( 1 - е х р  \ — К ц Ц 1 + а А )  H] }; (10.12)
1 +  aA l L ш >

4 ,i I л \С«— (at'„-\-b)\ ( г Қис 1 . . .  . . .
tK =  t'„ +  A --------—— ---------{ 1 —e x p ---------- (1 + а Л )  tf] [, (10.13)

1 +  a A I L w )

„  Ch— (at'„ +  b)
1+аЛ

[Ch — (at'„ +  ft) ]
- j I —exp I ---- —  ц  - tan)  n \  j ,

где H — Bbicora псевдоожиженного слоя, м; Ск, /к — концентрация (кг/м3) и темпера- 
тура (°С) раствора, покидаютего кристаллизатор; С’н, t'„ — ко^центрация (кг/мэ) и тем- 
пература (°С)  раствора, входяшего в кристаллораститель.

Константа А в уравнениях (10.12), (10.13) равна:

A = q /(tpuPyE +  рлСрд; ( I —е) |  (10.14)

Вмсоту аппарата определяют из равенства подэкспоненциального вмражения 
уравнения (10.12) единице [2]

K0C( \ + a A ) H / w  =  \, (10.14 а )

поскольку при этом наблюдается наиболее предпочтительний вид зависимости концент- 
рации раствора от b u c o t u ,  близкий к линейному.

10.2. РАСЧЕТ ВАКУУМ-КРИСТАЛЛИЗАТОРА

Задание на проектирование. Рассчитать вакуум-кристаллизатор с псевдоожиженннм  
слоем для крнсталлизации M g S 0 4 из водного раствора по следуюшим данннм:

производительность по исходному раствору (7Я= 1 8  000 кг/ч; содержание M gSQ4 
в исходном растворе У„ =  27 % (масс); температура исходного раствора /„ =  50°С;
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температура маточного раствора на вмходе из кристаллизатора /К= 1 5 ° С ;  средний 
размер кристаллов r =  2■ 10 —3 м.

10.2.1. Концентрация раствора на виходе из кристаллизатора

Равновесная растворимость MgSO< в воде [3] в рабочем интервале температур 10— 
30 °С хорошо описивается линейной функцией температурм (рис. 10.2):

C* =  at +  b (a =  4,8; b =  257), 

где даннне no растворимости [3] пересчитанм из г/100 г водн в кг/м3.

Рис. 10.2. Зависимость равновесной рас- 
творимости MgSO< от температурц

Концентрацию раствора на внходе из кристаллорастителя можно определить из 
условия, согласно которому кристаллизация при пересьицении, составляюшем 5 % от 
предельного, практически прекрашается [2]:

CK =  0,Q5Snp +  a/K +  6, (10.15)

где S„p — предельное пересьидение раствора, кг/м3 Его находят, зная предельное пере- 
охлаждение, определяемое по эмпирическому уравнению

A/np =  62,59i7 0-772 ехр ( — 0,027^), jqj
где  ̂=  65,7 кДж/кг (3,87 ккал/моль) — теплота кристаллизации. Получим:

exp (-0,027-3,87) =  19,83 °С.

По температурной зависимости равновесной растворимости найдем предельное 
пересмтение S„p =  91 кг/м3 Подставив это значение в уравнение (10.15), получим 
концентрацию раствора на виходе из кристаллизатора:

Ск =  0,05-91 +4,8-15 +  257 =  333,6 кг/мэ

10.2.2. Определение рабочей bucotu кристаллорастителя

Для определения рабочей внсоть! кристаллорастителя необходимо располагать значе- 
ниями порозности слоя, скорости раствора и коэффициента массопередачи.

Оптимальное значение порозности в кристаллизаторах с псевдоожиженнмм 
слоем е =  0,75 [2].

В литературе имеется ряд зависимостей для определения скорости раствора в кри- 
сталлорастителях с псевдоожиженннм слоем. Используем уравнение, даюшее наиболее 
близкую сходимость с экспериментальньши данньши [2]

ш =  2,33(е/1,05)3-\/''(рх —Pi/)/P!/; (10.17)

w =  2,33 (0,75/1,05) 3-\/2 ■ 1 0 -3( 1680-1300)/1300  =  0,021 м/с,

где px =  1680 кг/м3 — плотность кристаллической фази; ру= 1 3 0 0  кг/м3 — плотность 
раствора при CV
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Объемньш коэффициент массопередачи определяется уравнением (10.8). Входяшие 
в него величинм найдем следуюшим образом.

Кинематическую вязкость маточного раствора при / =  25 °С, С =  С„ =  333,6 кг/м:|, 
Ук =  336-100/1300 =  25,7 % найдем экстрамоляцией из Приложения 11.1: v =  4 ,2 9 x  
X 10“ e м2/с.

Вязкость маточного раствора при температуре 15 °С:

v ,5 =  v25 =  vB,5/ v „ 25 =  4 , 2 9 - 1 0 - 6 - 1,16- 10- 6 / (0 ,9 1  • 1 0 ' 6) = 5 , 4 - 1 0 ' 6 м2/с ,

где vBi5, v„25 — вязкость ВОДЬ! при 15 и 25 °С.
Удельную поверхность кристаллов в слое можно определить из уравнения [2]:

/ =  0,447 ^ / j p--» ,̂ - (! - g)̂  =  0,447 ^ / - <1680- 130Q) ( 1- 0 .J5>: 0,75.3-9..81= 730,1 м -  
' V шц V 0,021 -5,4- 10-'’-1300

Коэффициент диффузии MgSO^ в воде при концентрации Ск и температуре 25 °С 
(Приложение I1.I) /32s =  0,447 м2/с.

Коэффициент диффузии при 15 °С можно определить следуюшим образом:

0 ,5 =  D„ (i73± »5± . J ^  =  0|447, | 0 - 9J 8310̂ 1 ir l = 0 3 4 . , 0 - 9 м,
(273 +  25) Ц.15 293-1,15 -10“ '

Подставив значения f, v. D в уравнение (10.8), найдем коэффициент массопередачи: 

K,r =  0,105 • 10- ’ • 730,1 • 0,021 [5,4 • 10~ V  (0,34 • 10 “ 9) ] 'и,т =  0,0032 с - '

Рабочую вмсоту псевдоожиженного слоя можно рассчитать по уравнению (10.14 а ). 
Для этого определим константу А в уравнении (10.14а ) по уравнению (10.14). Тепло- 
емкость кристаллов срх=  945 Д ж /( к г - К ) .  Теплоемкость маточного раствора:

с„„ =  с,,, Y, +  4190 (1 -  Ук) =  945 • 0,257 +  4190 (1 -  0,257) =  3356 Д ж / (кг • К).

По уравнению (10.14)

Л =  15.7-4190/ [3356• 1300■ 0,75 +  945-1680(1 —0,75) | =  0,018.

Тогда рабочая вмсота псевдоожиженного слоя

// =  0.021/(0,0032(1 +4,8-0,018)] =6,0 м.

Рабочая вьюота псевдоожиженного слоя должна составлять 0,75 от висоть! кристал- 
лорастителя до уровня отводяшего патрубка, т. е. с учетом сепарационного простран- 
ства [2] получим: Н =  6/0,75 =  8 м.

Решая систему уравнений (10.12), (10.13) находим концентрацию и температуру 
раствора на входе в кристаллораститель. Подставив в эту систему уравнений известнме 
величини, получим:

С ' - (  4,8/  ̂+  257)
333,6 =  С — ■

I +4.8-0,018

15 =  / ' +
0,018 [С£ — (4,8/n +  257) ]

{1 _ехр 11 _4'8'°‘0181,611I +4,8-0,018 

Отсюда Cn =  341,2 кг/м3, / i = l 4 , 8 ° C .

10.2-3. Давление в испарителе, производительность установки 
по кристаллической фазе, расход испаряемой водм

Концентрация раствора в испарителе равна концентрации раствора, поступаюшего 
в кристаллораститель:

yH =  C „/ih =  3 4 1 ,2 -1 0 0 /1 3 0 8  =  26,1 %  ( м а с с ) .
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Температурная депрессия, соответствуюшая этой концентрации, при атмосферном 
давленни составляет V =  2,6°C.

Приняв в первом приближении, что давление в испарителе соответствует темпера- 
туре <„ =  /„ — 2 , 6 =  14,8 — 2,6 =  12,2 °С, т. е. Р„ =  0,00147 МПа, по формуле Тишенко [4] 
получим значение температурной депрессии:

Д'= 2.6- 16.2(273-»- 12,2)г/ (2465- 103) =  1,4 °С.

Таким образом, истиннне значения температурн и давления в испарителе t „=  
=  1 4 , 8 -  1 ,4 =  13,4 °С; Р„ =0 ,00159  МПа.

Производительность установки по кристаллической фазе ( Gs) и расход упариваемой 
води получим решением системь! уравнений материального и теплового балансов 
(10.3) и (10.4).

Соотношение молекулярннх масс безводннх кристаллов M g S 0 4 и кристаллогидра- 
та M g S 0 4-7H20  равно: М/ Мкг=  120,3/246,3 =  0,49.

Теплоемкость исходного раствора

сР!„, =  945-0,27 +  4190(1 -0 ,27)  =3370 Дж/(кг-К).

Подставив известнме значения параметров в систему уравнений (10.3), (10.4), 
получим:

G _  18 000(0,257-0,27) -0 ,257  W .
* 0,257 — 0,49

18000-3370-50+ 15.7-4I90G, =  945 ■ 15G.+ (1 8 0 0 0 -G, — «7)3356-15 +  2519,1 • 103Г.

Отсюда G.r =  2046,5 кг/ч; =  944,9 кг/ч.

10.2.4. Диаметр кристаллорастителя

Диаметр кристаллорастителя находим из уравнения расхода:

DK =  л/4Кцр/(3600лш),

где р — расход циркулируюшего раствора, м3/ч. Его определяют из производитель- 
ности установки по кристаллической фазе:

Ku.p= G , / ( C H- C , )  =2046,5/(341,2-333,6) =269,3 м3/ч.
Подставив значение Ки.р, получим диаметр кристаллорастителя:

D„ =  V4 ■ 269,3/ (3,14-3600• 0,021) =  2,13 м.

Проверка расчета кристаллорастителя. Масса кристалла в слое:

G ,„с =  0JS5DIL  (1 - 1) рх =  0,785■ 2,132• 6(1 -  0,75) 1680 =  8974,9 кг.

Коэффициент скорости роста кристаллов [2]:

k =  K,cr/(  1 - е )  =0,0032-2- I0 " 3/(1 -0 ,75)  = 2 ,5 5 -10"5 м/с.

Расчетное значение среднего размера кристаллов

r _  ь ШОа> пс _  2.55 • 10~ 5 - 3600 • 0,021 • 8974,9 n .  3 
рXKVCHGX 1680-0,0032-6-2046,5 ’

Расхождение с принятмм значением r =  2 мм составляет 3,5 %.
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10.2.5. Основние параметрм испарителя

Поверхность зеркала испарения можно определить исходя из допустимой массн паро- 
вой фазь1, снимаемой с единицш плошади зеркала в единицу времени, a s=  150 кг /(ч  ■ м2) 
[5] С учетом a s получим плошадь зеркала испарения:

S„ =  l^ /o s =  944,9/150 =  6,3 м2.

Диам етр испарителя

D„ =  л/4S„/n  =  -\/4 • 6,3/3,14 =  2,8 м.

Диам етр сепарационного пространства можно определить на основе допустимой  
скорости пара (а>доп), рассчитиваемой по уравнению (2]:

ш„„п =  V4.26/pn =  ̂ /4,26/0,0117 =  7,14 м/с.

Принимая скорость пара на 20% меньше допустимой, получим диаметр сепараци-  
онной части:

Dc =  V4W / (3600р„шдоп0,8л) - д/944,9• 4 / ( 3 6 0 0 • 0 ,0117 • 7 ,14 • 0 ,8 ■ 3 ,14) = 2 .2 4  м.

Д л я  упрошения конструкции аппарата примем диаметрь! испарителя и сепаратора  
равнмми: D„ =  DC =  2,8 м.

Объем парового пространства испарителя находят, зная напряжение парового  
пространства, являюшееся функцией от давления в испарителе. По графику au =  j(P„),  
приведенному в [5], получим: 0  ̂=  4500 ч_ |

Объем парового пространства

1 /= М 7 /(р па„) = 9 4 4 ,9 /(0 ,0 1 1 7 -4 5 0 0 )  =  17,94 м3.

Вмсота сепарационной части испарителя

HC =  V /  (0,7%bDl) =  17,94/(0,785-2,82) = 2 ,8  м.
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Г Л А В  A 11

РАСЧЕТ УСТАНОВОК МЕМБРАННОГО РАЗДЕЛЕНИЯ

OCHOBHbl E УСЛОВНЬ1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

Ғ — поверхность мембрани;
G — удельная производительность мембранм;
L — расход жидкости или газа;

ДН — теплота гидратации иона; 
х — концентрация растворенного вешества в процессах разделения жидких растворов и кон- 

центрация лучше проникаюшего компонента в процессах разделения газов; 
a — идеальньж коэффициент разделения; 
л — осмотическое давление;
Ф— наблюдаемая селективность мембрани; 

фи — истинная селективность мембранн.

В В Е Д Е Н И Е

Среди мембранних методов разделения жидких смесей важное место занимают обратньш осмос 
и ультрафильтрация [1—3]. В последние годм их начали применять для опреснения соленмх вод, 
очистки сточних вод, получения водм повмшенного качества, концентрирования технологйче- 
ских растворов а химической, пшцевой, микробиологической и других отраслях промишленности. 
Обратньш осмос и ультрафильтрация основани на фильтровании растворов под давлением, пре- 
вишаюшим осмотическое, через полупроницаемме мембранм, пропускаюшие растворитель, но 
задерживаюшие раствореннне вешества (низкомолекулярнме при обратном осмосе и вькюкомоле- 
кулярнме при ультрафильтрации). Разделение проходит при температуре окружаюшей средь) без 
фазовмх преврашений, поэтому затрати энергии значительно меньше, чем в большинстве дру- 
гих методов разделения (таких как ректификация, кристаллизация, випаривание и др ). Малая 
энергоемкость и сравнительная простота аппаратурного оформления обеспечивают вмсокую эко- 
номическую эффективность указанних процессов.

При проведении обратного осмоса и ультрафильтрации получают два раствора: один (ре- 
тант, или концентрат) обогашен растворенннми вешествами, другой (пермеат, или фильтрат) 
обеднен ими. Если кажднй из этих растворов является готовим продуктом (например, концент- 
рат — технологический раствор заданной концентрации, а пермеат — чистая вода, пригодная для 
использования на производстве), обратньж осмос или ультрафильтрация может бмть единствен- 
нь1м массообменнмм процессом в схеме разделения. Одняко на практике чаше встречаются слу- 
чаи, когда концентрат должен подвергаться более значительному концентрированию, чем может 
обеспечить обратний осмос илн ультрафильтрация, либо пермеат требуе! более глубокой очистки.

Поэтому наибольший интерес при вьтолнении курсового проекта представляют комплекснне 
схеми, включаюшие наряду с обратним осмосом и ультрафильтрацией другие процессь! разде- 
ления (например, вьтаривание, ионнмй обмен). В данной главе рассматривается методика рас- 
чета мембранних процессов, поскольку вопрось! расчета остальних процессов, входяших в комп- 
лексние схеми, подробно освешенн в других разделах пособия.

Процесс мембранного разделения газов в настояшее время используют для решения огра- 
ниченного числа задач, что связано с необходимостью получения в каждом конкретном случае 
полупроницаемой мембранн, обладаюшей високой селективностью и проницаемостью по компонен- 
там данной смеси. На^более изучень1 следуюшие процессн мембранного разделения газов: полу- 
чение воздуха, обогашенного кислородом; получение азота; концентрирование водорода продувоч- 
Hbix газов синтеза аммиака и нефтепродуктов; вмделение гелия, диоксида углерода и сероводо- 
рода из природннх газов; получение и поддержание состава газовой средм, обеспечиваюшего 
длительную сохранность овошей и фруктов.

Вопросм расчета мембранного газоразделения разработани недостаточно. Частично они 
отражень! в монографиях [1, 2]. Приведенная в настояшем пособии методика рекомендуется для 
ориентировочннх расчетов. Следует заметить, однако, что она может оказаться весьма полезной 
при вьшолнении технико-экономического сравнения мембранного разделения с альтернативнмми 
методами разделения газовнх смесей.
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11.1. УСТАНОВКЛ ОБРАТНОГО OCMOCA

Здесь  рассматривается технологическая схема концентрирования растворов, в которой 
основньш узлом является установка обратного осмоса. Её использование позволяет  
сушественно снизить обшие затратн на процесс концентрирования, поскольку большая  
часть водь1 удаляется этим вмсокоэкономичннм методом и лишь малая часть — срав- 
нительно дорогим методом (в ьтар иван ием ).

Технологическая схема установки представлена на рис. 11.1. Исходньш раствор неорганиче- 
ской соли из емкости / подается насосом 2 на песочний фильтр 3, где очшцается от взвесей тверднх 
частиц. Далее раствор насосом внсокого давления 4 подается в аппарать! обратного осмоса 5, 
где его концентраиия повшшается в песколько раз. Концснтрат подогревается в теплообменнике б 
и направляется для окончательного концентрированмя в вшпарной аппарат 7, работаюший под 
и з 6 ь 1точн ь!м  давлением. (В случае больших производительностей целесообразно для экономии 
греюшего пара использовать многокорпусную вьтарную установку.) Упаренньш раствор стекает 
в емкость 8. Пермеат из аппаратов обратного осмоса возврашается для использования на про- 
изводстве либо сбрасивается в каналнзацию, в зависммости от ero качества. Вторнчньш пар из 
вмпарного аппарата 7 направляется для обогрева других производственннх аппаратов, в том 
чнсле теплообменника 6. (В схеме может бмть предусмотрена система вентилей для отключения 
мембранншх аппаратов, вишедших из строя, и их замень! без прекрашения работь! установки.)

Задание на проектирование. Спроектировать установку для концентрирования  
5,56 кг /с  водного раствора CaCI2 от концентрации 0,8 % до 30 % (масс.) .  Первичное 
концентрирование провести обратньш ос.мосом, окончательное — вьшариванием. Потери  
соли с пермеатом не должнм превншать 10 % от ее количества, содержаш егося в исход- 
ном растворе.

11.1.1. Степень концентрирования на ступени обратного осмоса

При концентрировании разбавленннх растворов обратньж осмос экономичнее вьтари-  
вания. Однако начиная с концентраций раствореннмх вешеств 0,2— 0,4 моль/л водн,  
характеристики обратного осмоса начинают ухудшаться: становится суш.ественннм 
снижение удельной производительности мембран и начинает уменьшаться их селектив- 
ность, которая для разбавленних растворов (при концентрациях не менее 2 • Ю-4  моль/л)

Рис. 11.1. Технологическая схема установки для концентрирования растворов с применением обрат- 
ного осмоса:
/  —  е м к о с т ь  д л я  и с х о д н о г о  р а с т в о р а ;  2 —  н а с о с  н и з к о г о  д а в л с н и я ;  3 —  ф и л ь т р ;  4 — н а с о с  в и с о к о г о  д а в -  
л е н и я ;  5  —  а п п а р а т и  о б р а т н о г о  о с м о с а ;  6  —  т е п л о о б м е н н и к ;  7 — в ь т а р н о й  а п п а р а т ;  8 — е м к о с т ь  д л я  
у п а р е и н о г о  р а с т в о р а
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оетается примерно постоянной. Это приводит к увеличению меобходимой моверхности 
мембран и ухудшению качества пермеата, что еяижает экомомнчноеть обратного осмоса. 
Поэгому примем концентрацмю 0,3 моль/л води ь качестве конечной для ступени обрат- 
ного осмоса. (Наиболее правильний путь— определять эту коицентрацию иа основс 
гехпико-экономических расчетов.)

С помошью даннмх, приведенншх в Приложении 11.1, находим, что внбранное зна- 
ченне соответствует кониснтрацин 3,2 % (масс.) 'Гаким образом, в аппаратах обратного  
осмоса раствор концентрируется от начальнон концентрации jci „ =  0,8 % (масе.)  до ко- 
нечной x u  =  3 ,2 %  (м асс.) .  Степень концентрирования /C =  X|K/ a'i „ =  3 ,2 /0 ,8  =  4.

11.1.2. Вмбор рабочей температурм и перепада давления через мембрану

С повьииентем температурш разделяемого раствора селективноеть мембран изменяется  
мало, а удельная производительность увеличивается в первом приближении обратно  
пропорцноиально вязкости пермеата (в том диапазоне температур, где мембранм не 
разрушаются от термически.х воздействий). Однако повьииением температурь! воз- 
растает скорость гидролиза полимирних мембран и еок р ат аетея  срок их службь!. Учи- 
тьшая это, а также то, что использование теплообменников усложняет и удорожает  
процесс, обратньж осмос иелесообразно проводить при температуре окружаюш ей средм  
(обмчно 20— 25 °С). В тех случаях, когда технологичсский раствор, подвергаемьш  
разделению, уж е имеет повишснную температуру, экомомически оправдапа работа и 
при температурах вмше 25 “С.

С увеличением перепада рабочего давлепия через мембрану возрастает д в и ж у т а я  
сила обратного осмоса и увеличивается удельная производительность мембран. Однако 
при високих давлениях полимернью мембранм подвергаются уплотнению, которое при 
определенном давлении, зависяшем от структурм мембранн, может иейтрализовать  
эффект, связанний с повмшением движушей силм. Кроме того, при вмсоких давлениях  
мембранн бмстрее загрязняются взвешенньши в растворе микрочастицами, гюскольку 
в эгих условиях загрязняюшим частицам легче внедрнться в гюрь! мембранш, а на 
поверхности >мембрань1 образуется более плотньж осадок задерж анннх микрочастиц. 
Практика применения обратного осмоса показнвает, что в условиях длительной эксплу- 
атации оптимальншй перепад давления для полимерннх плоских мембран составляет  
5 — 6 М Па, а для мембран в виде полих волокон — 2 — 3 М Па.

Вмбираем / =  25 °С, Л р = 5  МПа.

11.1.3. Вибор мембрань!

При внборе мембранм следуст исходить из того, что она должна обладать максималь-  
ной удельной производительностью при селективности, обеспечиваюшей вьтолнение  
требований к качеству пермеата (соответсгвие санитарним нормам мли нормам на 
техническую воду, допустимшм потерям растворенного вешества и т. п.). Кроме того,  
мембрана должна обладать внсокой химической стойкостью по отношению к разделяе-  
мому раствору.

При работе на нейтральнмх растворах наибольшее распространение получили 
ацетатцеллюлознне мембранм, которне характеризуются хорошими разделительншмн 
свойствами, но не являются химически стой^ими в шелочншх и сильнокислих средах  
(рабочий диапазон 3 < р Н < 8 ) .  Поскольку растворм CaClj укладьшаются в этот диапа-  
зон, последую тий вмбор проводим из ацетатцеллюлозннх мембран.

Предварительно проводим подбор мембранм по истинной селективности q>„, от кото- 
рой затем следует перейти к наблюдаемой ф с учетом концентрационной поляризации  
в реальньи мембранних аппаратах [3 | .  Истинная селективность ф„ =  (a' d — х-<)/хз, a 
наблюдаемая ф =  (*i — дг )̂/х\ (где jci, х> и X i — концентрация соли в произвольном  
сечснии аипарата соответственно в объеме разделяемого раствора, в пермеате и v поверх 
ности мембрань! со сторонь! разделяемого раствора).
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Истинную селективность мембран no отношению к сильньгм электролитам Можно 
рассчитать rio формуле

Ig (1 -ф н )  = a - b  lg (ДЯс г /2 . ) ,  (11.1)

где а и b — константи для данной мембрани при определеннмх давлении и темпера-  
туре; АНС, — среднее геометрическое значение теплот гидратации ионов, образуюших  
соль; Z M — валентность иона с меньшей теплотой гидратации.

Формула (11.1) с вьюокой точностью применима в диапазоне концентраций от 
2 - 1 0 -1 до 2 - Ю _ ‘ моль/л и приближенно — до концентрации 4 - Ю _ |  моль/л.

Ниже представлень! характериетики ацетатцеллюлознмх мембран для обратного  
осмоса, вмпускаемнх в СССР (характеристики установленн при перепаде рабочего  
давления через мембрану Ар =  5 МПа и рабочей температуре t =  25 °С, что соответству-  
ет вибранньш нами рабочим параметрам; в качестве удельной производительности по 
воде указань! средние значения за длительньш период эксплуатации; значения констант 
а и b отвечают размерности AН в к Д ж /м о л ь ):

М а р к а  м е м б р а н м
У д е л ь н а я  п р о и з в о -  

д и т е л ь н о с т ь  п о  в о д е  
G o - 10 Э, к г / ( м 2 - с )

К о н с т а н т ь !  у р а в н е н и я  ( 1 1 . 1 )

МГА-100
МГА-95
МГА-90
МГА-80

1.4
2,3
3,0
4,9

6,70
3,47
2,67
1,00

3,215
1,844
1,420
0,625

Значения теплот гидратации ионов, необходимие для расчета по уравнению (11 .1 ) ,  
приведень! в Приложении 11.2.

Д л я  рассматриваемого случая Д / / Са̂ = 1 6 1 6  кД ж /м оль , Д / /С г = 3 5 2  к Д ж /м оль ,  
ZM =  Zc l - =  1. Тогда

АНе r =  Vl616-352-352 =  584 кДж/моль.

Рассчитаем истинную селективность для мембранш МГА-100:

Ig (1 - ф „ )  = 6 ,7 0  — 3,215 lg 584 =  3,820;

1—фи =  0,0066; фи =  0,993.

Аналогичнмм образом определим истинную селективность для остальних мембран. 
Получим:

Мембрана МГА-100 МГА-95 МГА-90 МГА-80 
Ф„ 0,993 0,977 0,945 0,814

Приняв в первом приближении, что наблюдаемая селективность равна истинной, 
апределим среднюю концентрацию х-г растворенного в ет ест в а  в пермеате по формуле

Х2 =  лг,„(1 — - ‘г,/ч)/( 1 —/С-'^)- (11.2)
Расчет начнем с наиболее производительнон мембрани МГА-80:

^  =  0,008(1 _ 4 - ( | -»-»ч)/“-«|4)/(1 _ 4- ' / “.*N)= 0 i 0028 кг солн/кг раствора.

Р асход  пермеата L„ найдем по формуле

L „ =  L„( l  —  / ( “ , / т ) , (11.3)

где L„ — расход исходного раствора.
Тогда

Z.„ =  5 ,5 6 (1  = 4 .5 5  к г/с .

322



Потери соли с пермеатом

/.„*2 =  4,55-0,0028 =  0,0128 кг/с,

что в процентах от количества, со д е р ж а т е г о с я  в исхОдном растворе, составит: 0,0128 X  
X  100/0,0445 =  28,7 %,

Полученное значение больше допустимого (10 % ), поэтому рассмотрим следуюшую  
по удельной производительности мембрану —  МГА-90:

х2 =  0,008(1- 4 - ( |- 09<5)/U!,45) / ( l - 4 - |/u'9,5> =0,000806 кг соли/кг раствора;

/.„ =  5,56(1- 4 - |/u-945) = 4 ,2 8  кг/с;

L„X’2 =  4,28 -0,000806 =  0,00345 кг/с.

Потери соли в процентах от количества, содерж аш егося  в исходном растворе:  
0,00345-100 /0 ,0445  =  7,75 %.

Это значение находится в пределах допустимого, поэтому вмбираем для дальнейших  
расчетов мембрану МГА-90, и м ею т у ю  селективность по С аСЬ ф„ =  0,945 и удельную  
производительность по воде G0 =  3 ,0 - 1 0 - 3  кг/(м'2-с) .

11.1.4. Приближенний расчет рабочей поверхности мембран

Удельная производительность мембран по воде GB при разделении обратним осмосом  
водних растворов электролитов в обшем случае определяется соотношснием

G„ =  c»/1b1Ap — (лз —л2)]/ц„, (11-4)

где с» — доля свободной водн в разделяемом растворе (т. е. водь1, не связанной в первич- 
h u x  гидратних оболочках ионов); Аа — константа длн данной мембрань! в определен-  
ном диапазоне изменения давления и температури; ц„ — вязкость пермеата; А р — rie- 
репад рабочего давления через мембрану; лз — осмотическое давление разделяемого  
раствора у поверхности мембрани; лг — осмотическое давление пермеата.

При концентрациях электролита, не превмшаюших 0,4 моль/л водм, можно счи- 
тать, что удельная производительность по воде равна удельной производительности 
по пермеату G, доля свободной води с „ =  1, вязкость пермеата равна вязкости водм и не 
меняется в процессе1 концентрирования раствора.

В этих условиях применимо уравнение

G =  /4 [Др— (лз — л2) | , ( 1 1.5)

где A =  Go/Л р — константа проницаемости мембранм по воде.
В первом приближении пренебрегаем влиянием концентрацнонной поляризации и 

будем считать, что осмотическое давление у поверхности мембрань) равно осмотиче- 
скому давлению в объеме разделяемого раствора: лз =  л|. Примем также, что осмоти- 
ческое давление пермеата пренебрежимо мало: лг =  0.

С учетом этих допушений перепишем вьфажение (11.5) в виде:

G =  G0(1 — л,/Др). (11.6)

По данним Приложения 11.1 строим график зависимости осмотического давления  
от концентрации СаСЬ (рис. 11.2). По графику находим Л | „  =  0,46 МПа; Л | К =  2,0 М Па.

Удельная производительность на входе разделяемого раствора в аппарати обрат-  
ного осмоса и на вмходе соответственно равна:

G„ =  G0(1 - л , „ / Д р ) = 3 . 0 - 1 0 _3( 1 - 0 ,4 6 / 5 )  = 2 ,7 -  Ю” 3 кг/(м2-с);

GK =  G0(I - л „ / Д р )  = 3 ,0 -  1 0 -3( 1 —2/5) =  1,8-10“ ' к г / (м 2-с).

,п„..Р,-ае«од соли с исходньш раствором
L„xu  =  S,5 6 - 0 .0 0 8 = 0 ,0 4 4 5  кг/с .
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Концентрат

Рис. 1 I 2. Зависимость осмотического давления 
иодпого раствора CaCI.> от его концентрации при 
темпоратуре 25 °С

Puc. 11.3. Схсма устройства аппарата рулонного 
|ипа:
/ — пакидмис ко.и.цо; 2 vnopiioc кольцо; 3 — крьппкэ; 
I — кормус; 5 — решетка; 6 — трубка для отвода мермеа- 
та: 7 — резпиоиое кольци; S - рулинньж модуль, У — 
рсзннооан манжета; 1 0 — резмновое кольшг. I t  — мемб- 
рань!, 12 — сетка-с1.ч1аратор; 13 — дренажньж слой

В п е р в о м  прнближенни п р и н и м а е м ,  что средияя удельная ироиззодительиость мем- 
бран может бить вьфажена как средняя арифметическая величкна:

G =  ( G„ +  GK) /2  =  (2,7 +  1,8) 10 “ J/2  =  2 , 2 5 - 10“ J к г / ( м ’ - с ) .

Toi-да рабочая иоверхность мембран составит

F = L „ / G =  4,28/(2,25- 10‘ :') =  1900 м2

11.1.5. Вмбор аппарата и определение его основних характеристик

Среди мембранних аппаратов наиболее распространенн аппарать! с рулоннмми (спи- 
ральнь1.мн) фильтруютими элемснтами, с плоскокамерншми фильтруютими элементами 
(типа «фнльтр-пресс»), с трубчатмми фильтруюшими элементами, с мембранами в виде 
моль1х волокон. В установках большой производительности целесообразно использо- 
вать аппаратш первого или четвертого типа как наиболее компактнме (ввиду внсокой  
удельпой поверхности ме.чбран).

Ориемтируясь на отечествепную аппаратуру, виберем аппаратн рулонного типа. 
Средн нпх наиболее перспсктивнь! аппарать!. каждмй модуль которих состоит из не- 
скольких совместно навитих рулонних фильтруютих элементов (Р Ф Э ). Такая конструк- 
ция позволяет уменьшить гидравлическое сопротивление дренаж а потоку пермеата 
благодаря тому, что путь, проходимьш пермеатом в дренаж е, обратно пропорционален
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числу-йбвместно навитмх РФЭ. Виберем аппарат с РФ Э типа Э РО -Э -6 ,5 /900 ,  вьшускае- 
мь!ми серийно отечественной промьииленностью.

Аппарат (см. рис. 11.3) состоит из корпуса 4, вьшо.шенного u виде трубм из нержа-  
веюшей стали, в которой размешается от одного до четмрех рулоиних модулей 8. Модуль  
формируется павивкой пяти мембранммх пакетов на пермеатоотводяииую трубку 6. 
Пакет образуют две мембранш / / ,  между которьши расположен дренажньш слой 13. 
Мембранньш, пакет герметичио соединен с пермеатоотводяшей грубкой, кромкн его так- 
же герметизируют,. чтобм предотвратить смсшение разделяемого раствора с пермеатом, 
Для создания необходимого зазора между мембраннмми пакетами при навивке модуля 
вкладьюают крупноячеистую сетку-сепаратор 12, благодаря чему образуются напорние  
каналм для прохождения разделяемого раствора.

Герметиэация пермеатоотводяших трубок в аппарате обеспечивается резиновмми 
кольцами 7. Герметизация корпуса осушествляется с помошью крмшек 3, резиновмх  
колец Ю и упорних разрезнмх колец 2, помешаемнх в прорези накидного кольца /,  
привариваемого к корпусу 4.

Исходньш раствор через штуцер поступает в аппарат и проходит через витки моду- 
ля (напорншё каналн) в осевом направлении. Последовательно проходя все модули, 
раствор концентрируется и удаляется из аппарата через штуцер отвода концептрата. 
Прошедший через мембранн псрмеат транспортируется по дренажному слою к пермеато- 
отводяшей трубке, проходит через отверстия в ее стенке и внутри трубки движется к 
вмходному штуцеру.

С целью предотврашения телескопического эффекта (возникаюшего вследствие 
разности давлений у торцов модулей и приводяшего к сдвигу слоев навнвки в осевом  
направлении) у заднего торца модуля устанавливают антителескопическую решетку 5, 
в которую он упирается.

Байпасирование жидкости в аппарате предотврашено резиновой манжетой 9, пере- 
крьшаюшей зазор между рулонньш модулем и внутренней стенкон корпуса.

OcrfoBHbie характеристики аппарата ЭРО -Э-6,5 /9 0 0  приведенм ниже:

Длина рулонного модуля /„, м 0,90
Длина пакета м 0,95
Ширнна пакета b„, м 0,83
Вмсота напорного канала, равная толшине сетки- 5-10“  1 
сепаратора бс, м
Толшина дренажной сеткн Лл, м 3 • 10— 4
Тсшцина подложки 6i, м 1-10—1
Толтина мембранн fi2, м 1 -10“ 4
Число элементов в модуле ih 5

Материал корпуса Сталь X18H10T
Диаметр корпуса, мм 130X5
Толшина кришки, м 2,5-10-2
Диаметр кришки, м 0,108

Определим параметрм аппарата, необходимие для расчетов.
Поверхность мембран в одном элементе определяется произведением 2 l„b„. Учи 

тьтая, что часть этой поверхности нспользуется для склеивания пакетов (примерно иг 
длине 0,05 м) и не участвует в процессе обратного осмоса, рабочую поверхность мембран 
в одном элементс Ғ, опредолим по соотношению

Ғ ,  =  2 ( /„  — 0.0 5 )  ( Ь„  —  2 - 0 , 0 5 )  = 2 ( 0 , 9 5 - 0 , 0 5 )  (0 ,83  - 0 , 1 ) =  1 ,315  м ! .

Рабочая поверхность мембран в одном модуле Ғ„ ранна произведению Ғэ иа числс 
элементов в модуле:

Ғ ц =  Ғ , п , =  1,315-5=6,57 mj.

Примем, ч т о  а п п а р а т  с о с т о и т  и з  д в у х  м о д у л е й .  Т о г д а  р а б о ч а я  п о в е р х н о с т ь  м е м б р а ?  

в  а п п а р а т е

=  2/г„ =  13.14 Ma « 1 3  М-.



Сечение апиарата, no которому проходит разделяемьж раствор 'iii

Sc =  n36c(/„ —0,05) = 5 - 5 -  10 - '1 -0,9 =  2,25- lO"3 м2.

Обшее число апмаратов в мембранной установке

п =  Ғ/Ғ, =  1900/13= 146.

11.1.6. Секционирование аппаратов в установке

Проведем секционирование аппаратов в установке, т. е. определим число последователь- 
но соединеннмх секций, в каждой из которих разделяемьж раствор подается одновре- 
менно (параллельно) во все аппаратш.

Необходимость секционирования обусловлена тем, что при параллельном соедине- 
нии всех аппаратов велико отрицательное влияние концентрационной поляризации, a 
при последовательном соединении чрезмерно велико гидравлическое сопротивление 
потоку разделяемого раствора.

При секционировании будем исходить из условий примерного равенства средних  
скоростей разделяемого раствора в каждом аппарате каждой секции и постоянства  
снижения расхода по длине аппарата:

L,=  (Z.„,■ +  £„,) /2n, =  const; (11-7)
<? =  £„,/L „ ,=  const, (11.8)

где L„,, U,  — соответственно начальньж и конечньж расход разделяемого раствора в 
i-й секции; п, — число аппаратов в i-й секции.

Д л я  упрошения расчетов в вьфажении (11.7) вместо средней скорости используем  
средний массовьж расход  разделяемого раствора в каждом агшарате t-й секции L,, 
поскольку плотность раствора в процессе концентрирования меняется незначительно, 
а сечение аппаратов постоянно.

Представим расход раствора на вмходе из секции как разницу между расходом  
раствора на входе в секцию и расходом пермеата в секции (при этом расход пермеата 
в каждом аппарате Z.„3 будем считать ггостоянннм, равньпи расходу при средней удель-  
ной производительности мембран):

Ui =  L„, — U,tii. (11.9)

Подставляя в соотношение (11.9) значение LK, из внражения (11.8) и решая пре- 
образованкое уравнение относительно числа аппаратов в i-й секции, получим:

«, =  L „ ,( l- l /9)Z.„a. (11.10)
В ираж ение (11.10) определяет чнсло аппаратов в каждой секции, отвечаюшее  

принятому значению q.
Начальньж расход разделяемого раствора в каждой секции, начиная со второй, 

равен конечному расходу в предндушей секции:

=  1). (1 1.11)

Отсюда с учетом (11.8) , зная расход исходного раствора L„, получим:

L„, =  L„l, - l)/ q  =  L„/q' - ' (I 1.12)

П реобразуем вьфажение (11.10) с учетом соотношения (11.12):

n, =  L„( 1 — \ / q ) / (  - ' L nt). (1 1.13)

Тогда для первой секции

п 1 =  L„(l — l / q) /L„a. (1 1.14)

Сравнивая соотношения (11.13) и (11 14), можно увидеть, что

n, =  n\/q'~  1 (11.15)
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Проверим справедливость условия (11.7) ,  т. е. соблюдение постоннства срсднего  
расхода (скорости) в каждом аппарате каждой секции:

-  LKi +  LKi L j r x+ L j ( r x)q) Lna(<i+ D /111СЧ
L : = ---------------- = ------------------------------------------= -------------------  . ( I I .  IOI

‘ 2LH( l - l / q ) / ( < / -  '/ .„ „ )  2 0 / - 1 )

Отсюда видно, что с учетом принятмх допушений условие (11.7) соблюдается.
Д ля  проведения операции секционировання необходимо вибрать допустимое сни- 

жение расхода по длине аппарата q. Бмстрое снижение расхода разделяемого раствора 
при его течении по аппарату (вследствие образования пермеата) может приводить 
к осаждению на поверхности мембран взвешенних микрочастиц, что ухудшает харак- 
теристики разделения. С другой сторони, небольшое изменение расхода по длине аппа- 
рата возможно лишь при последовательном соединении всех аппаратов или же при 
чрезмерно большом числе секций, что приведет к значительному гидравлическому 
сопротивлению. Поэтому вибор величинь) q должен являться задачей технико-эконо- 
мического расчета. Упрошенно значение q можно найти, исходя из оптимального рас- 
хода разделяемого раствора, подаваемого в аппарат с модулями определенного типа. 
При этом под оптимальньам понимают такой расход, которьш обеспечивает прнемле- 
мое снижение концентрационной поляризации при относительно небольшом гидравли- 
ческом сопротивлении. Д ля  модулей ЭРО-Э-6,5/900 экспериментально установлено, что 
оптимальнмй расход составляет 1000 л /ч  (0,278 кг /с ) .

Тогда число аппаратов в первой секции м ож нонайти , разделив расход исходноро 
раствора на значение оптимального расхода для каждого аппарата: n t =5,56/0,278 =  20.

Из формули (11.14) найдем значение q, соответствуюшее данному значению nr.

1 — 1 /q =  п I LnH/Lti,
откуда

q  =  1 / ( 1  —  n , L aa/ L „ )  =  1 / ( 1  - n x ' G F J U )  =  1 / ( 1 - 2 0 - 2 , 2 5 - 1 0 " J - 1 3 / 5 , 5 6 )  =  1 , 1 1 7

Д алее, используя это значение q, no формуле (11.15) определим число аппаратов 
в последуюших секциях:

п2 = 2 0 /1 ,1 1 7 = 1 7 ,9 = 1 8 ;  п3 =20 /1 ,1  \7! =  16,1 =  16
iu = 2 0 / 1 ,1 173=  14,4= 14; м5 = 2 0 / 1 ,1 174 =  12,9= 13
п6 = 2 0 / 1 , 1175=  1 1,5 = 1 2 ;  п7 =20 /1 ,1  176 =  10,3= 10
п» = 2 0 / 1 ,1 177 =  9,3 =  9; л ,  = 2 0 / 1 ,1 17e =  8,3 =  8;
n ю =  20/1,1179 =  7,4 =  7; n M = 2 0 / 1 ,1 17lu =  6,7 =  7;
fiij =  2 0 / l , l  17" = 6 ;  л I з =  2 0 /1,117'2 =  5,3 =  5;

л i4 =  20/1,11713 =  4,8= 5.
Суммируя число аппаратов, замечаем, что

13 м
2  г г , =  145 ,  а  £ г с , =  150,

>=l ,=i

т. е. в случае 13 секций недостает одного аппарата до обшего числа 146, а в случае 14 сек- 
ций появляется четире избиточних аппарата. Ограничимся 13 секциями, добавив один 
аппарат к первой секции. (Поскольку в первой секции установлено больше всего аппа- 
ратов, то изменение их числа на единицу мало отразится на скоростях потоков. В обшем  
случае, если возникнет необходимость перераспределения двух и более аппаратов, сле- 
дует добавлять или убавлять их пропорционально рассчитанному числу аппаратов и 
секциях.)

На основании полученних данних имеем;

Секция 1 2 3 4 .5 6 7 8 9 10 11 12 13
Число аппара- 21 18 16 14 13 12 10 9 8 7 7 6 5 
тов в секции



11.1.7. Расчет наблюдаемой селективности мембран

Наблюдаемую селсктивность рассчитьшаем по формуле:

lgiz=^ = ^TS-+ lB ~ ^ ’ (ИЛ7)Ф 2,3 р фи

где U — скорость движення раствора по направлению к мембране, вмэванного отводом  
пермеата; р — коэффициент массоотдачи растворенного ветества  от поверхности мем- 
брани к ядру потока разделяемого раствора.

Коэффициент массоотдачи р определяем мз диффузионного критерия Нуссель-  
та Nu' При расчетах будем считать канал, по которому движется разделяемшй раствор, 
полим, т. е. пренебрежем влиянием на массообмен сепарируюшей сетки. При этом мм 
вносим некоторую погрешность в сторону занижения наблюдаемой селективности, что 
обеспечивает определенньш запас селективности на возможнме дефекть! в мембране. 

Проведем расчетм при средних значениях рабочих параметров у с т а н о в к и .  
Средняя удельная производительность G = 2 , 2 5 - t 0 -3  к г /(м 2-с);  средняя кон- 

центрация

*1 =  (л-| „ +  *■,„)/2 =  (0 ,8 +  3,2)/2 =  2% (масс.).

Средняя линейная скорость движения разделяемого раствора в каналах мембран-  
Hbix аппаратов

w =  (wa +  w , ) / 2 =  [ U / + i . K/ ( p KSc«K)]/2 ,

где LK — расход концентрата. Подставив значения, получим:

й  =  [5,56/(1004-2,25- 1 0 '3-21) +1,28/(1023-2,25-10 " 1 • 5) ] /2  =  0,114 м/с.

Значения плотности р и нужнме для последуюших расчетов значения коэффицисн- 
тов кинематической вязкости v и диффузии D находим, пользуясь даннмми Приложе-  
ния 11.1.

Определим режим течения раствора. Эквивалентний диаметр кольцевого канала

£/, =  2бс =  2-5.10' " =  1 • 10- * м.
Критерий Рейнольдса

Re =  aid,/v =  0,114-1 • 10“ 7(0,934- 10~6) =  122.

Таким образом, в аппаратах ламинарньш режим течения разделяемого раствора. 
Д л я  нахождения среднего по длине канала значения Nu' в случае ламинарного  

потока в ш.елевь1.х и кольцевшх каналах можно использовать критериальное уравнение

N li' =  l,67Re° J4( P r ' ) ° 31 (rf»//)° •*. (11.18)

где Рг' =  \ / D  — диффузионний критерий Прандтля; / — длина канала, равная ширине 
пакета.

Критериальнне уравнения для расчета Nu' при других условиях приведенм в моно- 
графии [2]

Подставив численнме значения, получим:

Рг' =  0,934■ 10 7(1,281 • I0 ^ ,J) =729;
Nu' =  1,67 - 122“Л1 • 729° :,J ( I • 10" 70 ,83)" 3 =  10,25.

Коэффициент массоотдачи

|i =  Ni i ' D/г/, =  10,25-1,281 -10“ ° / (1  • 10_ 3 ) =  1,31 • 10“ 5 м/с.

Поперечньш поток

у  =  С / р  =  2,2 5 - 1 0 - 7 1 0 1 4  =  2 , 2 1 9 - 10“ 6 м /с .
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. 1 - ф  2 , 2 1 9 - 1 0 ~ 6 . .  1 — 0,945
—  - +  l g -

Т е п е р ь  р а с с ч и т а е м  н а б л ю д а е м у ю  с е л е к т и в н о с т ь  по ф о р м у л е  ( 1 1 . 1 7 ) :

Ф 2,3-1,31-10- 5  0,945

откуда ф =  0,932.
Проверим пригодность вмбранной мембранн. Для  этого по формуле (11.2) опреде- 

лим концентрацию соли в пермеате, используя полученное значение наблюдаемой селск-  
тивности:

7* =  0.008(I - 4 •*w o -»34) /(1  _ 4  - ‘/0•*“ ) =0.000994 кг соли/кг раствора.

По формуле (11.3) найдем расход пермеата:

/.„ =  5,56(1 - 4 "  |/0-932) = 4 ,3  кг/с.
Потери соли с пермеатом

L„Xi  =  4,3 ■ 0,000994 =  0.00427 кг/с,

что в процентах от исходиого содержания составляет 0 ,0042 7 -1 00 /0 ,0 44 5  =  9,6 %. Это 
значение меньше допустимого ( 1 0 % ) ,  иоэтому нет необходимости перехода к более  
селективньш мембранам.

11.1.8. Уточненннй расчет поверхности мембран

Рассчитаем удельную производительность мембран по формуле (11.5) с учетом осмоти- 
ческого давления раствора у поверхности мембрани и пермеата. Необходимме для 
расчета концентрации хз и xi найдем сл ед у ю т и м  путем. Согласно определению,

ф =  ( X i — X i ) / X i \  (р„=  ( * 1  — х 2) / х 3.

Отсюда для каждого поперечного сечения можно записать:

*2 =  (1 — ф) JC| =  (1 — фи)Хг; .V:j=Jf->/(l — ф„).
Рассмотрим два крайних сечения.

Сечение на входе в аппаратм первой секции:

*2и =  (1 — <ғ)*1и =  (1 —0,932)0,008 =  0,000544 кг соли/кг раствора, 
лгз„ =  х2и /(1 —ф|.) =0.000544/(1 —0,945) =0,00989 кг соли/кг раствора.

По графику (см. рис. 11.2) находим:

л3„ =  0,6 МПа; л 2„ =  0,03 МПа;

GH= A  [ Л р - ( л 3н- л 2н) ] = - ^ - [ Д р - ( л з н- л 2н)] =  О0 [ 1 - ( я 3н- л 2н) / Д р ] =
Др

=  3.0- 10~э [1 — (0,60 — 0,03)/5] =  2 ,66-10—3 кг/(м2.с).

Сечение на вмходе из аппаратов последней секции:

лг2к =  (1 — T).V|K=  (I —0,932)0,032 =  0,00218 кг соли/кг раствора;

v.ik= * 2 k/ ( 1 —Т») =0,002176/(1 —0,945) =0,0396 кг соли/кг раствора:

л з «  =  2,40 МПа; Л 2 * =  0,12 МПа;

GK = 3 ,0 - 1 0 ^ ’ [ 1 -  (2.40 — 0,12)/5] =1 ,63- 10“ ' кг/(м--с).

Вьгразим удельную производительность в вйдс функцни от концентрации раствора  
по уравнению

G =  G0 — схи (11.19)

где с — константа для данной системм.
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Найдем значение с для крайних сечений:

с„ = (  Go -  G „ )  /х, „ =  (3,0 -  2,66) 10-3/0.008 =  0,0425;

с ,  =  ( Go -  G „ )  / j c , к  =  ( 3 ,0 -  1,63) 10- 3/0,032 =  0,0428.

Разница между полученними значениями, вираженная в процентах, составляет:

( с, -  с») 100/Си =  (0,0428 -  0,0425) 100/0,0428 =  0,7 % .

Это расхождение невелико, поэтому уравнение (11.19) гтрименимо ко всей установке  
при использовании среднеарифметического значения с:

с = ( с н +  с , ) / 2  =  (0.0425 +  0,0428) /2 =  0,0426.

Тогда удельная производительность G =  0,003 — 0,0426jc■.
Рабочую поверхность мембран можно определить по формуле

Если 6bi разница между сн и с„ превмсила 20 %, то уравнение (11.20) нельзя бн л о  6 u  
применять во всем диапазоне концентраций. Тогда следовало бм разбить интервал от 
х ] н до Jfi к на несколько частей, найти для каждой части среднее значение с и рассчитать  
рабочую повсрхность каждой части отдельно.

Значение интеграла в формуле (11.20) находят методом численного или графиче-  
ского интегрирования. Если селективность ф ^ 0 , 9 ,  то с достаточной для практики точ- 
ностью можно использовать аналитическое решение уравнения (11 .20) ,  получаемое  
при ф-— 1:

В нашем случае ф =  0 ,9 3 4 5 >  0,9, поэтому воспользуемся уравнением (11.21):

5,56-0,008 Г  0,0426 (0 ,0 0 3 -  0,0426-0,032)0,008 1 _  1 1  _  ] 7Й^ j i  

~  0,003 L °-003 П (0,003 -  0,0426-0,008)0,032 0,008 0,032 J

Р асхож дение со значением, полученним в первом приближении, составляет  
( 1 9 0 0 -  1785) 1 0 0 /1 7 8 5 = 6 ,4 4  %.

Полученная разница не превишает 10 %, поэтому перерасчета не делаем. Если бм  
расхождение превмсило это значение, необходимо бн л о  6w заново определить число 
аппаратов, провести секционирование и расчет наблюдаемой селективности, определить  
рабочую поверхность мембран и сопоставить ее с полученной в предидуш ем расчете.

11.1.9. Расчет гидравлического сопротивления

Гидравлическое сопротивление необходимо рассчитать для определения фактического  
давления в аппаратах обратного осмоса (знание которого требуется при механических  
расчетах) и потребного напора насоса.

Р азвнваемое насосом давление Aри расходуется на создание перепада рабочего  
давлемия через мембрану Aр, преодоление гидравлического сопротивления потоку разде-  
ляемого раствора в аппаратах Ар„ и потоку пермеата в др снаж ах Дря, а также на компен- 
сацию потерь давления на трение и местнме сопротивления в трубопроводах и арматуре  
\р„ и подъем раствора на определенную геометрическую висоту Дрг:

L„x\L"
\

dx  |
Ғ =

x\'+"v " ( G0 — сдс,)
(11.20)

<Р

(11.21)

Др„ =  \ р  +  +  Дрл +  Дрг +  Apr il 1.22)

З Я 0



Последней составляюшей в установках обратного осмоса яож но прснебречь вви- 
ду ее малости по сравнению с остальннми. Потери на трение и местнью сопротивления  
в трубопроводах и арматуре зависят от компоновки аппаратов и используемой армату- 
pbi. Для  практических нужд можно приближенно считать, что Др„ составляет 10% от 
Дра. Таким образом, вьфажение (11.22) преобразуется к виду:

ДРн =  &Р -f- ЛраЧ- Арл -(- 0, I Ара. (11.23)

Гидравлическое сопротивление при течении жидкости в каналах, образованнмх  
сетками-сепараторами и дренажннм слоем, можно определять по формулам

Др. =  Др„ „tr, (11.24) Дра =  Др„ „ts. (11.25)

где Дрп к — гидравлическое сопротивление полих каналов; £i и — коэффициентм, 
за в и ся т и е  от вида сепарирую тей  сетки и дренажного материала. Обично £,i = 5 — 10, 
£2= 1 0 0 — 200. Д л я  рассматриваемнх рулонннх модулей по экспериментальннм данним  
Ci = 5 , 6 .

Значение Др„ к определяют на основе о б т е г о  внражения

АР,к =  (" 26)

При ламинарном режиме течения в кольцевих и т е л е в н х  каналах >. =  9 6 /R e .  Тогда  

Дрп K=96 lpw2/  (2Rerf,) =96v/|)iiu2/  (2wd,d,) =48 vp lw/d\.  ( 11.27)

Определение Дра. Раствор течет от первой до последней секции в каналах кольце- 
вого сечения вдоль оси аппаратов. Обш ая длина канала / равна произведению числа  
секций, числа модулей в аппарате и длинм пути в модуле, равной ширине мембранного  
пакета: 1 =  13• 2 -0 ,8 3  =  21,6 м.

Поскольку скорость, плотность и вязкость разделяемого раствора мало меняются  
от первой к последней секции, подставим в формулу (11.27) среднеарифметические  
значения этих параметров на входе в первую секцию и на вмходе из последней:

Др„ к =  48.0 .934-1 0 '6- 1014.21,6-0,114/(1 • Ю "6) =  112 000 Па;

Д р ,=  112 000-5,6 =  627 000 Па.

Определение Дрд. Пермеат проходит в каналах, образованних дренаж нн м  слоем,  
причем его скорость изменяется от нуля на внешней поверхности элемента (спирали) 
до максимального значения при входе в пермеатоотводятую трубку. Обш.ая длина  
канала равна длине пакета, а ширина — ширине пакета за вичетом частей, используе-  
Mbix для склеивания.

Поскольку дренажньж материал характеризуется значительно более крупньши по- 
рами, чем материал подложки, его сопротивление во много раз меньше, и можно считать, 
что пермеат течет только по каналу, образованному дренажной сеткой (бя =  3 - 1 0 4 м)

Эквивалентньж диаметр (в пересчете на польж канал) равен: c/3 =  26.1 =  6 - Ю - 4 м
Перепад давления в произвольном сечении на учаетке бесконечно малой длинь! для  

полого канала составит:

dp =  48vpwdl/dl .  (11.28)

Скорость в произвольном сечении связана с длиной канала следуюшим образом:

G-2(ftn —2-0,05)/ 2 G/

р(6„ —2-0,05)6д рбд
(11.29)

где b„ — 2 - 0 , 0 5 — ширина канала, представляюшая собой ширину мембранного пакета 
за вичетом части, используемой для склеивания пакетов: 2 ( 6 П — 2 - 0 , 0 5 ) / — рабочая  
поверхность мембранм от внешней поверхности спирали до произвольного сечения на 
расстоянии /; внраж ение (b„- 2 - 0 , 0 5 ) 6Д —  плошадь поперечного сечения к а н а л а
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П о д с т а в и м  в ь г р а ж е н и е  ( 1 1 . 2 9 )  в с о о т н о ш е н и е  ( 1 1 . 2 8 ) :

Учитьшая, что 6л =  ^3/2 ,  получим:

d p = № v G l d l / d i

Проинтегрируем левую часть от 0 до Ар п а правую — от 0 до  (/„ — 0,05):

4 р „ «  ( / , , - 0 . 0 5 )( / , , - 0 . 0 5 )

S ^=192-^ J /Л;
0 “ э 0

vG(/n - 0 , 0 5 ) 2

4
(11.30)

Проведем расчет по формуле (11.30) ,  используя среднеарифметическое значение  
удельной пронзводительпости мембран:

G‘= ( G „ + G K) / 2 =  (2,66-10' Ч  1.63- 10- ;1) /2  =  2,14-10 а к г / (м 2-с);

Ар„ „ =  96-0,9-10 в-2 ,14-10-1(0 .9 5 -0 ,0 5 )2/ ( 6 - 10~ ’) 1 =  693 Па.

Примем t;2=  150. Тогда Лрл =  6 9 3 -1 50  =  104 000 Па.
Определим давление, которое должен развивать насос, по формуле (11.23):

\р„ = 5  ■ 10r’ +  0,627 ■ 10С +  0,104 • 106 +  0 ,1 • 0,627 • 10G =  5.79-106 Па.

Наиор насоса (при плотности исходного раствора р„)

Н =  Др„/ (p„g) =  5,79 • 1 06/  (1004 • 9,81) =  588 м.

На основе полученнмх'данннх подбираем насос по методике, изложенной в гл. 1.

11.2. УСТАНОВКА УЛЬТРАФИЛЬТРАЦИИ

В данном разделе рассматривается технологическая схема концентрирования раство-  
ров вь1сокомолекулярнь1х соединений (B M C ), в которой основньш узлом является уста-  
новка ультрафильтрацин. Концентрирование растворов BMC путсм традиционних мсто- 
дов (например, вьтаривания) обшчно неэффективно вследствие разрушения BMC  
(особенно биохимических препаратов).

Практика проведения процесса ультрафнльтрации показивает, что он может прохо- 
дить в одном из двух режимов: предгелевом и гелевом. В первом случае концентрация  
у поверхности мембрань! ниже концснтрации гелеобразования (для полим еров— студ- 
необр азов ания ), во втором — концентрация BMC достигает такого значения, что на 
моверхности мембранш образуется слой геля (студня). В настояшее время не сушеству-  
ет надежншх методов расчета ультрафильтрацни в гелевом режиме, которше позволили 
бь! обойтись без постановки экспериментальньи исследований. Поэтому в заданиях на 
проектирование рекомендуется рассматривать ультрафильтрацию разбавленних раство- 
ров BM C, для котормх концентрация последиих у поверхностн мембранн д а ж е  с учстом 
концентрационной гюляризации бь1ла бн  меньше концентрации гелеобразования.

Н и ж е рассмотрена ультрафильтраиия в предгелевом режимо.

Технологнческая схема установкн представлена иа рис. 11.4. Разбавленимй раствор BMC, 
содержаший также меорганическую соль, из смкости / пасосом 2 подается на песманьш фильтр 
где очшцается от B.meceii твердих частнц. Далее растпор насосом вмсокого давления 4 перекачн- 
вается в аппарат ультрафильтрации .5, где копцентрирует-ся до заданиой концентрации BMC. 
Пермеат собирается в промежуточной емкости в, откуда пасосом 7 подается n теплообменник 8. 
Здесь он подогревается и направляется в вмпарной аппэрат 9, работаюший под небольшим избм- 
гочньш давлением. В вьтарном апмарате концентрация неорганической соли в пермеате доводится
lo Tpeoyevroro значения. Упаренньж раствор стекает в смкость 10.
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Греюции nap

Рис. 11.4. Технологическая схема установки для концентрирования растворов с применением 
ультрафильтрацин:
/  —  е м к о с т ь  д л я  и с х о д н о г о  р а с т в о р а ;  2 —  н а с о с ;  3 —  ф н л ь т р ;  4 —  н а с о с ;  5 —  а п п а р а т  у л ь т р а ф и л ь т р а ц и и ;  
в  —  п р о м е ж у т о ч н а я  е м к о с т ь ;  7  —  н а с о с ;  8 —  т е п л о о б м с н н и к ;  9  —  в и п а р н о й  а п п а р а т ;  10 —  е м к о с т ь  д л я  
у п а р е н н о г о  р а с т в о р а

Концентрат из аппарата ультрафильтрации воэврашается в технологический процесс. Вто- 
ричний пар нз внпарного аппарата 9 направляется на обогрев других производственмшх аппа- 
ратов, в том числе теплообменника 8.

Задание на проектирование. Спроектировать установку для концентрирования  
0,2 кг/с водного раствора ацилазм от концентрации 0,015 % (масс.) до  0,15 (масс.)
В растворе содержится 5,5 % NaCl. Концентрмрование ацилазн осутеств ить  ультра- 
фильтрацией. С одерж ание ацилазьi в пермеате ие дол ж но превишать 0,003 % (масс.) .  
Пермеат скониентрировать в вьтарном аппарате до концентрации 25 % (масс.) NaCI.

11.2.1. Вмбор рабочей температурм и перепада давления 
через мембрану

Учитнвая соображения, изложеннше в разд. 11.1.2, а также возможность деструкции 
ферментов при повншенннх температурах, примем в качестве рабочей температурь!  
/ =  25 °С.

При вшборе давления следует наряду с изложенним в разд. 11.1.2 учигьжать также,  
что ввиду малнх коэффициентов диффузии BMC концентрационная полярмзация в 
процессе ультрафильтрацин весьма эначительна и может внзивать гелеобразование на 
мембране даж е при обработке разбавленнмх растворов. Поэтому работа при вшсоких 
перепадах рабочего давления (более 0,3 М Па) хотя и обусловливает вмсокие начальнме 
значения удельной производительности, но для длительной эксплуатации установки ока- 
зьтается  неприемлемой, приводя к резкому снижению удельной производительности  
во времени по мере нарастания слоя геля на мембране. Эффектм, связанн уе  с уплот- 
нением ультрафильтрационнмх мембран, также заметно проявляются при давлениях  
Bbime 0,3 МПа. С другой сторонн, при давлсниях н и ж е  0,1 МПа удельнше производи-  
тельности невнсоки, что вузьшает необходимость использования аппаратов с излишне 
большой поверхностью мембран. Поэтому рекомендуется внбирать рабочие давления в 
диапазоне 0,1— 0,3 М Па.
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Д л я  дальнейших расчетов примем перепад рабочего давления через мембрану  
А[) =  0,2 МПа.

11.2.2. Вмбор мембрани

По причинам, указаннмм в разд. 11.1.3, будем проводить вибор из ацетатцеллюлознмх  
мембран.

Характеристики некоторнх ацетатцеллюлознмх ультрафильтрационних мембран,  
вьтускаем нх в СССР, полученнме при Др =  0 ,1— 0,3 М Па и / =  20 — 25 °С, представлени  
ниже (dmip — средний диаметр nop; A — константа проницаемости по чистой воде):

Т и п  м е м б р а н и
A- I02, 

кг/(м2-с-МПа) Тил мембрань! /»-102, 
кг/(м2-с-МПа)

УАМ-30
УАМ-50
УАМ-100
УАМ-150

3
5

10
15

0,15
0,33
1.7
3.7

УАМ-175
УАМ-200
УАМ-300
УАМ-500

17,5
20
30
45

6.5
7.5 

13,4 
37

Рассчитаем истинную селективность мембран ф„ по ацилазе, используя приведеннме  
даннме о размерах пор в мембранах и представленнне ниже размерм молекул некото- 
рнх BMC (даннме можно использовать при / =  20 — 25 °С):

Наименование BMC Молекулярная
масса

Диаметр молекулн 
d, нм

Коэффиииент 
диффузии в воде 

D-10", м2/с

Яичньж альбумин 45000 4,9 7,8
Сивороточньж альбумин 66000 6,4 6,1
Ацилаза (фермент) 76500 7,0 7,0
Vv-6-Глобулин 160000 9,5 3,8
Каталаза (фермент) 246000 10,4 4,1

Обратимся к графику зависимости селективности мембран по глобулярнмм BMC от 
соотношения диаметров молекул и пор в мембранах (рис. 11.5).  График построен для  
интервала d„u„/dnop>  0,5, в котором селективность имеет вмсокие значения, обмчно  
удовлетворяюш.ие требованиям к качеству разделения.

Определим отношение d№OJ>/ d n„v для приведеннмх више мембран. Условию duoл/  
/d„оР>  0,5 отиечают мембранн УАМ-30, УАМ-50 и УАМ-100, для которих отношение  
dмол/ dnnp равно соответственно 2,3; 1,4 и 0,7.

Рие. 11.5. Зависимость истинной селективности мембран по глобулярнмм вмсокомолекулярним 
соединениям от соотношения диаметров молекул и пор в мембранах
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Расчетм н а ч н е м  с более производительной мембранм — УАМ-100. Из графика  
н а х о д и м  ф„ =  0,999. Приняв в первом приближении, ч т о  наблюдаемая селективносгь  
равна истинной, определим к о н и е н т р а ц и ю  растворенного вешества в пермеате по фор-  
муле (11.2).

Степень концентрирования /С =  jci k/ jciн =  0 .1 5 / 0 , 0 1 5 =  10. Тогда
_  л \ _ 1 П - ( 1 - 0 . 9 9 9 ) / 0 , 9 9 9
X2=l ,5 -10 --------------------------------=3 ,67-10  кг ацилазь|/кг раствора, или 3,67-10 ' %.

1 _  i 0 - 1/0,999

Полученное значение меньше допустимого ( 3 - 1 0 _ ’ % ), поэтому для дальнейших  
расчетов вмбираем мембрану УA M -100.

11.2.3. Приближеннмй расчет рабочей поверхности мембран

Рабочая поверхность мембран зависит от их удельной производительности и погребного  
расхода пермеата. Определим сначала удельную производительность по чистой воде, 
пользуясь приведенними вмше данннми о константах проницаемости. Длн мембранм  
УАМ-100 A =  1 ,7 - 10- 2  к г / ( м 2- с - М П а ) .  Тогда при рабочем давлении 0,2 М Па удельная  
производительность по чистой воде составит:

Go =  AAp =  1,7■ l 0 - 2-0,2 =  3 , 4 - ! 0 - J кг/(м2-с).

Д л я  перехода от этой величинн к удельной производительности в рабочих усло-  
виях следует учесть, что осмотические давления разбавленних растворов BMC пре- 
небрежимо малн. Неорганические соли ультрафильтрами практически не задерж ива-  
ются, поэтому осмотическое давление пермеата близко к осмотическому давлению исход- 
ного раствора и последнее также не сказивается на удельной производительности.  
В рассматриваемом случае ochobhwm фактором, снижаюшим ее, является повншение  
вязкости, определяемое концентрацией соли, которая значительно више концентра- 
ции BMC.

Течение растворов через nopu ультрафильтрационнмх мембран подчинястся зако- 
ну Пуазейля, поэтому проницаемость обратно пропорциональна динамической вязкости.

И зП рилож ения 11.1 находим.что коэффициент кинематической вязкости 5,5 %-ного 
раствора NaCI при / =  25 °С составляет v =  0,944- 10_e м2/ с ;  плотность раствора р =  
=  1036 кг/м3 Отсюда коэффициент динамической вязкости равен:

ц =  vp =  0,944- I 0 - 6- 1036 =  0,000978 кг/(м-с).

Вязкость чистой водн при той ж е температуре ц0 =  0,000894 к г / ( м - с )  Т о г д а  

G =  G<i|io/n =  3,4 ■ 10 - ’0,000894/0,000978 =  3.11 • 10“ ' кг/(м2• c ) .

Поскольку в процессе концентрирования BMC концентрация NaCl, определяюшая  
вязкость раствора, не изменяется, полученная величина может бнть принята иостоян- 
ной для любого сечения аппарата.

Определим расход пермеата по формуле (11.3) ,  считая в первом приближении, 
что наблюдаемая селективность равна истинной:

L„ =  U ( \ - K ) ~ 1/4 =0,2(1 - 1 0 - |/<1999) =0,18  кг/с.

Рабочая поверхность мембранн

f =  i.„/G =  0,18/(3,11 • 10_J) =  57,8 м2

Определим также расход концентрата, знание которого понадобится при последую- 
1дих расчетах:

Z.K =  L „ - L „  = 0 , 2 0 - 0 , 1 8  =  0,02 кг/с.
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11.2.4. Вмбор аппарата и определение его основнмх характеристик

Наиболее часто для проведения процесса ультрафильтрации используют аппаратм 
типа фильтр-пресс с плоскокамерньши фильтруютими элементами; аппаратм с Трубча- 
T b i M i i  фильтруютими элементами и аппаратн с мембранами в виде псишх волокон. 
Сборку и разборку аппаратов первого типа проводят вручную, поэтому их не используют  
в установках большой производнтельности. Однако при небольшой потребной пронзво- 
дительности они обладают рядом преимушеств по сравнеиию с другими тмпами аппара- 
тов ультрафильтрации: воз.можностью вьшвления и зам ени поврежденнмх мембран, 
многократного использования сепарирую тих и дренажнмх материалов при замене  
мембран, отработавших срок служ бн.

Учитьтая, что потребная производительность в рассматриваемом случае невелика, 
вь1берем аппарат типа фильтр-пресс. Среди аппаратов этого типа следует отдать пред- 
почтение бескорпусннм. Такие аппаратм не имеют массивного корпуса, рассчитанного 
на работу при вмсоких давлениях, благодаря чему снижается металлоемкость и дости. 
гается относительно вмсокая удельная поверхность мембран. Одна из конструкций 
изображена на рис. 11.6.

Аппарат состоит кз ряда секций, стянутнх во фланиах 3 с помошью шпилек J и гаек 2. Каждая 
секция представляет собой пакет мембранньи элементов 6, чередуюшихся с уплотнит-ельнмми 
прокладками 5. Пакет уложен в цилнндрическую обечайку 4. Прокладки 5 обеспечнвают герме- 
тичность секиии и благодаря силам трения при обжатии шпильками передают усилие рабочего 
давления на дренажньш материал (этот эффект позволяет u данной к о н с т р у к ц н и  обойтись без 
специального прочного корпуса). Между элементами располагаются сетки-сепараторь), предотвра- 
шаюшие соприкосновепис элементов и создаюшие каналм для протекания разделяемого раствора.

Переточнь1е отверстия всех мембранннх элементов секции совпадают, образуя коллекторм 
для входа раствора в секцшо, распредслсния ero между элементами и вмхода в следуютую 
секцию. Чнсло мембранннх элементоо в каждой последуюшей секции по ходу раствора в аппа- 
рате уменьшается, что обеспечиваст необходимую скорость раствора в любом межмембранном 
канале.

Мембранннй элемент (см. рис. 11.6) состоит из двух мембран 7, уложеннмх на подложки из 
мелкопористого материала 8, между котормми размешается дренажньгй материал 10. Для предот- 
прашепня вдавлнвания мембран и подложек в дренажиьш материал между подложками и дре-

Концентрат Рис. 11.6. Схема устройства аппарата типа 
«фильтр-пресс» с плоскокамерньши фильтрую- 
шими элементами:
/ — шпилька; 2 — гайка; 3 — фланец; 4 — обе- 
чайка: 5 — прокладка; 6 '— мембранний элемент: 
7 — мембрань!-. 8 — подложка; 9 — прокладочное 
кольцо; 10 — дренажньш слой

Рнс^_11.7. Зависимость отношения расходов
U/L,„ и числа секций т от параметра q
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нажом раеполагаготся кольца 5 из тонкого жесткого материала. Мембрамм, расположеннме по 
обе сторонь! дренажного слоя, прнклеиваются одна к другой по периферии персточних птперстим.

Исходньж раствор поступает в аппарат через штуцер н нижнем фланце и последовательно 
проходмт все секцмн. В каждон еекции раствор движется параллельншми гютоками по межмембран- 
нь1м каналам. Пройдя вдоль мембран, раствор собирается в внходном коллекторс секиин и посту- 
пает во входной коллектор следуюшей сскции. Концснтрат (ретант) виходит из аппарата череэ 
штуцер верхнего фланца. Фильтрат (пермеат) доижется внутри каналов, образованннх дренаж- 
hwmh сетками, в радиальном направленим, поступает в обечайки п из них сливается через отводнме 
патрубки.

Диаметр аппарата определяется шнриной вьтускаемого мембранного полотна 
(0,45 м) Переменньши величинамк могут бмть толшина сепарирую тей  сетки и дренаж -  
ного слоя (составленного из собственно дренажного материала и двух подложек), a 
также число секций.

При уменьшении толшинн сетки-сепаратора и дренажного слоя повшшается ком- 
пактность установки, но растет гидравлическое сопротивление. Поэтому наиболее пра- 
вильно проводить вмбор сепараторов и дренажей на основе технико-экономических 
расчетов. Для целей настояшего проекта можно принять, исходя из практических дан-  
Hbix, сл ед у ю т и е  зиачения: толшина сепаратора йс =  0,5 мм; толшина дренажной сетки 
бд =  0,4 мм; толтина  подложки и мембранн соответственно б | = 0 , 2  и ^2 =  0,1 мм.

Диаметр рабочей части мембрань! равен о б т е м у  диаметру за вмчетом удвоенной  
ширинн прокладочного кольца. Примем ширину кольца равной 0,025 м. Тогда диаметр  
мембранм dN =  0,45 — 2-0 ,025  =  0,4 м.

Рабочая поверхность одного элемента, включаюшего две мембрань!, равна:

F, =  2 (n <l l / 4 -2 . i d 2mv/4)  =2-0 ,785(0 ,42 — 2-0.022) = 0 ,25  м2,

где rfnep =  0,02 м — диаметр переточного отверстия.
Обш ее число элементов в аппарате п =  Ғ /Ғ 3 =  5 7 .8 /0 ,2 5  =  231.
Проведем секционирование аппарата, исходя из необходимости обеспечения пример- 

но одинакового расхода разделяемого раствора во всех сечениях аппарата.
■В отличие от рассмотренной вьиие установки с рулонньши аппаратами (см. 

разд. 11.L.6) в дшшом случае число каналов, по которьш проходит разделяемьж раствор, 
не равно числу элементов, поэтому удовлетворить одновременно условиям (11.7) и (11.8)  
невозможно, и необходим иной подход к секционированию.

Пусть L „ i ,  L Ki —  расход разделяемого раствора соответственно на входе в ю  сек- 
цию и на внходе из нее ( ( = 1 ,  2, т, где т — число секций в аппарате); /., — средний  
расход разделяемого раствора в канале, образованном двумя соседними элементами 
/-Й секции; n, — число элементов в i-й секции; L„, — расход пермеата на одном элемен- 
те; q =  L „ i / L „ .  — величина, определяюшая допустимое изменение расхода по длине  
каждой секции.

Вьфазим расход раствора на вмходе из секции как разницу между расходом на 
входе в секцию и расходом пермеата в секции:

U i =  L„i— L„ ,п„ (11.31)

Представим величину LKI в виде

U,  =  L„,/q. (11.32)

Приравнивая вмражение (11.31) и (11 .32) ,  находим число элементов:

n, =  L , t( \ - \ / q ) / L , „  (11.33)

Соотношение (11.33) определяет число элементов в каждой секции. отвечаюшее  
допустимому значению q. Преобразуем это соотношение, учитивая, что начальньш рас-  
ход в каждой секции (начиная со второй) равен конечному расходу в предмдушей  
секции:

ц. (11.34)
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Отсюда с учетом соотношения (11.32) ,  зная расход исходного раствора L„, получим:

L„, =  LH(,_n/i ;  =  LH/g ‘_l (11.35)

Подставляя вьфажение (11.35) в уравнение (11.33) ,  получим:

ni =  U ( \ - l / q ) / ( q ' ~ ' L „ . , ) .  (11.36)

Тогда для первой секции

,u =  L „ ( \ - \ / q ) / U „  (11.37)

С учетом последнега перепишем соотношение (11.36) в виде

/7, = л  1 (11.38)

Рассмотрим, как соотноснтся расходн раствора в первой и последней секциях. 
Средний расход раствора в каждом канале i-й секции можно вьфазить в виде

L = ( L Ki +  U , ) / \ 2 ( n , +  \ ) \ = ( L „ i +L „ i/ q ) / \ 2 ( n , +  \ ) ] = L „ i ( \  +  \ / q ) / \ 2 ( n i+ \ ) ]  (11.39)

или в виде

17 =  (L„q +  U;  ) / [2(я ,-+1) )= U <  (<7-|-1 ) / [ 2 ( л , +  1)J, (11.39а)

где ( n , +  l )  — число каналов в /-й секции, по котормм проходит разделяемьж раствор. 
Из уравнения (11.39) имеем;

для первой секции для последней секции
E7 =  U l  +  l/v)/[2(n, +  l)|; r m = L„(\ +  l / q ) / l q m- ' 2 ( n m + l)].

Отношение средних расходов с учетом соотношения (11.38) равно:

т —  \ ( п  _ j _ \ \  rtm — 1 / т  j п т  — 1 L l \  M i j n  — 1

(1140)
Lm л , + 1 n, +  l n, +  l

Уравнение (11.40) определяет соотношение расходов в крайних секциях, отвечаю-  
ицее принятому значению q. Анализ этого уравнения показмвает: чем меньше q, тем 
больше соотношение расходов, поэтому снижая q и тем саммм уменьшая степень измене-  
ния расхода по длине каждой секции, мь! одновременно увеличиваем неравномерность  
расходов между секциями.

С целью вмбора оптимального значения q проведем несколько вариантов секцио- 
нирования, задаваясь  различньши q.

Р асх о д  пермеата на одном элементе равен:

L„ , =  L„/n =  0,18/231 =0,00078 кг/с.

Примем <7=1,6. Тогда из соотношения (11.37) имеем:

« ,= 0 ,2 (1  -  1/1,6) /0.00078 =  96,2 =  96.

И з соотношения (11.38) найдем:

п2 =  96,2/1,6 =  60; л3 = 9 6 , 2 / 1,6'2 =  37,6 =  38;
п, =  96,2/1.6Я =  23,5 =  24; л5 =  96,2/1,6*= 14,7= 15.

Суммируя число элементов, получим:
5

I  п, =  96 +  60 +  38 +  2 4 +  15 =  232./= I

Полученное значеиие на сдинмцу больше имекмцегося числа элементов («  =  231).  
По причинам, указанньш ранее (разд. 11.1.6), вмчтем один избнточньш элемент из пер- 
вой секции, т. е. примем /г, =  95.

По формуле (11.40) рассчитаем соотношение расходов;

l  i /  U  •= (95 +  1,6<) /  (95 +  1) =  1,058.
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П р и м е м  * 7 = 1 , 4 .  Т о г д а

rti =  0,2 ( I  — 1 / 1,4) /0,00078 =  73,5 =  73; n 2 =  73,5 /1,4 =  52,5 =  53;
n3 =  73,5 /1,42 =  37,5 =  37; л, =  73 ,5 /1,43 =  26,8 =  27;
пъ =  73,5/1,44 =  19,2 =  19; =  73 ,5 /1,4s =  13,6= 14;

n7 =  73,5/1,4® =  9,7 =  10;

2  n, =  233.

Внчтем один избмточньж элемент из первой секции и один — из второй, т. е. примем 
« 1 = 7 2 ,  n2 =  52. Тогда

17/ Г , =  (72+1,4®)/(72 +  1) =79 ,58 /73=1 ,09 .

Примем <7=1,2. Получим;

n t =  0,2 (I — 1/1.2) /0,00078 =  43;
=  43/1,22 =  29,9 =  30; 

л5 = 4 3 / 1 , 24 =  20,8 =  21; 
п7 =43 /1 ,2® =  14 ,4=  14; 
n9 = 4 3 / 1 ,2 " =  10; 
n , , = 4 3 /1 ,2 " ’=  6,9 =  7;

12
2  rii =  230.

Д обавим один недостаюший элемент к первой секции, т. е. примем « г =  44. Тогда

ГУ/Г7г=  (44 + 1 ,2 " ) / (4 4 + 1 )  =  1,142.

Примем <7=1,1. Получим:

п | =0 ,2(1  — 1/1.1) /0,00078 =  23,3 =  23; 
лз =23 ,3 /1 ,  l2=  19,3=19; 
n5 =23,3/1.1'* =  15,9=16; 
т  =  23,3/1,16 =  13,1 =  13; 
л , =23,3/1,1®= 10,9=11; 
п„ =23 .3 /1 ,  Г° =  9;
;i ,1 =  23,3/1,112 =  7,4 =  7;
/г, 5=23,3/1,1,1| = 6,Г=6; 
fi I? =  23,3/1,1'® =  5,1 =  5; 
n |9 =  23,3/1,1|в =  4,2 =  4;
ii 2i =23 ,3 /1 ,120 =  3,5 =  3; 
п2з =  23,3/1, l22 =  2,8 =  3;

25
2  n, =  231.

Тогда

Г ,/Г № =  ( 2 3 +  1,12* ) / ( 2 3 +  I )  =  1,37

Таким образом, получаем:

q 1,6 1,4 1,2 1,1
m _  5 7 12 25
Z-i/Z.-, 1,058 1,090 1,142 1,370

На основе этих даннмх строим график зависимости отношения T [ /L n и числа 
секций т от q (рис. 11.7, стр. 3 36) .

И з рис. 11.7 можно видеть, что с увеличением q отношение расходов и число секций 
еначала бистро снижаются. а затем в интервале < 7= 1 ,15 — 1,20 на кривнх наблюда- 
стся перегиб, и снижение становится замедленннм.

n2 =23,3/1,1 = 21 ,2  =  21; 
n, = 2 3 ,3 /1 ,13=  17,5= 17; 
n 6 =23,3/1 ,1®= 14,4= 14; 
л, = 2 3 ,3 /1 ,Г =  12; 
п,о =  23,3/1,19 =  9 ,9 =  10; 
nl2 =  23,3/1,1" = 8 ,2  =  8; 
Пп =  23,3/1,111 =  6,7 =  7; 
я |б =  23,3/1,115 =  5,6 =  6; 
n ie =  23,3/1,117 =  4,6 =  5; 
«20 =  23,3/1,119 =  3 ,8 =  4; 
n22 =  23,3/1,121 =3,1  = 3 ;  
n2, =  23,3/1,123 =  2,6 =  3; 
«25 =  23 ,3 /1, l24 =  2,4 =  2;

n2 = 4 3 / 1 ,2  =  35,8 =  36; 
n< =  4 3 / 1,23 =  24,9 =  25; 
«6 = 43 /1 ,2 ® =  17 ,6=  18; 
лв =  43/1.27 =  12; 
rtl() =  4 3 / l ,2 9 =  8,3 =  8; 
л п  =  4 3 /1 ,2 '1 = 5 ,8  =  6;
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Построив на графико диагональ, можно увидеть, что при q =  1,17 отношение 
L\/Lm =  q, т. е. при этом значении q снижение расхода по длине каждой секции равно 
снижению среднего расхода от первой до последней секции, Исходя из примерного ра- 
венства расходов в каждом канале каждой секции это значение можно бмло бьг взять 
в качестве рабочего. Однако следует учитьтать, что по мере концентрирования раствора 
в нем одновременно увеличивается содержание взвешенннх частиц, практически всегда  
имеюшнхся в технологических растворах, д а ж е  подвергнутмх предварительному филь- 
трованию. Это может прнвести к ускоренному загрязнению мембран в последних сек- 
циях, сопровождаюш емуся снижением удельной производительности, а иногда и селек- 
тивности. Уменьшение среднего расхода (а следовательно скорости потока) от первой 
к последней секции способствует эгому нежелательному процессу. Кроме того, сниже-  
ние q сопровождается увеличением числа секиий, что усложняет конструкцию аппарата. 
В связи с этим в качестве рабочего значения q целесообразно вибрать значение больше  
диагонального, равного 1,17. Примем для дальнейших расчетов q = \ ,A .  Для этого значе- 
ния получено следуюшее распределение элементов по секциям:

Секция 1 2  3 4 5 6 7
Число элементов в секции 72 52 37 27 19 14 10

Определим средние расходн в каналах первой и последней секции по формулам  
(11.39) и (11.39a):

- , 1 . ( 1  +  ! / , ) _  0.2(1 +  1/1,„) _
1 2(n, +  I) 2 (7 2 + 1 )

J . . (g + L )  _ Q.o2 , | , 4 + | )
7 2(n7 +  1) 2(10+1)

Отношение L\ /Lt =  0 ,0 0 2 3 5 /0 .0 0 2 1 8 =  1,077 Найдем отклонение этого значения от 
получснного в расчетах: (1 ,0 9 0 — 1 ,0 7 7 )1 0 0 /1 ,0 7 7 = 1 ,2  %.

Такую сходимость следует признать удовлетворительной, учитшвая, что в расчетах  
число элементов в секциях округлялось до целмх единиц и из числа элементов в первой 
секции бмл вмчтен один избмточний элемент.

11.2.5. Расчет наблюдаемой селективности мембран

Наблюдаемую селективность рассчигаем по формуле (11.17). Р асчетн проведем для 
крайних секций — первой и седьмой. По причинам, указаниьш в разд. 11.1.7, будем  
считать канал, по которому движется разделяемь[й раствор, полим.

При течении раствора между круговнми элементами скорость меняется от макси- 
мальной (в областях входа и вихода) до минимальной (в средней части элемента).  
Среднюю ширину кругового сечения найдем, разделив п л от адь  элемента на длину пути 
раствора, которую примем равной диаметру элемента:

ft =  nd i/(4 rf ,)  =0 .785dv =  0,785-0,4 =  0,314.

Средияя скоросп. n первой секции равна:

^ , = I 7 / ( (,6cft) =0,00235/(1036-0,5-10 — 3-0.314) =0,0144 м/с;

rf, =  2fic=  1 • 10_:' м;
Re, =  Irf,/v =  0.0144• I • 1 0 '  7(0,944 • 10-*) =  15,3.

Это свидетельстпует o ламимарном режимс течения раствора, и, следовательно, 
для расчета диффузионного критерия Нуссельта можно использовать критериальное 
уравнение (11 .18) .  Определим критерий Pr':

Pr' = v / D  = 0 . 9 4 4 . 1 0 - 7 ( 7 - 1 0 - " )  = 1,35-10*.
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. \ u i =  1.67- I5..T ■"( 1,35- 10") 1,1 ( I ■ 10 '  '/0,4)" "’ =  1 (3,1: 

fi, =  NiulO/J, =  16,1 - 7 -10 ‘' / (1 - 10 ') =1,13-11) m / c ; 

u =  G/p =  3.l I • IO -:,/ l0 3 6  =  3- 1 0 - fi m / c ;

. I — ф| 3 -10- 6  , . 1 -0 ,9 9 9lg--------= ------------------- 1-in------1— •
<Pl 2 ,3-1,13-10- 6  0.999

Отсюда ф| = 0 ,9860 .
Средняя скорость в седьмой секцни:

a '7 =  L7/(pf)rb) =0,00218/(1036-0,5-10 *.0,314) =0,0134 м/с;

Re7 =  0,0131- I • 10 -  7 (0 ,9 4 4 - 1 0 -“) =  14.2;

N117=  1.67 -14,2° -«(1,35- 104)n •»(1-10- 70,4)" -1 =  15,7;
p7 =  15,7■ 7■ 10“ " , / ( I • 10" ■') =  ! ,11-10 m / c ;

. ' - Ф ?  3-10“ 6 . .  1 - 0 , 9 9 9
I g ---------- = ----------------------— noon— '

Ф7 2,3-1,11 • I0 - 6  0.999

Отсюда ф7 =  0,9854.
Селективность секций мало разлмчается, поэтому для последую тих расчетов ис- 

пользуем ее среднее значение:

=  (<f , +  ,, 7) / 2 =  (0,9860+0,9854) /2  =  0,9857 «  0,980.

Проверим пригодность вмбранной мембрань!. Д л я  этого rio формулс (11.2) опрсдс- 
лим концентрацию ацилазь1 в пермеате. мспользуя полученное значение паблюдаемой  
селективности;

__  _  I __. Q — ( l — 0 ,986)/0 ,9 86
x2 =  I,5-10~ -----------------  - ------ = 5 , 3 4 - 10—6 кг ацилазн/кг раствора = 5 , 3 4 - 10_ , ,%.\ — j Q— * /О.Уво

Это значение меньше допустимого, равного 3- 10 — 1 %, поэтому нет пеобходимости пере- 
хода к мсмбране с большей селектнвиостью.

11.2.6. Уточненннй расчет поверхности мембран

Определим расход пермеата по формуле (11 .3 ) ,  мспользуя полученное значеиие наблю-  
даемой селективности:

L„ =  0 , 2 ( 1 -  | 0 - |/,l9er') =0,1806 кг/с.

Рабочая поверхность мембрани

F =Z,„ /G  =  0,1806/(3,1 1 - 1 0 - ’) =58.1 и'1

Р асхож дение с величиной 57,8 м2, полученной в первом приближении, составляет; 
(5 8 ,1 — 5 7 ,8 ) 1 0 0 / 5 8 ,1 = 0 ,5 2  %; это расхож дение ничтожно, позтому псрерасчета ис 
делаем.

11.2.7. Расчет гидравлического сопротивления

Развиваемое насосом давление будсм определять на основе вьфажения (11.22) с ис- 
пользованием рассмотренннх вмше соотношений (11.24) — (11.27). Однако следует  
учитьгвать, что в установке ультрафильтрации с аппаратом типа фильтр-пресс основная  
часть местннх сопротивлений сосредоточена в самом аппарате. гдс многокрлтпо меня- 
ется иаправление и скорость раствора: в коллекторах, образованншх соиметенньиии  
отверстиями мембранннх элементов; при перетоке из одпой сскции в другую м, главное,—
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при входе из коллектора в ме^кмембранное пространство и внходе из последнего. Кромч 
того, в рассматриваемом случае рабочие давления на порядок меньше, чем при обрат- 
ном осмосе, Поэтому нельзя прёнебрегать перепадом давления, связаннмм с геометри- 
ческой висотой подъема разделяемого раствора.

Примем, что \р„ (включая потери на местнне сопротивления в самом аппарате) 
составляет 20 % от Дра, а геометрическая висота подъема (расстояние от уровня patreo-  
ра, прошедшего песчаньш фильтр, до вентиля на внходе концентрата из аппарата  
ультрафильтрации) hT =  2 м. Тогда

Др„ =  0.2Лра; Apr =  pgft ,=  1036-9.81 -2 =  2,03-10* Па.

Определение Дра. Обшая длина канала, по которому проходит разделяемьш раствор,  
равна произведению диаметра элемента на число секций: / =  0 ,4 -7  =  2,8 м.

Поскольку скорость течения мало меняется от первой к последней секции, исполь- 
зуем в расчетах среднеарифметическое значение скорости:

w =  (w, +  w7)/2 =  (0,0144 +  0 ,0 1 3 4 ) /2 = 0 ,0 1 3 9  м/с.

Тогда в соответствии с вмражением (11.27)

Ар„.k =  48vP/m0/? =  48-O,944-10~6-1036-2,8-0,0139/(1 • 10“ 6) =  1,85- 103 Па.

Примем C i= 5 ,6 .  Тогда Apa =  1 ,8 5 - 103-5 ,6 =  1,036• 104 Па.
Определение Ард. Скорость пермеата в дренажном слое меняется от нуля в центре  

элемента до максимального значения на его окружности. О б т а я  длина канала, по кото- 
рому проходит пермеат, равна радиусу элемента: 1 =  rx= d M/ 2  =  Q,2 м.

П ерепад давления в произвольном сечении на раСстоянии r от центра элемента 
на уча(стке бесконечно малой длиньт dr  составит:

dp = 48vpu'rfr/d\.  (11.41)

Скорость на расстоянии r от центра элемента связана с r сл е д у ю т и м  образом:

w =  G- 2лг2/(р2лл6,1) =  G r / (рбл), ( 11.42)

где 2л r 2— поверхность мембрани от центра элемента до произвольного сечения на 
расстоянин r\ 2 n rb a — плошадь поперечного сечения канала на расстоянии r  от центра 
элемента.

Подставим внражепие (11.42) в (11 .41), учитнвая, что d, =  2бд:

dp =  48 2vpG-  d r =  96 r  d r.

Пррннтегрируем левую часть от 0 до &рп. а  правую — от 0, до  rM:

Р̂п. к Гш 2 *2
S vG f  vG it Vuu^dp =  9 6 ^ M r d r ;  Дрп | = 9 6 - ^ - ^ = 1 2  — i .  (11.43)
o o dr3

Провёдем расчет no этой формуле, ўчитнвая, что d} =  0 , 8 - 1 0 ~ 3 м:

Лр„ н =  12-0,944 • Ю ' 6 • 3,11 • 10“ 3 -0,42/ ( 0 ,8 - 10 — *)3 =  11 Па.

Примем £.2 =  100. Тогда Др4 =  11 • 1 0 0 =  1,1 • 103 Па. По формуле (11.22)

Sp„ =  2- 10s +  1,036- I04 +  1,1- I03 +  0,2- 1 ,036-Ю4 +  2 ,0 3 -104 =  2 ,34 • 105 Па.

Напор насоса

H =  A p „ / ( p g )  = 2 .3 4 -  105/ (Ю 3 6 -9 ,81) = 2 3 ,0  м.

На основе полученннх данних подбираем насос по методике, изложенной в гл. 1.
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11.3. УСТАНОВКА М Е М Б РА Н Н О ГО  Р А З Д Е Л Е Н И Я  ГАЗОВЬ1Х СМЕСЕЙ

Принципиальная схема одноступенчатого процесса мембранного газоразделения пока- 
зана на рис. 11.8.

Газовая смесь, подлежаш ая разделению, подается в напорньж канал мембранного  
аппарата. Проходя по этому каналу вдоль мембраньк смесь обедняется компонентами,  
преимушественно проходятими через мембрану, и обедненньш поток (ретант) вмводит-  
ся из аппарата. Газовьш поток, прошедший через мембрану (пермеат), обогаш енньж  
лучше проходяшими компонентами, вмходит из аппарата по дренажному каналу. Необ-  
ходимьш перепад давления через мембрану обеспечивается подачей исходной газовой  
смеси с помошью компрессора или откачиванием пермеата с помошью вакуум-насоса.

Исходная^
----------------------

Ретант _
смесь

Пврмват

Рис. 11.8. Принципиальная схема одноступенчатого процесса мембранного газоразделения

Задание на проектирование. Рассчитать установку для обогашения воздуха кисло- 
родом до 40 %.  Производительность по обогашенному воздуху 36 м^/ч (при нормальних  
условиях)

Пренебрегая содержанием в воздухе аргона, углекислого газа и других микропри- 
месей, примем для расчета следуюший состав воздуха в мол. (об.) долях: кислорода 
лг0 , =  0 , 2 1, азота jcNa =  0,79.

11.3.1. Вмбор рабочих давлений и температурм

Кислород и азот относятся к просш м  газам; если такие газь! образуют смесь, то про- 
никновение каждого из них в мембрану и переход через нее происходят независимо от 
других компонентов газовой смеси. В этом случае удельная производительность мембра- 
Hbi по каждому компоненту газовой смеси может бнть представлена следуюшими  
уравнениями:

Оо, =  К01(р'х'0 - р " х Ъ , )  моль/(м-’-с); (11.44)

G \ i — Kx , ( p 'xK!~~P”x nJ  моль/(м2-с), (11.45)

где K0l, Кх, — константи проницаемости данной мембрани соответственно по кислороду 
и азоту, м о л ь /(м 2- с - П а ) ;  р ' , р" — давления соответственно в напорном и дренажном  
канале, Па; х \  х" — мольние доли газов соответственно в напорном и дренажном канале.

Селективность разделения определяется фактором разделения а:

a =  K0J K ^ .  (11.46)

Д л я  ripocTbix газов а  не меняется при переходе от индивидуальних газов к смесям. 
С повмшением давления (до нескольких М П а) a  остается постоянним, поскольку 
константм проницаемости при этом не меняются. Д л я  полимерних мембран с ростом 
температури a  уменьшается, так как константа проницаемости лучше проникаклдего  
компонента увеличивается с повмшением температури медленнее, чем константа про- 
ницаемости х уж е проникаюшего компонента.

Таким образом, с увеличением перепада давления через мембрану удельная про- 
изводительиость возрастает в соответствии с уравнениями (1 1.44), (11.45) и пропорцио- 
нально сокрашается необходимая поверхность мембран. С увеличением температури  
удельная производительность также возрастает, но одновременно снижается селектив- 
ность, что может сделать невозможннм достижение заданной степени разделения  
в одноступенчатом процессе.
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Технико-экономический анализ показьтает, что в большинстве случаев энергети- 
чески более внгоден процесс, когда разделяемая смесь гтодастся в напорньж канал мем- 
брлнного аппарата вентилятором (т е. при давлснни, практически равном атмосфер- 
ному), а необходимьш перепад давленмя обеспечивается путем создания вакуума в дре- 
нажном канале с помошью вакуум-насоса. (В значительной мере это обусловлено тем, 
что прмходится сжимать не всю смесь, подаваемую на разделение, а только пермеат.) 
Сказанмое вмше справедливо при степени сжатия в вакуум-насосе не више 10. Исходя  
из этого примем давление в напорном канале р' =  105 Па, в дренажном канале р" =  Ю4 Па.

Обь1чно при использовании полммернььх мембран оптимальной является температу- 
ра окружакмдей средн, поскольку небольшие вьггодм, связаннне с повмшением темпе- 
ратури на несколько десятков градусов, не компенсируют затрат, необходиммх на 
установку и эксплуатацню теплообменника. Более вмсокое повншение температурн  
может привести к резкому снижению фактора разделения, что потребует перехода к мно- 
гоступенчатьш схемам разделепия, и соответственно к резкому ухудшению экономи- 
ческих показателей. Таким образом. примем рабочую температуру равной / = 2 5  °С.

11.3.2. Вибор мембрани

Д л я  того чтобш процесс мембранного разделения газов мог конкурировать с другими 
процессами разделения, мембрана должна обладать следуюшими свойствами: внсокой 
проницаемостью по преимутественно проходяшему компоненту; вмсокой селективностью  
по отношенню к этому компонснту; химической стойкостью и механической прочностью, 
позволяю тим и эксплуатировать мембрану в гечение нескольких лет.

Н и ж е приведени характеристики некоторих полимерних мембран по кислороду и 
азоту при 25 °С:

Магрриал и толшина мембрань! KP / i 0UI' моль/ См • с ■ Па)
Kn/ ' 0'0.

моль/(м -с-Па)
Ко, 

а ~  Kn ,

Полидиметилсилоксан, 10 мкм 82 37 2,2
* Полиси./оксаиарилат, 2 мк.м 298 149 2,0
Полисилоксанкарбонат, 0,1 мкм 589 295 2,0
* Поливинилтриметнлсилан (ПВТМС), 707 198 3,57
0,2 мкм
Полифениленоксид, 0,005 мкм 1132 236 4,8

М е м б р а н и ,  в ь х п у с к а е м ь г е  в иашеи  с т р а н е  с е р и й н о .

Как видно из приведекнмх даннмх, наилучшие разделительньге характеристики  
для смеси кислорода и азота имеют мембрани из полифениленоксида и ПВТМС. Вмбе-  
рем мембрану из Г1ВТМС, поскольку их вшпускают в промшшленном масштабе. Д л я  
этой мембранм A'0j =  7 , 0 7 - 1 0 ' 8 м о л ь /(м 2- с • П а ) ; / ( Nj=  1 ,9 8 - 10_e м о л ь /(м 2- с - П а ) ; 
a  =  3,57.

11.3.3. Вибор типа аппарата. Расчет расхода потоков, 
их концентраций и рабочей поверхности мембран

Примем, что потоки в напорном и дренажном каналах движутся в режиме идеального  
смешеиия. 'Гакое доп у тен и е  приведет к некоторому завмшению потребной поверхности 
мембрань! и снижемию экономичности процесса, что обеспечит небольшой «заиас»  
при технико-экономическом сравнепии мембранного разделения с альтернативншми 
методами.

Запишем уравнения материального баланса по всему вешеству и по лучше проходя- 
шему компоненту (кислороду) и уравнения перехода вешества через мембрану, получае-
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мме из (11.44) и (11.45) с учетом сделанпих допутений:

L h =  L p L , t\ ( 1 1 . 4 7 )

ЕцХц== LpXp  +  LnXu, ( 1 1 . 4 3 )

L „ x „ = K 0 , \ ' ( p ' X p  —  p " x „ ) ; ( 1 1 . 4 9 )

Z.„(l-.v„)=/(N/[p '( l  -л'р) - - р " ( 1  -*„)], ( 1 1 . 5 0 )

где L„, Lp, L„ — расход соответственно нсходной смеси, ретанта и пермеата, моль/с;  
*н, *р, Хц — мольная доля киелорода соответственно в исходной смеси, ретанте и пермеате; 
Ғ — рабочая поверхность мембранн, м2

Разделив (11.49) на (11.50) и проведя сокрашения, по.пучим:

--------- V T ' l V f l  . „ , 5I)
1— *„ 1 — Хр— р"(1 — х„)/р' 

Решим уравнение (11.51) относительно хр:

хя11+ р" (1 -х„ ) ( а -1 ) /р ' } (11.52)
Р *„+ (!-*„ )«

Подставляя числовне значения величин, определим концентрацию кислорода в ре- 
танте:

* _ 0-4[1 +  Ю4 (1 — 0.4)(3,57 -  1)/105] _ Q 
р 0 , 4 + ( 1 — 0,4)3,57

Проверим вьтолнение условия, при котором возможно одноступенчатое газораз- 
деление:

р'хр> р "х„: (11.53)

р'хр =  Ю5 -0,1816= 1,816 - 104 Па; 

р"х„ =  104 • 0,4 =  0,4 • 104 Па.

Таким образом, условие (11.53) соблюдаегся и вьтолпяемше расчетш имеют фнзи- 
ческий смьюл.

Внразим расход пермеата в моль/с:

/.„ =  36-10’/(3600-22,4) =0,4464 м о л ь / с .

Реш ая совместно уравнения (11.47) и (11 .48) ,  найдем расходн исходной смеси и 
ретанта:

=  ~ ^  =  -? ’44— (O' 4 —  O ' * 8 1 6 ) = 3  433  м о л ь / с ;
и хи— хр 0 ,21— 0,1816

— L„ — L„ =  3.433 —0,4464 =  2,986 м о л ь / с .

Вмразим рабочую поверхность мембран из уравнения (11.49):

Ғ = - пп
* о 2( Р ' * р - Р ' Ч )  

Подставим численнне значения величин:



П Р И Л О Ж Е Н И Я

Приложение 11.1. Некоторие физико-химические свойства 
водньгх растворов электролитов при 25 °С

Концентрация Осмотическое Плотность Кинематичсская Коэффициен r
давление раствора вязкость диффузии

моль/л В О Д Ь ! %  (масс.) л, МПа р. кг /м 3 v 10\  м2/с D - 10 , м ' /с

0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,8
1,0
1.4

»
2,0402
3,9989
5,8808
7,6903
9,4315

11,1083
14,2822
17,2373
22,5756

BaCU
0,63
1,24
1,88
2,53
3,21
3,90
5,37
6,92

10,40

1018,0
1032.0
1050.0
1068.0
1085.0
1101.0
1134.0
1167.0
1229.0

0,9002 
0,9053 
0,9115 
0,9170 
0,9248 
0,9297 
0,9491 
0,9625 
1,0245

1.159
1.150
1.151 
1,155
1.160 
1,164 
1,171 
1,177 
1,280

CaCI2

0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,8
1,0
2,0
3.0
4.0
5.0
6.0

0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,8
1,0
2,0
3,0

0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,8
1,0
1,4

0,1
0,2
0,3
0,4
0,5

1,0977
2,1716
3,2224
4,2508
5,2577
6,2436
8,1551
9,9902

18,1656
24,9796
30,7460
35,6893
39,9738

1,6144
3,1775
4,6917
6,1593
7,5824
8,9630

11,6039
14,0960
24,7090
32,9880

1,5709 
3,0933 
4,5692 
6,0009 
7,3903 
8,7391 

11,3224 
13,7634 
18,2632

0,7400
1,4691
2,1876
2,8957
3,5936

0,64
1,29
1,96
2,65
3,42
4,18
5,87
7,76

20,50
40,10
66,25
98,49

133,74

1006,1
1014,9
1023.7 
1032,3
1040.8
1049.2
1065.7
1081.7
1157.3
1225.8
1281.3 
1342,5
1392.4

C a ( N 0 3)2
0,62
1,22
1,82
2,44
3,07
3,71
5,00
6,37

14,13
23,74

0,28
0,51
0,73
0,95
1.17
1,38
1.81
2,30
3,43

0,46
0,91
1,35
1,78
2,23

CuSO<

KCI

1007,5
1019.0
1030.0
1041.0
1053.0
1065.0
1087.0
1108.0
1205.0
1289.0

1013,2
1028,8
1044.4
1060.4 
1076,1 
1091,0
1100.4
1148.8
1204.8

1001,8
1006.4 
1011,0
1015.5 
1020,0

0,9167 
0,9373 
0,9562 
0,9755 
0,9959 
1,0159 
1,0576 
1,1028 
1,3894 
1,8485 
2,2621 
3,2315 
5,5843

0,8730
0,8636
0,8544
0,8597
0.8737
0,9015
0,9475
1,0018
1,3610
1,7688

0,9445 
0,9914 
1,0436 
1.0967 
1,1523 
1,2099 
1,3306 
1,4580 
1,8011

0,8912
0,8864
0,8822
0,8779
0,8735

1,285
1,281
1,292
1,304
1,318
1,334
1,362
1,389
1,501
1,486

1,103
1,036
1,081
1,065
1,060
1,043
1.033
1.033 
0,975 
1,002

0,590
0,578
0.562
0,544
0,529
0,517
0,494
0,474
0,438

1.844
1.838
1.838
1.844 
1,849

346



Продолжение приложения I I I

Концентрация Осмотическое 
давление 
л, МПа

Плотность 
растоора 
p. к г /м 3

Кинематическая 
виакость 

v. |6 6, м2/с

Коэффициент 
дцф.фузии ; 

O'- i ¥ ,  ма/ с  ’моль/л В О Д Ь ! % (масс )

0,6 4,2815 2,66 1024,4 0,8694 1,857
0 ,8 ‘ 5,6283 3,56 1033,0 0,8615 1,873
1,0 6,9378 4,45 1041,5 0.8538 1,889
2.0 12,9754 9,07 1081,7 0,8279 1,986
3,0 18,2773 13,99 1118,4 0,8159 2,083
4,0 22,9703 19,21 1152,4 0,8443 2,163

KN03
0,1 1,0010 0,45 1007,5 0,8905 1,831
0,2 1,9821 0,86 1011,2 0,8900 1,787
0,3 2,9440 1,26 1011,6 0,8906 1,760
0,4 3,8872 1,65 1022,2 0,8826 1,736
0,5 4,8122 2,02 1027,1 0,8782 1,718
0,6 5,7196 2,38 1032,5 0,8732 1,701
0,8 7,4835 3,09 1043,6 0,8566 1,683
1,0 9,1825 3,76 1055,0 0,8341 1,674
2,0 16,8205 6,66 1110,7 0,8463 1,536
3,0 23,2734 9,02 1155,0 — —

K2SC>4
0.1 1,7128 0,58 1016.5 0.9067 1,301
0,2 3,3680 1,11 1022,5 0,9150 1.245
0,3 4,9683 1,62 1037,0 0,9214 1,198
0.4 6,5165 2,10 1049,0 0,9316 1,164
0,5 8,0151 2,58 1061,0 0,9388 • 1,141
0 , 6 9,4664 3,04 1073,5 — —
0,7 10,8726 3.50 1085,5 — —

LiCl
0,1 0,4222 0,46 999,6 0,9066 1,269
0 ,2 0,8409 0,93 1002,0 0,9169 1,267
0,3 1,2560 1.41 1004,4 0,9270 i;269
0,4 1,6677 1,89 1006,8 0,9368 1,273
0,5 2,0760 2,39 1009,1 0,9468 1,277
0,6 2,4809 2,89 1011,5 0,9574 1,283
0,8 3,2807 3,94 1016,1 0,9787 1,292
1,0 4,0675 5,04 1020,6 1,0000 1,301
2,0 7,8171 11,33 1042,0 1,1167 1,358
3,0 11,2846 19,15 1061,9 1,2447 1,419
4,0 14,5007 28,80 1080,6 1,383Т —
5.0 17,4917 40,20 1098,3 1,5420 !—
6 . 0 20,2806 53,50 1115,1 1,7271 —

LiN03

0,1 0,6347 0,46 1000,0 0,9035 1,240
0,2 1,3600 0,93 1004,0 0,9097 1,243
0,3 2,0263 1,39 1007,5 0,9252 1,248
0.4 2,6836 1,88 1011,0 0,9211 1,254
0,5 3,3321 2,36 1015,0 0,9271 1,260
0,6 3,9721 2,85 1018,0 0,9313 1,267
0,8 5,2269 3,87 1026,0 0,9450 1,280
1.0 6,4494 4,94 1033,0 0,9603 1,293
2,0 12,1173 10,77 1070,0 1,0273 1,332
3,0 17,1376 17,55 1103,0 1,0995 1,332
4,0 21,6153 25,20 1135,0 1,1905 1,292
5,0 25,6339 33,48 1164,0 1,2990 1,238
6,0 29,2606 42,20 1191,0 1,4167 1,157
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Продолж сние прилож ения 11.1

К о н ц е н т р а ц и я О с м о т и ч е с к о е П л о т н о с т ь К и н е м а т н ч е с к а я
д а и л е н и е р а е т в о р а в я з к о с т ь

м о л ь / л  ВОДЬ! %  ( м а с с . ) д ,  М П а р,  к г / м 3 V- 10 “ , м ‘ / с

К о э ф ф и ц н е н т  
д и ф ф у з н и  

£ > ■ 1 0 ,  м а / с

M g C I 2

0,1 0,9434 0,64 1004,8 0,9197 1,074
0,2 1,8691 1,30 1012,3 0,9475 1,051
0,3 2,7777 2,00 1019,8 0,9766 1,041
0,4 3,6696 2,73 1027,1 1,0069 1,040
0,5 4,5453 3,53 1034,3 1,0368 1,039
0,6 5,4052 4,36 1041,4 1,0758 1,039
0,8 7,0794 6,17 1055,4 1,1524 1,039
1,0 8,6953 8,27 1069,0 1,2273 1,040
2,0 15,9994 22,85 1132,6 1,7620 1,047
3,0 22,2215 45,50 1190,1 2,5239 1,061
4,0 27,5853 76,62 1242,8 — —

M g(N O :i) 2

0,1 1,4616 0,64 1008,0 0,9120 1,047

0,2 2,8811 1,29 1018,5 0,9350 1,032

0,3 4,2603 1,98 1029,0 0,9640 1,029

0,4 5,6009 2,71 1038,5 0,9920 1,028

0,5 6,9044 3,50 1049,0 1,0250 1,028

0,6 8,1725 4,31 1057,0 1,0650 1,029

0,8 10,6076 6,05 1077,0 1,1500 1,033

1,0 12,9170 7,92 1095,0 1,2300 1,035

2,0 22,8788 20,36 1184,0 1,7700 1,040

3,0 30,7953 38,00 1264,0 —

M gSO ^

0,1 1,1896 0,30 1009,1 0,9335 0,602
0,2 2,3512 0,56 1020,9 0,9707 0,602
0,3 3,4858 0,80 1032,5 1,0107 0,586
0,4 4,5943 1,05 1044,0 1,0541 0,571
0,5 5,6777 1,29 1055,3 1,1005 0,556
0,6 6.7368 1,54 1066,5 1,1497 0,550
0,8 8,7851 2,06 1088,5 1,2585 0,533
1,0 10,7454 2,60 111.0,0 1,3786 0,504
2,0 19,4055 6,73 1210,7 2,3700 0,453
3,0 26,5338 14,10 1361,1 4,5428 ---

NaCl

0,1 0,5811 0,46 1001,1 0,9009 1,483
0,2 1,1555 0,92 1005,2 0,9054 1,475
0,3 1,7233 1,37 1009,1 0,9100 1,475
0,4 2,2846 1,82 1013,0 0,9147 1,475
0,5 2,8395 2,29 1016,9 0,9193 1,475
0,6 3,3882 2,74 1020,8 0,9242 1,475
0,8 4,4671 3,68 1028.6 0,9338 1,477
1,0 5,5222 4,63 1035,7 0,9440 1,483
2,0 10,4665 9,78 1072,2 1,0044 1,513
3,0 14,9190 15,63 1105,6 1,0840 1,556
4,0 18,9496 22,30 1136,9 1,1862 1,585
5,0 22,6156 29,88 1166,9 1,3070 1,592
6,0 25,9643 38,32 1194,1 — —

NaNO.,

0,1 0,8429 0,45 1002,7 0,8958 1,443
0,2 1,6718 0,90 1008,2 0,8950 1,427
0.3 2,4869 1,33 1013,7 0,8943 1,414
0,4 3,2886 1,75 1019,1 0,8937 1,407
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Нродплжснис прилчжения II I

Концентрация Осмотическое 
давлетк- 
л, МПа

Плитность 
pucibopa 
p, к г /ч ‘*

Кнмема гнческаи
BHJhlXlb

v - 10Г', м2/с

Коэффнциеит 
диффуиин 

D ■ 10 , м ‘ /  cм оль/л води % (масс.)

0,5 4,0772 2,17 1024,5 0,8941 1,403
0,6 4,8531 2,58 1029,7 0,8960 1,399
0,8 6,3677 3,41 1040,1 0,8997 1,389
1,0 7,8350 4,23 1050,3 0,9036 1,379
2,0 14,5314 8,24 1098,4 0,9544 1,336
3,0 20,3206 12,15 1140,5 1,0141 1,318
4,0 25,3754 15,97 1183,6 1,1020 1,303
5,0 29,8270 19,77 1221,0 1,1892 1,296
6,0 33,7775 23,77 1256,0 — —

Na2SO,

0,1 1,4406 0,59 1009,7 0,9236 1,042
0,2 2,7625 1,12 1022,0 0,9511 1.008
0,3 4,0873 1,62 1034,0 0,9793 0,975
0,4 5,3765 2,09 1045,8 1,0101 0,941
0,5 6,6315 2,57 1057,4 1,0426 0,909
0,6 7,8536 3.02 1068,7 1,0767 0,889
0,8 10,2043 3,92 1091,0 1,1502 0,861
1.0 12,4382 4,79 1112,6 1,2423 0,836
2,0 22,1244 9,37 1211,5 1,8317 —

NHiCI
0,1 0,5322 0,46 998,7 0,8938 1,836
0,2 1,0587 0,91 1000,4 0,8911 1,836
0,3 1,5796 1,35 1002,0 0,8886 1,840
0,4 2,0952 1,78 1003,6 0,8861 1,850
0,5 2,6053 2,23 1005,1 0,8838 1,860
0,6 3,1102 2,66 1006,6 0,8820 1,870
0,8 4,1043 3,54 1009,6 0,8784 1,892
1,0 5,0783 4,44 1012,5 0,8748 1,917
2,0 9,6658 9,02 1026,0 0,8606 2,030
3,0 13,8302 13,80 1037,8 0,8551 2,134
4,0 17,6277 18,79 1048,4 0,8542 2,199
5,0 21,1045 23,84 1057,9 0,8592 2,243
6,0 24,2998 28,99 1066,5 0,8665 2,264

Приложение 11.2. Химическая теплота гидратации ионов при бесконечном
разбавлении и температуре 25 °С

И о н AW, кД ж /м оль И о н AH, кД ж /м оль Ион \Н. кД ж /м оль

Ag + 490 r 281 уз + 3672
A l3+ 4710 ln s + 4162 с 2н « о 2- 423
Ва2 + 1340 К + 339 с ю г 289
Ве2 + 2516 La'1 + 3332 ClOf 226
Вг~ 318 Li + 532 C N - 348
Са2+ 1616 Mg" + 1955 CNO- 389
Cd2+ 1838 Мп2 + 1880 C NS- 310
Се3 + 3600 Na + 423 СО?Г 1352
c i - 352 Ni2 + 2140 HCOf 415
Со2+ 2089 Pb2 + 1516 HCOl 381
Cr2 + 1884 Ra2 f 1298 H S- 343
Cs+ 281 Rb + 314 МпОг 247
Cu + 611 S2‘ 1340 n h 4+ 327
Cu2+ 2131 Sc3 + 4011 NOj- 410
ғ - 486 Sn2+ 1587 N0.7 310
Fe2+ 1955 Zn2 f 2077 s o j - 1110
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Продолж ение прилож ения 11.2

Ион ДН, кДж/моль Ион AH, кДж/моль Ион АН, кДж/

Ғе2 + 1955 S r2 + 1487 О Н - 511
Ғе3+ 4421 TI + 343 SO?- 1110
Ga3 + 4735 Те3 + 4237 Н + 1110
Hg2 + 1856 Zn2+ 2077 н 3о + 461
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Г Л А В А  12

Р А С Ч Е Т  ХО Л О Д ИЛ ЬН Ь1Х У СТА Н О В О К

OCHOBHblE УСЛОВНБ1Е ОБОЗНАЧЕНИЯ

с— удельная теплоемкость, к Д ж /(к г -К );
D, d — диаметр, м;

Е  — эксергия, кДж;
Ғ — плошадь поверхности теплообмена, м2;
I — кратность циркуляции; 

g — плотность орошения, к г / (м 2-с); 
i — энтальпия, кДж/кг;

К — коэффициент теплопередачи, В т /(м 2-К)
L, l — длина, определяюший размер, м; 

m — массовьш расход, кг/с;
— мошность, кВт;

Р — давление, МПа;
AР — перепад давлення, кПа;

<5 — тепловой поток, кВт;
(Jn — холодильная мошность, кВт; 

q — удельное количество теплоти, кДж/кг; 
q ғ — плотность теплового потока, В т/м2;
R — флегмовое число;
r — удельная теплота парообразования, кДж/кг; 

S — плошадь поперечного сечения, м2; 
s — удельная энтропия, к Д ж /(к г -К ) ,
Т — абсолютная температура, К; 
t — температура, °С;

Д/ — разность температур, °С; 
v — удельний объем, ма/кг;
Ў — объемная производительность, м3/с; 
w — скорость, м/с; 

х, ц — мольнме доли, моль/моль; 
х, у  — массовие доли, кг/кг; 

г — число ходов; 
е — холодильний коэффициеит;
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■,£ r-: тепловой коэффициент;
r| — коэффициент полезного действия, степень термодинамического совершенства; 
G — температурний напор, °С;
К — теплопроводность, Вт/(м -К ); 
qj — относительная влажность; 
ц — динамическая вязкость, Па-с; 
v — кинематическая вязкость, м2/с; 
р — плотность, кг/м3; 
т — время, с;
Р — коэффициент объемного расширения, К 
a  — коэффициент теплоотдачи, Вт/(м"-К);

Индексш нижние:

a — абсорбер, аммиак; 
в — вода; 

вс — всасивание; 
вн — внутренний диаметр; 

воз — воздух;
г — гази, генератор; 

гр — греюший пар; 
дф — дефлегматор; 

д — действительний; 
ж — жидкость; 
из — изоляция; 

к — конденсация; 
н — наружний; 

ср — окружаюшая среда; 
ст — стенка; (
т — теоретический; 

т. р — теплообменник растворов; 
т. п — тешюобменник паровой; 

тр — трение; 
х — хладоноситель;
э — электрический; 

max — максимальньж; 
min — минимальньш.

Индекш верхние:

в — воздух; 
кд — конденсатор; 

к — компрессор; 
и "  — жидкость и пар в состоянии равновесия.

В В Е Д Е Н И Е

Холодильная установка представляет собой комплекс машин и аппаратов, используемих для 
получения и стабилизации в охлаждаемнх объектах температур ниже, чем в окружаюшей с^еде. 
Установка состоит из одной или нескольких холодильних машин, оборудоаания для отвода тепла 
в окружаюшую среду, системи распределения и использования холода.

В зависимости от тепловой нагрузки на холодильную установку, разнообразия объектов 
охлаждения, типа холодильних машин и вида потребляемой энергии прммсняют либо централи- 
зованную, либо локальную систему хладоснабжения. Централизованнап система предполагает 
использование единого комплекса машин и аппаратов для анработки холода различних пара- 
метров и его расПределения. Система может включать отдельнне агрегатированнме холодиль- 
Hbie машинн или представлять комбинацию холодильного оборудования, имеюшего обшие или 
взаимозаменяемие элементи (например, блок конденсаторов, ресиверь!, коммуникации рабочего 
тела холодильной машини). Как правило, при проектировании централнзованной холодильной 
установки применяют систему охлаждения технологических объектов промежуточншм теплоно- 
сителем. Такой вариант хладоснабжения предполагает некоторос увеличение энергозатрат (по 
сравнению с непосредственним охлаждением потребителей холода рабочим телом холодильной 
машинм), однако позволяет упростить технологическую схему, обеспечивает удобство монтажа 
и обслуживания оборудования, безопасность и надежность его эксплуатации. Изолироваиность 
контура рабочего тела холодильной машини допускает применение аммиака как наиболее деше- 
вого и термодинамически эффективного рабочего тела.
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*ми игиида rauia о окружаюшую среду оомчно иримеияют систему оооротного водоохлаж- 
дения. В целом централизованная сиетема хладоснабжения обеспечивает вмсокую етепень ма- 
дежноети при меньшем резерве оборудования и меньшей численности обслуживаюшего персонала.

Г!|)и небольших теплооих нагрузкзх, сушественной разбросанности объектов охлаждения, 
а также при непосредственном включепмн эл ем ен то Е  холодильного цикла в схему основного 
произиодства, например при газоразделепин, целесообразно иепользование локальной системн 
полученИя холода с непосредствеминм охлаждением объектов рабочим телом холодильной 
машини. При этом несколько снижаются энергетичеекие затратм.

В холодильнмх установках, применяеммх в химической промишленности, используют почти 
все типь! холодильмнх машин, но наибольшее распространение получнли паровие компрессионние 
н абсорбционнне. Как показивает технпко-экономический анализ [1—3], применение абсорбцион- 
Hwx холодильних машин обоснозано при использовании вторичнмх энергетических ресурсов в виде 
дь1мовь|х и отработаннмх газов, факельнмх сбросов газа, продуктов технологического производ- 
ства, отработанного пара низких параметров. В ряде производств экономически вмгодно комп- 
лексное использование машин обоих типов при создании энерготехнологических схем.

Расчет холодильной устаиовки иключает следуюшие стадии: расчет холодильного цикла, 
тешюоис расчеть:, подбор холодильного оборудования и расчет коммуникаций контура рабочего 
тела, расчет систем хладоносителя и оборотного водоохлаждения, расчет тепловой изоляции низко- 
температурнмх аппаратов н трубопроводов, оценку энергетичеекой эффективности холодильной 
установки и ее технико-экономический анализ.

В настояшем пособни приведен расчет двух холодильнмх устаиовок — ка основе паровой 
компрессионной н абсорбционнснг холодильнмх машин — и дан сравнительнмй технико-эконо- 
мический анализ этнх варнантов хладоснабженпя.

12.1. КОМПРЕССИОННАЯ ПАРОВАЯ ХОЛОДИЛЬНАЯ УСТАНОВКА

Задание на проектирование. Рассчитать компрессионную холодильную установку для  
кондеисации паров толуола из газовой смеси азот — толуол при следуюших условиях: 

массовьш расход газовой смеси mv =  4,07 кг/с;
температура, давленме и состав исходпой смесп соответственно /r= 1 0 0 ° C ,  Р, =  

=  0,1 М П а, х =  0,06 мол. долей толуола; 
степень извлечения толуола я,. ^ 0 , 9 ;
система охлаждения гехнологических аппаратов — цеитрализованная с промежу- 

гочньгм хладоносителем;
система водоохлаждения — оборотная с венгиляторньши градирнями; 
климатические д аш ш е местмости (г Волгоград): среднемесячная температура  

воздуха в июле + 2 4 , 7  °С; средняя относительная влажность ф?р =  0,5; 
рабочее тело холодильной машинм — аммиак (/?717);
вид энергни и источник энергоснабжения — электроэнергия конденсационной 

электростанцми (К Э С ).

Схема установки. Схема холодильной установки включает три контура: контур промежу- 
точного хладоносителя для отвода тепла от охлаждаеммх техпологических объектов; аммиачнмй 
контур холодильной машини; систему оборотнога водоохлаждения для передачи тегтла атмосфер- 
ному воздуху (рис. 12.1).

Прицесс виделения голуола из парогазовой смеси осушествляют конденсацией паров при 
охлаждепии иотока исходной смеси до температурш /**, при которой обеспечена заданная сте- 
пень извлечения a„. Жидкая фаза, u данном случае состояшая только нз толуола, виделяется 
в конденсаторс при I** <  l <.!*, где i* и I** — TeiMriepaTypu, соответствуюшие условиям насьиде- 
ния при исходном и конечном составах газовой фазьг

Если / * > /в | и (где U i — температура охлаждаютей водм из градирни), то
необходимо провестн процесс конденсации в две стадии: сначала в аппарате, охлаждаемом 
водой, а далее — используя холодильную установку. В  данном случае парцкальное давление 
паров толуола в исходной смеси х:Р,= 0,06-0,1 = 6 - 1 0  3 МПа, температура насншения Pr) =  
=  34,2"’С, температура охлаждаюшеи води / „ i= 2 7 ° C  (см. разд. 12.1.1). Поскольку разность 
темиератур I* и /u! не превишает температурннх папоров в теплообменннх аппаратах для охлаж- 
аения газов. очевидно, что процесс конденсации следует провести в конденсаторе /, охлаждаемом 
с помотью холодильной установки.

Обеднениая газовая смесь из конденсатора направляется в теплообменник // ,  охлаждая 
нсходную смесь до температурь! /*. Жидкая фаза из конденсатора поступает в емкость хранения 
при температуре I** Аппарать! / и / /  установленн u помешениях основного производства и связани 
коммуникациями хладоносителя с машинно-аппаратнмм отделением холодильной установки, 
размешенной в специальном здаиии.

352



Рис. 12.1.Схема компрессорной холодильной установки для вуделения толуола из парогазовой 
смеси:
1— 4 —  с о с т о я н и е  р а б о ч е г о  т е л а  d у з л о в у х  т о ч к а х  ц н к л а ;  /  —  к о н д е и с а т о р  т о л у о л а ;  II  —  т е п л о о б м е н н и к  
г а з о в и х  п о т о к о в ;  II I  —  и с м а р и т е л ь  а м м и а к а :  I V  —  с е л а р а ц и о н н о е  у с т р о й с т в о ;  V —  к о м п р е с с о р ;  VI  —  м а с л о -  
о т д е л и т е л и ;  VI I  —  о б р а т н ь ж  к л а и а н ;  VI I I  — к о н д е н с а т о р  а м м и а к а ;  I X  —  в е н т и л я т о р н а я  г р а д и р н я ;  X  —  н а -  
с о с  д л я  ц и р к у л я ц и и  в о д и ;  XI  — р е с и в е р ;  XI I  —  д р о с с е л ь н о с  у с т р о й с т в о ;  XI I I  —  н а с о с  д л я  ц и р к у л я ц и н  
х л а д о н о с и т е л я

Контур рабочего тела аммиачной компрессионной холодильной машинн включает основное 
холодильное оборудование (компрессорм, кондепсаторм, испарители, автоматические дроссельнью 
устройства) и вспомогательние аппаратм (сепарационнме устройства, маслоотделителн, ресивери, 
прибори автоматического регулирования и контроля, арматура). Парш аммиака из испарителя 
III отсасмваются компрессорам V и нагнетаются в кондемсатор VIII, где сжижаются, отдавая 
тепло охлаждаюшей воде. Жидкнй аммиак через дросссльное устройство XII  подается в испари- 
тель, где преврашается в пар, воспринимая тепло.

Поток пара, уходяший из нспарителя, обьшно содержит капли жидкого аммиака; попадание 
их в цилиндрн компрессоров создает оиасность аварийного режнма работм, особенно при пуске 
установки или при резком воэрастании геиловой нагрузкм. Чтобь! предотвратить всасьшание 
влажного пара, на линии между нспарителем и компрсссором установлено сепарационное устрой- 
ство IV (отделитель жмдкостм). В потоке пара из компрессора содержится значительное коли- 
чество смазочиого масла. Масляиая племка, попадакчдая на поверхности теплообменних аппара- 
тов, заметно ухудшает нптенсивность теплообмсна. В маслоотделителе VI большая часть масла 
задерживается и по мере накоплеппя возвратастся в картер компрессора.

Обратньтй клапан VII разгружает компрессор от високого давлсння нагнетания при автома- 
тической остановке, а также зашишает от прорнва а.ммиака в рабочее помешение при авариях. 
Расположенний ниже конденсатора лннейний ресивер является сборником конденеата и вьшол- 
няет две функции: сохраняет теплообменную поверхность конденсатора незатопленной и создает 
запас рабочего тела для компенсацни нсравномерности расхода жидкости при колебаниях тепло- 
вой нагрузки. Автоматическое дроссельное устройство XII постоянно обеспечивает оптимальное 
заполнение испарителя жидкостью, обнчно ма уровне верхиего ряда труб. Тепло конденсацни 
аммиака отводится охлаждаюшей водой, циркулируюшей в оборотной системе. Подогретую в кон- 
денсаторе воду иолают на орошенне насадки вентиляторной градирни IX : охлажденную воду 
откачивают насосом X н подают в трубное пространство конденсатора VIII.

12.1.1. Определение холодильной мошности и температурного 
реж им а установки

Тепловая нагрузка холодильной установки определяется тепловмм потоком отводи- 
MbiM в конденсаторе паров толуола. Примем, что температурн газовнх потоков на входе  
и вмходе конденсатора определяются условиями насьицения для газовой смеси исходного  
и конечного составов, т. е. t* (л:, Pr) и /** ( х \  Pr) .Температуру жидкого толуола на 
внходе из аппарата /  (см. рис. 12.1) примем равной температуре обедненного газового  
потока /** (х' Р г) Процссс в конденсаторе принят изобарньш, давление в аппарате  
равно давлению исходной смеси Pr. При зад ан н и х  значениях температурь! и давления га- 
зовую ф азу  будем рассматривать как идеальную газовую смесь (что позволит при 
расчете энтальпии пренебречь эффектом смешения и влиянием давления).
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Величину 0 /  находим из уравнения баланса энергии для парогазового простран- 
ства конденсатора:

0 , =  1,05 [mr /r (/*, х) — (m r — m * ) i r (/**, х') — m*im (I**) +  т жг (0 °С)],

где 1,05 — коэффициент, учитмваюший приток тепла из окружаюшей средн за счет 
несовершенства тепловой изоляции конденсатора; iT (/*, jc), ir (/**, x') и /ж (/**) — 
энтальпии газовмх и жидкой фаз, отсчитаннме от 0 °С; r (0 °С) — теплота парообразо-  
вания толуола при 0 °С.

Температурн /* и /**, соответствуюшие условиям насмшения парогазовой смеси  
при давлении P r и составах х и х', рассчитмваем по уравнению Антуана:

In P V =  A - B / ( T + C ) .

Д л я  насьиденних паров толуола /4 =  16,0137, fl =  3096,52, С = — 53,67 [4] при 
размерности единицм давления мм рт. ст.

Д л я  смеси исходного состава P * = x P T =  0,06-0,1  = 6 -  10_3 М Па, /* =  34,2 °С.
Примем температуру вмходннх потоков газа и жидкости /** = — 10 °С; тогда по 

уравнению Антуана находим давление насьмценнмх паров толуола Р** (/**) =  
=  3,43 мм рт. ст., что соответствует составу газовой фазм на внходе из конденсатора  
х' =  4 ,57-1 0 ~ 3 мол. доли. Вшчислим достигаемую при этом степень извлечения толуола:

a -  (х ~ х'> -  0.06-0.00457 9„ в
н r h s  (1 — х ')х  (1-0,00457)0,06

Таким образом, охлаждение смеси до — 1 0 °С обеспечивает заданную степень  
извлечения толуола ( a „ > 0 , 9 ) .

При вичислении энтальпии можно, учитьшая малий интервал изменения темпера-  
турь! и линейную форму зависимости Cp (t), использовать в качестве средних значений 
теплоемкостей их истиннме зкачения при температурах 0,5/* и 0,5/**:

ir (/*, х) =  [xC„r (l*/2, Зс= I) -I- (1 —x) C„, (<*/2, х =  0)] /*;
? )  =  [x’CPrU**/2, * =  1) +  (1 —x')Cpr(l**/2, x’ =  0)]/**;

1Ж (/**)= С„ж (/**/2. x= l) /**
_  B указаннььч соотношениях х и х' — массовме доли толуола в гаэовмх ф азах  

(д: =  0,1736 и .v '= 0 ,0 1 4 9 ) ;  Cpr (1/2, х = \ )  и Срж ( / /2 ,  x = l )  — удельнне теплоемкости  
толуола в паровой и жидкой фазах; Срг ( / /2 ,  jc =  0) — удельная теплоемкость газообраз-  
ного азота. По данншм [4, 5 ] ,

при 0 , 5 / * =  17,1 °С СРг (х =  1) =  1,11 к Д ж / ( к г - К ) ,  Срг (* =  0) =  1,041 к Д ж / ( к г - К ) ;
при 0 ,5 /* * =  — 5 °С Срг ( х =  1) =  1,022 к Д ж / (к г -  К ) ,  Срж ( х =  1) =  1,62 к Д ж /(к г -К ) ,  

CPr (х =  0) =  1,041 к Д ж / ( к г - К ) .
Значения энтальпии газовнх и жидкой ф аз равнн:

ir (/*, х) =  18,1 к Д ж /к г ;  /r (/**. дг') =  — 5,2 к Д ж /кг ;  /ж(/**) =  —8,1 к Д ж /кг .

Теплота парообразования толуола r ( 0 ° C ) = 4 2 3  к Д ж /к г  [5],
Массовьш расход жидкого толуола, извлекаемого из газовой смеси, составит

ш ,  =  а „ ш ,  =  0,928 -0,1736- 4,07 =  0,656 кг/с.

Тепловой поток, отводимьш хладоносителем в конденсаторе толуола, равен:

0 /  =  1,05 [ 4 , 0 7 - 1 8 , 1 - ( 4 ,0 7 - 0 , 6 5 6 )  ( - 5 , 2 ) - 0 , 6 5 6  ( - 8 , 1 )  + 0 ,6 5 6 -4 2 3 )  = 3 9 3  кВт. 

Баланс энергии для аппарата II  запишем в виде соотношения

0,95/й [ir (/, *) — ir (/*, лг) ] = ( m  — т ж) [ir (/', x ' ) — ir (/**, * ' ) ] ,

где коэффициент 0,95 учитшвает потери тепла. Это уравнение позволяет найти темпе- 
ратуру обедненной газовой смеси на внходе из установки (/£ =  67,5 °С) и тепловой поток, 
иерелаваемьш в аппарате / / ( 0 М =  275,8 кВт).
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Холодильная мошность, необходимая для внделения толуола в заданнмх условиях, 
должна учитмвать теплопритоки из о к р у ж а ю т е й  средм в контуре циркуляции хладо-  
носителя и рабочего тепла холодильной машинн, которме обнчно составляют 10— 15 % 
от тепловой нагрузки технологических аппаратов:

<}„= 1,1 CJ/ =  1,1 -393 =  432 кВт.

Если условно отнести все притоки тепла извне в аммиачном контуре к испарителю, 
то величина Оо определяет тепловой поток, подводимнй к рабочему телу в аппарате / / / .

Режим работь! холодильной установки определяется прежде всего внешними 
условиями: температурами охлаж даем ого  объекта, стабильностью тепловой нагрузки 
и параметрами о к р у ж а ю т ей  средн.

Интервал изменения температурн технологического потока в конденсаторах толуо-  
ла определяется температурами t* и t**. Примем минимальную разность температур  
в аппарате /  равной 10 °С; тогда тсмпература хладоносителя на входе в конденсатор  
толуола составит

/, 2 =  t * * - M min =  -  1 0 - 1 0 =  - 2 0  °С.

Следует заметить, что минимальньш температурньш напор в технологических ап- 
паратах оказьшает большое влияние на обш ую энергетическую и экономическую эффек-  
тивность низкотемпературних процессов и должен определяться в результ^те технико- 
экономической оптимизации технологического режима установки.

Тепловая нагрузка в о б т е м  случае может оказаться функцией времени, завися-  
шей от особенностей технологии производства и отличаюшейся периодичностью и 
случайннм характером отклонений от усредненннх значений [6] В данном случае при- 
нято, что тепловая нагрузка 0 /  стабильна в течение года.

Отличительной особенностью холодильних машин является сильная зависимость  
режима работш от параметров ок р у ж а ю т ей  среди: температурм и влажности атмосфер-  
ного воздуха. В связи с этим следует различать расчетншй и эксплуатационние реж ими  
работи холодильной установки. Расчетньш режим определяется условиями самого ж ар-  
кого месяца для данной местности (обьгчно июля) и используется для подбора холо-  
дильного оборудования. Эксплуатационнне режимм зависят от времени года и служ ат  
для расчета фактических энергетических затрат на производство холода.

Расчетную температуру атмосферного воздуха находят по среднемесячной темпе- 
ратуре июля с учетом влияния максимальншх температур в данной местности [22]

/I =  /;p +  0,25/max=24,7  +  0,25-42 =  35 °С.

Расчетную относительную влажность наружного воздуха (pS находят по расчетной 
температуре l* и влагосодержанию воздуха хс?, определенному по среднемесячньш  
значениям параметров атмосферного воздуха для июля. По диаграмме l  — x влаж-  
ного воздуха находим <p5 =  33 %. Информация о температуре и влажности атмосфер-  
ного воздуха и расчетнме значения этих параметров для городов СССР приведени  
в СНиП 1I-A.6— 72 [22] ,  По известннм значениям tl и ф“ находят температуру охлаж -  
даюшей водм и затем температуру конденсации аммиака. Температура водм, охлаж -  
денной в градирне и подаваемой в конденсатор холодильной машинм, равна

Л/в 4
/b1 = /L  +  — —= 2 2 .2 4 ---- — = 2 7  °С,

%  0,85

где /5„ — температура наружного воздуха по мокрому термометру (по /  — а: диаграм- 
ме влажного воздуха при /S =  3 5 ° C  и <р5 =  3 3 % ) ;  AIB — температура охлаждения  
води в вентиляторннх градирнях (обьшно в пределах 3,5— 5 ° С ) ;  г|Гр — коэффициент  
эффективности водоохлаждаюш его устройства (для вентиляторнмх градирен 0 ,75 — 
0,85) [13].
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/»2 =  /» I +  Л/5Л =  27 + 4  =  31 °С.

Подогрев водь! в конденсаторе Л/£д можно принять равньш Д/„, пренебрегая эф- 
фектом смешения оборотной и свежей водм, добавляемой для компенсации ее убмли  
вследствие испарения в градирне.

12.1.2. Расчет холодильного цикла

Расчет цикла холодильной машинм заключается в определении параметров рабо-  
чего тела в узловмх точках и исходних даннмх для проектирования или подбора  
оборудования.

Температурн кипения и конденсации являются основньши внутренними пара- 
метрами, определяюшими схему и режим работм паровой компрессионной холодильной  
машинн.

Температуру конденсации аммиака находим, принимая минимальную разностьтем -  
ператур в пределах 3 — 5 °С:

/„ =  /.2 +  4 C in =  3 1 + 4  =  35 °С,

что обеспечивает рекомендуемую [3, 10, 11] для аммиачннх конденсаторов плотность 
теплового потока <7“  =  (4 — 6) • 103 В т /м 2

Температура охлаж даем ого  объекта определяется температурой хладоносителя,  
подаваемого в технологический аппарат, /s2 =  — 20 °С. Принимая минимальную раз-  
ность температур в аммиачнмх испарителях в пределах 3 — 5 °С, находим температуру  
кипения аммиака:

/0 =  / ,3 -  A/;'nin =  -  20 -  4 =  -  24 °С.

По диаграмме i — lg  р (см. Приложение 12.2) находим давление паров аммиака в ис- 
парителе и конденсаторе:

Ро =  0,150 МПа (при f„ =  - 2 4  °С);
Р к =  1,35 МПа (при /К= 3 5 ° С ) .

Степень повмшения давление в компрессоре Р к/Ро =  1 ,3 5 /0 ,1 5 9 = 8 ,5 ;  разность давления  
Рк — Р а =  1,350 — 0 , 1 5 9 =  1,191 М Па. Д л я  поршневмх компрессоров (ОСТ 26.03-943— 77) 
предельная разность давлений Рк — 1,67 МПа [9] ,  что допускает (поусловию  проч- 
ности) использование схемь! паровой компрессионной холодильной машинм (ПХМ)  
с одноступенчатьш сжатием пара. Д л я  крупнмх машин при Рк/ Р п < 9  одноступенчатая  
схема обеспечивает достаточно вмсокий к. п. д. холодильной машинм и допустимне  
температурн сжатия паров аммиака / <  160 °С [3, 7, 9] В данном случае принят нере- 
генеративньш цикл без дополнительного переохлаждения жидкого рабочего тела.

Температуру жидкого аммиака перед дроссельнмм устройством принимают na
2 —3 СС ниже температури конденсации ввиду небольшого переохлаждения в конден- 
саторах, т. е. t 3 =  tK — 2 =  3 5 — 2 =  33 °С. Для исключения влажного хода компрессора  
парь! аммиака перегревают на 5— 10 °С в испарителе и во всасьтаю ш ем  трубопроводе  
за счет внешних теплопритоков; температура рабочего тела перед компрессором t\ =  /» +  
+  5 =  — 2 4 + 5 =  - 1 9  °С.

Наносим характерние точки цикла на тепловую диаграмму s — T или / — Ig P  для  
аммиака (рис. 12.2). Последовательность построения цикла такова. На диаграмму  
наносим изобари Р к и Р„ и изотерми t3 (в области жидкости) и I\ (в области перегретого  
пара) Д а л ее  на пересечении изобарь! Р к и изотермь! находим состояние рабочего  
тела перед дросселем (точка 3).  Аналогично на пересечении линий Pd =  c o n s t  и /i =  
=  tons(  находим состояние пара перед ком прессором — точка ‘ Состояние пара  
в конце изоэнтропного процесса сжатия (точка 2) находим на пересечении линий 
.■>i=const и P„ =  const. Состояние рабочего тела после дросселя (точка 4) опреде-  
ляется пересечением линий (3 =  consl и Pn =  const.

Температура водь! на внходе из конденсатора равна
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Рис. 12.2. Цикл холодильной машини в диаграммах £~Т  и i —Ig P

На рис. 12.2. показани основнме процессн теоретического цикла машини: изо-  
энтропное сжатие в компрессоре — процесс / —2\ охлаждение сжатого пара, его  
конденсация и небольшое переохлаждение в конденсаторе — процесс 2—3\ дросселиро-  
вание — процесс 3—4\ кипение аммиака и перегрев паров в испарителе и коммуника- 
циях ^ я р о ц е с с  4— /. Необходимие для расчетов значения параметров у з л о в ш  точек 
холодйльного цикла представленн ниже:

Параметри
Точки цикла

1 2 3 4

Р, МПа 0,159 1,35 1,35 0,159
t, °с -  19 140 33 — 24
(, кДж/кг 1664 1992 574 574
v, м3/кг 0,757 0,145 1,69-10“ ' —

Данная информация может бнть получена такж е без использования теплових  
диаграмм, с помошью таблиц термодинамических свойств аммиака на линии насьице- 
ния и в области перегретого пара |7, 8] или расчетньши методами [4, 2 4 ] ,  Вичиелим  
удельную массовую холодопроизводнтельность рабочего тела в цикле:

qa =  i\ —i t =  1664 — 574 =  1090 кДж/кг, (12.1)

удельную работу изоэнтропного сжатия в компрессоре:

/, =  /2 — i, =  1992 — 1664 = 32 8  кДж/кг, (12-2)

холодильньш коэффициент теоретического цикла:

ет =  qa/tc =  1090/328 =  3,32. (12.3)

Следует обратить внимание на то, что переохлаждение рабочего тела перед дрос-  
селированием (точка 3) за счет внешне10 холодного источника позволит увеличить 
удельную холодопроизводительность q {, и холодильньш коэффициент е. Таким внешним 
источником холода могут бмть технологические потоки (в данном случае жидкий толуол  
и обедненная газовая смесь на вшходе из конденсатора толуола), температура которн.х 
заметно ниже температури охлаж даю ш ей водш ( / * * < / D2).

Отметим, что охлаждение исходной парогазовой смеси в аппарате II возможно водой  
из градирни, поскольку температура газового потока l * >  t, |. В частности, при сниже-  
нии температурм в точке 3 до 0 °С значения qn и е увеличнваются на 16 %. Ограничением, 
не позволившим в данном случае воспользоваться регенерацией холода, является ус- 
ловие применения централизованной системм охлаждения. Локальнше холодильнне  
установки с непосредственним охлаждением технологических аппаратов кипяшим рабо-  
чим телом позволяют не только использовать низкотемпературнме технологические 
потоки для улучшения показателей холодильного цикла, но заметно повшсить наиболее
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низкую температуру в установке ta. Энергетические и экономические гтоказатели локаль- 
нмх систем значительно вмше, чем централизованних, несмотря на эксплуатационнме  
неудобства или необходимость дополнительннх мер по безопасности.

12.1.3. Подбор холодильного оборудования

Типовое холодильное оборудование подбирают в определенной последовательности. 
Вначале по тепловой нагрузке и характеристикам холодильного цикла рассчитьтают  
объемную производительность компрессоров, определяют их тип и требуемое число  
(с учетом резерва). Д а л ее  из условия работн всех установленнмх компрессоров  
вичисляют нагрузку на теплообменнне аппаратм и на основании теплового расчета  
определяют тип и число испарителей и конденсаторов. Затем вмполняют расчет и 
подбор вспомогательного холодильного оборудования и аммиачннх коммуникаций.

Подбор холодильних компрессоров. Массовьж расход rn рабочего тела, необхо-  
димий для обеспечения заданной холодильной мошности, равен

m =  Q0/qa =  432/1090 =  0,396 кг/с. (12.4)

Необходимая объемная производительность компрессоров по условиям всасмвания  
(точка /,  рис. 12.2)

]/1 =  m v t =0,396-0,757 =  0,300 м3/с. (12.5)

Суммарньгй объем, описмваемьгй поршнями в единицу времени, определяется  
соотношением

V'1 =  V J X  =  0 ,300/0,592 =  0,507 м3/с. (12.6)

Коэффициент подачи холодильннх компрессоров определяют по графикам  
(рис. 12.3) как функцию степени повншения давления [8]

Теоретическая производительность является паспортной характеристикой комп- 
рессоров объемного сжатия и служит основой для их подбора. Необходимьш суммарньш  
объем V, можно обеспечить при различнмх вариантах подбора. Число работаюших комп- 
рессоров зависит от стабильности тепловой нагрузки установки и должно обеспечить  
экономичное регулирование холодильной мошности. Кроме того, для предприятий с не- 
прерьгвньш режимом работн необходимо предусмотреть резерв машинного оборудова-  
ния. В данном случае внбираем компрессорний агрегат А220-7-2 (V? =  0,167 м3/с )  
[9], укомплектованньш на базе компрессора П220 унифицированной серии 
(ОСТ 26.03.943— 7 7) .  Число работаюших агрегатов /iK =  Vi/V* = 0 ,5 0 7 / 0 ,1 6 7  =  3. 
Дополнительно устанавливаем один резервньш агрегат того ж е типа. О б т е е  число уста- 
новленних агрегатов — 4.

Провсрим соответствие мошности комплектного электродвигателя марки АОП2-92-4  
условиям расчетного режима.

Рис. 12.3. Коэффициентм подачи X холодильнмх компрессоров [8] 

Рис. 12.4. Индикаторний к. п. д. холодильних компрессоров [8]
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Действительная объемная производительность одного компрессора П220

Гд =  л 1 > =  0,592-0,167=0,099 м3/с. (12.7)

Массовая производительность одного компрессора в расчетном режиме

т» =  1Л,/у, =0,099/0,757 =  0,131 кг/с. (12.8)

Теоретическая мошность, потребляемая компрессором:

r j  =  mK/s =  0,131-328 =  42,8 кВт. (12.9)

Индикаторньш к. п. д. компрессора rv находим как функцию Рк/ Р 0- При Р к/ Р 0 =  8,5  
r i ,= 0 ,7 6  (рис. 12.4). Индикаторная мотность , потребляемая компрессором, равна:

/ Hi =  42,8/0,76 =  56,4 кВт. (12.10)

Мошность, расходуемую на преодоление сил трения в компрессоре, оцеиим по 
условной величине удельного давления трения рУр (для аммиачнмх машин jdJp =  60- 103Па, 
для фреонових pjp =  4 0 -1 0 3 П а) [8] Тогда

l ^ p =  p'P l/? =  60-103-0,167-10 _3 =  10 кВт.

Эффективная мошность (на валу компрессора)

t*e =  W ! + W %  =  56 ,4+  10 =  66,4 кВт. (12.11)

Принимая к. п. д. передачи ri„ =  1, находим коэффициент загрузки комплектного 
электродвигателя АОП-2-92-4 (номинальная мошность 1 ^ = 1 0 0  кВт); fe3 =  66,4 /1 0 0  =  
=  0,664. Д л я  асинхронного двигателя к. п. д. и cos ср являются функцией k3 (как 
показано на рис. 12.5). В данном случае г)дв =  0,85, cos ф =  0,7, что находится в преде-  
лах рекомендуеммх значений для асинхронннх электродвигателёй.

Электрическая мошность, потребляемая из сети компрессорннм агрегатом А220-7-2,  
равна:

1 ^ = ^ / ( Л п П д . )  =66 ,4 /(1 -0 ,85)  =78,1 кВт. (12.12)

Комплектньш электродвигатель в расчетнмх условиях обеспечивает работу агре-  
гата и сохраняет запас м отности , необходимьж для пускового периода работи холо- 
дильной установки.

Г[, cos (р
1,00

0,75

Рис. 12.5. Зависимость к. п. д. и cos ф 
асинхронного электродвигателя от ' 
коэффициента загрузки k3

Ц25

0 0,25 0,50 0,75 к3

При проектировании неагрегатированной холодильной установки основнме тепло- 
обменнме аппаратм (конденсаторш и испарители) подбирают для всей установки и 
соединяют коллекторами с компрессорами и другим оборудованием. При этом нагрузка 
на аппаратн определяется из условия работн всех установленншх компрессоров, вклю- 
чая резервнме. О б т а я  схема расчета аппаратов холодильной установки соответствует  
изложенной в гл. 2.
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Массовьш расход циркулируюшего рабочего тела при четмрех работаюших комп- 
рессорах 4

Y, m.i =  n f  ti* =0,131 • 4 =  0,524 кг/с.
/= 1

Тепловая нагрузка на испарители

<5s =  g0 £  т, =  1090-0,524 =  571 кВт.
i =  I

Тепловую нагрузку на конденсаторм определим по энергетическому балансу ам- 
миачного контура холодильной установки:

<}«4 =  <3& +  nK 1 ^ = 5 7 1  + 4 -5 6 ,4 = 7 9 6 ,6  кВт. (12.13)

При этом расчетная нагрузка фкд оказнвается с некоторьии запасом, поскольку в аммиач- 
Hbix компрессорах часть тепла отводится водой, циркулируюшей в о к р у ж а ю т и х  rio- 
лостях компрессора.

Подбор и расчет испарителей. И сходние даннне: тепловая нагрузка $l! =  571 кВт; 
температура кипения аммиака / « = — 24 °С; температура хладоносителя на вмходе из 
испарителя / Х2 =  — 20 °С.

В качестве хладоносителя используем водньш раствор хлорида кальция, концентра- 
ция которого определяется из условия незамерзания раствора до температур, на 7 — 10 °С 
ниже t0 [13], Температура начала затвердевания раствора

( 7 -  10 °С) =  - 2 4 -  (10) =  - 3 4  °С.

В нбираем  раствор массовой долей соли * =  0,266, h = — 3 4 ,6 °С ,  плотностью при 
15 °С, равной pis =  1250 кг/м 3

При закрьггой системе охлаждения обьшно используют горизонтальнне кожухо- 
трубчатме испарители, в которьтх температура хладоносителя снижается на 3 — 6 °С. 
Примем Д/Х =  3 ° С ;  тогда температура хладоносителя на входе в испаритель

/xi =  f«2 +  A/„ =  — 20 +  3 =  — 17 °С.

Средний температурннй напор в испарителях находим, упрошая уравнение (2.6) 
для случая /(l =  const:

flo= = 5 -36°c - <1214)
ln 111- 0 1п - 17~ ( - 24)

— 20 — ( - 2 4 )

Средняя температура хладоносителя в испарителе

/, =  /„ +  ()„ =  - 2 4  +  5 ,3 6 =  — 18,64 °С.

Физические свойства водного раствора хлорида кальция массовой долей лг= 
=  0,266 при / * =  — 18,64 °С [7] плотность рх =  1258 к г /м 3, вязкость v =  8 ,2 - I O ~ b м2/с ,  
теплоемкость с х =  2,79 к Д ж / ( к г - К ) ,  теплопроводность >. =  0,51 В т / ( м - К ) ,  коэффициент  
объемного расширения f) =  3 ,4 -1 0 -4  K _l

Коэффициент теплопередачи аммиачних кожухотрубчатмх испаригелей колеблется  
в пределах 2 5 0 — 580 В т / ( м 2-К) в зависимости от плотности, температурм и скорости 
хладоносителя [7, 10, 11] Для даннмх условий примем ориентировочно Л'=  
=  350 В т / ( м 2 -К );  тогда плотность теплового потока

< /f=  /C0n =  3 5 0 - 5 ,3 6 =  1876 В т /м 2 

Н еобходим ая поверхность теплообмена составит:

/r =  (JS/</f =  571 000/1876 =  304 м2.
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Подбираем [10, 11] два аппарата типа ИК.Т-140 (/•'"=154 м2). Уточненное зна- 
чение плотности теплового потока при внбранннх условиях определяем по методике, 
изложенной в гл. 2. Плотмость теплового иотока по внутренней поверхности (/“/' =  
= 1 9 8 5  В т /м 2 Тогда плотность теплового потока по среднему диаметру труб

qF =  q’Fda„/d,v =  1985-0,019/0,022=1714 Вт/м2 

Средний коэффициент теплопередачи

/С =  ^ Ғ/0 О=  1714/5,36 =  320 В т/(м 2-К),

т. е. несколько ниже принятого значения.
Тепловой поток, передаваемьш поверхностью двух испарителей ИКТ-140, равен

Q» =  2F"qF =  2- 154-1714 =  528 кВт.

Величина Qn меньше расчетной тепловой нагрузки $o  =  57l кВт, поэтому устанавливаем  
два аппарата типа ИК.Т-180 (Ғн =  1'93 м2) [10, 11], Поскольку технические характери- 
стики испарителей ИҚТ-140 и ИКТ-180 различаются только длиной труб, не будем ио- 
вторно уточнять плотность теплового потока qғ. Суммарньш тепловой поток в двух 
испарителях ИКТ-180 равен

Qa =  2F'qF =  2- 193- 1714 =  662 кВт,

что обеспечивает расчетную тепловую нагрузку с запасом.
Подбор и расчет конденсаторов. И сходние даннме: тепловая нагрузка $ кд =  

=  796,6 кВт; температура конденсации аммиака /к =  35 °С; температура водм на входе 
в аппарат / Bi = 2 7 ° C ;  температура водм на вмходе из аппарата / в2 =  31 °С.

Прн оборотной системе водоснабжения холодильной установки обнчно ирименяют 
кожухотрубчатме конденсатори. Ориентировочно коэффициент теплопередачи для ам- 
миачних аппаратов такого типа /( =  800 В т / ( м 2-К) [7, 8] Средний температурньш 
напор в конденсаторах

0 к = ( / . 2 - / . | ) / 1 п  (31 —27)/1п f r ~ 2‘ =  5,77 °С. (12.15)
l  к —  * в2 оО  —  J  1

Плотность теплового потока

qF=  =800-5,77 =46 1 6  Вт/м2

Необходимая поверхность теплообмена ориентировочно составит

F=£}™/qҒ =  79Ь 600/4616 =  172 м2.

Внбираем [10, 11] два конденсатора КТГ-90 (Ғкл =  90 м2). Уточненное (см. гл. 2) 
значение плотности теплового потока (по внутренней поверхности) при вибраннмх усло- 
виях < ? f= 6 1 2 5  В т /м 2; расчетная плотность потока (по среднему диаметру труб)

qF =  qyd.„/dcp =  6125 • 0,02/0,0225 =  5444 Вт/м2

Коэффициент теплопередачи

К =  qF/ 0К =  5444/5,77 =  943 Вт/  (м2 • К ) ,
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т. е. больше принятого значения /( =  800 В т / ( м / -К ) .  Тепловой поток, передаваемьж  
поверхностью двух конденсаторов КТГ-90, равен

Q =  2F“-qF =  2-90-5444 =  980 кВт.

что обеспечивает с запасом тепловую нагрузку конденсаторов: (?“д =  796,6 кВт.
Подбор вспомогательного оборудования. Вспомогательное оборудование аммиач- 

ного контура (маслоотделители, ресиверм, отделители жидкости) подбирают по тех- 
ническим данньш основного холодильного оборудования с учетом эксплуатационннх  
норм. Маслоотделитель вмбираем по диаметру нагнетательного патрубка компрессора 
и проверяем скорость паров в аппарате. Д л я  компрессора П220 диаметр нагнета- 
тельного патрубка d„ =  0,1 м. В соответствии с этим подбираем [7, 12] маслоотделитель 
циклонноготипа марки ЮОМО (диаметр корпуса D =  0,426 м). Скорость паров в сосуде  
не дол ж на превмшать I м /с  [13] Рассчитаем скорость паров:

w =  4m',v t/ (ziD2) =4-0,131 -0,145/(л-0,4622) = 0 ,1 3  м / с <  I м/с. (12.16)

где m K — массовая производительность одного компрессора П220 в условиях расчетного 
цикла; v2 —  удельньж объем паров на линии нагнетания при Р =  1,35 М Па и температуре  
нагнетания / = 1 4 0 ° С .

Некоторое количество масла все ж е уносится в систему и скапливается в нижней 
части аппаратов, откуда периодически удаляется через маслосборник (на схеме не 
показан). В холодильной установке данной производительности достаточно исполь- 
зовать один маслосборник марки ЗООСМ.

В качестве ресиверов используют горизонтальнме цилиндрические сосудн . Ем- 
кость линейнмх ресиверов определяют, исходя из возможности создания запаса аммиака 
в количестве 45 % емкости испарительной системь! с учетом их 50 %-ного заполнения  
в рабочем режиме [13]:

ХУлр =  0 ,45£Г /0 ,5  =  0,45-2-2,64/0,5 =  4,75 м3

В нашем случае установленн два испарителя ИКТ-180: объем межтрубного про- 
странства каждого испарителя V" =  2,64 м3 Необходимая емкость обеспечивается  
установкой двух линейннх ресиверов марки 2,5РВ [7, 12].

Емкость дренажного ресивера определяют, исходя из возможности приема жид-  
кого аммиака из наиболее крупного аппарата (в данном случае испарителя) с учетом 
предельного заполнения не более 80 % объема:

£1/др= 1 , 2 Г =  1,2.2,64 =  3,17 м3.

Устанавливаем один дренаж ннй ресивер марки 3 ,5Р Д  емкостью 3,5 мэ
Отделители жидкости устанавливаем после каждого испарителя и подбираем по 

диаметру парового патрубка испарителя. Для  испарнтеля ИКТ-180 диаметр парового  
патрубка r f = 1 5 0  мм; устанавливаем отделители жидкости марки 1 5 0 0 Ж  [7, 12] с паро- 
вь1м патрубком диаметром d = 1 5 0  мм; диаметр сосуда D =  800 мм. Скорость паров 
в сосуде  не должна превшшать 0,5 м /с  [13]

w =  4т иС | / ( л 0 2) =4-0 ,262-0 ,757/(л0,82) =0 ,39  м /с < 0 ,5 .

Массовьж расход аммиака через один испаритель в условиях расчетного цикла 
находмм как половину обшего массового расхода аммиака в установке:

т" =  0,5 X Я  =  0,5-0,524 =0 ,262 кг/с.
i= I

При эксплуатации холодильной установки в верхней части конденсаторов и ресиверов скап- 
ливаются неконденсируюшиеся газн (обьшно воздух). При этом повьшается обшее давление в 
линии нагнетания и ухудшается интенсивность теплообмена в конденсаторах, что в конечном 
счете приводит к росту затрат энергии. Удаление воздуха осушествляется автоматическим воздухо- 
отделителем (на схеме (рис. 12.1) не показан). Один воздухоотделитель типа АВ-4 обеспечивает 
удаление воздуха из установки холодильной мошностью до 1700 кВт [13]
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Расчет коммуникаций. После подбора холодильного оборудования формируют  
монтажно-технологическую схему аммиачного контура холодильной установки, на осно-  
вании которой определяют длину коммуникаций, число поворотов, переходов и других  
местннх сопротивлений.

Расчет трубопроводов аммиачного контура — это определение категории трубопро- 
водов, Bbioop вида и материала труб, расчет сечения трубопроводов и проверка факти- 
ческого падения давления в коммуникациях. Все трубопроводь! для аммиака, независимо  
от давления и температурн, относятся к категории I [13]. При диаметре условного про- 
хода до 40 мм применяют бесшовнме холоднотянутме трубн, при больших диаметрах — 
бесшовнме горячекатанме. При температуре эксплуатации вьш е — 40 °С используют  
трубм, изготовленнме из стали 20. Диаметрм трубопроводов, непосредственно при- 
соединяеммх к компрессорам и основньш аппаратам, определяют по диаметру вмход-  
ного патрубка, диаметри обш их коммуникаций — по рекомендуемим значениям опти-  
мальной скорости: для паров — 15 м /с , для жидкого аммиака — 0,5 м /с  [6, 13]. О бш ая  
схема расчета трубопроводов соответствует принятой в гл. 1.

Допустимое падение давления на нагнетательном трубопроводе 15 кПа, что соответствует 
кажушемуся повишению температурм конденсации на 0,5 °С; при этом расход энергии увели- 
чивается на 1 % [13J.

Допустимое падение давления на всасьшаюшем трубопроводе составляет 8 кПа, что соот- 
ветствует кажушемуся понижению температурн кипения на 1 °С; при этом холодильная мош- 
ность снижается на 4 % [13]. Допустимое падение давления на жидкостной линии от ресивера 
до дроссельного устройства на испарителе составляет 25 кПа [6]

При виборе диаметра трубопроводов аммначного контура должно соблюдаться условие 
Д Р <  ДРд„„.

12.1.4. Расчет контура хладоносителя

При использовании закрцтмх охлаж даем м х аппаратов и кожухотрубчатмх испари-  
телей применяют закрмтне двух- или трехтрубньге схем н циркуляции, в котормх отсут- 
ствует свободннй уровень хладоносителя, находяшийся под атмосферньш давлением. 
В данном случае использована двухтрубная схема (рис. 12.6).  Хладоноситель после 
насосов 1 направляется в испарители 2 холодильной установки и далее через расхо- 
домер в фильтр 3 — к коллектору 4, установленному обмчно в технологическом цехе.

Поток хладоносителя, охлажденньж в испарителях до заданной температурш, 
разделяется по объектам охлаждения (на схеме конденсатор толуола 5 ) ,  где подогре- 
вается. Потоки подогретого хладоносителя от всех объектов охлаждения объединяются  
коллектором 7 и по обшему трубопроводу подаются к насосам. Для компенсации темпе-  
ратурннх изменений объема хладоносителя установлен расширительнмй бак 6 в самой  
верхней точке циркуляционного контура (на 1— 2 м внш е верхней отметки объектов ох- 
л аж дения).  Расширительньш бак соединен с обратньш коллектором. избмток хладоно- 
сигеля при тепловом расширении сливается в приемньж бак. В циркуляционном контуре 
обмчно устанавливают датчики приборов местного и дистанционного контроля темпе-  
ратурн, давления и расхода хладоноеителя, исполнительнне органм систем автомати- 
ческого пуска и остановки насосов, подключения объектов охлаждения.

При проектировании контура хладоносителя необходимо рассчитать сечение трубо- 
проводов, определить падение давления в отдельнмх элементах и в контуре в целом, 
подобрать насоси и определить расход  энергии на циркуляцию хладоносителя, a 
также рассчитать объем расширительного бака.

Все коммуникации для хладоносителей, независимо от параметров, относятся к 
категории V; при этом используют электросварнме трубм [13]

По уравнениям раздела I 1 рассчитанм параметрн трубопроводов хладоносителя на 
внешних коммуникациях от холодильной станции до коллекторов в технологическом цехе и тру- 
бопроводов внутренней разводки от коллектора к аппаратам конденсации толуола.

Гидравлическое сопротивление испарителя ИКТ-180 рассчитивают как сумму сопротивлений 
трения в трубах и местних сопротивлений. Обшее падение давления в циркуляционном контуре 
хладоносителя Д Р С =  201,4 кПа.
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1 — насосм; 2  — испарители ам м иака , 3 — 
фильтр; 4  — распределительний коллектор; 5 — 
ксшдснсатор толуола; 6  — расширительньж бак; 
7 - -  возвратний коллектор; 8  — емкость для 
слнва хладоносителя

Рис. 12.6. С хема  ц иркуляции  хладоносителя:

Рис. 12.7 Изменение состояния воздуха в вен- 
тиляторной градирне

Hacocw для циркуляции хладоносителя подбирают по объемной производительно- 
сти и необходимому напору. Обший объемньш расход хладоносителя

l'x =  0 ! i / ( l ' , c s.\/O  = 5 7 1 /(1 2 5 8 - 2 ,7 9 •  3) = 0 ,0 5 4  w 3/ c .

Необходимьж напор насоса для замкнутого циркуляционного контура равен о б т е м у  
гидравлическому сопротивлению сети, т. е. ДРС =  201,4 кПа. Д л я  водннх раство-
ров обьшно применяют центробежнме насосм консольного типа. Устанавливаем два  
рабочих и один резервньш насос 6K-12 (объемная производительность насоса К„ =  
=  0,03 м 3/с ,  полньш напор ДР„ =  220 кПа, к. п. д. насоса т]„ =  0,8, мошность электро-  
двигателя U ^ =14  кВт [7 ] ) .  Мошность на валу насоса при напоре, равном сопротив-  
лению сети:

W „ =  1РГ„Л Я 1- / |] |1 =  0 .0 3 -2 0 1 .4 /0 .8  =  7.55 кВт.

Коэффициент загрузки асинхронного двигателя (см. рис. 12.5)

k 3 =  1^H/1 ^  =  7 ,5 5 / I 4 = 0 ,5 4 .

К. п. д. двигателя i | jb = 0 ,8 ;  к. ii. д . мередачи п „ = 1 .  Электрическая мошность, по- 
требляемая двигателем одного иасоса, равна

W , =  ^„/(МпПдц) = 7 ,5 5 / ( 1  -0,8) = 9 ,4 4  кВ т.

О б т и й  расход энергии на циркуляцию хладоносителя в холодильной установке 
=  2 W, =  2 ■ 9,44 =  18,88 кВт.

Минимальньш объем расширительного бака рассчитмвают по условмю максималь- 
ного эксплуатационного изменения температурь! хладоносителя V0>

Объем контура хладоносителя равен сумме объемов трубного пространства двух  
испарителей ИКТ-180, конденсаторов толуола и объема коммуникаций. Объем трубного  
пространства исиарителя l/ "p =  0,95 м3 [10] Конденсаторь! толуола не рассчитнвались,
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поэтому оценмм суммарньш объем трубного пространства технологических аппаратов  
конденсации £ 1 ^ = 4  м3 Тогда

V =  2 +  У V̂ p +  V\ =  2 V% + 1 V" +  .iDi „„ L, /4  +  л Dl L2/4 =  2 • 0,95 +  4,0 +  д0Л13‘ • 250/4 +
+  Л0.2072- 100/4 =  28,4 m'1

Здесь D | BH и L\ — внутренний диаметр и длина труб в коммуникациях хладоно- 
сителя от аппаратов коллектора; D?Bl, и Lо — диаметр и длина труб м еж ду коллекторами 
4 и 7 (см. рис. 12.6).

Максимальное изменение температурн хладоносителя при полном отключении уста- 
новки At =  /“ — tx =  35 — ( — 20) = 5 5  °С; коэффициент объемного расширения хладоно- 
сителя Э =  3 ,4 -1 0 —4 К ~ ‘ [7] Объем расширительного бака К6 =  2 8 ,4 - 3 ,4 - 1 0 _ , | - 5 5 «  
* 0 , 5  м:'

12.1.5. Расчет системм оборотного водоохлаждения

Проектирование системь! оборотного водоохлаждения предполагает подбор и повероч- 
ньж расчет вентиляторних градирен, расчет трубопроводов, подбор циркуляционнь1х 
насосов и определение расхода энергии на работу системн водоохлаждения.

Подбор и расчет градирен вьтолним упр отенно , используя рекомендации [13];  
более точние подходш к расчету водоохлаждаюш их систем различннх типов изло- 
ж енн в [14, 15].

Подбор и расчет вентиляторнмх градирен. Исходнне даннне: тепловая нагрузка 
0 = 7 9 6 , 6  кВт; расход охлаждаемой водн mB =  47,6 кг/с; температура водь! на входе  
в градирню /в2 =  31 °С; температура охлажденной водьг /Bi = 2 7 ° C .  Состояние наруж-  
ного воздуха: /“ =  3 5 ° С ,  ф" =  33 %.

Предварительно определим тип градирен и их число, задаваясь ориентировочннм  
значением удельной тепловой нагрузки qF или плотностью орошения g. Д ля  вентиля- 
торной пленочной градирни ширину зонм охлаждения (т. е. охлаждение водн в гра- 
дирне) примем равной подогреву в конденсаторах А/в =  /„2 — /Bi = 4  °С, пренебрегая  
тепловьш эффектом притока свежей водь! на подпитку системм (не более 10 % ).  Плот- 
ность орошения обнчно находится в пределах 2 ,5— 3 кг/ (м2- с ) : примем g =  2,5 к г /(м 2 • с) 
[13] Удельная тепловая нагрузка (на единицу плошади сечения градирни) равна

qF =  gcBM B =  2,5-4,18-4 =  41,8 кВт/м2. (12.17)

Необходимая суммарная п л о т а д ь  поперечного сечения охлаж даюш их устройств

Ғ„ c =  Q/qF=  796,6/41,8 =19 ,06  м2,

что обеспечивается тремя градирнями марки ГПВ-320 [13].
Поверочнмй расчет градирми сводится к определению действительного теплового 

потока на основе уравнения [13];

0гр =  рД//7гр, (12.18)

где р — эмпирический коэффициент, имеюший смнсл потока Рейнольдса [ 14], кг/ (м2- с ) ; 
Frр — поверхность соприкосновения водь! с воздухом, м2; А/ ср — средняя разность энталь- 
пий влажного воздуха в потоке и в пограничном слое у поверхности водн, к Д ж /к г .  

Средняя разность энтальпий для противотока равна:

^ с р = [ ( / " й - / 2 ) - ( / " . | - Л ) ] / 1 п - ^ ^ - .  (12.19)
' Bl / |

где / в2 и /„I — энтальпии насьиденного воздуха при температуре води на входе / ,2 и на 
виходе /„1; / 1 и / 2 — энтальпии воздуха на входе и на внходе.

Энтальпии / 1, 1'ъ\ и Гв'2 находим по диаграмме I — x для воздуха (рис. 12.7): / i  =  
=  65 кД ж /кг; / B'i = 8 5 , 8 2  кД ж /к г ,  /в2=  106,04 к Д ж /к г .  Энтальпию воздуха на вьгходс
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из градирни найдем из уравнения теплового баланса градирпи:

OrP =  m£c, (/„2 — /,i) =  m „  ( /2 — /i) (1 — св/Bi / e ) . (12.20)

где т'ъ — массовьш расход водм через одну градирню:

т в  =  т в/3  =  4 7 ,6 /3 =  15,87 кг/с;

тах— массовьш расход воздуха [13]

твх =  =  16,9-1,147= 19,4 кг/с;

е =  (1-2 —11 ) / ( * 2  — *i) — отношение, характеризуюшее процесс изменения состояния воз- 
духа; для летнего режима, близкого к изотермическому, е =  2500 к Д ж /к г  [13]

И з уравнения (12.20) иаходим

, , . ,"'acB(tt2- t aX) 15,87-4,18(31-27) 7Q „ п .
'2 =  ЛН— ■----------------------= 6 5 Н --------- :------ -— i — =79,3  кДж/кг.

| Т  mBX( l - c B<Bl/ e) 19,4(1-4,18.27/2500)

По д и а г р а м м е /  — х находим конечное состояние воздуха в процессе (см. рис. 12.7).  
При е =  2500 к Д ж /к г  и / 2 =  79,3 к Д ж /к г  ф 2 =  50 %, что вполне допустимо. Среднюю  
разность энтальпий находим по уравнению (12.19):

Д/ср=  [(106,04 — 79,3) — (85,82 — 6 5 ) ] /ln 10fr°4 ~ 79>3 = 2 3,66 кДж/кг.
85,82—65

Коэффициент р для шелевой и сотоблочной регулярной насадки рассчитьшают ио 
уравнению [13]:

Р =  0,284 ( tiip)057ep29 ( L / d , ) ~ " b' \  (12.21)

где ( w p ) — массовая скорость воздуха в свободном сечении насадки; gap— плотность 
орошения на 1 м смоченного периметра; L — вьгсота насадки; dэ — эквивалентньш диа- 
метр шели (rf, =  3,65 мм) [13].

Подставив численнне значения, получим:

wp =  m , s/F , 03 =  19,4/4,1 = 4 ,7 3  кг / (м 2-с ) ; 

gap =  rn't/(F„ СҒ„) -  15,87/(6,5-690) = 3 , 5 - 10-1 к г / (м -с);

L =  F,P/(F,F„C) =772/(690-6 ,5) =0,172 м.

Значения поверхности градирни Frp, удельной поверхности насадки Ғ„, поперечного 
сечения / г„.с и свободного сечения для воздуха Ғвоз взятм из [13].

Уравнение (12.21) применимо для режима пленочного течения при а у р < 5  к г / ( м 2< с);
1 , 7 - 1 0 ~ 2 к г / ( м - с )  и L/d ,^ .  70, что соответствует данному расчету. Коэффициент fj 

в градирне равен

fi =  0,284 (4,73),J57 (3 ,5 -Ю ' 1) 029 (172/3,65) “ ° 5,5 =  18,3• Ю ^3 к г / (м 2-с).

Тепловой поток для одной градирни находим по уравнению (12.18):

Orp =  18,3 • 10 “ 3 • 23,66 • 772 =  334 кВт.

В озм ож ная тепловая нагрузка трех градирен (J =  30rp =  3 - 3 3 4 =  1002 кВт, что 
больше расчетной на 25 %.

Расчет энергии на привод двух вентиляторов градирни ГПВ-320 равен:

^»т =  ^,озАЯ,оз/(1000>1»ПпПдв) =  16.9-187/(1000-0,5-1-0,85) = 7 ,4  кВт.

При этом напор, развиваемьж вентилятором, равен сумме сопротивления граднрни 
и потери напора на вмходе:

Л РВ1 =  ЛР„„з +  p.o,tt.-Lx/2 =  160 +  1,147 • 6,92/2  =  187 Па.
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Wвмх =  ( ^во:,/2) /  (л Z&/4) =  ( 16,9/2) /  (л • 1,252/ 4 ) =  6,9 м/с,

где D BT — диаметр вентиляторов градирни.
Мошность, потребляемая венгиляторами трех градирен, равна:

^1^зт =  31$'вг=3-7,4=22,2 кВт.

Коммуникации оборотной водм относятся к категории V; для них применнют электро- 
сварнме трубн [13]. Гидравлический расчст коммуникаций оборотной системм проводится ана- 
логично расчету контура промежуточного хладоносителя. Приводим результатн расчета, необ- 
ходимне в дальнейшем для оценки энергетической эффективности установки.

Сопротивление напорной линии от насосов до градирни ДРi= 9 ,8  кПа. Сопротивление вса- 
смваюшей линии от резервуара градирми до насоса ДРг =  2 кПа.

Гидравлическое сопротивление трубного пространства конденсатора КТГ-90 рассчитьшаем 
по уравнениям гл. 2; ДРКД =  133,2 кПа. Напор, необходимьж для работн центробежннх форсунок 
водораспределителя градирни, находим no гидравлнческим характеристикам форсунок: гйф =  
=  1 (ДРф) [16]. Расход водь! через одну форсунку

т ф =  т в/(3«ф) =47,6/(3-24) =0,66 кг/с,
при этом ДРФ =  25 кПа.

Обшее падение давления в контуре оборотнон води
&РС =  APi +  +  &Р*1 +  ДРф =  9,8 +  2 + 1 33,2 +  2 5 =  170 кПа.

Обший объемннй расход водь! равен
1̂в =  0 / ( с , р вД/„) =  796,6/(996-4,18-4) =0,048 м3/с.

Полнь1й напор, развиваемьж насосом (см. гл. I), равен:
ДЯ„ =  АРс +  pagH,  =  170 +  996-9,81 ■ 2 ,5 =  194,5 кПа,

где Нr =  2,5 м — геометрическая внсота подъема водь|, равная внсоте градирни [13]

Устанавливаем два рабочих и один резервньш насос консольного типа 6K-12 [7] ,  
Объемная производительность насоса 0,03 м3/с ,  полнмй напор ДР„ =  220 кПа, к. п. д. на- 
соса г)„ =  0,8, мошность электродвигателя 1 ^ = 1 4  кВт. Мошность на валу насоса при 
напоре, равном сопротивлению сети:

1^н= 1 ;'кДЯс/Ч" =  0.03- 194,5/0,8 =  7,29 кВт.

Коэффициент загрузки двигателя

k3=  l^H/ i f '=  7,29/14 =  0,52.

Этот коэффициент слишком мал, поэтому целесообразно заменить комплектньш электро- 
двигатель двигателем меньшей мошности ( № = 1 0  кВт). Тогда при коэффициенте 
загрузки k3 =  7 ,2 9 /1 0  =  0,73 получим т)дв= 0 , 8 5 .

Электрическая мошность, потребляемая двигателем одного водяного насоса (см. 
рис. 12.5), равна:

^ > = ^ „ / ( ^ , , 1̂ )  =7 ,29 /(1-0 ,85)  = 8 ,58  кВт.

О б т и й  расход энергии на циркуляцию водн

l№ ,  =  2 -8 ,5 8 =  17,15 кВт.

Обший расход  энергии на работу в о д о о х л а ж д а ю т и х  устройств равен сумме расхо- 
дов энергии на приводм вентиляторов градирни и водянне насосн:

Скорость воэдуха на внходе из градирни

$■„ =  £№ „, +  £  ^ , = 2 2 , 2 +  17,15 =  39,35 кВт.
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12.1.6. Расчет тепловой изоляции

Охлаждаемме объектм, оборудование и коммуникации холодильнмх установок, работаюшие при 
температурах ниже температурш средм. покривают теп.повой изоляцией, а также слоем паро- и 
гидроизоляционних материалов, предотврашаюших проникновение в изоляцию влаги (паров из 
окружаюшего воздуха, капельной влаги от поверхностного конденсата). Для  изоляцин исполь- 
зуют эффективнме влагостойкие теплоизоляционние материалн с объемной массой от 20 до 
250 кг/м , теплопроводностью от 0,028 до 0,075 В т /(м -К ).  Расчет изоляции заключается в опре- 
делении толтинм изоляционного слоя, обеспечиваюшего предотврашение конденсации влаги из 
окружаюшего воэдуха на поверхности изоляции, и в опредслении действительного теплопри- 
тока к объекту.

В данной установке тепловой изоляции подлежат испарители, отделители жидкостн, воздухо- 
отделитель, дренажньж ресивер, коммуникации и арматура линии всасьшания, а также весь кон- 
тур хладоносителя.

В качестве примера прнведем расчет тепловой изоляцин всасьшаюшей линии аммиачного 
контура.

Исходнне даннме: диаметр трубопровода D„= 219 мм, температура паров аммиака /а =  
= —24 °С, температура и влажность атмосферного воздуха в помешении цеха <„ =  30 °С, rp„ =  
=  7 0%  [12].

Холодильнне трубопроводь! изолируют стандартними элементами из полистирольного пено- 
пласта в виде сегментов. Теплопроводность пенополистирола ПСВ-С ?.ю =  0,04 В т /(м -К ) [13]. 
Минимальную толшину изоляции, найденную из условия исключения конденсации атмосферной 
влаги (/„з^ t p ) ,  рассчитмвают по уравнению [13]:

(/м — /а)/(/„ — /р) =  1 +  [ (а„ D,™'n ) /  (2Xln) ] In (D lT /D ,,) ,  (12.22)

где /р — точка росн, которую находят по диаграмме /  — х влажного воздуха: при /„ =  30 °С, 
Ф„ =  70 %, /Р =  23,6°С; а„ — коэффициент теплоотдачи от наружного воздуха к поверхности 
изоляции; а„ =  7 В т /(м 2-К) [6]; D™"1 — наружньш диаметр изолированного трубопровода, м.

Максимальная толшина слоя изоляции 6|njn=  (D,™m — D„)/2.
Уравнение (12.22) решается методом последовательних приближений. В данном случае D„3 =  

=  294 мм, 6min =  37,5 мм. Устанавливаем стандартнме элементн марки СК-8 с £>53 =  221 мм, 
DI3 =  39I мм, / =  500 мм и 6„3 =  85 мм. Снаружи слой изоляции покрмвают слоем паро- и гидро- 
изоляции — обмчно гидроизолом марки ГН-1 [13].

Действительний коэффициент теплопередачи от наружного воздуха к потоку аммиака 
равен:

*,=  l / ( a r ln7 ^  +  - i V )  =\ /А-нз i/из ОЬн '
(12.23)

“ Ч т а н - |п w + ^ w ) - 0'094 Вт/," ' к »-
Теплоприток через изоляцию к потоку аммиака во всасьшаюшей линии длиной L6C =  50 м 

составляет

\Q»r =  Km ( / „ - / „ )  /.., =  0,094л [ 3 0 - ( - 2 4 ) ]  50 =  0,8 кВт.

Аналогично рассчитьшают иэоляцию других низкотемпературнмх аппаратов и коммуникаций 
установки, при этом для иэоляции трубопроводов испольэуют стандартнне элементи из пено- 
полистирола. Аппарати обмчно изолируют пенополиуретаном в виде монолитного бесшовного 
слоя, наносимого методом напьмения и вспенивалия [13]. Для данной установки приток тепла 
череэ изоляцию составил: для трубопроводов хладоносителя длиной /. =  350 м Д<5„=9,3 кВт; 
для испарителей A(J"=1,5 кВт; для отделителей жидкости Д<5ож=0,6 кВт.

Суммарний приток тепла к низкотемпературнмм частям холодильной установки

ТДQ =  Д0». +  AO" +  Д<3„ * +  =  0,8 +  1,5 +  0,6 +  9,3 =  12,2 кВт,

что составляет 3,1 % от тепловой нагруэки <3; =  393 кВт При расчете холодильного оборудо- 
вания запас холодильной мошности принимался равнмм 10 %.

12.1.7. Определение параметров рабочего реж има холоднльной установки

Действительние параметрш режима (прежде всего температурь! кипения и конденсации) будут 
отличаться от принятмх ранее в результате подбора типового оборудования.

При фиксированнмх значениях внешних параметров — температурах хладоносителя /*2 и 
охлаждаюшей водь! /„i — и постоянстве массових расходов этих потоков задача сводится к
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опреде.пению рабочей точкн холодильной машинн. При этом производительность двух испарителей 
и трех рабочих компрессоров должна совпадать, а тепловая нагрузка двух конденсаторои должна 
соответствовать тепловому потоку, определяемому по уравнению энергетического баланса (12.13) 
Внутренние параметрь! холоднльной машинм — температурн кипения и конденсации tn и lK, 
определяюшие положение рабочей точки, находят совместньш решрнисм системн уравнений:

Уравнение (12.24) дает аналитическое вмражение суммарной холодильной мошности рабо- 
таюших компрессоров; уравнение (12.26) определяет тепловую нагрузку на конденсаторь! как 
функцию объемнмх и энергетических к. п. д. компрессора (к и >|,) и удельннх величин, характе- 
ризуюших холодильннй цикл: холодопроизводительности qn =  i i — ;'4l работм ls =  i2 — i\ и объема 
всасмваюших паров U|. Поскольку л, r)., qn, ls и i в конечном счете определяются темпера- 
турами кипения и конденсации, то можно считать, что

Уравнения (12.25) и (12.27) позволяют рассчитать тепловие потоки, передаваемме в испа- 
рителях и конденсаторах. при различннх режимах работи. При постоянстве массових расходов 
хладоносителя и водн (m,. =  const, mB =  const),  фиксированних эначениях t,2 и t , t и неизменной 
интенсивности теплообмена в аппаратах (£"=const ,  kH1 =  const) характеристики испарителей 
и конденсаторов являются линейной функцией соответственно to и /к:

Положение рабочей точки находят решением системн уравпений (12.24) — (12.27) методом 
последовательних приближений. Вначале совметением характеристик компрессоров и испарителей 
[уравнения (12.24) и (12.25)) при расчетном значении температурм конденсации /„ =  35 °С на- 
ходят приближенное значение t'n. Далее совместньш решеннем уравнений (12.26), (12.27) при по- 
стоянной температуре кипения l'o находят температуру конденсации С  Повторенис этих операций 
позволяет уточнить значения tn и

Графическая иллюстрация указаннмх вмчислнтельнмх опсраций вьшолнена на рис. 12.8. 
Необходимие значения параметров, входяших в уравнения (12.24) — (12.27), рассчитанм по ме- 
тодике, изложенной ранее, и представленм в табл. 12.1 и 12.2.

(12.24)

(12.25)

(12.26)

(12.27)

(Jo = f  (In, tn) И 0 K = /  ( Л | ,  t к ) .

0 з = / ( / о )  и 0"a= f  (<к).

600
500
т
300

о
-26 -24 -22 t?C 25 30

б
35 40 t°C

а

Рис. 12.8. Определение параметров рабочего режима холодильной установки: 
а — температурн кипения: б — температури коиденсации
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Таблица 12.1. Расчет холодильной мошности компрессоров

Определяемне параметрм

Я0, МПа 
/>„ МПа 
Рп/Ро

U|, м3/кг 
i'i, кД ж /кг  
('з, кД ж /кг  
qo, кД ж /кг  
m, кг/с 
<?5, кВт

/« =  35 °С при <0, °

- 2 0 - 2 2 - 2 4

0,190 0,174 0,159
1,35 1,35 1,35
7,1 7,76 8,5
0,65 0,626 0,592
0,6419 0,6965 0,7569

1669 1666 1664
574 574 574

1095 1092 1090
0,507 0,450 0,392

556 492 427

/, =  32,9 °С  при /о, °С

- 2 0 - 2 2 - 2 4

0,190 0,174 0,159
1,28 1,28 1,28
6,74 7,36 8,05
0,666 0,639 0,610
0,6419 0,6965 0,7569

1669 1666 1664
564 564 564

1105 1102 1100
0,520 0,46 0,404

574 506 444

- 2 6

0,145
1.35
9,3
0,559
0,8240

1660
574

1086
0,340

369

Таблица 12.2. Расчет тепловой нагрузки на конденсатори

Определяемие --------2 2 , 6  ° Z при /„, °С
параметри

2 5 3 0 4 03 5

Р'о, МПа 0,17 0,17 0,17 0,17
Рк, МПа 1,00 1,17 1,35 1,56
/э> °С 23 28 33 38
i3 =  it, кДж/кг 527 551 574 600
/2, кД ж /кг 1922 1948 1976 2003
/'i, кД ж /кг 1665 1665 1665 1665
Vi, м3/кг 0,7146 0,7146 0,7146 0,7146
<7о, кД ж /кг 1138 1114 1091 1065
Is, кД ж /к г 257 283 338 311
Р./Ро 5,88 6,88 7,94 9,18
k 0,70 0,659 0,615 0,564

0,8 0,781 0,758 0,731
rh, кг/с 0,490 0,462 0,431 0,395
0", кВт 716 682 647 604

В расчетах принято:
число работаюших компрессоров як =  3;
теоретическая объемная производительность одного компрессора П220 1^ =  0,167 м3/с; 
число испарителей ИКТ-180 — два;
поверхность теплообмена в испарителях Ғ' =  2 - 193 =  386 м2; 
средний коэффициент теплопередачи /("=320  Вт/(м2-К); 
массовий расход хладоносителя m „ =  68,2 кг/с; 
теплоемкость с, =  2,79 к Д ж /(к г -К );
температура хладоносителя на виходе из испарителей /х2=  — 20 °С;
число конденсаторов КТГ-90 — два;
поверхность теплообмена Ғкд =  2 -9 0 =  180 м2;
коэффициент теплопередачи /(кд= 9 4 3  Вт/(м2-К);
массовмй расход водь! m, =  47,6 кг/с;
теплоемкость водн с„=4,18 к Д ж /(к г -К );
температура охлаждаюшей водм на входе в конденсатор / , i = 2 7 ° C .
В результате расчета установленш следуюшие значения основннх параметров: 
температура кипения ta=  — 22,8 °С, конденсации /К =  32,9°С; 
температура жидкого аммиака перед дроссельнум устройством /з =  31 °С; 
характеристики холодильного цикла: давление кипения Ро =  0,17 МПа, конденсации Рк =  

=  1,28 МПа;
степень повмшения давления Як/Ро =  7,52; 
коэффициент подачи >. =  0,632; 
индикаторний к. п, д. компрессора r), =  0,767;
параметри узлових точек: ii =  1665 кДж/кг. (2=1964 кДж/кг, /, =  564 кДж/кг; ui =  

=  0,7207 м3/кг;
удельная холодопроизводительность =  1101 кДж/кг; 
работа цикла /s =  299 кДж/кг.
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Определенн основнью показателн холодильной машини (компрессора): 
массовьш расход рабочего тела тл =  (A/ui) VJ/j1* =0 ,439  кг/с; 
действительная холодильная мошность (Jo“ =  m„^o =  483,7 кВт;
коэффнциент рабочего времени компрессоров (при расчетной нагрузке (Jo =  432 кВт) k, =  

=  <Jo/<38“ =432/483,7 =  0,89;
суммарная индикаторная мошность №, =  m, l s/\\i =  171 кВт; 
действительньж тепловой поток в конденсаторах

Ок =  Оо" +  =  483,7 +  171=654,8 кВт; 

суммарная эффективная мошность (на валу компрессоров)

# , , =  1̂ , +  ,1“Г тр=  171 + 3 - 1 0  =  201 кВт; 

коэффициент загрузки электродвигателей
k, =  tyc/Wn* = 2 0 \ /  (3-100) =0,67; 

к. п. д. асннхронного двигателя >)дв =  0,85; cos(p =  0,7;
суммарная электрнческая мошность, потребляемая из сети; W,  =  w e/(r\„ г|до) = 2 3 6  кВт; 
действительньж холодильньш коэффициент; е д =  Оом/1^ , =  2,05. 
изменение температурм хладоносителя в испарителях: A(, =  (Jo“/m ,c, =  2,54 °С; 
температура хладоносителя на входе в испарители / , | = ( , 2 +  А ( ,=  — 17,46 °С; 
фактический температурмьж напор в^спарителе 0О =  3,93°С; 
средняя температура хладоносителя Т% =  273,15+ (Л, +  0n) =254,3  К;
средняя температура охлаждаюшей водь! в конденсаторах (рассчитмвается аналогично) 

Гв =  302 К.

Следует обратить внимание на то, что при расчете параметров режима холодиль-  
ной установки целесообразно использовать информацию о характеристиках оборудо-  
вания, представленную в справочной .питературе [7, 9, 11J в графической форме. 
Д ля агрегатированннх холодильннх машин создаваемая холодильная мошность, по- 
треблясмая эффективная (на валу) и электрическая мошности, а также холодильньш 
коэффициент обмчно представленм как функции внешних режимнмх параметров — 
температурн хладоносителя (х2 и охлаж даю ш ей водм („|. Это сушественно облегчает  
оценку фактических показателей холодильной установки.

T2.1.8. Энергетическая эффективность установки

Вьтолним анализ энергетической эффективности технологической установки для извле- 
чения толуола; при этом последовательно оценим степень термодинамического совер- 
шенства холодильной машинм, холодильной установки и технологической системм 
в целом. На рис. 12.9 дана схема распределения энергопотоков по основнмм подсисте-  
мам установки, показанной на рис. 12.1.

Степень термодинамического совершенства холодильной машинм (контрольньж  
объем которой ограничим аммиачньш контуром 3) оценим эксергетическим к. п. д. 
[18];

n« м =  £ ;“м7£г«. (12.28)

где £;*„ и £ ““ч“ — гютоки эксергии на входе в подсистему и внходе из нее, связаннне  
уравнением баланса эксергии

Й х« =  £ ,,“м, +  Й „ -  (12.29)

Потери эксергии определятся соотношением

A, « =  £ ; \  (1 -% .« )■  (12.30)

Поток эксергии, вводимой в холодильную машкну, определяется потребляемой  
электрической мошностью (с учетом коэффициента рабочего времени);

„ =  =  236 -0,89 =  210 кВт.

Здесь  и далее использованм фактические показатели рабочего режима холодиль- 
ной машинм, найденнне в разд. 12.1.7 совмешением характеристик основннх ее эле-
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Рис. 12.9. Схема расгтределения энергопотоков в технологической системе:
/  —  п о д с и с т е м а  к о н д е н с а ц и и  т о л у о л а ;  2 —  п о д с и с т е м а  ц и р к у л я ц и и  х л а д о н о с и т е л я ;  3 —  а м м и а ч н и й  к о н т у р  
х о л о д н л ь н о й  м а ш и н ь ц  4 —  п о д с и с т е м а  о х л а ж д а ю ш е й  в о д ь 1

ментов. В частности, для температур кипения и конденсации принятн следуюшие  
значения: t0=  — 22,8 °С ( 7 0 =  250,35 К) и <„ =  32,9 °С (Гк =  306,05 К), температура  
о к р у ж а ю т е й  средн  принята равной расчетной температуре наружного воздуха  
/cp =  tf =  3 5 ° C  (7-^ =  308,15 К ).

При Тк< Т ср отвод тепла в конденсаторе водой эквивалентен вводу дополнитель- 
ного потока энергии из в од оохл аж даю тей  системьг 4 в аммиачньш контур 3 (см. 
рис. 12.9):

£ (Q k) = < 3 A  Гср~ Гк =654,8-0 ,89 308-15~ З06.°5 —4 кВт. 
к к т 7’к 306,05

Таким образом, суммарнмй поток эксергии, вводимой в подсистему 3, составит  
£ ’ =  Г хч +  £  (Q„) = 2 1 0  +  4 =  214 кВт.

Вмходной полезньш поток энергии равен эксергии, передаваемой в подсистему 2 
от кипяшего аммиака в испарителях [18]

£*“x =  £ (Q 0) =  ffiMftT Гср~ Г° =483,7-0 ,89 308-15- 250-35 = 9 9  4 кВт
хм 0 т Г0 250,36

Эксергетический к. п. д. процессов в аммиачном контуре, согласно уравнению  
(12 .28) ,  равен r|x.„ =  0,464. Тогда потери эксергии в подсистеме 3 составят

ZX„=214 (1 -0 ,4 6 4 )  =  114,7 кВт, 
из которнх часть рассеивается в окружаюш ую среду за счет трения в механизме  
движения компрессоров и несовершенства процессов в электроприводе:

б тр =  /г, ( V̂ ,— I?',) = 0 ,8 9  (2 0 1 -1 7 1 )  =26,7  кВт;

6,  =  k, ( l l^-ltf' ,)  =0 ,89 (2 3 6 -2 0 1 )  =31,1 кВт.

Основная часть потерь эксергии (56,9 кВт) обусловлена необратимостью ироцессоЕ 
холодильного цикла. Следует указать, что потери эксергии за счет необратимости тепло- 
обмена в испарителях и конденсаторах аммиака отнесени соответственно к подсистемам
2 и 4 и не входят в величину $ хм.

Холодильная установка включает помимо аммиачного контура холодильной ма- 
шинь! 3 также системи циркуляиии хладоносителя 2 и охлаждаюш ей водь! 4. Термо- 
динамическое совершенство холодильной установки (системн) оценим эксергетиче-  
ским к. n. д.:

Суммарнмй погок эксергии, вводимьш в холодильную установку, складмвается  
из электрических м отиостей , затрачиваеммх на привод компрессоров, циркуляцию 
хладоносителя и эксплуагацию водоохлаждаюших устройств, а также эксергию, вно- 
симую очишенной водой при подпитке водооборотной системь!:

=  W ^ + W , +  №, +  Anne*.
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Величинь! itf'x и рассчитань! в разд. 12.1.4 и 12 .1.5. Р асход  водь! на подпитку можно  
найти по балансу влаги в воздухе длн вентиляторной градирни (см. разд. 12.1.5); 
с учетом уноса капель водм воздухом примем его равн ьт  2 — 3 % ог обшего расхода  
оборотной водь[ (m B =  47,6 кг/с ,  Ат„=  1,27 кг /с ) .  Удельная эксергия очишенной водм 
равна затратам эксергии на ее очистку; ориентировочно величину е„ оценим по стоимо-  
сти водь1, полагая, что все затрать! сводятся к расходу электроэнергии:

ев =  3,6цв/ц э =  3,6-0,01/0,01 = 3 ,6  к Д ж / к г ,

где цв и цэ — цени 1 м3 водм и 1 кВт-ч электроэнергии [ 19]. Д л я  холодильной установки  
в условиях рабочего режима получим:

£ ; ;= 2 1 0  +  18,88 +  39 ,35+ 1,27-3 .6  =  272,8 кВ т .

Полезньж эксергетический эффект холодильной установки определяется потоком 
эксергии холода, вводимой в аппарат конденсации толуола /  (см. рис. 12.1) при средней  
температуре хладоносителя 7"x =  254,3 К (см. разд. 12.1.1 и 12.1.7):

£ ; ? » = £  ( 0 / ) = 0 /  ( 7rp — Т„) /7\ = 3 9 3  (308,15 — 254,30) /254,3 =  83,2 кВ т .

Эксергетический к. п. д. холодильной установки составит r|*r =  83 ,2 /272 ,8  = 0 ,3 0 5 ;  
поток потерянной эксергии равен

Д ,с = ( |  —  iЬ с ) £ "  =  (1 - 0 ,3 0 5 ) 272 ,8= 1 8 9 ,6  кВ т .

Энергетическое совершенство всей технологической системм, включакмцей апмарать! 
парогазового контура и холодильную установку, оценим используя вмражение для 
эксергетического к. п. д. [20, 21]:

.)Т r =  (£;? - 1") /  (ё°л -  £т") (12.31)

Величинн и характеризуют суммарнне потоки эксергии, вводимме в конт- 
рольньш объем технологической системм и внводимне из него в форме электроэнергии 
и эксергии материальнмх потоков газа, жидкого толуола и водьг.

4

£:"c =  m ,f ,  (Гг. Pr, x ) + A m , e * +  У  Wr, (12.32)
/= I

=  (ш г — т ж) е , ( T'r, P't , х ' ) + т ж- е ж( Тж, Р * .  , v = l ) .  (12.33)

Транзитние потоки эксергии Ёт? включают те ее формь!, которме не трансформн- 
руются в пределах контрольного объема системш. В данном случае химические превра- 
[дения не происходят, поэтому удобно принять

^ p =  mrer (Гср. Рср,х),  (12.34)

где er (Гср, Р Ср, х) — часть удельной эксергии исходной парогазовой смеси, обусловлен- 
ная неравенством химических потенциалов компонентов в смеси и окружаюшей среде при 
давлении Р =  Рср и температуре T = T C[I.

Удельную эксергию потока в е т е ст в а  можно представить как сумму эксергии энталь- 
пии ен, эксергии экстракции ео и эксергии <?, (Tr?, Pcv,x) ,  принятой на начало отсчета.

er(Tt, Р„ х ) = е ? ( Т , ,  Pr, x ) + e , ( T c f. Р гр. *); 

ет (Т'г, Pr, х ' ) = е т {Tr, Pr, x') +  ei>(7'Cp, Pep, x') +  er ( Ггр, Pcp, x); 

еж(Тж, P„, x = \ )  = е ж(Тж, P*. л =  1 )+co(7'rp, Pcp. j t =  1 )+ e r (7'Cp, Prp, x).

Эксергии энтальпии характеризуют превратимую часть энтальпии материальннх  
потоков постоянного состава; их значения определяются температурой и давлением,  
отличньгми от Рср и Гср:

е "  ( Т „  Р г, х)  = i r (T'r, Pr ,  х ) — i, ( Т ср. Р ср, х)  — 7\.р | i r ( Т т, Р , , х)  —  -s>( 7'ср. Рср, х ) ) ;

( Tr, Pr,  х') =  ir ( T'r, P r, x ) i r(Tcp,  Pcp, x ) Г с р М Г г .  Pr. x ) — sr ( r rp, Prp, A ' ) ] .
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Для парогазових смесей, принятмх идеальннми, при Pvzs P'T» . Рср= 0 , \  МПа и Тср =  
=  Tl = 3 0 8 ,1 5  К, получим:

e?(Tr, Яг, х) =  С̂ (Зс) (Гг — Гср) -П р С Й ^ М Г г/Г ср)  =  1,084(373,15 -  308,15] -

-308,15-1,084 ln (373,15/308,15) = 6 ,5 3  кДж/кг;

erW (П ,Я ;,х ')  =  С ( ? ) ( Г г- 7 ' ср) - 7 ^  (? )  In (Т- /̂Гср) =  1,042 [340,65 -  308,15] -

-30 8 ,15 -  1,042 Iп (340,65/308,15) =  1,67 кДж/кг.

Эксергия экстракции ео (TCSI, Ягр, х') равна минимальной работе извлечения газовой  
фракции состава х' из исходной смеси при Рср и Тср [21]:

* ,< v  V  ? > - ^ Ч 71пт +<1- ? , , " т т ^ г ]  -

“ 4 ,4  308,15^0,0148 In Q̂ 5 +  (1 - 0 ,0 1 4 8 ) In =  , ^
28,4

При вмчислении эксергий использованн массовме (х, х') и мольнне (jc, х') доли  
толуола в парогазовмх смесях, а также средние удельнне теплоемкости газовнх смесей  
Ср (х) и Ср(х') ,  принятне равннми истинньш значениям теплоемкости смеси при 
среднеарифметических значениях температурн (7'г +  7’ср) / 2  и (Т'г-\-Тср) /2.

При вмчислении эксергий энтальпии и эксергий экстракции жидкой фракции, вм- 
водимой из установки при ТЖ =  Т** и Яж =  Рср, необходимо учесть, что давление насн-  
шенних паров толуола при температуре окружаюш ей средн меньше давления средн  
[PV(T'P) < P cp] и незначительно отличается от парциального давления паров толуола  
в исходной смеси при P r =  Pcp:

е* (7-ж, Яж, .т =  I) =  /ж (7-ж. Яж, дг =  1) — <ж (7*ср, Яср,ж = 1 )  ТСр [зж (7*ж, Яж, jc =  1)

- 5 Ж(ГСР, Яср, х = 1 ) ] * с , жй = 1 )  (7 -**-Г Ср ) - 7 ' Ср ^ к ( 7 = 1 )  In (7 -** /^ )  =

=  1,64 (263,15 — 308.15) —308,15-1,64 In (363,15/308,15) =5 ,98 кДж/кг;

,т п R т I M V  fP dP
е°( сР ’ ЯСР’ * П M ( x = l )  р xPr 5M ( * = l )  -  *ЯГ pJ ^  Рж(ж =1)

=  J ^ 3 0 8 , . 5 1 n  ° '00624 +  >06(° .> -0 .0 0 * Ц >  , i , о м  +  о . , ,94 кДж/кг.
92,137 0,06-0,1 853 • 103

При вмчислении интеграла, опр едел яю тего  минимальную работу изменения  
давления жидкой фазм, мспользовано условие несжимаемости.

Суммарньш поток электроэнергии равен
4

£  +  tf\ +  $'„ =  210+18,88 +  39,35 =  268,3 кВт.
i=  I

Ha основе изложенного можно вмчислить эксергетический к. n. д. технологической  
системн:

Пт.с =

« Ж( 4 ( Г Ж. Яж, x = l ) + e 0 (7-ср, Яср, х=1) )  +  (тг- т ж)[е?(Т\,  Я'г, х ' ) + е0(Тср, Р\,  Ғ ) [  _
4

mre? (Tr, Рг. *) +  £  +
/=  I

_  0 ,656(5,98+ 1,194] + (4 ,0 7  — 0,656) [1,67+1,64] _  16,0 _ 0053
4,07-6,53 +  268,3+1,27-3,6 299,4

Потери эксергии в контрольном объеме технологической системн равнн  

0т.с =  ( I -П тс)  =  ( 1 - 0 ,5 3 )  299,4 =  283,4 кВт.
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Целесообразно вьтснить, как распределенн потери эксергии по основньш под- 
системам технологической установки (см. рис. 12.9). С этой целью представим эксерге- 
тический к. п. д. сложной системн как функцию эксергетических к. п. д. подсистем ц, 
и долей эксергий вводиммх в контрольньш объем подсистем:

4

Ч т с = 1 -  (12.35)
/= '

Значения rj,- и t/, рассчитанш для каждой подсистемм по соотношениям 

п/ =  £?“7£Г и yj =  &, ' / (£%-£>)

Результатм расчета т](- и yh а также относительннх [ ( 1 — Л/) У/] и абсолютнмх  
(t),) значений потерь эксергии приведенм ниже:

П а р а м с т р ь !
П о д с и с т е м ь !

/

П/
У,
(,1 — Л,) У/ 

кВт

0.Н6
0,366
0.313

93,6

0,403
0,395
0,117

35,0

0,464
0,715
0,383

114,7

0,091
0,147
0,113

39,8

В контуре конденсации толуола (подсистема / )  потери эксергии ( ~ 3 1  %) обу- 
словленм необратимьш теплообменом в технологических аппаратах I и 11 (см. рис. 12.1),  
в которнх низкие значения коэффициентов теплоотдачи со сторонн газовой фазь! 
вьжуждают поддерживать большие температурние напори. Кроме того, охлаж дение  
исходной смеси низкотемпературньш газовим потоком, вмходяшим из конденсатора  
толуола, по сушеству означает уничтожение эксергии этого потока. Целесообразнее  
применить охлаждение водой, а имеюшийся запас холода использовать для других  
технологических целей, где реализуются npoaeccw при пониженньгх температурах. 
При локальной системе хладоснабжения возможна регенерация холода технологиче- 
ских потоков в холодильном цикле для переохлаждения жидкого аммиака перед дрос-  
селированием (точка 3 на рис. 12.2), при этом снижаются затратм энергии в холодильной  
машине.

При малнх значениях х температура t*, соответствуюшая состоянию насьидения, 
окажется значительно ниже /ср; в этом случае необходимо использовать обедненную  
газовую смесь и жидкую фазу для охлаж дения смеси исходного состава от fcp до темпера-  
тури насьицения.

Заметно влияние потерь эксергии в контуре циркуляции хладоносителя ( ~ 1 2  % ),  
которие можно полностью исключить при непосредственном охлаждении аппаратов  
/  и II кипятим аммиаком.

В водооборотной системе полезнмй эффект в форме потока эксергии, вводимой  
в аммиачньш контур, невелик [£  (Q K) = 4  кВт] и связан с небольшим понижением  
температури конденсации ( /К =  3 2 ,9 °С ,  /ср =  3 5 ° С ) .  Этим объясняется термодинами-  
ческое несовершенство процессов ( п 4 ~ 0 ,0 9 1 )  и значительнне потери эксергии 
( » 1 3  % ).  Однако исключение водооборотной системн и непосредственное охлаж дение  
конденсаторов атмосфернмм воздухом при / S = 3 5 ° C  привело 6 u  к повмшению темпе- 
ратурм конденсации на 10— 12 °С за  счет низких коэффициентов теплоотдачи со сто-  
ронь1 воздуха [11J. Негативнмм следствием этого является рост потребляемой электри- 
ческой мошности в подсистеме 3 (см. рис. 12.9).

Рассчитаннме энергетические показатели холодильной установки характеризуют ее  
работу в наиболее тяжелмх расчетних условиях. Эксплуатационнне реж им н в лет- 
ние, зимние и осенне-весенние месяцм определяются среднемесячньши значениями тем- 
пературн и влажности окружакицего воздуха, которие отличаются от расчетньтх [22].
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Таблица  12.3. Энергетические покаэатели компрессионной холодильной установки

П о к а з а т е л и Расчетньж режим
л е т н н й

Эксплуатацнонние режими

в е с е н н е - о с е н н и й

/х 2, ° с - 2 0 - 2 0 - 2 0 - 2 0
Uu ° с +  27 +  23 +  17 +  10
/8 Of ‘Hi +  35 +  24,7 +  15 0°C
to. °C - 2 2 ,8 - 2 3 - 2 3 , 2 - 2 3 , 5
/ T‘К* 35 29 +  23,5 +  16,8
0/. kBt 393 393 393 393
(jo, kBt 432 432 432 432
0S“, kBt 483,7 526 552 590
A, 0,89 0,82 0,78 0,73
Wi„, kBt 210 191 174 154
W'x, kBt 18,9 18,9 18,9 18,9

kBt 39,35 39,35 30,1 15,3
4
X \Vh kBt 268,4 249 223 188,2

/ = 2 
еГ 2,05 2,24 2,46 2,8
Л» m 0,46 0,43 0,38 0,26
П*. c 0,305 0,30 0,20 0,15

Д л я  определения себестоимости холода и других технико-экономических показателей  
необходимо провести поверочнме расчетм усгановленного оборудования при значениях  
<?р и ф?р, соответствуюших условиям эксплуатационнмх режимов.

В табл. 12.3 приведенн основнне энергетические показатели компрессионной 
холодильной установки в различнме периодн года. Анализ табличнмх данннх пока- 
змвает сушественное улучшение энергетических характеристик холодильной машинм 
в результате снижения температурн конденсации в осенне-весенний и зимний периоди, 
однако эксергетический к. п. д. холодильной установки в целом резко падает вследствие 
роста потерь от необратимости теплообмена в оборотной системе водоохлаждения.

Д л я  того чтобм избежать обмерзания градирни в зимнее время, температуру  
охлажденной водь1 поддерживают не ниже 10— 12 °С, отключая (полностью или ча- 
стично) вентиляторм [6] Параметрн атмосферного воздуха в этот период значительно 
ниже. В результате тепловой поток переносится в холодильной машине на температур- 
нь!Й уровень, превь!шаюш,ий температуру атмосферного воздуха на 15— 20 °С и более.  
В зимнее время более экономичньш бмло бн  использование воздушнмх конденсаторов 
с температурннм напором 10— 12 °С, при этом исключаются затратм энергии на цирку- 
ляцию водь) и прочие расходь! на эксплуатацию градирен. Летом, наоборот, применение 
оборотной системь! позволяет сутеств енно  снизить темгтературу конденсации и умень- 
шить расход энергии. В конечном итоге предпочтительность использования конденса- 
торов с воздушннм или водяним охлаждением определяется технико-экономическим  
расчетом, следует лишь иметь в виду, что при использовании аммиака и фреона-22 пре- 
дельная температура конденсации ограничена условиями прочности для компрессоров 
по ГОСТ 6492— 76 — температурой + 4 2  °С, для компрессоров no ОСТ 26 .03-943— 77 — 
температурой 50 °С [9, 23].

В ибор  энергетическн оптимальнмх вариантов схемм установки и некоторнх внут- 
ренних режимннх параметров, например tn и tK, возможен при отнскании максимума 
функции (12.35) ,  если принять i], и (//, в свою очередь, функциями варьируемнх пере- 
меннмх в установке. Следует иметь в виду, что энергетический оптимум не соответствует  
наименьшим издержкам в стоимостном вмражении, поэтому термодинамический анализ  
применим в сочетании с экономическими критериями оптимизации (см. разд. 12.3).
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12.2. АБСОРБЦИОННАЯ ХОЛОДИЛЬНАЯ УСТАНОВКА

Задание на проектирование. Рассчитать абсорбционную холодильную установку для  
условий предидушего расчета (разд. 12.1) при с л е д у ю т и х  иеходннх даннмх:

холодильная м отность ,  температура хладоносителя, системн хладоснабжения и 
водоохлаждения и климатические даннме местности те же, что в 12.1.1; 

рабочее тело — аммиак (P 7I7 ) ;  
абсорбент — водоаммиачньж раствор;
вид энергии и источник энергоснабжения — насьиценньж водяной пар теплоэлек- 

троцентрали (ТЭЦ);
давление греюшего пара Prp =  0,5 МПа.

Схема установки. Схема абсорбционной холодильной установки включает абсорбционную 
холодильную машину, системи циркуляции хладоносителя и оборотного водоохлаждения. Внешние 
контури хладоносителя и охлаждаюшей водн идентичнь) представленннм в разд. 12.1, поэтому 
на рис. 12.10 не показанн.

Абсорбционная холодильная машина (АХМ) является термотрансформатором, в котором 
использована система совмешенних (прямого и обратного) циклов. Основная задача холодиль- 
ной машинн — отвод тепла от охлаждаемого объекта в окружаюшую среду при условии 
7 \ < 7 \р  — вьтолняется без затратш механической энергии в явном виде. При этом используется 
тепло низкого потенцнала, в данном случае насьиценньж nap от ТЭЦ. Тепло подводится к 
бинарному раствору аммиак — вода в генераторе / Образуюшийся пар с вмсоким содержанием 
аммиака дополнительно концентрируется в ректифнкаторе / /  и дефлегматоре III, поступает 
в конденсатор IV, где сжижается. Далее жидкий аммиак сливается в ресивер, вмполняюший 
те же функции, что и в компрессионной холодильной установке.

В совмешенном холодильном цикле АХМ энергетически целесообразно (3] применить 
регенеративньш теплообмен между потоками жидкого аммиака и пара из испарнтеля. С этой 
целью в схему включен паровой теплообмениик VI. В испарителе охлаждается поток хладопо- 
смтеля вследствие кипения рабочего тела, образуюшиеся парн иодогреваются в теплообмен- 
нике VI и поступают в абсорбер IX, где поглошаются раствором низкой концентрации из 
генератора. Процесс абсорбции сопровождается вьшелением тепла, отводнмого охлаждаюшсй 
водой. Раствор, обогашешшй аммнаком, слииается в рссивер X, откуда перекачивается насо- 
сом XI  в генератор.

В совмевденном прямом цикле АХМ использован регенеративннй теплообмен между пото- 
ками слабого и крепкого раствора; при этом снижаются потери от необратимости теплообмена

I — 8 —  с о с т о я н и я  р а б о ч е г о  т е л а  в  у з л о в и х  т о ч к а х  с о в м е с т м о г о  ц и к л а ;  I г е п е р а т о р ;  II  —  р с к т и ф н к а т о р ;  
I I I  — д е ф л е г м а т о р ;  I V  —  к о н д е н с а т о р ;  V, X —  р е с и п е р и ;  VI  —  т е п л о о б м е п и и к  п а р  — ж и д к о с т ь ;  VII,  XI I I  — 
д р о с с е л ь н и е  у с т р о й с т в а ;  VI I I  —  и с п а р и т е л ь ;  IX —  а б е о р б е р ;  XI  -  в о д о а м м и а ч н и й  н а с о с ;  XI I  т с п л о о б -  
м с н н и к  р а с т в о р о в

Рис. 12.11. Процессь! абсорбционной холодильной машннм в диаграмме i — х



в генераторе и абсорбере, уменьшаются расходм греюшего пара и охлаждаюшей водь1. Крелкий 
раствор после теплообменника XII направляется на орошение иасадки ректификационной колоннь!. 
Применение ее в АХМ обусловлено повмшением эффективности холодильного цнкла с ростом 
концентрации riapa (при равном давлении температура кипения чистого аммиака ниже) Ректи- 
фикационная колонна АХМ обично комбинированная: нижняя часть насадочная, верхняя — 
тарельчатая. Дальнейшее повишение концентрации пара происходит в дефлегматоре III  за счет 
охлаждения потока napa. Стекаюшая флегма используется для орошения тарельчатой части 
ректификационной колоннш. Обично концентрация пара на виходе из дефлегматора более 0,995. 
Следует, однако, иметь в виду, что охлаждение пара приводит к ухудшению показателей совме- 
шенного прямого цикла и увеличению расхода тепла в генераторе.

Основнне энергетические потоки АХМ следуюшие: тепло греюшего napa Or. которое под- 
воднтся к раствору в генераторе и является основной частью расхода энергии в установке; 
тепло охлаждаемого объекта (Jn, которое подводится к аммиаку в испарителе и характеризует 
полезньж эффект установки — ее холодильную моицность; тепло, которое отводится в конден- 
саторе, абсорбере и дефлегматоре охлаждаюшей водой и в конечном счете передается атмосфер- 
ному воздуху в вентиляторних градирнях.

Механнческая энергия используется только для привода насосов в контуре АХМ и в системе 
циркуляцни хладоносителя и водш. Оеновнме материальнне потоки АХМ: количество пара, 
сжижаемого в конденсаторе, md (кг/с); количество крепкого раствора, направляемого из абсор- 
бера в генератор, т/ (кг/с); количество слабого раствора, поступаюшего из генератора в абсор- 
бер, ma =  m/ — md (кг/с).

12.2.1. Расчет цикла абсорбционной холодильной машини

Расчет цикла АХМ заключается в определении параметров рабочего тела в узлових  
точках, расчете удельннх количеств тепла в аппаратах и теплового коэффициента 
машинн. Режим работн абсорбционной холодильной машинн, в отличие от компрес- 
сионной, определяется не только параметрами окружаюшей средш /J, и температу- 
рой охлаждаемого объекта tx2, но также наивнсшей температурой греюшего источника 
тепла (в данном случае насншенного водяного пара) и его давлением: /гр= 1 5 2 ° С ,  
Ягр =  0,5 МПа. Для построения цикла АХМ необходимо определить давление кипения 
и конденсации.

Параметрь! атмосферного воздуха и тип водоохлаждаюш их устройств принятм 
такими же, как для компрессионной установки, а температуру оодь1, подаваемой в 
конденсатор, абсорбер и дефлегматор, примем равной /„i = 2 7 ° C .  Температура водн  
на вмходе из конденсатора tU2 =  ta 1 +  ДС‘ =  27 + 4  =  31 °С. Низшая температура кон- 
денсации /„ = /в2 +  A/mj„ = 3 1  + 4  =  35 °С. Тогда давление конденсации определяется по 
диаграмме энтальпия — концентрация для водоаммиачного раствора (см. Приложе- 
ние 12.1). Принимая концентрацию пара после дефлегматора y ti =  0 , 9 9 5 « 1 ,  при 
<к =  3 5 ° С  находим Як= 1 , 3 5  М Па. Давление в генераторе отличается от Рк на вели- 
чину потерь в трубопроводах. Пренебрегая потерями, примем Р г2 =  Р к= 1 , 3 5  М П а.

Низшая температура кипения раствора в испарителе /о =  СХ2 — A ^ in=  — 20 —
— 4 = — 24 °С, тогда при концентрации раствора jcj =  0,995 находим Яо =  0,159 МПа.  
Давление в абсорбере ниже Ро на величину потерь напора в коммуникациях 
< 0 , 0 1 5  МПа [1 ] ) :  Яа =  Я „ - А Р а= 0 , 1 4 4  М Па.

Наносим линии Po =  const, PK =  const и P a =  consl в диаграмме i — x (рис. 12.11).  
Определим параметрьг узлових точек процессов машинь!. Состояние слабого раствора  
на виходе из генератора (точка 2) находим графически по вь(сшей температуре кипе- 
ния раствора в генераторе и давлению Р к, принимая минимальную разность темпе- 
ратур в генераторе Л/^;п =  7 — 10 °С [1, 3, 16]

t2 =  tr]f -М '„ и„ =  152 -  7 =  145 °С. ( 12.36)

При /_>=145°С и Р к=  1,35 М П а концентрация слабого раствора .vn= 0 , 1 7 7 ,  энталь- 
пия (') =  497 кД ж /кг .

Концентрацию крепкого раствора после абсорбера х, находим по давлению Р а 
и низшей температуре раствора Ц, которую находим, принимая минимальную разность  
гемператур в абсорбере A/^in =  4 — 10°С  [1, 3]:

^  =  <„, +  ^  =  27 +  4 =  31 °С. (12.37)
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С учетом переохлаждения раствора в абсорбере относительно насьиденного  
состояния (точка 4с) на величину Д<п =  2,5 — 7 °С [ 1 ,3 ]  получим:

lc =  t< +  \ t a„ =  3\ + 3  =  34 °С.

Действительную концентрацию раствора после абсорбера находим графически 
по температуре tc и давлению Ра (точка 4 с ) : х, = 0 ,3 2 0 .  При полной абсорбции кон- 
центрация раствора (точка 4b) составила бш х'Р = 0 ,3 3 8 ,  т. е. недонасьицение раствора 
\ х а, =  0,338 — 0,320 =  0,018 кг/кг. Состояние раствора после абсорбера определяется  
точкой 4, которая находится на пересечедии изотермьг t\ и линии х, =  const. Действи-  
тельная зона дегазации составит: xr — xd =  0,320 — 0 ,1 7 7 = 0 ,1 4 3 .  Минимально допусти- 
мая зона дегазации для одноступенчатнх водоаммиачннх АХМ составляет 0,06 [1, 3 ] ,  
т. е. данную схему можно использовать.

Кратность циркуляции раствора f =  rnj/md находим из уравнения материального 
баланса аммиака в генераторе:

mix, =  (ntf — mj)xa +  xdrh,t. (12.38)

Тогда

I =  (xd — xa) / (x ,  — xe) =  (0,995 — 0,17 7 ) / (0,32 — 0,177) = 5 ,7 2  кг/кг.  (12.39)

Состояние крепкого раствора после теплообменника на входе в ректификатор 
(точка 1) примем насьиденнмм при давлении Рк и при лтг =  0,32; тогда / | = 2 5 0  к Д ж /к г  
и /, =  111 °С.

Энтальпию слабого раствора после теплообменника (точка 3) находим по урав-  
нению теплового баланса аппарата с учетом теплових потерь в окружаюш ую среду;

Чт р(/— I)  (i2 — <з) = l ( h  —  <i). (12.40)

Коэффициент теплових потерь теплообменника растворов г|тр =  0,95 [1[ .  Тогда  

1'з =  <2- ( / / [ ( / - 1)Лт.p]) (< i- '< )  = 4 9 7 -  (5 ,72 /[ (5 ,7 2 -1 )0 ,95 ])  [ 2 5 0 - ( - 8 8 ) ]  = 6 6  кДж/кг.

На диаграмме i — x находим по Ь и ха точку 3. Температура < з = 4 6 ° С .  Состояние  
раствора после дросселирования жидкости (точка 3a) на диаграмме совпадает с 
точкой 3 (по условию процесса / =  co n st ) .  Энтальпию жидкости после насоса ввиду 
малой сжимаемости жидкости можно принять i4a =  /4. Состояние пара на виходе из 
дефлегматора (точка 5) принимаем насьиденннм при Р к= 1 , 3 5  М Па и y<i =  0,995, 
тогда (5 = 1 3 6 0  к Д ж /к г  и /5 =  56°С . Точка 6, характеризуюшая состояние раствора 
на вмходе из конденсатора, найдена по условию P K =  const и Ar,, =  const  (см. рис. 12.11).

Процесс в испарителе АХМ, где кипит водоаммиачннй раствор, идет при пере- 
менной температуре кипения to. Низшая температура to бмла определена ранее и 
использована для определения Ро. Внсш ая температура кипения обмчно вмше ta на
3 — 10 °С (в зависимости от Xd), однако состояние смеси на виходе из испарителя (точ- 
ка if?) долж но находиться в области влажного пара для удаления водм из аппарата:  
/e =  /o +  3 =  — 2 4 + 3 = — 21 °С.

По изотерме /« и иэобаре Ро определяем сосгояние кипяшей жидкости (точка 8), 
далее по изотерме /е в области влажного пара находим равновесное состояние пара  
(точка 8").  Тогда состояние влажного пара (точка 8) находим по условию адди-  
тивности:

I8 =  !e — [(i'e — i»)/(yi '  — Xg)] (ўв —yrf); (12.41)

ie= 1240- [ (1240 -  (- 1 8 7 ))  / (1 -0 ,87) ] (1 -  0.995) =  1185 кДж/кг.

Состояние пара после парового теплообменника можно принять сухим насьиценнмм  
при Ро =  0 ,159 М Па и (/,, =  0,995. Тогда /ea =  1312 к Д ж /к г  и /8а = 9 ° С .  Разность темпе- 
ратур на теплом конце парового теплообменника Д /i = t 6 — /аа =  35 — 9 = 2 6  °С. Энталь- 
пию потока жидкости перед дроссельньш устройством (точка 6a) находим из урав-
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' б а= ‘б— (‘ва — k )  =  166 — (1312 — 1185) =  39 кДж/кг.

При =  39 кД ж /кг и x j  =  0,995 находим / б а = + 8 ,2 °С . Разность температур 
на холодном конце парового теплообменника Д/г =  k a  — /e =  8,2 — ( — 21) =29,2 °С . 
Значения температурншх напоров A< =  25 — 30 °С  обеспечивают компактность аппарата 
при сравнительно низких значениях коэффициента теплопередачи. Состояние жидкости 
после дросселя (точка 7) на диаграмме i —  x  совпадает с точкой 6а ,  хотя давление 
и температура потока после дросселирования инме: Ро =  0,159 М П а , h = —  24 °С . 
При принятом значении концентрации пара в точке 5 и определенном ранее состоянии 
жидкости на входе в ректификатор (точка 1) флегмовое число R  можно найти по 
уравнению материального баланса укрепляю тей части колонни, включая дефлегматор:

(I +  R)y'< -  R x \ = y b. (12-42)

где a-; — концентрация стекаюшей жидкости в сечении ректификатора, где вводится 
крепкий раствор (точка / ); принято x \ = x r =  0,32', у "  —  концентрация пара в этом 
сечении, находится по давлению Р к и температуре /" Неравновесность пара и жидкости 
в этом сечении колоннм оценивают [16] по величине переохлаждения жидкости 
М  —  4 °С . Тогда

/" =  Л + Д /  =  111 +  4 =  115 °С; Ян=  1,35 МПа; ^ '  =  0,9.

Флегмовое число равно:
R =  (ўь — у'{)/ (ў'{ — х\) =  (0,995 — 0,9)/(0,9 — 0,32) =0,164 кг/кг. (12.43)

Способш определения оптимального флегмового числа рассмотренм в гл. 6. Темпе- 
ратура флегмм при использовании дефлегматора несовмешенного типа может бнть 
найдена по температуре пара в точке 5 с учетом неравновесности состояний флегмь! 
и пара в виде разности температур А t \  при этом температура флегмм внше, а концент- 
рация ниже, чем пара [16] Принимая Д/ =  4 °С , находим температуру и концентрацию 
флегмн при Р к=1,35 М П а :

t R  =  l5 +  \ / =  56  +  4= G Q  °С;  7^=0,608.

Тогда концентрацию пара на вмходе из колонни находим по уравнению материаль- 
ного баланса дефлегматора:

( \ + R ) y , .  =  yt +  RxR, (12.44)
откуда

! J4=(yb  +  RxR) / ( l + R )  =  (0,995 +  0,164-0,608)/(1 +0,164) =0,94.

Энта.пьпию и температуру пара в точке l a  при Р к =  1,35 М П а  и ў и =  0,94 находим 
по диаграмме i — x: /|а=1550 кД ж /кг, /|а= 1 0 2 °С . Значения параметров узлових 
точек цикла А Х М  сведенм в табл. 12.4.

Расчет удельнмх количеств тепла в АХМ . Удельние количества тепла представляют 
собой энергетические потоки, подводимие к рабочему телу А Х М  (или отводимне от 
него) и отнесенние на единицу (1 кг) количества иара, сжижаемого в конденсаторе 
в единицу времени. В  соответствии с этим различают удельнме количества тепла 
генератора, дефлегматора, конденсатора, испарителя, абсорбера, а также величинм, 
характеризуюшие регенеративншй теплообмен в аппаратах V I I  и X I I  (см. рис. 12.10). 
Расчет основан на уравнениях тепловнх балансов соответствуюших аппаратов.

Удельное количество теила дефлсгматора находят из уравиения

( I +  R)h  л = i5  +  Я(^ +  </Дф. (12.45)
Отсюда

нения теп лового  б а л а н са  теплообм енника:

<7дф =  (1 +  R)iI» - 1 5 -  Rir =  (1 +  0,165) 1550 -  1360 - 0 ,1 6 4  • 44 =  437 кДж/кг.
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Таблица 12.4. Параметрм узловьсх точек цикла АХМ

Состояиие рабочего 
тела в точках цнкла 

(к рис. 12.11)

Параметри

t, °с Р. МПа х, у, кг/кг кДж/кг

Жидкость, точки:
1 111 1,35 0,320 250
1R 60 1,35 0,608 44
2 145 1,35 0,177 497
3 46 1,35 0,177 66
За 46 0,144 0,177 66
4 31 0,144 0,32 - 8 8
4с 31 1,35 0,32 - 8 8
6 35 1,35 0,995 166
6а 8,2 1,35 0,995 39
7 - 2 4 0,159 0,995 39

Пар, точки:
la 102 1,35 0,94 1550
5 56 1,35 0,995 1360
8 - 2 1 0,159 0,995 1185
8а +  9 0,159 0,995 1312

Удельное количество тепла генератора находят из уравнения

= < в +  ( / — 1)*2 +  9лф. (12.46)

Отсюда

<?r =  ( 5 - ( 2  +  / ( ( 2 - i i )  + 9 д ф =  1 3 6 0 - 4 9 7  +  5 , 7 2 ( 4 9 7 - 2 5 0 )  + 4 3 7  =  2713 к Д ж / к г  

Удельное количество тепла абсорбера находят из уравнения

<8.1+ ( / — I )*3 = /l4 +  ?n. (12.47)

Отсюда

q. =  i». — ii +  f( i3 — U) = 1 3 1 2 - 6 6  +  5 ,7 2 ( 6 6 -  ( - 8 8 ) ]  = 2 1 2 7  кД ж /кг .

Удельние количества тепла в конденсаторе, испарителе и паровом теплообмен- 
нике, где циркулирует /nrf кг/с рабочего тела, находят как разность энтальпий потоков 
на входе и вмходе соответствуюшего аппарата:

qK =  i5 — /6=  1360— 1 6 6 =  1194 к Д ж /кг ; 

qo =  ie — ( ';=  1 185 — 3 9 =  1146 к Д ж /к г ;

?т п =  ('б —<ба =  166 — 39 =  127 к Д ж /кг .

Удельное количество тепла в теплообменнике растворов

</т.п =  / ( / | - / 4 )  = 5 , 7 2 ( 2 5 0 - ( - 8 8 ) ]  =  1933 к Д ж /кг.

Сумма удельннх количеств тепла, подводимнх к рабочему телу А Х М  (если 
пренебречь тепловьш эквивалентом работн насоса), равна:

1<?п =  9 г +  <?о =  2 7 1 3 + 1146 =  3859 к Д ж /к г

Отведенное тепло (с учетом тепловмх потерь в теплообменнике растворов) равно:

Х9от =  </а +  ?кр +  <?дф+ (1 — Чт р)^т р =  2 1 2 7 +  1194 +  437 — (1 —0,95) 1933 =  3855 к Д ж /к г .

Несовпадение баланса соответствует точности расчета по тепловой диаграмме. 
Удельная техническая работа адиабатного процесса в насосе равна

(12.48)
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Считая жидкость несжимаемой при повншении давлення от Ри до Рк, можно оире- 
делить величину /н как работу иэохорного процесса:

l„ =  fv ( P K- P , )  = 5 ,7 2 - 1 ,1 2 6 -1 0 “ ’(1,35 — 0 , 144) 103 =  7,73 к Д ж / к г .  (12.49)

Удельньш объем водоаммиачного раствора находим ио даннмм [1]. 
Энергетическая эффективность ц и клаД Х М  оценивается тепловмм коэффициентом, 

равнь1м отношению количеств тепла, характеризуюших целевой эффект и все затратм 
в А ХМ . Пренебрегая работой насоса (/„<С<?Г), пОлучим:

t, =  qo/qr =  1146/2713 = 0 ,4 2 2 .  (12.50)

12.2.2. Подбор оборудования

Оборудование абсорбционной холодильной установки включает оборудование аммиач- 
ного контура (аппарати, водоаммиачнме наеосм и коммуникации абсорбционной холо- 
дильной машини), оборудование циркуляционних контуров хладоносителя и оборотной 
водь1 . Поскольку внешние системн хладоносителя и охлаждаюшей водь! идентичнь! 
рассчитаннмм в компрессионной установке, расчет этих систем здесь не рассматри- 
вается. Подбор оборудования А Х М  проводится в определенной последовательности: 
вначале определяют материальнне потоки в машине и рассчитмвают тепловме нагрузки 
на аппаратн, далее осушествляют подбор и поверочнмй расчет аппаратов А Х М , 
а затем — подбор водоамммачнмх насосов и расчет аммиачнмх коммуникаций. Неко- 
торме этапи проектирования А Х М  не отличаются от приведенннх ранее (в разд. 12.1) 
и здесь не приводятся.

Расчет материальнмх потоков и тепловмх нагрузок на аппарати. Внешнюю тепло- 
вую нагрузку на абсорбционную холодильную установку рассчитнвают так же, как 
в разд. 12.1.1. Она составляет <J, =  393 кВт; тогда необЛодимая холодильная мошность 
( с  учетом потерь холода) равна Qo =  432 кВт.

М ассовьж расход пара, поступаюшего в конденсатор и далее в испаритель, равен:

т л =  (Jo/(?o =  432/1 146 =  0,377 кг/с.

Массовьш расход крепкого раствора
m, =  / ,n rf =  5,72 -0,377 =  2,156 кг/с.

Массовьш расход слабого раствора
т л=  riij — т ,/ =  2,156 — 0 ,3 7 7 =  1,779 кг/с.

М ассовьж расход флегмн
П1фл =  Rm,i =  0,164 -0,377 = 0 ,0 6 2  кг/с.

Тепловме нагрузки аппаратов А Х М  равнм:

испарителя (J|)=(5o =  432 кВт;
конденсатора (J* =  m j q M =  0,377• 1194 =450 кВт;
абсорбера ( Ja=  т ^ з  =  0,377-2127 =  802 кВт;
генератора Q r =  m,iqr =  0,377-2713=1023 кВт;
дефлегматора 0 Дф =  т,/<7 дф =  0,377 -437= 165 кВт;
теплообменника растворов 0 Т p =  m,,gT ,, =  0,377-1933 =  729 кВт ;
теплообменника пара QT л =  «,/<7т „ =  0,377-127=48 кВт

С  учетом тепловмх потерь череэ изоляцию темловая нагрузка генератора составит

=  <5,-/Пт =  1023 /0 ,9 5 =  1077 кВт. (12.51)

Тогда расход греюшего napa равен

m rp =  0?/(/f 'p— i'rp) =  1 0 7 7 / ( 2 7 5 4 - 6 3 8 )  = 0 ,5 0 9  кг/с, (12.52)
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где пт — коэффициент т еп л о в и х  потерь в генераторе;  r]T =  0 ,9  — 0,96; /"р, i'rp — энтальпии  
соответственно во д и  и пара в состоянии насьицения при P r), =  0,5 М П а  [14]

Т епловая нагрузка на в о д о о х л а ж д а ю т е е  устройство (градирни) составит

0  =  0« +  0» +  <?лф =  45ОН-8О2+ 165 =  1417 кВт.

Электрическая мош ность ,  потр ебл яем ая водоаммиачньии насосом , со став л я ет

(ЧпЧдв) =  (2 ,1 5 6 -7 ,7 3 )/(0 ,7 -0 ,8 3 ) = 2 8  кВт.

Подбор аппаратов АХ М . П о д б о р  и поверочньж  расчет о снов нн х  т е п л о о б м е н н ш  
аппаратов  (испарител я,  конден сатора ,  д еф л е г м а т о р а  и теплообм енников дл я  регене-  
рации тепла) проводится по о б т е й  схем е ,  пр едстав л ен ной  в гл. 2. При ра сч ет е  а б с о р -  
бера ,  вьшарного эл ем ента генератора  и ректификационнон колоннн сл ед у е т  исполь-  
зо в а т ь  материал гл. 3, 5 и 6. Примерш расчета  этих а пп аратов  д а н н  в л и тера т у ре  [ 8 ] ,

П о сл е  п о д б о р а  а п п аратов  и расчета  коммуникаций, систем  циркуляции х л а д о н о -  
сителя и о х л а ж д ен н о й  в о д н  опр едел я ю т ф актические пар ам етр м  установки со в м е-  
т е н и е м  характеристик элем ентов А Х М  (см. разд .  12 .1 .7 ) .

П ри проектировании а б с о р б ц и о н н н х  х ол од и л ьн м х установок сл ед у ет  и спол ьзов ать  
параметрический ря д  АХМ, принятьж в С С С Р  [23]

12.2.3. Энергетическая эффективность установки

А н ал из  терм один ам ич еского  совер ш енства  пр оцессов  в технологической установке,  
включаюш ей АХМ , проводят  на осн ов е  тех  ж е  понятий эксергетического к. п. д .  и 
б а л а н са  эксергий для контрольнмх о б ъ е м о в  о т д ел ь н н х  подсистем и установки в целом  
(см. рис. 12 .9).  Отличительной особен н ость ю  подсистем м  3, включаюш ей в о доам м и ач-  
ньш контур А Х М , является дополнительньш  ввод эксергий теплового  потока в гене-  
раторе  —  этот поток эксергии является основнм м  и опр едел я ет  ее  энергетическую  
эффективность:

й ( Q?) =  (Jf ( T,v -  Гср> /Г р  =  1077 (425,15 -  308,15) /425,15 =  296 кВт.

С умм арньш  поток эксергии, вводимой в п о дсистем у  АХ М , равен

£ дХМ =  £  (0 ? ) +  =  296 +  28 =  324 кВт.

В идно,  что за т р а т и  электроэнергии в А Х М  не пр ев м ш а ю т  10 % от о б т и х  за т р а т  
эксергии, причем £ д ХМ>  ири равной холодил ьной  мош ности, с о зд а в а е м о й  в под-  
систем е 3. П о л е з н и й  эф фект в форм е потока эксергии холода ,  вводимого в п о д си ст ем у  2 
(контур х л а д о н о с и т е л я ) , равен

£  (Оо) =  (Т'Р — To) /То =  432(308.15 - 2 4 9 , 15) /2 4 9 ,1 5 = 1 0 2 ,3  кВт.

П р о ц ес с  кипення в испарителе АХМ пр ои сх о д и т  при переменной т ем п ер атуре;  условно  
примем средн етерм од и нам и ческ ую  т е м п ер а т у р у  р абоч его  т ел а  равной наинизш ей тем п е-  
ратуре  кипения t n =  — 24 °С ( Г о =  7’о =  2 4 9 ,1 5  К ) .  П отери эксергии от необрати м ости  
т еп л о о б м ен а  в испарителях о т н е се н н  к под си ст ем е  2  (так ж е  с д е л а н о  в р а з д .  12 .1 .8 ) .

В кон ден саторе ,  а б с о р б е р е  и д е ф л е г м а т о р е  из в о доам м и ачн ого  контура в под-  
систем у  о х л а ж д а ю ш е й  во д н  о тв одя тся  потоки эксергии:

£(<5«) = 0 к ( 7 \  - r cp) / 7 \  =  45 0 (3 0 8 ,1 5 -3 0 8 ,1 5 )/3 0 8 ,1 5  =  0;

£(<3а) =  0 , ( 7 7 — Ғср) /7 7 = 8 0 2 (3 1 1 ,6 5  —308,15)/311,65 =  7,9 кВт;

£ ( & * ) =  Одф( 7фЛ -  Гср) /7ф Л =  1 6 5 (3 3 3 ,1 5 -3 0 8 ,1 5 ) /3 3 3 ,1 5 = 1 2 ,4  кВт.

П ри вичислении средн етерм о д и н а м и ческ и х  тем п ер атур  р а б о ч е г о  тела  в конден-  
сатор е,  а б с о р б е р е  и д еф л е г м а т о р е  принято;

U = tK =  35 °С (77 =  308,15);
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Л,, =  / К = 60»С (Г Ф.,=333,15 К).

П отери эксергии от необрати м ости  теплообм ена с о х л а ж д а к я ц ей  водой от н есен н  
к п о д систем е  4.

Сум м арньш  поток эксергии на в н х о д е  из под си ст ем н  А Х М  равен

£лхм  =  £<& .) +  £ ( & ) + £ ( & )  + £ ( & ф) =  102,3 +  0 +  7 ,9 +  1 2 ,4 =  122,6 кВт.

Эксергетический к. п. д. пр оцессов  в водоам м иачном  контуре АХМ  находим по урав-  
нению, анал огичном у (1 2 .2 8 ) :

ЧАХМ =  ^АХМ/^АХМ =  122,6/324 = 0 ,3 7 8 .

П отери  эксергии в подсистем е  А Х М  составят  б АШ =  (1 — Л а х м )^ а х м =: 0  — 0 , 3 7 8 ) 3 2 4  =  
=  2 0 1 ,5  кВт.

Т ерм о д и н а м и ческ о е  со в ер ш енств о  холодильной установки , в к л ю ч а ю т е й  по д си ст ем м  
х л а д о н о си т ел я  2, АХ М  3 и о х л а ж д а ю ш е й  в о д н  4, оп р едел им ,  используя соотн ош ени я  
р а зд .  12.1.8. Получим:

£ ; j  =  £ ((J? ) +  +  $7  +  l#', +  Д т ае„ =  296 +  28 +  18,88 +  43 +  2,26• 3,6 =  394 кВт;

£ ; “* =  £ ( <5,) =  $ 1  ( г ср -  77) /7 7  =  393 (308,15 -  254,3) /254 ,3  =  83,2 кВт;

,ь  t =  £ “? /£ ”  = 8 3 ,2 /3 9 4  =  0,211;

Йх c= ( l  - i , „ . c)£*x =  (1 -0 ,211)394  =  310,8 кВт.

З атратш  электроэнергии в систем е  циркуляции х л адоносител я  l^x принятм те  
ж е,  что в р а зд .  12.1. Р а с х о д н  в о д н  на подпитку А т в и электрическая м о т н о с т ь ,  
в в одим ая  в в о д о о х л а ж д а ю т у ю  систем у,  рассч и та н н  по тепловой нагрузке  на гра-  
дирни: (J =  1417 кВт.

С р ав ни в ая  значения эксергетических к. п. д. холодил ьнм х установок на б а з е  
ком пресснонной и а б со р б ц и о н н о й  х о л одил ьни х  машин, видим, что процессм  с  использо-  
ванием АХ М  м енее совер ш енн м  (примерно в 1,5 р а з а ) .  Это с в я за н о  с низкой эф ф ектив -  
ностью с о в м еш ен н н х  циклов в АХМ  и потерями эксергии в д е ф л е г м а т о р е  и а б с о р б е р е .  
Б о л ее  экономичнме варианть! р а б о т и  АХМ приведенм  в [ 1 , 3 ,  16, 2 3 ] .

Т е рм оди нам и ческ ое  сов ер ш ен ств о  процессов в технологической систем е  вм де-  
ления толуола  с испол ьзованием  АХМ  оценим по методике, и зл о ж ен н о й  в р а з д .  12.1.8;  
при этом  £? “х и с о х р а н я ю т  те ж е  значения, а поток вводим ой эксергии находи тся  
по уравнению

^ ~ t p =  mreUTr, P r, X) +  Д ;  =  4 ,07-6 ,53+  394 =  420,6 кВт.

Э ксергетический к. п. д. систем м  в целом находим  по уравн ен ию  (1 2 .3 1 ) :  цТс =  
=  1 6 /4 2 0 ,6  =  0 ,038 ,  что примерно в 1,5 раза  ниж е,  чем в устан овке  с ком прессионной  
холодил ьной  м аш иной. С у м м а р н м е  потери эксергии т а к ж е  значительно больш е, чем  
в с рав ни в аем ом  варианте:

/ ) „ .=  (1 - , 1lc) ( f e  — f TP) = ( 1  -0 ,0 3 8 )4 2 0 ,6  =  404,6 кВт.

Н и ж е  д а н о  р аспр едел ение  потерь эксергии по основнм м  подсистем ам  а б с о р б ц и о н -  
ной холодил ьной  установки (см . рис. 12.9):

Л ,=  (/3а+ М / ' 2  =  (40 +  3 1 ) /2  =  38,5 °С(7'а= 3 1 1,15 К);

Параметри
Подсистеми

/ 2 3 4

>1/ 0,146 0,685 0,378 0
У! 0,261 0,288 0,770 0,169
У (1 — 1i) 0,223 0,091 0,479 0,169
Di, кВт 93,6 38,2 201,4 71,4
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Анализ д а н н м х  п о к а зн в а ет ,  что несов ер ш енств о  мроцессов в водоамммачном  
контуре приводит к возр а ст а н и ю  потерь эксергии в АХМ  и в о д о о х л а ж д а ю ш е й  систем е  
(подсистемм 3  и 4 ) .  Эксергетнческий к. и. д. подсисте.ми 4 иринят равньгм нулю. по- 
скольку нет пол езно  испол ьзуем ого  потока эксергии нагретой водьк iipn этом со.храняют  
силу с о о б р а ж ен и я ,  в н с к а з а н н м е  в разд .  12.1.8 о роли в о д о оборотной  систем м .

В табл. 12.5 п р ед с т а в л ен н  о сн о в н и е  энергетические пок азател и  а б со р б ц и о н н о й  
холодильной установки в различпью п ер и о д и  года. Анализ д а н н и х  по к а зи в а ет ,  что  
в весенне-осенний и зимний периодм такие энергетические показатели, как теиловой  
коэффициент АХМ  и удельньш р а сх о д  гр ею ш его  пара, за м ет н о  улучш аю тся всл едстви е  
сниж ения тем п ер атурм  о х л а ж д а ю ш е й  водм , роста в связи е этим удельной х о л о д о -  
производительности q» и уменьшения кратности циркуляции /  [см. уравнения (1 2 .3 7 ) ,  
(1 2 .3 9 ) ,  ( 1 2 .4 6 ) ] .  О д н а к о  степень со в ер ш енств а  АХ М  резко падает .  Это в м зв а н о  тем.  
что в обл егчен н и х  условиях эксплуатации в о зр а ст а ет  относительная доля потерь от  
необратимости теп л ообм ена ,  в частности при использоваиии грсюгцего пара тех ж е  
параметров ( P rp =  0 ,5  М П а ,  / ,P= I 5 2 ° C ) .

Терм одинам ический анал из  АХМ показьш ает [1. 16],  что при опр ед ел ен н м х  тем пе-  
ратурах  объекта  о х л а ж д ен и я  / х2 и о х л а ж д а ю ш е й  водм  t „ t су ш еств у ет  оптимальнмй  
реж им р аботи ,  о б е с п е ч и в а ю т и й  наибольш ий теплоной коэффициемт Этот режмм опре-  
деляеТся п р е ж д е  всего  оптимальньгми зпачениям и темнсратурь! нагрсва  раствора в 
генераторе !•> и концентрации с л а б о го  раств ора  x,,. Отклонение этих величин в л ю б у ю  
сторону в н з и в а е т  ум еньш ение теплового  коэф ф иц иента .  В холодное время года  сн и ж е -  
ние тем п ер атурм  о х л а ж д а ю ш е й  водн i приводит к см еш ению  оптим ум а в сторону  
больш их концентраций х а и меньших тем п ер атур  с л а б о г о  раствора l>, о д нак о  использо-  
вание гр ею ш его  пара тех ж е  парам етров со х р а н я ет  / 2 и хя гтрежними. В резу л ь та те  
в озр астаю т  тепло д еф л егм а ц и и  и тепловая  нагрузка  геиератора (относительно в о зм о ж -  
Hbix о пти м ал ьн их  зн а ч е н и й ) .  Д л я  улучш ения энергетических пок азател ей  ра б о т м  АХМ  
в зим нее время нео б х о д и м о  испол ьзовать г р е ю т и й  пар бол ее  низких пар ам етр ов  л и б о  
уменьшить подачу крепкого раствора в генсратор.

Т ерм оди нам и ческ ое  совер ш енство  установки в целом в зимнее время у х у д ш а ет ся  
в результате  возр а ст а н и я  относительной доли потерь в оборотной си стем е  в о д о о х л а ж -  
дения. В этом случае  необходим  сравнительньж  технико-экономический ан а л и з  для  
определения оптимального сп о с о б а  отвода  тепла в атм осф еру .

Таблица 12.5. Энергетические показатели абсорбционной холпдильной машинш

•Эксплуатационние режими
Показатели Расчетньж режим

летний весеннс-осенний зимннй

/гр, °С 
<»2. °С
Uu °с
/В Of *Н»
*0, °С 
/ °г*К» N->
0 / .  кВт 
Фо. кВт 
<5n кВт 
m rp, кг/с 
^н, кВт 

кВт 
кВт

152 
— 20 
+  27 
+  35 
- 2 4  
35 

393 
431 
1077 

0,509 
28 

18,9 
4.3 

0,401 
0,211

152 
-2 0  
+  23 
+  24,7 
— 24 

29 
393 
431 
988 

0,467 
24 

18,9 
43 

0,436 
0,178

152 
-20  
+  17 
+  15 
- 2 4  
23,5 
393 
431 
915 

0,432 
22 

18,9 
34 

0,471 
0,142

152 
-2 0  
+ 10 
0 °С 
— 24 
16,8 
393 
431 
840 

0,397 
16 

18,9 
22 

0,513 
0,082
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12.3. СРАВНИТЕЛЬНЬ1Й ТЕХН ИКО-ЭКОНОМИЧЕСКИ Й АНАЛИЗ КОМПРЕССИОННОЙ 
И АБСОРБЦИОННОЙ ХОЛОДИЛЬНЬ1Х МАШИН

Сопоставление энергетичееких к. n. д. компрессионной и абсорбционной холодильних 
машин показьтает, что А Х М  термодинамически менее совершенна, совмешение прямого 
и обратного циклов приводит к резкому ухудшению энергетических показателей (см. 
табл. 12.3 и 12.5). Однако термодинамическое совершенство не является единствен- 
ннм критерием, определяютим предпочтительность той или иной схеми. Вмбор наиболее 
целесообразного варианта осушесгвляется на основе сравнительнмх расчетов экономи- 
ческой эффективности капиталовложений. Оптимальному варианту соответствует ми- 
ннмум приведеннмх затрат, которме при сроке строительства до года и неизменности 
во времени годовмх эксплуатационнмх расходов опрЧгделяют по формуле

3 =  E„K +  S, (12.53)

где К  —  единовременнне капитальние затратм, руб.; Е н — нормативньш коэффициент 
эффективности (в энергетике Е „= 0 ,1 2  год“ ' ) ;  S —  годовне эксплуатационнме расходм 
(ежегодние издержки), руб/год.

В  данном случае использован разн.остньш метод расчета экономии по приведенньш 
затратам, позволяюший упростнть задачу, учи тьтая  только те затратм, по которьш 
варианть! различаются. Поскольку в компрессионной и абсорбционной машинах исполь- 
зуются различние формн энергии, сопоставление вариантов должно учитивать не 
только затрать) на получение холода n контуре холодильной машинь!, но и капитальние 
вложения н эксплуатационние издержки на производство данного вида энергии. 

Сравним три варианта:
1. Компрессионная холодильная машина получает электроэнергию от конденсацион- 

ной электростанции (снстема К Х М  — К Э С ).
2. Абсорбционная холодильная машина получает тепло в виде насмтенного водя- 

ного пара (/ %  =  0,5 М П а ) от теплоэнергоцентрали (система А ХМ  — Т Э Ц ) .
3. Абсорбционная холодильная машина получаег тепло в виде насьиденного водя- 

ного napa ( P rp =  0,5 М П а ) от котла-утилизатора, используюшего вторкчние энергоре- 
cypcw предприятия (система А Х М  — В Э Р ) .  Этот вариант особенно актуален для хими- 
ческой и нефтехимической отраслей промьшленности, обладаюших огромними В Э Р .

При расчете используем укрупненнме показатели для оценки капитальнмх вложений 
и эксплуатационннх издержек.

Н иж е  приведенн ориентировочнне значения удельнмх капиталовложений в обору- 
дование, расходов и стоимости условного топлива и водн:

конденсационная электростанция — 110— 160 руб/кВт [19]; примем uK3c =  
=135 руб/кВт;

теплоэлектроцентраль— 160— 180 руб/кВт [19]; примем uT3Ll=165 руб/кВт; 
оборудование утилизационной установки для получения пара от В Э Р  — 10 000 руб/т 

пара [19];
компрессионная холодильная машина — ц кхм =  25 руб. за 1 м3/ч VT [1, 8 ]; 
абсорбционная холодил^ная машина —  цдхм=100 руб/кВт [1, 8]; 
системи технического водоснабжения — цв =  48 руб. за 1 м3/ч [8 ]; 
удельнмй расход условного топлива на производство электроэнергии [19] 

на К Э С  — 6КЭС =  0,36-10_3 т / (к В т - ч ), на Т Э Ц  6ТЭЦ =  0,29-10_3 т / (к В т - ч ) ;
удельньж расход условного топлива на отпушенное тепло от Т Э Ц  [19]; 6Т =  

=  42,7-10-' т / ГД ж ;
зам и каю ти е  затратн на топливо (газ) в районе Нижнего Поволжья [19]: З т =  

=  40 руб/т. у. т;
стоимость водн при оборотной системе ц0 =  0,01 руб/м3
О бш ая норма амортизационннх отчислений, вклю чая ремонт, принята для всех 

объектов Р „ =  7,5 % .  При расчете использовань! значения энергетических показателей
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комоднльньгх машии (таи.1. iz.o и i s . o } ,  усреднииш.н' зн год; длительнишъ paooi'bi 
оборудоиания в течение года т =  8000 ч ( d летний и з и м п и й  периодм A t i  = Л т 2 ~ = 2 0 0 0  ч, 
в весенне-осеиний Ат.ч =  4000 ч ). Д ля расчета электрической мошности Т ЭЦ , иостав- 
ляюшей тепло для А Х М , использовань! o c n o B i i w e  показатели за 1980 г установленная 
мошность, производство электроэнергии по теилофикационному циклу и отпуск тепла 
[ I9 J. Принято на I ■ 103 ГД ж  тепла 15 кВт установлеиной мошности ТЭЦ .

Ежегодная экономия приведенмьГх затрат при иснользовапии абсорбционной 
машннн рассчитана по разностному методу:

A3 = E „A K + \S , (12.54)

где AK. —  разность капиталовложений; A S  — экономия ежегоднмх издержек на 
эксплуатацию. Величина AS складивается из экономми на топливо и воду и разницн 
амортизационних отчислений:

..\s =  .\st+  \SB + \s„

При сравнении систем К Х М  — К Э С  и А Х М — Т Э Ц  топливная еоставляюшая рас- 
считана по формуле [2]

ASr = 3, (Лкэст2:^кхм/П, —*.С>.-т/чт — 6тэит11^АХМ/,Ь ). (12.55)

где Е ^ к х м ’ Х ^ ахм — суммарнме электрические мошности, потребляемне соответствен- 
но в компресеионной и абсорбиионной установках; ц, =  0 ,9 — коэффициент, учитм- 
ваюший потери в электрических сетях и неучтеппьш расход энергии (на К И П ) ;  
0r — тепловая нагрузка на генератор А ХМ ; i|T=0,9 коэффициент потерь темла во 
внешних сетях.

При использованин тепла В Э Р  в уравнении (12.55) нсчезает величина /;,0,т/г|т — 
расход топлива на Т Э Ц  для производетва греютего пара. Экономия при сократении 
расхода водн на подпитку оборогной снстемш омродсляетси по соотношенню:

ASB = u„ (А т вКХМ — \ '"вдхм*т- (12.56)

Разница амортизационнмх отчислений определена по формуле:

AS., =Р.,ДК. (12.57)

Результатн внчнсленпй представлени в табл. 12.6. Анализ их показивает, что 
в даннмх условиях применение абсорбционной холодильной машинь! целссообразно 
только при использованни В Э Р  Однако в иних условпях, например при сезонностн 
нагрузки на холодильную машину и резерве тепла Т Э Ц  в летнее врсмя, возможен иной 
розультат.

Таблица 12.6. Расчет экономии приведенншх эатрат для  р а з ли ч н и х  вариантов 
холодильнмх установо/с

Сравнинасмие варианти

Показатель Обозначение или расчетное соотношение КХМ -  
КЭС

АХМ -  
ТЭЦ

АХМ -  
ВЭР

Холодопроизводительность: 
в единицу времени, кВт 0о 431 431 431
годовая, ГДж Q'o =  0 „ T 12,4-Ю3 12.4-10' 12,4 • 103

Тепловая нагрузка reuepa- 
тора АХМ:

в единицу времени, кВт Q< = I 0 iA t , /£ A t , 914 914
годовая, ГДж Q! — Q rT — 26,3- 10J 26- 1()J

Расход грею тего  пара, т /ч m rf = £ т , рДт,-/£Дт,- 1,55 1,55
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■ л  рвдоджеқие,' фўр., ̂

Сравниваемьк1 вариашм

Показатель Обозиачение или расчетное соотношспие КХМ АХМ лх.м
КЭС т э ц ВЭР

Потребляемая электриче- 221 75 75
ская мошность, кВт 
Годовой расход электроэнер- 1,77-10с 6- Ю5 6-105
гии, кВт-ч
Экономия условного топли- 
ва:

за год, т/год 0 -714 +  467
на 1 ГДж холода, т/ГДж 0 — 0,058 +  0,038

Экономия затрат на топливо По уравнению (12.55) 0 -  28560 +18690
AST, руб/год
Экономия затрат на воду По уравнению (12.56) 0 -230 -230
AS„, руб/год
Капиталовложения в КЭС, Ккэс =  икэс! ̂ /Пэ 33150 _ 11250
руб.
Установленная мошность 
ТЭЦ, кВт: 

по теплу l^T=15QM 0- 395
по электроэнергии ^. =  1 А̂ХМ/П, 83 —
суммарная — 478 —

Капиталовложения в ТЭЦ, Ктэц =  цтэи (^ т+  VT3) — 78870 —
руб.
Капиталовложения заме- КгГэс =  иКэ с ^ _ 53325 ^_
шенной мошности КЭС, руб. 
Капиталовложения, руб.: 

в компрессионную холо- Ккхм =  • 3600 60120
дильную машину 
в абсорбционную мацшну Kaxm =  ̂ axm(5c| _ 43100 43100
в оборотное водоснабже- к„ =  ц.^-3600 8300 13£00 13500
ние
в утилизатор ВЭР  

Суммарнме капиталовложе-
Кут=  10 000mrp 

IK 101570 82145
15500
72100

ния в систему, руб.
Разность капиталовложе- дк 0 19425 29500
ний, руб.
Экономня приведенннх за- ДК £„ 0 2331 3540
трат по капиталмшм вложе- 
ниям, руб./год 
Экономия амортиэационннх ASa =  PaAK 0 1460 2210
отчислений, руб./год 
Суммарная экономия экс- \S 0 -  27330 20670
плуатационннх издержек, 
руб./год
Экономия приведеннмх за- 
трат, руб.: 

за год дз -  24999 24210
за 1 ГДж холода A3/Q6 -2,02 + 1,95
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Приложение 12.1. Д и а гр а м м а  ( i  —  x )  для водоаммиачного раствора:
1 к г с / с м 2 =  9 8 0 6 6  П а ;  1 к к а л / к г  =  4 , 1 9  к Д ж / к г
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Приложение 12.2. Диаграмма Ig P — i для аммиака (низкое давление):
; =  0 °С; t'n=  100,0 ккал/кг; s o = l , 0  к к а л / (к г -К )  (1 ккал/кг =  4,19 кДж/кг)

too tto
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МЕХАНИЧЕСКИЕ РАСЧЕТЬ! OCHOBHblX УЗЛОВ 
И ДЕТАЛЕЙ ХИМИЧЕСҚИХ АППАРАТОВ

O C H O B H blE  УСЛОВНЬ1Е О Б О ЗН А Ч Е Н И Я

Е — модуль продольной упругостн материала;
/ — момент инерции;

М — иэгибаюший момент;
Р — усилие деформации; 
р — давление;

W — момеит согтротивления;
a  — коэффициснт линейного расширения материала; 
a — нормальнос напряженме; 
т — касательное напряжение.

ВВЕДЕНИЕ

Настоншее пособие по проектмрованию предназиачеио в первую очередь для студснтов химико- 
технологических вузов, поэтому цель данной главм — нс точнос изложенне сушсствую тих мето- 
диқ, закреиленнух нормативно-технической документацией (ГОСТами, отраслевими нормалями 
и т. п ),  а описание обшего порядка расчета с вьшелением наиболее важ них миментон, где
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будушим инженерам-технологам поясняетсл связь между свойствами о брабати ваем нх  ветеств ,  
техиологнческими особенностями процесса и прочностью и надежностью аппаратури.

Конструктивное оформление машин и аппаратов. применяемих в химической промьпилен- 
ности, неразривно спязано с их функциональнмм назначением и полностью определяется ха- 
рактерим и технологическими параметрами протекаюших в них процессов. При этом конструкция 
химического оборудования должна не только отвечать требованиям саммх совершеннмх техно- 
логий, но обладать такж е прочпостью, вшсокой надежностью, бнть легкой, эстетичной и требовать 
как можно меньшего расхода дорогостояших и деф иц и пш х материалов.

Д л я  обеспечения сочетаиия прочности и надежности химической аппаратурн с ее эконо- 
мичностью и малой материалоемкостью на стадии проектирования необходимо провести под- 
робньж механический (прочностной) расчет каждого узла и детали вновь создаваемого обору- 
дования. При этом могут бмть вьтолненм два вида механических расчетов: проектировочньш 
и поверочньш. В первом случае основнь1е размерн разрабатмваемого элемента конструкции 
рассчитмвают исходя из характера действуюших на него нагрузок, температурн эксплуатации, 
материала и необходимого запаса  прочности. Во втором случае, когда размерь! элемента конструк- 
ции обусловленн какими-либо иньши соображениями, например требованиями технологии, 
расчет сводится к определению напряжений, действуюших в материале рассчитмваемого элемента 
и их сравнению с допускаемими напряжениями.

Прежде чем перейти к основам механического расчета,  следует ввести некоторие понятия 
и определения, которие окажутся полезньши для понимания изложенного ниже материала.

13.1. ОБ1ДИЕ СВ ЕДЕН И Я

Р а сч ет н у ю  температ уру  определяют на основании теплових расчетов или опитних 
даннь!х. При положительнмх температурах за расчетную принимают наибольшую темпе- 
ратуру стенки. При работе элементов химической аппаратурм в условиях любь!х отри- 
цагельнмх температур за расчетную температуру принимают 20 °С . В  тех случаях, 
когда no тем или иншм причинам нельзя воспользоваться ни расчетньши, ни о п ьтш м и  
данними либо нагрев элементов аппаратурм неравномерен, за расчетную следует 
иринимать наибольшую температуру средн, но не ниже 20 °С . Расчетную температуру 
используют для определения физико-механических характеристик материалов и до- 
пускаемшх напряжений.

Под р а б о ч и м  д а в л е н и е м  понимают максимальное внутреннее избмточное или 
наружное давление, возникаюшее при нормальном протекании рабочего процесса, без 
учета гидростатического давления среди и без учета допустимого кратковременного 
повь1 шения давления при срабатнвании предохранительного клапана или других пре- 
дохранительнмх устройств.

Под у с л о в ш н м  ( н о м и н а л ь н ь ш )  д а в л е н и е м  принято понимать наибольшее избиточ- 
ное давление при расчетной темдературе 20 °С , при котором обеспечивается длительная 
работа аппарата или сосуда при той же температуре. Ряд условннх давлений норма- 
лизован (ГО С Т  9493— 80) в пределах от 0,10 до 100 М П а. Значения условншх давлений 
в М П а  внбирают из ряда [1] 0,10; 0,16; 0,25; 0,30; 0,40; 0,60; 0,80; 1,00; 1,25; 1,60; 2,0; 
2,50; 3,20; 4,0; 5,0; 6,30; 8,0; 10,0; 12,5; 16,0; 20,0; 25,0; 32,0; 40,0; 50,0; 63,0; 80,0; 100. 
Приведенньж ряд распространяется на промншленнне резервуарн и газгольдерш.

Под р а счет ньш  понимают давление, для которого проводят расчет элементов 
аппаратурш на прочность. Его принимают, как правило, равннм рабочему давлению или 
внше последнего. При расчете элементов, разделяюших пространства с разнмми давле- 
ниями (например, в аппаратах с рубаш ками), за расчетное принимают либо давленке 
в каждом из зтих пространств, либо давление, требуюшее большей то л ти н и  стенки 
рассчитиваемого элемента. Если на элемент сосуда или аппарата действует гидростати- 
ческое давление, составляю тее 5 %  или более от рабочего, то расчетное давление 
для этого элемента следует увеличить на это же значение.

Под п р о б н и м  понимают давление, при котором проводят испнтание сосуда или 
аппарата.

Д о п у с к а е м о е  н а п р я ж е н и е  для вибранного материала приближенно можно опре- 
делить по формуле

[a] = r|a*, (13.1)
где i) — коэффициент; а* — нормативное допускаемое напряжение.
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Тлблица 13. / Допускаемие напрнженип аля сталеи

Д о иускаем ое  нап ряжгнп е  о* М Па,  для сталеи марок
Рас
чст-
ная

тсмпе-
рату-

ра,
°С

ВСт.З 20.
20К

09Г2С,
16ГС.
17ГС, 

17Г1С, 
10Г2С1

10Г2 I2XM 12MX IfiXM I5X5M

15
Х

5М
-У

08
Х

22
Н

6Т
,

08
X

21
H

6M
2T

03
X

21
Н

21
М

4Г
Б

03
X

18
H

11

03
X

I6
H

15
M

3

06
Х

Н
28

М
Д

Т,
03

Х
Н

28
М

Д
Т

20 140 147 183 180 147 147 155 i-46. 240 240 180 160 153 147
100 134 142 160 160 — — — m i y 235 207 173 133 140 138
150 131 139 154 154 _ — — т зв 230 200 171 125 130 130
200 126 136 148 148 145 145 152 134 225 193 171 120 120 124
250 120 132 145 145 145 145 152 127 220 173 167 115 113 117
300 108 119 134 134 141 141 147 120 210 167 149 112 103 110
350 98 106 123 123 137 137 142 114 200 — 143 108 101 107
375 93 98 116 108 135 135 140 110 180 141 107 90 105
400 85 92 105 92 132 132 137 105 170 — 140 107 87 103
410 81 86 104 86 130 130 136 103 160 — — 107 83
420 75 80 92 80 129 129 135 101 155 — — 107 82 —
430 70 75 86 75 127 127 134 99 140 — — 107 81 —
440 — 67 78 67 126 126 132 96 135 — — 107 81 —
450 — 61 71 61 124 124 131 94 130 -- — 107 80 —
460 — 55 64 55 122 122 127 91 126 — — —
470 — 49 56 49 117 117 122 89 122 - - -- — — —
480 — 44 53 44 114 114 117 86 118
490 — — _ 105 105 107 83 114 — — — —
500 — — — _ 96 96 99 79 108 - -  - — - —
520 — _ — — 69 69 74 66 85 — — — — —
540 — — — 50 47 57 54 58 — — — —
560 — 33 41 40 45 — — - —

Д л я  взрмво- и пожароопасншх сред i| принммают равнмм 0,9, в остальннх случаях 
i| =  1,0. Значония о* д.ия рида сталей приведенн нтабл. 13.1: более подробние сведения 
см. [2 j.

Значения м о д у л я  п р о д о л ь н о й  уп р уго ст и  Е  в зависимости от вмбранного материала 
при расчетной температуре определяют по табл. 13.2.

К о э ф ф и ц и е н т  прочност и с в а р н ш  ш в о в  (tp) харакгеризует прочность сварного шва 
по сравнению с прочностью основного материала. Значение этого коэффициента зависит 
от метода сварки и типа сварного соединения (табл. 13.3). Д ля  бесшовнмх элементов 
сосудов н аппаратов <р=1

При расчете сосудов и аппаратов необходимо учитмвать п р и б а в к у  к  р а с ч е т н ь ш  
т о л ш и н а м  элементов (с) Исполнительную толшину стенки элемента опрсделяют по 
формуле

s ^ s f +  c, (13.2)

где прибавка к расчетпой толшиие (sp) равна
с ~  i‘i “t-1’2 “Ь ( л- (13.3)

Прибавки Сг (для компенсации минусового допуска) и Сз (для компепсации утоне- 
ния в процессе изготовления аппаратурм), как правило, иевелики и учитиваю тся 
технологами по обработке металлов. Гораздо сутественнее прибавка Ci для компенсации 
коррозни и (или) эрозим элементов сосуда илн аипарата. Таким образом, формула 
(13.3) может бить записана в виде

= TIT,, (13.4)

где П — скорость коррозии или чрозии; Т3 -  срок служби аппарата.
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Таблица 13.2. Модуль продольной упругости для сталей

Стали
Е ■ 10 5 МПа прн температуре “С

20 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700

Углеродис- 1,99 1,91 1,86 1,81 1,76 1,71 1,64 1,55 1,40
Tue и низко-
легирован-
ние
Жаропроч- 2,00 2,00 1,99 1,97 1,94 1,90 1,85 1,80 1,74 1.67 1,60 1,52 1,43 1,32
ине и жаро- 
стойкие 
аустенитнне 
Теплоустой- 2,15 2,15 2,05 1.98 1,95 1,90 1,84 1,78 1,71 1,63 1,54 1,40
чивие и кор- 
розионно- 
стойкие хро-
MHCTbie

Таблица 13.3. Коэффициент прочности сварнмх швов (ф)

<Г
Вид сварного шва при контроле 100 % 

длниЬ! шва
при контроле от 10 

до 50 % длннь! шва

Стиковой или тавровьж с двусторонним сплошнмм прова- 
ром, вмполненннй автоматической или полуавтоматиче- 
ской сваркой
Стиковой с подваркой корня шва или тавровьш с двусто- 
ронним сплошннм проваром, вьтполненньж вручную 
Стиковой, доступний сварке только с одной сторонн и 
имеюший в процессе сварки металлическую подкладку со 
сторонь! корня шва
Тавровьш, с конструктивншм зазором свариваеммх деталей 
Стнковой, вьшолненньж автоматической или полуавтома- 
тической сваркой с одной сторонм, с флюсовой или кера- 
мической подкладкой
Стьжовой, вьшолненнмй вручмую с одной сторони

стороннем контакте с коррозионной и (или) эрозионной средой прибавку С\ необходимо 
соответственно удваивать.

1,0 0,9

1,0 0,9

0,9 0,8

0,8 0,65
0,9 0.8

0,9 0.65

покрнтия, с =  0. При дву-

13.2. РАСЧЕТ ТОЛ1ДИНЬ1 ОБЕЧАЕК

Расчет толшинш обечаек проводят в соответствии с ГО С Т  14249— 80 [2]
Исполнительную толшину тонкостенной гладкой цилиндрической обечайки, нагру- 

женной внутренним избиточннм давлением, рассчитьтагот по формуле
s>^D/(2[a|((i — р) + с .  (13.5)

Эта формула применима при следуюицих условиях: во-первмх, для труб и обечаек с 
200 мм должно соблюдаться условие (s — c )/ D < 0 ,1 , для труб и обечаек с 

D < 20 0  м — ( s — c ) / D < 0,3; во-вторих, расчетная температура обечайки из углероди- 
стой стали не должна превишать 380 °С , из низколегированной — 420 °С , нз аустенит- 
ной —- 525 °С .

В соответствии с ГО С Т  9617— 76 [3] внутренний диаметр сосуда или аипарата, 
применяемого в химической, нефтехимической, нефтеперерабатмваюшей и смежнн.х 
с ними отраслях промншленности и изготовляемого из стальнмх листов или поковок, 
должен бмть вмбран из следуюшего ряда; 400; (450); 500; (550); 600; (650); 700; 800;
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900; 1000; (1100), 1200; (1300); 1400; (1500); 1600; (1700); 1800; (1900), 2000; 2200; 
2400; 2500; 2600; 2800; 3000; 3200; 3400; 3600; 3800; 4000; 4500; 5000; 5600; 6300; 7000; 
7500; 8000; 8500; 9000; 9500; 10 000; 11000; 12 000; 14 000; 16 000; 18 000; 20 000 мм. 
Значения, указаннме в скобках, можно применять только для рубашек сосудов и 
аппаратов. Эмалированнне сосудм и аппарать!, аппаратм с перемешиваюшими уст- 
ройствамм, а также сосудм и агшарать! из никельсодержаших сталей допускается 
изготовлять диаметром 250, 300 и 350 мм. Рубашки эмалировашшх сосудов и аппаратов 
можно прини.мать равнмми 1550, 1750 и 1950 мм.

Рис. 13.1 Номограмма для расчета на устойчивость в пределах упругости цилиндрических обечаек, 
рабо таю ти х  гюд наружннм давлением
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Рнс. 13.2. Прнмерм использования номограммш на рис. 13.1:
/ — оиределение расчетной толшинь! стенки; I I — определенис- домускаемого наружиого давлемия; I I I — 
опрсде.пение допускаемой расчетной длини (/); о начало отсчета; • — промежуточнью точки; X — ко- 
нсчний рсзультаг

Рис. 13.3. К расчету плоских крншек

Внутренний диаметр сосуда или аппарата, нзготовляемого из цветнмх металлов 
и сплавов, должен бмть вшбран из следуюшего ряда: 200; 250; 300; 350; 400; 450; 500; 
550; 600; 650; 700; 800; 900; 1000; 1100; 1200; 1300; 1400; 1500; 1600; 1700; 1800; 1900; 
2000; 2200; 2400; 2600; 2800; 3000; 3200; 3400; 3600; 3800; 4000 мч.

Наружньш диаметр сосуда или аппарата, изготовляемого из стальной труби, вмби- 
рают из следуюшего ряда: 133; 159; 168; 219; 273; 325; 377; 426; 480; 530; 630; 720; 
820; 920; 1020; 1120; 1220; 1320; 1420 мм.

Толшину стенки гладкой цилиндрической обечайки, нагруженной наружним давле- 
нмем, вибнрают большей из двух, рассчитаннмх по формулам

s >  10'- l K 2D +  c\ (13.6) 

\ , \ p D / 2 \ a ]  + f ,  (13.7)

c последуютен проверкой no формуле (13.8)
Коэффициент K i  определяют no номограмме, приведенной на рис. 13.1. Пример 

испо.пьзованмя этой номограммм для расчета приведен на рис. 13.2.
Допускаемое наружное давление определяют по формуле

f Р\р
[ р ] = — .-------  (13.8)

i l  +  (lp]p/{P\E)2

Допускаемое давление из условия прочности определяют по формуле

I/'] я =  2 M ( n- < - ) / [ 0 + ( s - c)] (13.9)

Допускаемое давление из условия устойчивости в пределах упругости определяют по 
формуле

где В | — меньшее из двух, внчисленних по формулам

п, запас устойчивосги, рапнмй 2,4
В 1 =  1,0; fl, =  8,15-=- V O / 1 0 0 ( s - c )  (13.11)
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Коэффициент запаса прочиоети л> рекомендуется прнниматъ равньгм 2.'4'.: Расчктгая 
длина l = L - \ - l . i ,  где L длина собственно цилиндрической обечайки; /3 — длика, 
учитм ваю тая  илияиие иа устойчипость цплпндрической обечайки приммкаюших к ней 
элементов. Так, для обечаск, сочетакнцихся с вьтукльш и (например, эллиптическими 
или полусферическими) дишцами и крмшками, /э =  Я/3 ( Н  — вмсота дниша или 
крьшжи без отбортовки); для обечаек. сочетаю тихся с коническими днишами без 
отбортовки, / j= D /3 (.ga  («  — половина угла при вершине конуса); для обечаек, соче- 
таюшихся с комическими днитами с отбортовкой, вибирают напбольшее значение Ь 
из двух, вьшисленнмх гю формулам

/s = /'sin сс: /,i =  D/3tga, (13.12)

где r —  радиус скруглеиин между цилиндрической отбортовкой и конической частью 
днита.

Если получснное по помограмме (см. рис. 13.1) значение Ks лежит ниже соответ- 
ствуюшей штрихпунктирной линии, значенис [/;] может бить определено по формуле

I/)] = 2 , 4 Л , - 10 f,£ / " y .  (13.13)

Гладкие коническпс ооечайки, работаюш,ие гюд внутренним или иаружнмм давле- 
нием, рассчитьтаю т по тем же формулам, что и конические дниша (см. разд. 13.3).

13.3. РАСЧЕТ ТОЛ1ДИНЬ1 ДНИ1ДА

Толшину стенки эллиптического или полусферического д нита определяют по формуле
s ^ p R / ( 2 4.\(j \ -0,5/>)+r, (13.14)

где R —  раднус кривизнь! в вершине дниша; R =  [ ) - / 4 H  ( Н  — вмсота дншда без учета 
цилиндрической отбортовкм); R =  D  для эллиптических дниш. с /Z =  0.25D; R  =  0 ,b D  
для полусферических дипш с Н =  0 ,5 D

Если длина цилиндричеекой отбортовки (/n) у эллнптического д н и та  больше 
0,8 [Z )(s — г) ] а у полусфсрического динша больше 0,3 [£ )(а — с) ] |/2, то толшнна 
дншца должна бьиь не мсньше голшннм обечпйки, рассчитанной при <| =  1 (см. 
разд. 13.2).

Для дниш, нзготовлснннх из целой заготовки (без сварочной операции); коэффи- 
циент (|'=1. Д ля сварньгх дииш зтот коэффнциент определяют no табл. 13.3.

Толтину стенкн эллиптических и полусферических днит. нагруженних наружньш 
давлеиием, принимают равпой большему из двух змачений, рассчитанннх по формулам

„3.15,
510 Y  10_6£

s > P « / 2 | a | ,  (13.16)
где коэффнциент А, мри ириближенншх расчетах можно прннять равннм 1,0 для 
полусферических дншд и 0,9 — для эллиптических.

Формуль! (13.14) — (13.16) применимн для расчета эллиптических д н и т  при 
соблюдении слсд>ю1дих условнй:

0,002 ( v - r ) / D < 0 . l ,  0 .2 <  ///£ > < 0 ,5 .

Кроме to io , их можг.о при.мс-нягь лишь тогда, когда расчетная температура стенок 
полусферического и ?ллмптичсского дшиц. изготовленнмх из углеродистой стали, 
не превьииает 380 'С, m;j нюколегироианной ста.пи 420 °С , из аустенитнои— 525 °С .

Толшину стенок гуюдких коиических дииш с тороидальннм переходом (отбортов- 
кой), нагружгннмх внугренннм мзбиточнмм давлением, рассчитьтаю т по формулс

PD к 1
•< . --------- + i\ (13.17)

|.jJ — f> cos. a
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где расчетньш диаметр конического дниша L(K=u,8ZJ ( L) —  диаметр отоортовки или 
основания конуса); a  — половина угла при вершиие конуса. *

Толшину стенки гладких конических днит. нагруженних наружньш давлением, 
в первом приближении определяют по формулам (13.6) и (13.7) с последуюшей про- 
веркой по формуле (13.8). При предварительном определении толшинн стенки в ка- 
честве расчетной длинм l принимают длину l E, определяемую по формуле

lE =  ( D - D „ ) / 2 s i n a ,  (13.18)

где D 0 — диаметр отверстия для штуцера, расположенного в вершине конуса.
При расчетах по формулам (13.6) и (13.7) величину D  заменяют величиной D F, 

в качестве которой прииимают наибольшую из рассчитанньи по формулам

D t:= ( D  +  D u) /  2coscc; (13.19)

De = — -----0,31 (D +  D „)~ \/  +  tga. (13.20)
c cos a  V — c >

При проверке no формуле (13.8) в нее иодставляют значение
[р) /> = 2 |ст] (s —f )/ (0 K/cos<z + s — г), (13.21)

а значение [p] Е определяют по формуле (13.10), в которую вместо D и l подставляют 
соответственно значения D F и l E. При расчете по формуле (13.10) внбирают меньшее 
из двух значений В i, вмчисленннх no формулам

В, =  1,0; В, =  8,15— Д / --- — ----. (13.22)
lE Y  '00(s — с)

Следует иметь в виду, что методика расчета толшинм стенки гладких конических 
дниш, нагруженннх наружнмм давлением, прнменима лишь при условии a s ^ 7 5 °C .

При расчете плоских крншек, работаюших под внутренним давлением, необхо- 
димо иметь в виду, что такие крьпики диаметром более 500 мм не применяют.

Д л я  определения толшинн плоской кришки используют вьфажение

„У/>/М +с. (13.23)
где k  — коэффициент конструкции крьпики; для предварительних расчетов можно 
принять /г =  0,41; Dc „ — средний диаметр прокладки (рис. 13.3, стр. 397).

13.4. Ш ТУЦЕРА И Ф ЛА НЦЬ!

Подсоединение трубопроводов к сосудам и аппаратам осушествляется с помошью 
вводних труб или штуцеров. Штуцернме соединения могут бьиь разъемнмми (резь- 
бовнми, фланцевими, сальниковьшн) и неразъемннми (сварньгми, паяньши, клеевмми). 
Наиболее употребительнь! разъемнме соединения с помотью  фланиевнх штуцеров. 
Стальнне фланцевие штуцера представляют собой короткие куски труб с приваренннми 
к ним фланцами либо с фланцами, удерживаюшимися на отбортовке, либо с фланцами, 
откованньши заодно со штуцером. В  зависимости от толшинш стеиок матрубки штуцеров 
могут бь1ть тонко- или толстостеннмми. Штуцера не рассчитивают на прочность, 
а вибирают. Типн штуцеров определенш действуютимн стапдартамм, сводную таб- 
лицу которнх можно найти в [4] Типм штуцеров зависят от номинального (условного) 
давления и температурш средм. Стандартизованн штуцера условньш диаметром от 
20 до 500 мм, для условннх давлений до 16,0 М П а и температур от — 70 до +600 °С . 
Конструкцни стандартнмх стальннх приварнмх фланцевнх штуцеров приведенн иа 
рис. 13.4. Основнме размерн фланцевмх штуцеров стандартизовапм: для каждого 
вида штуцера оговорен наружньш диаметр патрубка d,, условньж диаметр 1итуцера 
Dj, толтина патрубка sT и о б т а я  внсота штуиера H r. Присоединение фланцсвмх штуце-
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a 5 в г д
Рис. 13.4. Конструкции прнварних фланцевшх штуцеров:
а — с приварнцм плоскнм фланцом и тонкостенним иатрубком; 6 — с приварньгм флапцем встик и тонко- 
стеннь1м патрубком; в — кованин толстостемний; г — с приварнмм флаицем встик и толстостешшм патруб- 
ком; д — париант конструкцни толстостенного штуцера

ров к корпусу аппарата, дмшцу или крмшке вьтолняется с определеннмм вмлетом Н  
(рис. 13.4, а ) . которнй завмсит от условного диаметра и условного давления, а также 
от толшинь! изоляции аппарата (если он имеет тепловую изоляцию). Вьшет фланцевих 
штуцеров стандартизован. Соответствуютие таблицм имеются в [4]. Вилетн  бесфлан- 
цевмх штуцеров не стаидартизованм, однако их рекомендуется принимать равннми 
вилету соответствуюших фланцевшх штуцеров. ,

По назпачению все фланцевне соединения в химическом апнаратостроении под- 
разделяют на фланць| для трубной арматурь! и труб (сюда же относятся все фланцм 
д.|н штуцеров и аппаратов) и фланцм для аппаратов (с их помотью  осушествляется 
крепление крмшек, дниш и г. п.). Фланцевое соединение состоиг из двух симметрично 
расположенних фланцев, уплотнительного устройства (прокладки) и крепежнмх 
элементов (болтов или шпилек, шайб, гаек).

По способу кремлеиия (к трубе, арматуре, патрубку штуцера, аппарату) фланцм 
делятся на приварние плоские. приварнше встьгк, резьбовме, свободнме на приварном 
кольце, свободнью на отбортовке (рис. 13.5). Кроме того, фланцн различают по харак- 
теру поверхности, обеспечивакнцей крепление уплотняюшего устройства (с соединитель- 
нь1м вмступом, под прокладк^ овального сечения, с виступом и впадиной, шипом и 
пазом и т. п .). Конструкцию фланцевого соединения принимают в зависимости от

2

1
1
.1 т

\

Рис. 13.5. Конструкцни фланцев: 
а плоскис прнварпьк". 6 — приварпме вгтик; в 
евсбодньл* на отбортовке

д

—■ рсзьбовмс; свободнме на приварном кольце; д —
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Рис. 13.6. Конструкции прокладок фланцевмх соединений:
a — плоская; 6 — гофрнрованная; в — овального сечения; г восГ>миугольиого ссчения

Рис. 13.7. Диаграмма для определения коэффициента у: 
l  — плоский фланец; 2 — угловой приварнон фламеи

рабочих параметров аппарата: плоские приварнше ф л а ш ш — прм р < 2 ,5  М П а , 
/<300 °С  и числе циклов нагружения за время эксплуатации до 2000; приварнме встнк 
фланць! —  при 2,5 М П а, /<  — 40 °С  или />  300 °С . Свободние на отбортовке 
фланць! применяют в основном при сочетании патрубков и фланцев, вьтолненних из 
разнородних материалов, сварка которшх либо невозможна, либо требует особой 
технологии. Резьбовме фланцм рекомендуются для арматури, соединительних частей 
и трубопроводов с линзовмм уплотнением. Соединения со свободньши фланцами на 
приварном кольце рекомендуется применять при вь1соких гемпературах и требовании 
независимой координации соединяемнх частей по отверстням для болтов и шпилек.

Во  фланцевих соединениях при р< ;4,0  М П а  и /<300 СС прмменяют болтм, а при 
р >  4,0 М П а  и />  300 °С  — шпильки. Д ля уплотпения фланцевих соединений применяют 
неметаллические, асбометаллические, металлические и комбинированнше прокладки 
стандартнмх форм (рис. 13.6). Рекомендации по вмбору прокладок приведень! в 
табл. 13.4.

Проверочний расчет болтов и прокладок фланцевнх соединений начинают с опре- 
деления расчетной тсмпературн фланцев /ф =  /Р и болтов (шпмлек) /,-, =  0,95/р. Затем 
определяют расчетнме нагрузки на соединение. Расчетная нагрузка, действуюшая 
от внутреннего избьиочного давления (рр.„), равна

Q;l =0,789D? uPv „, (13.24)

где Dc n — средний диаметр прокладки.
Усилие, возникаюшее от разности температур фланца и болта (шпильки) в период 

эксплуатации, равно

Q i =  Y "/»£»/<!> ( “ ф —  0 ,9 5 a i ) . (13.25)
где Y — коэффициент, определяемьж по диаграмме (рис. 13.7); п  —  число болтов 
(ш пилек); /6ж0,95^б — плошадь поперечного сечения болта (шпильки) по внутреннему

Таблица 13.4. Вибор прокладок

Конструкция прокладки Материал р, МПа 1. “С

Плоская неметаллическая Резина < 0 ,6 От —30 до 100
Асбест < 1 ,6 До 550
Паронит < 2 ,5 От —200 до  400
Фторопласт Независимо От - 2 0 0  до  250

Плоская металлическая (для Алюминий ^ 2 , 5 От —200 до 300
уплотяения шип — паз) Латунь

Сталь
Плоская или гофрированная со- Асбест в металлической < 6 .4 От - 2 0 0  до 550
ставная оболочке из алюмимия, ме-

дм, латуни, стали
Овального или восьмиугольного Сталь Э=6.4 От — 200 до 550
сечения
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Таблица 13.5. Значения m, q, /q/  для различних прокладок

Параметр

Прокладки плоские 
неметаллическне нз

Прокладки плоские 
металлические из

Прокладки плоские 
составнне асбестовие 

с оболочкой из Прокладка 
овальная или 
восьмиуголь- 
ная метал- 
лическаяаXXлVQ. ка

рт
он

а

па
ро

ни
та

фт
ор

оп
ла

ст
а

ал
юм

нн
ия

ла
ту

ни

ст
ал

и

ал
юм

ин
ня

ме
ди

ла
ту

ни

ст
ал

и

m 0,5— 1,0 2,5 2,5 2,5 4,0 4,75 5.5—6,5 3,25 3,5 3,5 3,75 5,5—6,5
q , МПа 2,0-4,0 20 20 10 60 90 125— 180 38 46 46 53—63 125-180
[(/], МПа 18—20 130 130 40 — — — — — — —

д и а м е т р у  р езь б и ;  d 6 — нар уж ньш  диам етр  болта  (ш пильки);  Е6 — модуль упругости  
первого  рода м атериала  болта  (шпильки) при ра{5очей тем пературе;  аф, <х'б —  коэф ф и-  
циент линейного  расш ирения м атериала соответственно ф ланцев и болтов (ш пил ек ).

Р а сч ет н о е  осевое  усилие д л я  болтов (ш пилек) Р б принимают больш им из с л ед у ю и ш х  
трех значений:

Рб\ =  дОс nboq; Р  ̂ (oti -(- RH) ; P&3 =  Qa Rn Qt, (13.26)

где P e  I, P  62, P  бз — соответствен но  усилие, д е й ст в у ю ш е е  на б о л т н  при предварительном  
о б ж а т и и  прокладок, усилие за т я ж к и  болтов при м о н та ж е  и предельное усилие,  дейст-  
в у ю ш ее  на б о л т н  в п р о цессе  эксплуатации; bn — эффективная ширина прокладки  
(bo =  b при f t ^ 0 , 0 1 5  м; bo =  0,124»1/2 при b^>  0 ,015 м );  b —  ширина прокладки; q —  
уд ел ьн ая  нагрузка на прокладку (табл .  13 .5);  l  =  [ст] >о/ [ a ] , — о тнош ен ие  допу-  
с к а е м и х  нап ряж ени й  для м атериала  ф л анц ев  или болтов (ш пилек) при м о н та ж е  
( t  =  2 0  °С) и при расчетной тем п ер а т у ре  t  (приним аю т м еньш ее из значений 5);  <*i —  
коэф ф иц иент  ж есгкости  ф л анц ев ого  соедин ен ия (a i  =  l д л я  соединений с рези нов м м и  
прокладками; oti =  1,3 для всех о стал ь нн х  с л у ч а е в ) ; R„ —  расчетная си л а  о с ев о г о  с ж а т и я  
ф л а н ц ев ,  треб у ем а я  д л я  обеспечения герметичности соединения (реакция п р окл адк и);

A!„ =  2.nDc nb0m p v ,, (13.27)

где m  —  коэф ф ициент ,  за в и ся ш и й  от конструкции и м атериала прокладки (см.  
табл. 13 .5);  р р „ —  расчетное  внутреннее д авление .

З а т е м  вьшолняют проверку прочности болтов  (ш пилек) по условию

а = 1 ,З Р 9/(гг/6) <  [а]о, (13.28)

где [ a ] e  — д о п у с к а е м о е  на п р я ж ен и е  дл я  м атериала  болтов (ш пилек) при т ем п ер а т у р е ,  
с о о тв ет ст в у ю ш ей  дей стви ю  максимальной нагрузки P«-

П р о ч н о сть  неметаллических прокладок проверяю т по ф орм ул е

qf =  P(,2/ (nD, ,.&(,)< [</], (13.29)

где q р — расчетное д а в л ен и е  на прокладку при м онтаж е; [?] — д о п у с к а е м а я  удел ьная  
н агрузк а  на прокладку (см. табл.  13 .5).

13.5. О П О РЬ ! АППАРАТОВ

Х им ические апп арать 1 устан авл иваю т  на ф у н д а м ен т м  ч а т е  всего с п о м ош ь ю  опор.  
Б ез опор  на фундаментш  устан авливаю т только с о с у д и  и ап п а р а т н  с плоским д н и ш ем ,  
п р ед н а зн а ч ен н м е  для работм под наливом. А п п а р а т н ,  ра б о т а ю ш и е  в горизонтал ьном  
п ол о ж ен и и ,  незав и си м о от того,  где их монтируют (внутри п о м е т е н и я  или вне е г о ) ,  
у ста н а в л и в а ю т  на с е д л о в н х  опорах  (рис. 1 3 .8 ,а ) . А п п а р а тн  вертикального  типа  
с соо тн о ш ен и ем  H j D ^ b ,  р а з м е т а е м н е  на откритм х  п л ош адк ах ,  оенагцают так  
н а з м в а ем н м и  ю бочним и опорами — цилиндрическими • (рис. 1 3 .8 ,6 )  или копическими
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Рис. 13.8. Типн опор аппаратов:
a — седловая; б — юбочиая цияпндрнческая; e — етйочная коническая; г — опорние лапм (повернутн на 
90°); д — вертикальная опорная стойка круглого сечепия; е — наклонная опорная стойка круглого сечення; 
ж — вертикальная опориап стойка некруглого сечения

(рис. 13.8, в ) Чаш е всего конические юбочнме опорш применяют для аппаратов колон- 
ноготипа. Вертикальмме аппарать), устанавливаемие в помешении, могут монтироватьея 
либо на подвесннх лапах, либо иа стойках. Подвеснне опорнне лапм (рис. 13.8, г)  
применяют в том случае, если аппарат размешают между перекрьгтиями или на спе- 
циальнмх стальнмх конструкциях. Если аппарат устанавливают на полу того или ийого 
этажа, то при H / D <  5 используют опорнме стойки, которне могут бмть вертикальньши 
(рис. 13.8, d) или наклоннмми (рис. 13.8, е ), круглого (рис. 13.8, д. е) или некруглого 
(рис. 13.8, ж ) сечения. Опорнме стойки круглого сечения применяют, как правило, для 
аипаратов малшх объемов. Чтобм сохранить прочность обечаек и дниш. аппаратов при 
воздсйствии на них огюрних нагрузок, между опорой и элементами аппарата иногда 
помешают специальмую подкладку. Подвеаш е опорнше лапь! рекомендуется распола- 
гагь више иентра масс аппарата.

Число оиор, определяемое конструктивними соображениями, проверяют расчетнмм 
иутем: лап должно бмть не меиее дпух, стоек — не мемее трех.

При разметении горизонта.пьиь1х аппаратов на седловнх опорах необходимо 
учитивать возможность температурного удлинепия аппарата. В  этих случаях скольжение 
nnopw аппарата, устанавливаемого на бетонном фундамеите, должно происходить 
по опорному лиету; onopu аппарата, устанавливасмого на металлоконструкции,— 
io  листу, предусмотренному в этой конструкции.

При определсг.ми нагрузкн на подвеспую опорную лапу все действуютие на аппйрат 
нагрузки приводят к осевой силе Р  (определяемой максимальиьш весом аппарата при 
эксплуатации илп при гидравлнческих испмтаниях) и моменту .VI (зависяш ему от кон-
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Рис. 13.9. Нагрузки, действуюшис на аппарат

струкции аппарата, условий его монтажа и других 
факторов). Расчетная схема показана на рис. 13.9. 
(При раечетах, имеюших чисто учебную цель, мо- 
мент М  можно принять равнмм нулю.) Нагрузку 
на одну опору рассчитьшают по соотношению

Q =  h P / z  +  \ 2M / ( D  +  2e), (13.30)

где е  —  расстояние от стенки аппарата до середини 
опорной плошадки лапн; >.|, — коэффициентм, 
зависятие  от числа' опор г:

г 2 3 4
h 1 1 2 
Я.2 1 1,3 I

За максимальную приведенную нагрузку на 
юбочнью onopbi колонньгх аппаратов; принимают 
большее из значений:

Q =  4 M I/ D  +  P I- Q = 4 M 2/ D  +  P i . (13.31)

где D — внутренний диаметр аппарата; М i, М 2— расчетние изгибаюшие моментм в 
нижнем сечении опорной обечайки соответственно при эксплуатации и при гидравли- 
ческом исгштании; Р i, Рч —  осевме сжимаюшие силм, действуютие в нижнем сечении 
опорной обечайкн соответственно при эксплуатации и при гидравлическом исгштании. 
(Определение /VI,, ,W2, Р\,  Р? см. в C I  С Э В  1644— 79 [5 ].)

Реакция onopbi горизонтального аппарата, установлемного на двух седлових опорах,

Q = 0 ,5 G ,  (13.32)

где G — наибольшая из сил тяжести аппарата в рабочем режиме или при гидравли- 
ческом исгштании.

Реакция onopbi горизонгального аппарата, установленного на нескольких седловшх 
опорах,

Q, = i|r, G/г, (13.33)
где iji,- — коэффициент, определяемьгй по рис. 13.10.

6

е = а  + - jH

Рис. 13.10. Графпкн для определення коэффи- 
циента i|j:
з ихсма расиродслсиня иагрузок; 6 расчстпие 
-рафики; i поряяковмй мо.мер oriopt.1
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После определения реакции опорш необходимо проверить, достаточна ,ui млошадь 
А„ нижнего подкладного листа опорм. При этом удельная нагрузка от лапь! на фундамент 
или металлоконструкцию не должна преьшшать следуюших допускаемнх иапряжений 
Н ф ;

для стали и чугуна — 100 М П а;
для бетона (в зависимости от марки) —  15— 25 М П а;
для дерева — 2 М П а ;
для кирпичной кладки — 0,8 М П а .

Иньши словами,

Д ,> У /М ф . (13.34)
Прочность угловь1х сварних швов, соединяюших ребра огюр с корпусом аимарата, 

проверяют по условию

Q / ( 0 , 7 k L ) ^  |т), (13.35)

где k  — катет шва; /„, — обшая длина швов; [т] =  0,6<| >[п| — допускаемое напряжение 
для материала швов; q>— коэффициент ирочности сварного шва (ф =  0,8— 1); [a] — 
допускаемое нормальное напряжение в материале опор при расчетной температуре.

13.6. В Е РТ И К А Л b H b lE  ВАЛЬ1 ПЕРЕМ ЕШ ИВАЮ 1ДИХ УСТРО ЙСТВ

При врашении валов может наступить момент, когда при определенной частоте враше- 
ния вьшужденная частота колебаний совпадает с собственной, наступают резонанснше 
явления, проявляюшиеся в вибрировании вала. При этом с повншением или понижением 
частоти врашения вибрация вала прекрашается. Проверку вала мешалки на вибро- 
устойчивость проводят по условию

I.35uii< io<0,7m i, (13.36)
где ш —  угловая скорость вала; wi — первая критическая угловая скорость оала:

oil =  \ I E /m „  ( a \ / L ) 2, (13.37)

где / =  л^4/64 — момент инерции поперечного сечения вала; d  диаметр вала; Е —  
модуль упругости материала вала при расчетной температуре; т„ =  n d 2f i /4 \  р — плот- 
ность материала вала (для стали р =  7,85-103 к г / м ' 1) ;  L  —  длина вала (рис. 13.11);

Рис. 13.11. Расчетнне схеми валов мешалок: 
а. 6 — консольние валь|; в — вал с нижней конце- 
вой опорой

VU---
Г а

csa

Б

те -J 1Лд -j

т ■ т ,

m g

8

a i —  корень частотного уравнения вала мешалки, которьж внбирают в зависимости 
от расчетной схемм вала (см. рис. 13.11), относительной координатш ё\ центра массм т  
мешалки и относительной массн мешалки т  по графикам на рис. 13.12;

tji = / i / £ ;  (13.38) m  =  m / t n aL. (13.39)

Вал  мешалки проверяют на прочность из условия совместного действия изгиба 
и кручения. Опасное сечение рассчитнвают по формуле

[a] ^  \ /зт 2 +  о ' , (13.40)

405



Рис. 13.12. Графики для определения коэф- 
фициента aj:
а, б — для консольних ва.пов, е — для валов 
с нижней концевой опорой

где [cr] — допускаемое напряжение для материала вала при расчетной температуре; 
■z =  M Kp/ W l l— касательное напряжение в опасном сечении вала; М кр — крутяший мо- 
мент в опасном сечении; W Kx O , 2 d 3 — момент сопротивления кручению в опасном се- 
чении; a =  M „ / W — нормальное напряжение в опасном сечении; М„ —  изгибаюший 
момент в опасном сечении; W  » 0 , [ d 3 —  момент сопротивления изгибу в опасном 
сечении.

Максимальньш крутятий  момент с учетом пусковьгх нагрузок рассчитмвают по 
формуле M Kp =  k N / to, (13.41)

где N  —  номинальная мошность привода мешалки, Вт; со — угловая скорость вала 
мешалки, рад/с; k  — коэффициент динамической нагрузки (для турбинньгх и трех- 
лопастних мешалок в аппарате без перегородок k =  1,5, в аппарате с перегородками — 
1,2; для рамнмх и лопастнмх мешалок fc =  2).

Максимальньш изгибаюший момент от действия приведенной центробежной силм 
P u и опасное сечение вала определяют из эпюрм изгибаюш,их моментов, построенной 
для вшбранной схемьг вала:

Pu =  m„„ia2r,

где m„p =  m - \ - g m BL  —  приведенная сосредоточенная масса вала мешалки; г =  Г /  
/[1 — (io/w ,)2] — радиус врашения центра тяжести приведенной массм вала и мешалки.

Коэффициент приведения распределенной масси к сосредоточенной массе мешалки 
g  =  0,24 (для схемн на рис. 13.11, о ) . Д ля схемн на рис. 13.11, 6 : g =  12/ [ (4,6 — Зё |)47?Х  
X ( / i + 3 ) J ,  для схемн на рис. 13.11, в  —  g =  1/( 3 2 е ^ ё ] ) , где e 2 =  U /L .

Эксцентриситет центра массм мешалки с учетом биения вала

/' =  / + 0.56, (13.42)
где 6 —  допускаемое биение вала (для предварительннх расчетов можно принять
6 =  0,0001 м ). Д ля расчетннх схем вала на рмс. 13.11,а,б эксцентриситет центра масси 
мешалки можно принять равним / =  4-10"5/- [м ], а для схемм на рис. 13.11, в  — 
/=2- 10_5Z. [м|

13.7. OCHOBHblE Э Л EMEHTbl КОЖУХОТРУБЧАТЬ1Х АППАРАТОВ

К основньш элементам кожухотрубчатнх аппаратов можно отнести трубние решетки, 
трубь! и кожухи. Решетки представляют собой перегородки, предназначеннше для 
отделения трубного пространства от межтрубного и для крепления труб. Кожухи 
обьгчно состоят из отдельннх цилиндрических обечаек, сваренннх между собой встмк,
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збразуютих корпус и ограничиваютих сннружи межтрубное пространство в апиарате. 
Конць! труб в трубнмх решетках закрепляют развальцовкой, сваркой, пайкой или 
раэвальцовкой в сочетапии со свпркой. Наиболее распространено размешение отверстий 
год трубь! в трубнмх решетках ио вершинам квадратов, по вершинам равносторонних 
греугольников и по концентрическим окружностям. Первьш вариант предпочтительнее 
при необходимости периодцческой чистки межтрубного пространства. Минимальньш 
шаг t между трубами зависит от паружиого диаметра труб d„ следуюшим образом:

rf„, мм 
t

14
l,4rf„

14—20
l,35rf„

20- 30 
1,3rf„

>  30 
1,25 d„

При этом должнь! бь1ть соблюденш следую тие условия: при развальцовке t ^ d „-\-5 мм; 
при сварке +  6 мм.

Рис. 13.13. Схеми линзовнх компенсаторов:
1 - линза; б — молулннза; в — многолинзовий 
элемент

В  кожухотрубчатих аппаратах могут развиваться весьма значительние напряжения 
за счет неодинакового температурного удлннения жестко соединеннмх между собой 
деталей (например, труб и кожуха). Д ля ликвидацин этого нежелательного явления 
кожух аппарата снабжают специальншми устройствами — компенсаторами. В  промшш- 
ленности широко используют сальниковие и линзовие компенсаторн. Однако чаш.е 
всего в кожухотрубчатнх аппаратах и в аппаратах типа «труба в трубе» применяют 
линзовне компенсаторм. Они стандартизованн для давления 2,5 М П а  и темпера- 
турь! от — 70 до 700 "С. Основние типи компенсаторов представлени на рис. 13.13. 
Размери линзовмх компенсаторов стандартизовани и сведенн в таблици ( [4 ] ,  с. 364).

При расчеге линзового компенсатора вначале вмчисляют разность между линейньш 
гемпературним расширением труб и кожуха:

\ « =  \a„U. — lo) — txTp(/rP — /о)1 /А/,

где а „, а тр — коэффициенть! лннейного расширения материалов кожуха и труб; 
U, tTp — средняя температура стенки кожуха и стенок труб; t o —  температура сборки 
аппарата (20 °С ) ;  / — расстояние между трубнмми решетками; Дt — средняя разность 
гемператур кожуха и труб, равная

A< =  0,5[|<; +  *r2| - I / A  +  / JI ] .  (13.43)

где /т, /„ — температурш средш в трубном и межтрубном пространствах (температури 
tT и tTp обмчно не совпадают); верхние индексм I и 2 относятся соответственно к условиям 
на входе.в аппарат и на вмходе из него.

Расчетное число линз в компенсаторе определяют по соотношению
г . ,=Л„/Д.л, (13.44)

где Лл —  компенснруюшая способность одной линзи, принимаемая по табл. 13.6. 
Полученное значение гл округляют до ближайшего целого числа.

Усилие в компенсаторе рассчитмвают по формуле

Р*= |от(/, — to) — а*(/«— h>) | IEJM*,
где Е к — модуль упругости материала компенсатора; М „ — 
компенсатора; М к =  г яП к, где

П . = 0 .0 6 а л(1 - p « ) p ; / ( n s 5 ) .  (13.46)

(13.45)

параметр многолинзового

407



Таблица 13.6. Компенсируюшая спосопность одной линзм линзових компенсаторов V,

Давленпе р,, МПа Условнмй проход 
кожуха Dy, мм

+  А.,, мм, за  период эксплуатации ,

300 600 1 000 2 000 5 000 10 000

0,25 400—450 9,0 8,0 7,0 6,0 5,0 4.0
500—5000 10,0 9,0 8,0 7,0 6,0 4,5

0,60 400—450 7,0 6,5 6,0 5,0 4,0 3,2
500—3600 8,0 7,5 7,0 6,0 4,5 3,8

1,00 400— 1400 4,5 4,0 3.7 3,0 2,4 2,0
1600—3000 4,0 3,5 3,3 2,8 2,3 1,8

1,60 400-1400 3,5 3,3 2,9 2,4 1,9 1,5
1600—2200 3,0 2,8 2,6 2,2 1,7 1,4

2,50 400—800 2,5 2,2 1,9 1,6 1,2 1,0

Здесь П к — параметр однолинзового компенсатора; р„ =  й /О л; D JU s., — наружньш 
диаметр и толшина с те н к и  линзового компенсатора; £>„ —  внутренний диаметр кожуха; 
схл — коэффициент, зависятий  от f)K:

рк 0,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90
а, 5,80 3,90 2,60 1,70 1,00 0,40 0,25 0,10 0,05

Правильность вибора линзового компенсатора проверяют по условию
С^ +  Ср^Пк, (13.47)

где C q — жесткость компенсатора; С Р —  распорное усилие от внутреннего давления. 
Значения C Q и С Р определяют по таблице технических характеристик линзовмх ком- 
пенсаторов ( [4 | ,  с. 365).

Расчет иа прочность трубнмх решеток нормализован [4 ], учитнвает целую гамму 
факторов, связанннх с особенностями работм кожухотрубчатих аппаратов различного 
назначения, а также с особенностями конструктивного исполнения решеток. Ниже 
приведенш формулш для приближенного расчета вмсоти (толшинн) трубнмх решеток.

Д ля  большинства типов неподвижно закрепленнмх решеток, применяемьгх в аппа- 
ратах с плаваюшими головками и с U -образннми трубами, их внсоту рассчитнвают 
no формуле

h =  k D ^ p l (  [а]„<г) + r, (13.48)
где £=0,43; D =  ( D u - \ - D a) / 2  — средний диаметр цилиндрической обечайки кожуха 
аппарата; р  —  большее из давлений, возникаюших в трубном (рт) или межтрубном 
(р„) пространствах; [а ]„  — допускаемое напряжение на изгиб материала решетки; 
Ф= 1 — коэффициент ослаблений решетки отверстиями; с — прибавка на коррозию и 
эрозию.

Вмсоту средней части подобнмх решеток определяют по той же формуле при 
k = 0,35— 0,55 (в зависимости от конструкции решетки) и при

<|j =  (D„ — zd „ ) /D u, (13.49)

где z  —  число труб на диаметре решетки; d {{ —  наружньш диаметр труб.
Вшсоту средней части трубнь1х жестко закрепленнмх решеток в аппаратах с компен- 

сатором ма кожухе определяют по формуле

Л = 0,525/ ~\ / ------- —---------\-с. (13.50)V  (* — 0,7dH//) |а]„ ^
гдс /=  (1,18— 1,30)/, в зависимости от конструкции решетки.

Вшсоту наружпой части подобнмх решегок можно рассчитать ио формуле (13.48) 
Одмовре.менно вшсоту трубних решеток (в м) проверяют исходя из надежности 

закреиления труб в трубной решетке. Так, при развальцовке труб

h ^  0.125d„ +  0,005 + с. (13.51)
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В ь 1сота трубнмх решеток при закреплении труб сваркой (без развальцовки) опре- 
деляется только условиями прочмости решетки. Висота решеток (в м) при закреплении 
труб пайкой должна отвечать условию

h >  /i,H-0,005, (13.52)

где h c ^  Р Тр/(n;dii [x] t .,) — глубина паяного шва; P T|r— расчетная осевая сила, дейст- 
вуюшая в месте закрепления трубн в решетке; [ т] с. — допускаемое иапряжемие 
среза для шва.

При расчете прямоточнмх аппаратов с жестко закрепленншми решетками и компен- 
сатором на кожухе (или без него), а такж е  аппаратов с подвижньши решетками 
и с плаваю тими головками силу Р тр вибирают наибольшей из следуюших значенмй:

Я,Р = 0,785р„ t (D!/ z — d i ) ; Pr|, = 0,785p„ „ ( D ^ z - d ' i ) . (13.53)

где p„ т и р„ — давления в трубном и межтрубном пространствах в период гидравли- 
ческих исгштаний.

При расчете неподвижних решеток аппаратов с плаваю тими головками и с 
U -образнмми трубами силу Р тр принимают наибольшей из следуюших значений:

PTp = 0 , 7 8 5 r f i i p „ P Tp = 0,785diip„ (13.54)

13.8. РАСЧЕТ БАРАБАНОВ

В  проммшленности широко используют барабаннме сушилки, кристаллнзаторь[, печи 
и др. Механические расчети врашаюшихся барабанов включают определение толшииь: 
стенки барабана, обеспечиваюшей прочность и жесткость коиетрукции, расчет на проч- 
ность бандажей, а также onopHbix и упорних роликов.

Толтину стенки барабана предварительно определяют гю нормалям или, в зави- 
симости от диаметра барабана D, no эмпирической формуле

fi= (0,007 — 0,01) D (13.55)

и затем проверяют на прочность по допускаемому напряжению на изгмб как балку коль- 
цевого сечения. В  простейшей расчетной схеме (рис. 13.14) барабан можно представить 
в виде балки длиной L, свободно лежашей на двух опорах и нагруженной равномерио 
распределенной нагрузкой q = ( G  +  G „ ) / L  от веса барабана G и загружаемого мате- 
риала G„. В  нанболее опасном сечении балки (поеередине мсжду опорами) обесие- 
чивается мннимальньш изгибаютий момеит

G +  G L  i }

M = - ^ - JLT ~ q~T  (l3'56)

при расстоянии между опорами /o =  0,585L.
Барабану передается также крутяший момент от привода, необходимьш главмим 

образом для поднятия центра тяжести материала на определенную внсоту. Кр утяти й  
момент (в М Н -м ) можно определить -из уравнения

Мкр=  [/V/(2jui)1 10 (13.57)

где N  —  мошность привода, кВт; п —  частота вратения барабана, с _|
Условие прочпости барабана имеет вид:

a„ =  Mp/W/< [о ]„ (13.58)

где расчетннй (приведенньш) момент М р (в М Н -м ) определяют rio форму.пе

Мр =  0,35М +  0,65-\ (13.59)

момент сопротивления кольцевого сечения барабана W  =  0 J 8 5 D '2b м3 Доиускаемое 
напряжение [rr] „ рекомемдуется принимать (с учетом возможнмх темнературнмх на- 
пряжений, неточностей монтажа и т. п.) для барабанов без футеровки (сушмлки.
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Рис. 13.14. Схема определення толшини стенки 
барабана

Рис. 13.15. Схема расчета бандажа и опорннх ро- 
ликов:
/ — барабан; 2 — бандаж; 3 — башмак; 4 — опорнмй 
ролнк

кристаллизатори) в пределах 5— 10 М Н /м 2, для барабанов с футеровкой (печи) — 
до 20 М Н /м 2 [6],

После проверки на прочность барабан проверяют на прогиб. Д ля нормальной работь! 
допускается прогиб f  не более 1/3 мм на 1 м длинн [7], т. е.

/s£0,0003/,i. (13.60)

Прогиб от равномерно распределенной нагрузки определяют по формуле
/ =  5<7/о/(384£/), (13.61)

где Е  —  модуль упругости материала барабана, М Н /м 2; / —  осевой момент инерцин 
кольцевого сечения барабака (в м'1), которьж находят по формуле

/ =лОсРЛ/8 =  л (D —й)36/8. (13.62)
В  случае невьтолнения условия (13.58) или (13.60) необходимо увеличить толшину 

стенки барабана.
Бандажи служат для передачи давления от веса барабана и загруженного в него 

материала на опорнне ролики (см. рис. 13.15) Бандажи представляют собой кольца 
прямоугольного или коробчатого сечения. Д ля барабанов большого диаметра ( D >  1 м) 
чаше всего применяют свободное крепление бандажей, при котором они надеваются 
на чугуннь[е или стальнне башмаки. Башмаки повернути упорнмми головками в разнне 
сторонм для предупреждения акснального смешения бандажа. Предварительно по 
нормалям вмбирают ширину и диаметр бандажей и опорншх роликов, а затем вьтол- 
няют проверку их на прочность. Ширину бандажей можно также приближенно опре- 
делить по формуле [6]

b6 =  R/<ib,  (13.63)

где q K=  (1,0 — 2,4) М Н /м  — доиускаемая ио опнту эксплуатации иагрузка на единицу 
длинь[ линии касания ролика н бандажа; R  —  реакция опорного ролика, М Н . Значе- 
ние R  определяют по формуле

R  =  ( G +  ( i „ )  cosa/ [2^cos((f/2) | , (13.64)

где a  — угол наклона барабана (2 °— 4 °) ;  i|. — угал между опорними роликами ( q. =  60 °); 
z  —  число бандажей.

Ширина опорного ролика b0.p должна бмть больше ширини бандажа на 30 мм. 
Диаметр опорнмх роликов прйнимают в 3— 4 раза меньше наружного диаметра 
бандажа. Условие контактной прочности на смятие в месте соприкосновения ролика и 
бандажа записшвается в виде

a — 0,0418 ~\ /  Е  Гб^  Г < [о 1 с, (13.65)
V  b6 r6ro.P



где £ — модуль упругоети материала ролика и бандажа, М Н /м 2; r t , r0 р — наружньш 
радиус соответственно бандажа и опорного ролика, м; [а ]с —  допускаемое напряжение 
материала ролика и бандажа на смятие (для стального литья [о ]с =  300— 500 М Н /м 2, 
для чугуна [ а ] с =  350 М Н /м 2)

Ширину упорншх роликов 6У р, воспринимаюших осспую силу

Т =  ( G +  G„) sina, (13.66)

также внбирают из условия прочности на смятие. Д ля конического ролика, находяшегося 
в контакте с плоским бандажом, это условие имеет вид:

ac =  0,0418 ~\ / ----— -----< М С. (13.67)
V  Ь1 V<S si[i (y/2)

где y —  угол конусности упорного ролика (обьшно y = 1 7 °).
После проверки контактной прочности роликов и бандажа вьтолняю т проверку 

прочности бандажа на изгиб. Рассматривая участок бандажа между двумя башмаками 
(см. рис. 13.15) как кривой брус, можно записать условие прочности бандажа на изгиб 
в виде

a„ =  Af6/iye<  [a]„, (13.68)

где M e  —  максимальньш изгибаю тий момент в месте контакта опорного ролика и 
бандажа, М Н -м ; VZa— момент сопротивления сечения бандажа, м3 

Изгибаюший момент можно определить по формуле
M 6 =  R l /4; (13.69)

где l =  n D 6/ m  —  расстояние между соседними башмаками, м; m  —  обшее число баш- 
маков.

Момент сопротивления бандажа прямоугольного сечсния определяют по формуле

Wa =  bt h l / 6, (13.70)
где b6 и h 6 —  соответственно ширина и висота бандажа, м.
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Г Л A B  A 14

ГРАФИЧЕСКОЕ О Ф О РМ Л Е Н И Е  КУРСОВОГО ПРОЕКТА

Графическая часть техпического проекта отражаот окончательное техническое решение раэраба- 
тнваемого мроцесса (установки), внбор принципиальпой схемм с указанием технических харак- 
теристик и требований к вмполнению епросктированного оборудования, а также вмбор аппаратури 
и оборудования на основе проведешшх расчетов.

Графическая часть курсового проекта состоит из технологической схемь! и чертежей обших 
видов ocnoBiibix аммаратов. Она должна удовлетворять требоваииям ЕСКД, предъявляемнм к 
вь1полнению техничсского проекта.

14.1. ОБ1ДИЕ ТРЕБОВАНИЯ

Технологическую схему и обший вид аппарата вьтолняю т, как правило, на листах 
чертежной бумаги основного формата A l (594X841 мм), согласно ГО СТ 2.301— 68. 
Наряду с указаинмм форматом в случае необходимости можно пользоваться другими 
основпшми форматами, обозначения и размерм сторон которих должни соответствовать 
указанним ниже:
Обозначение формата AO Al А2 A3 А4
Размерм сторон формата, мм 3 4 1 X 1 1 8 9  5 9 4 X 8 4 1  4 2 0 X 5 9 4  2 9 7 X 4 2 0  2 1 0 X 2 9 7

Допускается применение дополнительнмх форматов, образуеммх увеличением ко- 
ротких сторон ОСМОВ1ШХ форматов на величину, кратную их размерам. Обозначение 
производного формата составляется из обозначения основного формата и его кратности, 
например А1 Х З ,  А 4 Х 8  и т. д. Размерм производншх форматов, как правило, следует 
вмбирать по табл. 14.1

Таблица 14.1 Размерм дополнительнмх форматов

Кратность Формат
А0 A 1 А2 A3 А4

2 1189X 1682
3 1 189X2523 841X 1783 594X 1261 420X891 297X630
4 — 841 X  2378 594 X  1682 420 X  1189 297X841
5 — 594X2102 420X  I486 297Х 1051
6 — — — 420X 1783 297X 1261
7 — — — 420 X  2080 297X1471
8 — — — — 297X1682
9 — — — — 297X1892

Поле чертежа ограничивают рамкой, которая проводится сплошннми линиями 
и отстоит от левой кромки чертежа на 20 мм, а от остальнмх кромок — на 5 мм:



BbiLiie оборудования, изображенного на схеме. Допускается показмвать линии маги- 
стральнмх трубопроводов одновременно снизу и сверху схемн.

Линии трубопроводов, а также расположеннме на них арматуру и приборм следует 
показнвать на схеме горизсг.тально и вертикально, параллельно линиям рамки формата.

Условное обозначение грубопроводов состоит из графического обозначения трубо- 
провода по ГО С Т  2.784— 7J  и обозначения транспортируемой средм, характеризуюшего 
его вид, назначение и парэметрн, по ГО СТ 21.106— 78 или СТ С Э В  4723— 84.

Обозначение транспс л-ируемой средм может бнть как цифровьш, так и буквенно- 
цифровнм. Например: 1. 1.2; 1.3 и т. д. или B l ;  В2; ВЗ  и т. п. Первьши цифрами или 
буквенньш индексом обс 1 начают вид транспортируемой средь1 . Например: 1.1 илиВ1 — 
вода хозяйственно-пить вая. Д ля трубопроводов систем водоснабжения, канализации 
и теплоснабжения ГОС" l' 21.106— 78 предусматривает буквенно-цифровое обозначение 
в зависимости от их гараметров и назначения:

Трубопровод Обозначение Трубопровод Обозначение
д о п р о в о д : Т е п л о п р о в о д :
обшее обозначе! ie ВО о б т е е  обозначение TO
хозяйственно-п' .ьевой В1 трубопровод горячей водь[
противопожар ь!Й В2 для отопления и вентиля-
производстве ньж: ции, а также обший для

обшее об' .начение ВЗ отопления, вентиляции, го-
оборотнг водь1 подаю- рячего водоснабжения и
шей В4 технологических процессов:
оборо- ой водм обратной В5 подаюший Т1
уМЯГ 1НОЙ ВОДЬ1 В6 обратний Т2
реч й водь! В7 трубопровод горячей водм
ре ой осветленной водь| В8 для горячего водоснабже-
р дземной води В9 ния:

н а  и з а ц и я : подаюший ТЗ
г цее обозначение КО циркуляционньж Т4

п о в а я К1 трубопровод горячей водн
.ождевая К2 для технологических про-

.фоизводственная: цессов:
обшее обозначение КЗ подаюший Т5
механически загрязнен- обратньж Т6
HblX вод К4 трубопровод пара (паро-
иловая К5 провод) Т7
ш ламосодержаших вод К6 трубопровод конденсата
химически загрязненннх (конденсатопровод) Т8
вод К7
кислмх вод К8
шелочнмх вод К9
кислототелочннх вод K 10
цианосодержаших вод K l l
хромосодержаших вод K12

Условнме изображения и обозначения трубопроводов, принятне на схеме, должнм 
бмть расшифровань! в таблице условннх обозначений по форме;

Э Условное обозначение Наименованае соеди 8 
трубопровоаеБуиВенное графическое

>
шг° SO

m

Пересекать изображения аппаратов, машин и других изделий линиями трубо- 
проводов не допускается. Основнне магистральнне трубопроводи, от которих отво- 
дятся трубопроводь! данной схемн, должнн бьиь показань! горизонтальними линиями.
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На каждом трубопроводе у места его отвода от магистрального трубопровода или 
места подключения к аппарату или машине нужно проставлять стрелки, указьтаю ш ие 
направление движения потока и условное обозначение вида средьк светлме — газ, 
темнь1е — жидкость.

На трубопроводах должнм бмть указаньп размерм (наружньж диаметр и толшина 
стенки), материал и сведения о внутреннем антикоррозионном покрмтии или наружмой 
изоляции (при наличии покрьиия или изоляции). Соответствуютие сведения следует 
приводить над условньш обозначением трубопровода, например:

54 57*3,5-Ст.3кп 103x4--20 76x3-10
j  / совелит /гуммиров.

± --------------  — L--77-----  -1— 119---- и г —

a — трубопровод для оборотной водь: (подаюший), труба наружннм диаметром 
57 мм, толтиной стенки 3,5 мм из стали марки Ст.Зкп;

б — трубопровод для насьиденного водяного пара, труба наружньш диаметром 
103 мм, толшиной стенки 4 мм из стали марки Сталь 20, с наружной изоляцией из 
совелита;

в — трубопровод для кислого раствора, труба наружнмм диаметром 76 мм, толши- 
ной стенки 3 мм из стали марки Сталь 10 с внутренней гуммировкой.

Число проставленнмх буквенно-цифровнх обозначений на линиях трубопроводов 
должно бмть минимальньш, но обеспечиваюшим понимание чертежа и удобство 
пользования им.

Арматура, а такж е другие прибори, устанавливаемме на оборудовании, должнм 
бьиь показань! на схеме в соответствии с их действительнмм расположением и изобра- 
женм условно в соответствии с действуютими стандартами.

Некоторне условнне графические обозначения, установленнме соответствуютими 
стандартами, приведени в табл. 14.2— 14.9.

Рекомендуемне условнме обозначения некоторнх устройств, отсутствую тие в 
стандартах, приведенм ниже:

Дппарат теплообмен- -  
нь1й кожухотрубча- 
тьш многоходовой

Y
Смотровой р о на р ь  ( ^ )

$Закрит ая сливная  ^  - 
воронка с ги д р о -  
затвором

1

> Огнепреградитель

1

1

Вакуум-насос  ( ^ ) Брь/згоотделитель

1 1

ПГ
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Таблица 14.2. Обозначение обш,его примененин потоков (no ГОСТ 2.721—74)

Поток Обозначение

Жидкость:
а) в одном направлении (например, вправо)

б) в обоих направлениях

Газ (воздух):
а) в одном направленни (например, влево)

б) в обоих направлениях

Таблица 14.3. Обозначение элементов гидравлических  и пневматических сетей 
(no ГОСТ 2.780— 68)

Элемент Обозначение Элемент Обозначенме

Г идробак:
а) открнтьш под атмосферньш I | 
давлением '----------- '

то же, со сливнмм трубопро- I | i
водом внше уровня рабочей '----------- '
жидкости I
то же, со сливньш трубопро- | | | 
водом ниже уровня рабочей
жидкости I I
то же, с трубопроводом для '------.-----'
слива из бака '

б) закрьггьш под давлением вь1- (
ше атмосферного ------------

в) закрьин й  под давлением ни- _ — 1__ 
же атмосферного ) _____ (

Аккумулятор гидравлический или 
пневматический (ресивер):

а) обшее обозначение

б) гидравлический (без указа- 
ния принципа действия)

Мембрана прорнва

Заборник воэдуха из атмосферм

З ал ив н ая  горловина, воронка, за- 
правочньш штуцер и т. п.

- п ь

■о

Таблица 14.4. Обозначение насосов и двигателей гидравлических  и пневматических 
(no ГОСТ 2.782— 68)

Наименование Обозначение Нанменованне Обозначение

По функциональному признаку  
Насос постоянной производитель- 
ности:

а) с одним направлением потока

б) с двумя направлениями по- 
тока

Насос с регулируемой производи- 
тельноетью:

а) с одним направлением потока

б) с двумя направлениями по- 
тока

Компрессор

Насос-дозатор

П р и м е ч а н м е. При обозначении 
основной лпнни.

Ф

Ф

0

Ф

По принципу  действия 

Насос шестеренчатьж

Насос кривошипно-поршневой 

Насос лопастной центробежньж

Насос струйньш (эжектор, инжек- 
тор, элеватор водоструйньш и паро- 
струйньш), обшее назначение

Вентилятор:
а) центробежньж

б) осевой

( o g )

- d

< §?

©

насоса диаметр окружности примерно равем двадцати толшинам
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Таблица 14.5. Обозначение элементов трубопроводов (no ГОСТ 2.784—70)

Элемент Обозначение Элемент Обозначение

Трубопроводь!, линии связи:
а) всасьшания, напора, 

слнва
б) отвода утечек (дре- 

наж н ая) ,  вьшуска воз* 
духа, отвода конденса- 
та

Соединения трубопроводов, 
линий свяэи
Пересечение трубопроводов, 
линий связи (без соедине- 
ния)

Линия гидравлической связи 
с указанием места удаления 
воздуха

t->5£ Подвод жндкости под давле- 
нием
Подвод воздуха (газа)  под 

I давлением
| Сифонм различнме (гидро- 

затворь!)
Изолированнме участки тру- 
бопровода

Т
_I_

ц- 1 Л 1 Л

IV W W -

Таблица  14.6. Обоэначение трубопроводной арматурм (no ГО С Т 2.785— 70)

Арматура Обозначение Арматура Обозначение

Вентиль, клапан запорньж:
а) проходной

б) угловой
Вентиль, клапан регулируюший:

а) проходной

б) угловой

К лапан предохранительньш:
а) проходной

б) угловой 

Клапан дроссельньж

I X
Ь

*

&

Клапан редукционньж (вершина 
треугольника должна бмть направ- 
лена в сторону повмшения давле- 
ния)
Задвиж ка
Клапан обратньж (клапан невоз- 
вратн ьж ): 

проходной 
угловой

(движение рабочей средм через 
клапан должно бмть направлено от 
белого треугольника к черному)

X I

►<

Таблица  14.7. О бозначение теплообменншх аппаратов (no ГО С Т 2.789— 74)

Аппаратм Обозначение Аппарать! Обозначение

Аппаратн теплообменнне кожухо- 
трубчатме:

а) с неподвижними трубннми 
решетками при давлении в 
трубах и межтрубном прост- 
ранстве вмше атмосферного

б) с неподвижнмми трубньти  
решетками при давлении в 
трубах вмше. а в межтрубном 
пространстве ниже атмосфер- 
ного
с температурньш компенса- 

эром на кожухе при давле- 
ннм в трубах и в межтруб- 
ном пространстве више ат- 
мосферного 

Аппарат теплообменннй с наруж- 
H b iM  обогревом

Конденсатор смешения

Аппаратн теплообменнме листовме:

а) спиральнме

б) пластинчатне разборнме

Калорифер

Г радирни

- с & р -

А г
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Таблица 14.8. Обозначение вшшрних омпаратов и их элементов (no ГОСТ 2.788—74)

Наименование Обоэначение Наименование Обозначенне

Обечайки:
а) под атмосферньш давлением

б) под внутренним давлением 
више атмосферного

в) под внутренним давлением 
ниже атмосферного

Дниша:
а) под атмосфернмм давлением
б) под внутренним давлением 
вьш е атмосферного
в) под внутренним давлением 
ниже атмосферного

Корпуса аппаратов:
а) под атмосферньш давлением

б) под внутренним давлением 
Bbime атмосферного

в) под внутренним давлением 
ниже атмосфериого

U
l~l

0

0

Апнаратн вьшарнме с естественной 
циркуляцией:

а) с соосной греюшей камерой

б) с вьшоснон греюшей камерой

Аппарать) вьшарнме с принудитель- 
ной циркуляцией:

а) с соосной греюшей камерой

б) с вьшосной греюшей камерой

Таблица 14.9. Обозначение колоннмх аппаратов (no ГО С Т 2.790— 74)

Аппарать! Обозначение Аппарать) Обозначение

Колоннь! тарельчатме: 
а) обшее обозначение

д) с ситчато-клапанньми тарел- 
ками:
под атмосферним давлением ©

б) с колпачковмми тарелками

в) с кламаннмми тарелками под 
давлением ниже атмосферно- 
го

г) с ситчатьти тарелками

&

о

под давлением ниже атмо- 
сферного

е) с решетчато-провальними та- 
релками

Колоннн насадочнне (с насьшной 
насадкой)

Колоннь! роторнме

©

©

На технологической схеме могут бить показанм приборьг и средства автоматизации, 
условное изображение которь1х определяет ГО С Т  21.404— 85 «Обозначения условние 
в схемах автоматизации технологических процессов».
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Таблица  14.10. Условнме графические обоэначения приборов и средств автоматизации 
(no ГО С Т 21.404— 85)

Наименование Обоэначение Наименование Обозначение

Первичньж измерительньш преоб- 
разователь (датчик); прибор, уста- 
навливаемьж по месту: на техноло- 
гическом трубопроводе, аппарате, 
стене, полу, колонне, металлокон- 
струкции:

а) основное обозначение

б) допускаемое обоэначение

Прибор, устанавливаемьш на шите, 
пульте:

основное обозначение

б) допускаемое обозначение

©

©

Исполнительньж механизм:
а) обшее обозначение (положе- 

ние регулируюшего органа 
при прекрашении подачи 
энергии или управляюшего 
сигнала не регламентируется)

б) механизм, открьтаюший ре- 
гулируюший орган при пре- 
крашении подачи энергии или 
управляюшего сигнала

в) механиэм, закрьшаюший ре- 
гулируюший орган при пре- 
крашении подачи энергии илн 
управляютего сигнала

г) механизм, которьш при пре- 
крашении подачи энергии или 
управляюшего сигнала остав* 
ляет регулируюший орган в 
неизменном положении

?

_Q

Стандарт предусматривает два способа построения условннх графических обо- 
значений: упрошенньш и развернутьш. Упрошенньш применяют в основном для изо- 
бражения приборов на технологических схемах. При упротенном способе на схемах 
не показьтаю т первичнне измерительнне преобразователи и вспомогательную аппа- 
ратуру. Приборн и средства автоматизации, осуадествляюшие сложнме функции 
(контроль, регулирование, сигнализацию н т. д.) и вьшолненнне в виде отдельньи 
блоков, показмвают одним условнмм графическим обозначением.

В  соответствии со стандартом условние графические обозначения средств авто- 
матизации приведень! в табл. 14.10.

При отсутствии стандартних условннх обозначений каких-либо средств автомати- 
зации допускаются свои обозначения с пояснением их на схеме. Условние графические 
обозначения на схемах вьтолняю т линиями толшиной 0,5— 0,6 мм, а линии связи и 
горизонтальную разделительную черту внутри обозначения вьтолняю т линиями 
толтиной 0,2— 0,3 мм.

Параметри, измеряемме первичним преобразователем или прибором, устанавли- 
ваемьш по месту (на технологическом трубопроводе, аппарате, колонне, металлокон- 
струкции), обозначают следуютим образом:

Измеряемьш параметр
Плотиость
Любая электрическая величина

Для конкретизации измеряемой величинм около изображения при- 
бора (справа от него) необходимо дать нанменование или символ 
измеряемой величинм, например напряжение, сила тока (см. 
табл. 14.11, п. 6)

Расход
Размер, положение, перемешение
Время
Уровень
Влажность
Давление, вакуум
Величина, характеризуюшая качество (состав, концентрация и т. п.) 

Для конкретизации измеряемой величинм около изображения 
прибора (справа от него) необходимо дать ее наименование или 
символ, например pH, СЬ (см. табл. 14.11, п. 7,8) 

Радиоактивность
В случае необходимости около изображения прибора допускается 
указьгвать вид радиоактивности, например а-, р- или у-излучение

Обозначение

D
Е

Ғ
G
К
L
М
Р
Q
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Скорость, частота 5
Температура Т
Несколько разнороднмх измеряемих величин U

Подробная расшифровка измеряемьи величин должна бмть приве- 
дена около прибора или на поле чертежа (см. табл. 14.11, п. 9)

Вязкость V
Macca W

Д ля  обозначения величин, не предусмотренньи даннь[м стандартом, могут бнть 
использовань! резервнме буквьк А , В ,  С, /, J, /V, О, X, Y, Z  (буква X не рекомендуется). 
При необходимости применения резервнмх буквеннмх обозначений они должнн бнть 
расшифрованн на схеме.

Ниже приведень! обозначения уточняюших значений измеряемнх величин:

Уточняюшее значение  
Разность, перепад 
Соотношение, доля, дробь 
Автоматическое переключение, обегание 
Интегрирование, суммирование по времени

Обозначсние
D
Ғ
J
Q

Д ля обозначения уточняюших значений букв D (плотность), Ғ  (расход), Q (состав, 
концентрация и т. п.) допускается применение строчнмх букв соответственно d, ], q.

Функции, вьшолняемне приборами по отображению информации, обозначают сле- 
дуюшим образом:

Функция Обозначение
Сигнализация A

Сигнализируемие предельнне значения измеряемнх величин сле- 
дует конкретизировать добавлением букв Н (верхнее эначение) 
и L (нижнее значение), которше проставляют справа от условного 
графического изображения прибора (см. табл. 14.11, п. 10)

Показание /
Регистрация R

Функции, внполняемме приборами по формированию вмходного сигнала, обозна- 
чают следуюшим образом:

Функция Обозначение
Регулирование, управление С
Включенис, отключение, переключение 5

(эту букву применяют для обозначения контактного устройства 
прибора, используемого для включения, отключения, блокировки 
и т. д., и не применяют для обозначения функции регулирования, 
в том числе двухпозиционного)

Все перечисленние буквенние обозначения проставляют в верхней части окруж- 
ности, обозначаюшей прибор (устройство).

Пример построения условного обозначения прибора для измерения, регистрации 
и автоматического регулирования перепада давления приведен ниже:

1 2 з 4 s Посяедоватвяьность букаенньм 
обоэначений

Месю дяя нанесеник поэмцмоммого 
обоэначенил
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Таблица 14.11 Примери построения условнмх обозначений средств автоматизации

№
и/п Обозначёние Прибор

Первичньж измерительньж преобразователь (чувствительньж 
элемент) для измерения температурм, установленньш по месту 
отбора сигнала (термометр термоэлектрический (термопара),  
термометр сопротивления, термобаллон манометрического термо- 
метра, датчик пирометра и т. п.)

Прибор для измерения температури показьшаюший, установлен- 
ньш на шите (милливольтметр, логометр, потенциометр, мост 
автоматический и т. п.)

Прибор для измерения температурм с автоматическим обегаю- 
шим устройством, регистрируюший, установленньж на шите (мно- 
готочечньж самопишуший потенциометр, мост автоматический 
и т. п.)

Прибор для измерения перепада давления показнваюший, уста- 
новленньж по месту (дифманометр показьтаюший и т. п.)

Прибор для измерения соотношения расходов регистрируюший, 
установленннй на шите (любой вторичний прибор для регистра- 
ции соотношения потоков)

Прибор для измерения любой электрической величини, установ- 
ленний по месту *

Прибор для измерения качества продукта показнваюший, уста- 
новленньж по месту (например: газоанализатор показьшаюший 
для контроля содержания кислорода в дммовмх газах)

Прибор для измерения качества продукта регистрируюший, регу- 
лируюший, установленнмй на шите (например: вторичньж само- 
пишуший прибор регулятора концентрации серной кислоть| в 
растворе)

Прибор для измерения нескольких разнороднмх величин регист- 
рируюший, установленньж по месту (например: самопишуший 
дифманометр-расходомер с дополнительной записью давления; 
надпись, расшифровьжаюшая измеряемие величинь!, наносится 
справа от прибора)

Прибор для измерения уровня показнваюший, с контактньш уст- 
ройством, установленньж на шите (например: вторичньж прибор 
с сигнальньim устройством; буквь! Н и L означают сигнализацию 
верхнего и нижнего уровней)

* Надписи, расшифровьшаюшие конкретную иэмеряемую электрическую велнчшп рлсполагают либо 
рядом с прибором, либо в виде таблиць! на поле чертежа.

При построении условного обозначения прибора следует ук;м 1,т а т 1, ие все функ- 
циональнме признаки прибора, а лишь те, которме используют в л.шмом схеме. На- 
пример, при обозначении показнваюших и самопишуших приборов, если показьшаюшая 
информация не используется, то записмвают TR  вместо T IR  или PR  вместо P IR  и т. д.

В  нижней части окружности располагают цифровое позиционное обозначение, 
служашее для нумерации прибора или функциональной групгш приборовдля измерения, 
регулирования или сигнализации.

В табл. 14.11 приведенм примерм построения условннх обозначений средств авто- 
матизации.

14.3. OCHOBHblE ТРЕБО ВАНИ Я К ЧЕРТЕЖ А М  ОБ1ЦЕГО ВИДА

Чертежи обшего вида должньг вьтолняться в соответствии с основннми требованиями 
ГО С Т  2.120— 73 Е С К Д  на вмполнение техннческих проектов. Чертеж обшего вида 
должен содержать следуюшие сведения:
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а) изображение изделия (аппарата, машини), необходимше видм, разрези и 
сечения, даю тие полное представление об устройстве разрабативаемого изделия;

б) основние размерм — конструктивнме, присоединительнше и габаритнне, а в 
случае необходимости — установочнше монтажнме и предельнме отклонения подвижньгх 
частей;

в) обозначения посадок в ответственнмх сопряжениях;
г) вид или схему с действительньш расположением штуцеров, люков, лап и др.;
д) таблицу назначения штуцеров, патрубков и т. п.;
е) техническую характеристику;
ж ) технические требования;
з) перечень составнмх частей изделия.
На изображении чертежа обтего вида допускается показивать условно смешенньиии 

штуцера, бобишки, люки и т. п., не изменяя их расположения по вмсоте или длине 
аппарата.

На виде изделия (аппарата) сверху необходимо показать действительное распо- 
ложение штуцеров, бобмшек, люков и т. п.; при отсутствии вида сверху его следует 
вичертить схематически (рис. 14.1), проставив условнне обозначения штуцеров, бобм- 
шек, люков и т. п., указаннмх на главном или на другом виде изделия. При этом над 
схемой необходимо сделать надпись, например: «Схема расположения штуцеров, 6o6w- 
шек, люков и лап», а в технических требованиях на чертеже обязательно указать: 
«Действительное расположение штуцеров, бобмшек, люка и лап см. по схеме (по плану, 
виду В  и т. д .)».

Штуцера, патрубки, гильзн для термометров, люки и т. п. на главном и сопряженном 
с ним изображениях и на схеме обозначают условно на продолжении их осей или на 
полках линий-вмносок прописньши буквами русского алфавита размером от 5 до 7 мм 
(буквм Й, О, X, Ъ , Ь  не применяют).

Таблицу назначения штуцеров, патрубков, гильз и других элементов аппарата 
вьшолняют по форме:

Обоэ-
наче-
нае

НаименоВание Нол.
Прохдд 
услдв- 
HUtl By. 

MM

ДаВле- 
Huzyc- 
лоВйое 
Ру МПа.

3

12 9° 10 tS
№

Над таблицей помешают заголовок «Таблица штуцеров».
Буквенние обозначения в алфавитном порядке (без пропусков и повторения) 

присваивают сначала видам, размерам, сечениям, а затем штуцерам. В  случае недостат- 
ка букв применяют цифровую индексацию, например: «Ai», «Б i», « B i»  и т. д.

Надписи, техническую характеристику, технические требования и таблицм на 
чертеже следует вьтолнять с соблюдением ГО СТ 2.316—68.

Таблицм, техническую характеристику, технические требования и перечень состав- 
ленншх частей следует располагать над основной надписью чертежа. В  порядке исклю- 
чения допускается разметение таблици штуцеров слева от основной надписи. Реко- 
мендуемое расположение основнмх элементов чертежа обшего вида приведено 
на рис. 14.2.

Дополнительние изображения (видн, разрезн, сечения, вьжоснь[е изображения 
и т. д.) должнм располагаться по возможности ближе к разъясняемому элементу.

В  т ехн и че с ко й  ха р а кт ер и ст и ке  укаэьшают-. назначение изделия (аппарата); объем 
аппарата — номинальньж и рабочий; производительность; плошадь поверхности тепло- 
обмена; максимальное давление; максимальную температуру средн; мошность привода;
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в Рис. 14.1
люков

Схема расположения штуцеров, бобьииек,

Рис. 14.2. Рекомендуемое расположение элементов 
чертежа обшего вида, располагаемого короткой 
или длинной стороной по горизонтали

59U
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ГлаВншй

Таблица г -  
илтуцероВ-4-

Техничесная "] 
характерастанф 
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Технические
гпребо8а.ния

Перечень
сосгпавньи

частей

Осмовная
надпись

Ютах

частоту врашения деталей; токсичность и взрьгвоопасность средм; другие необходилше 
данние.

В  т е хн и ч е с ки х  т р е б о в а н и я х  на  чертеже указьш аю т :  обозначение ГО С Т  пли ТУ, 
согласно которь1 М должно бь[ть изготовлено и исгштано данное изделие; обозначение 
ГО СТ или ТУ на основние материали, применяемне в изделии; требовання к иепмтанию 
на прочность и плотность сварнмх швов и других видов соединений; сведения о необ- 
ходимости тепловой изоляции, гуммирования и других антикоррозионншх покритий.

Н а  аппаратн, в которь1.х рабочее давчпение превьппает 0,07 М П а (без учета гидро- 
статического давления), распространяются «Правила устройства n безопасной экс-
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Таблица 14.12. Типм стандартнмх кожухотрубчатмх теплообменнмх аппаратов

г о с т Назмачение Чиело ходов Давление Яу, 
МПа *

Поверхность
теплообмена, Конструктивние

особенности

15122—79 Теплообменник 1, 2, 4, 6

15120-79 Холодильник 1, 2, 4, 6

15121—79 Конденсатор 2, 4, 6

15119-79 Испаритель 1

14246-79 Теплообменник 2, 4

14244—79 Холодильник 2, 4

14247—79 Конденсатор 2, 4, 6

14245—79 Теплообменник 2

14248—79 Испаритель 2

22485—77 Конденсатор 2, 4, 6, 8

22486—77 Испаритель 2, 4, 6, 8

0,6—4,0 
0,6—4,0 

0,6 
0,6—4,0 

0,6 
0,6-2,5 
0,6—1,0 
0 "̂— 4,0' 
1,6—8,0 
1,6—8,0 
до 1,0

1.6—6,3 
до 1,0 

170—2,5'
1.6—6,3
1.6—6,3'
1.6—4,0 
170—2.5'

0,6 
— 273—  
0,6—2,5
1.6—2,5

1—961

1—937

46—865

40—486

10— 1246

10— 1246

87—831

9— 1369

38—356

20— 1440

20— 1310

С неподвижньши 
трубними решет- 
ками и темпера- 
турнмм компенса- 
тором

С плаваюшей го- 
ловкой

С U -образннми 
трубами
С паровмм про- 
странством 
Горизонтальньж с 
неподвижньши 
трубннми решет- 
ками

В числителе — давление в трубах, в знаменателе — давление в кожухе.

типов кожухотрубчатнх теплообменних аппаратов. В  табл. 14.12 перечислень! стан- 
дартнме кожухотрубчать1е теплообменнме аппаратм, приведеннме в каталоге.

Некоторме основнме характеристики теплообменньи аппаратов приведени в гл. 2.
На чертеже обшего вида вьтолняю т следуюшие изображения: главньш вид аппа- 

рата, вид сверху (для вертикального теплообменного аппарата) или сбоку (для гори- 
зонтального), вид одного из фланцевмх соединений, расположение труб в трубной 
решетке, крепление труб в трубной решетке, а также другие необходимме изображения, 
поясняю тие конструкцию аппарата. При отсутствии необходимости в изображении 
вида сверху или сбоку расположение штуцеров и лап может бнть показано на схеме 
(см. рис. 14.1).

Рассчитаннме диаметрн штуцеров должнн бнть сопоставленм с диаметрами шту- 
церов теплообменного аппарата в соответствии с ГОСТом. Если расчетние диаметрм 
штуцеров меньше диаметров штуцеров по ГОСТу, то в конструкции теплообменного 
аппарата могут бмть принять! диаметри штуцеров как по стандарту, так и полученнме 
расчетним путем (в последнем случае с округлением размера до ближайшего большего 
стандартного диаметра трубм). В  примечании должен бить указан номер ГО СТа, на 
основании которого разработан чертеж данного теплообменного аппарата.

Примерм вьшолнения чертежей обшего вида теплообменников показанн в При- 
ложениях 9— 11.

Чертежи обшего вида вмпарнмх аппаратов. Тип, основнне параметрм и размери 
трубчатмх стальнмх вьшарньи аппаратов приведенн в каталоге «Вьтарнм е трубчатме 
аппаратм обшего назначения для химических производств» (М .: Ц И Н Т И Х И М Н Е Ф Т Е -  
М А Ш , 1985) Применяют вьтарнме аппаратм с поверхностью нагрева до 3200 м2, 
диаметром сепаратора до 8000 мм и диаметром циркуляционной трубь! до 1600 мм. 
Диаметрм греютих труб (25, 38 и 57 мм) и длини труб (3000, 4000,1 5000, 6000, 7000, 
9000 мм.) вмбирают исходя из типа внпарного аппарата и поверхности его греютей 
камерм.
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К а к  правило, фланцевне соединения штуцеров до 100 мм принимают с гладкой 
уплотнительной поверхностью по ГО С Т  12820— 80 и присоединительньши размерами, 
соответствуюшими давлению 1 ■ 106 Па. В  случае необходимости могут применяться 
фланцевне соединения с уплотнительной поверхностью типа шип — паз по ГО СТ 
22512— 77 Остальнме детали и узлм вмпарнмх аппаратов вьтолняю т по следуюшим 
стандартам и нормалям:

дниша эллиптические — по ГО СТ 6533— 78;
дниша конические — по ГО СТ 12619— 78, ГО С Т  12621— 78, ГО С Т  12623— 78; 
фланцевие соединения аппаратов — no О СТ 26-426— 79 и ОСТ 26-427— 79; для аппа- 

ратов, работаюших под остаточнмм давлением, применяют фланцм на давление не 
мснее 0,3 М П а;

люки — по ОСТ 26-2000— 83 — О СТ 26-2015— 83; 
onopw греюшей камерм — no О СТ 26-665— 79;
строповие устройства — по ГО СТ 13716— 73, ГО С Т  14114— 85, ГО СТ 14116— 85. 
Конструкция соединения трубной решетки с обечайкой греюшей камери по техни- 

ческим условиям на аппаратм вьшарнме трубчатме О СТ 26-01-112— 79 должнь! соот- 
ветствовать рис. 14.3.

Крепление труб в трубной решетке должно соответствовать рис. 14.4. 
Предельнне отклонения размера d 0 при развальцовке составляют: 
для трубм диаметром 25 мм — 25,6+0,13; диаметром 38 мм — 38,7 +  0,16; диамет- 

ром 57 (56) м м — 58 +  0,19 (57 +  0,19).
Глубина развальцовки (рис. 14.4) должна составлять (0,8— 1,2)d ,  но не более 

толшинь! трубной решетки минус 3 мм.
Максимально допустимое число труб, заглушаемнх на заводе-изготовителе, со- 

ставляет 1 % .
При разработке конструкции греютей камерш в ней необходимо предусмотреть уста-

Л

вa 6

Рис. 14.3. Соединение трубной решетки с обечайкой греюшей камери

0.5-1.0

Рис. 14.4. Крепление труб в трубной решетке
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Рис. 14.5. Установка штуцера вивода конденсата из греюшей камерн

новку отбойника в месте входа napa, а расположение штуцера для отвода конденсата 
должно соответствовать рис. 14.5.

Крепежнь 1е детали внутренних устройств вьшарннх аппаратов из углеродистнх 
сталей изготовляют из коррозионностойких материалов.

На вертикальних обечайках с фланцами, имеюшими уплотнительше поверхности 
«шип — паз», для удобства установки прокладки фланецс пазом должен бн ть  нижним.

Радиусн сгиба циркуляционной труби должни бмть равнн 1 — 1,5 диаметра трубш.
На чертеже обшего вида изображают: главньш вид аппарата, вид сверху, вид 

одного из фланцевнх соединений, расположение труб в трубной решетке, крепление 
труб в трубной решетке, поперечное сечение брмзгоуловителя, а также другие необхо- 
димше види и сечения, поясняю тие конструкцию аппарата (по указанию руководителя). 
При отсутствии изображения, показьшаюшего расположение штуцеров, вьшолняют 
схему их расположения (см. рис. 14.1).

Число штуцеров может бнть уменьшено по сравнению с показанньши на чертежах 
Приложений, но не должно бмть меньше числа технологически необходиммх для работь! 
аппарата. Кроме того, должни бнть предусмотренн штуцера для продувки, про- 
МЬ1ВКИ и т. п.

Д л я  контроля за работой аппарата предусматриваются смотровме окна, располо- 
женнне на противоположньи сторонах корпуса сепаратора, друг против друга. Д ля
----------- уровнем раствора несколько окон могут располагаться попарно по вертика-
ли. Д ля  контроля за правильной установкой аппарата по вертикали должнш бить 
предусмотренн шть1ри. Д ля усиления жесткости стенок отдельннх частей аппарата 
предусматривают бандажи, которме могут бмть использовань! для крепления наружной 
тепловой изоляции. С целью предотврашения загрязнения внутренней части аппарата 
при транспортировке желательно предусмотреть установку ответннх фланцев с глухой 
прокладкой.

Ч ер теж и  обш его вида абсорбционних и рек ти ф и кац и о н н и х  колонн. Размери сталь- 
ннх колонннх аппаратов диаметром от 600 до 10 000 мм определяет ГО С Т  21944— 76. 
Внутренний диаметр колонного аппарата, изготовленного из листовой стали с контакт- 
нь!ми устройствами в виде тарелок или насадки, вмбирают из ряда: 600, 700, 800, 900, 
1000, 1200, 1400, 1600, 1800, 2000, 2200, 2600, 2800, 3200, 3400, 3600 и т. д. Расстояние 
между тарелками колоннух аппаратов вмбирают из следуютего ряда: 200, 250, 300, 
350, 400, 450, 500, 550, 600, 650 и т. д.

Техническая характеристика и схематичное изображение колоннмх стальнмх аппа- 
ратов, оснашеннмх стандартнмми ректификационньши тарелками диаметром 400— 
3600 мм, приведенм в каталоге «Колоннне аппаратм» (М .: Ц И Н Т И Х И М Н Е Ф Т Е М А Ш , 
1987) Колоннн предназначени для проведения процессов ректификации и дистилляции 
при температурах не ниже — 40 °С  и не вмше +200 °С  при избнточном давлении: 
до 1 М П а  — для агтаратов с регулярной насадкой; до 1,6 М П а  — для аппаратов с на- 
сьшной насадкой; до 2,5 М П а  — для аппаратов с тарелками; без давления и под ва- 
куумом (остаточное давление не ниже 665 П а ).
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Таблица 14.13. Область применения стандартншх тарелок

Тарелки Стандарт Рекомендации по применению

Колпачковне ОСТ 26-01-66—86

Ситчатме ОСТ 26-01-108—85

Ситчато-клапаннне

Клапаннне

Жалюзийно-кла-
паннме

Решетчатне

ОСТ 26-01-417—85

ОСТ 26-675—78, 
ОСТ 26-02-2055—79

Клапаннме прямо- ОСТ 26-02-1401—76, 
точнне ОСТ 26-02-1402—76

Ситчатме с отбой- ОСТ 26-02-2054—79 
ннми элементами 
однопоточнме и 
двухпоточнме
S-o6pa3Hbie кла- ОСТ 26-02-536—78 
панние однопоточ- 
нне и двухпоточ- 
Hwe
Клапаннме бал- ОСТ 26-02-2061—80 
ластнь1е

В процессах, протекаюших при атмосферном и избьггочном 
давлении, а также при неглубоком вакууме с нестабиль- 
нь!ми нагрузками по газу и жидкости. Диапазон устойчи- 
вой работм 4, 5
В процессах со стабильнмми нагрузками по газу и жидко- 
сти, при любмх давлениях. Диапазон устойчивой работм 2 
Применяются в процессах, протекаюших преимушественно 
под вакуумом и при атмосферном давлении. Диапазон 
устойчивой работм 3—3,5
В процессах, протекаюших преимушественно при атмо- 
сферном и повьгшенном давлении. Диапазон устойчивой 
работи 3, 5
В процессах, протекаютих при избнточном и атмосферном 
давлении с нагрузкой по жидкости до 120 м3/ ( м 2-ч). 
Диапазон устойчивой работн 4, 5
В процессах со стабильними нагрузками по пару и жидко- 
сти при использовании суспензий, жидкостей, склонннх к 
вмделению осадков и полимеризуюшихся жидкостей 
В процессах, протекаюших как под вакуумом так и под дав- 
лением; обладают большим диапазоном эффективной рабо- 
тн в саммх разнообразних режимах от барботажного до 
струйного
Преимушественно для вакуумних процессов разделения, a 
также для процессов, в котормх лимитируется гидравличе- 
ское сопротивление. Диапазон устойчивой работм от 2,2 
до 3,2
В процессах, в котормх гидравлическое сопротивление не 
является определяюшим. Характеризуются вмсокой произ- 
водительностью и эффективностью; диапазон устойчивой 
работь! 3
В процессах, протекаюших под вакуумом; характеризуются 
всеми достоинствами клапанннх прямоточнмх и при прочих 
равних условиях имеют больший диапазон устойчивой ра- 
ботн

Тип тарелки или вид насадки обьтно указан в задании на курсовой проект или 
вмбирается в зависимости от особенностей технологического процесса — давления, тем- 
пературм, нагрузок по газу (пару) и жидкости, соотношения фаз, чистотм продуктов.

В  табл. 14.13 приведенм рекомендации по применению стандартннх тарелок.
Стандартнне тарелки изготовляют разборной и неразборной конструкции, в зави- 

симости от диаметра колоннм.

Таблица 14.14. Число разборньи  тарелок, устанавливаемшх в царге

Диаметр
КОЛОННЬ! D. 

мм

Расстояние 
между тарел- 
ками tf„  мм

Вь1сота царги 
//„, мм

Число 
тарелок 
в царге, 

шт.

Диаметр
КОЛОННЬ! D, 

мм

Расстояние 
между тарел- 
ками Н,. мм

Висота царги 
HLU мм

Число 
тарелок 
в царге, 

шт.

400 200 800 4 800 200 1200 6
600 250 1000 250 1250 5*

300 900 3 250 1500 6**
350 1050 300 1200 4
400 800 350 1400
450 900 2 400 1200
500 1000 450 1350 3

500 1500

* Для тарелок no ОСТ 26-01-66—86
** Д ля  тарелок no ОСТ 26-01-108—85.
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Корпус колонни юготовляют мз отдельних uapr (на фланцах) или целмюсвпрмммп. 
Корпуса из uapi' рекомендуетея применять для давлений до 1,6 М П а, а цельносварнис -- 
длн давлений до 4,0 М П а. Обичмо колоннью аппарать! диаметром 1000 мм n более 
вьшолняют цельносварньши с разборнмми тарелками.

Вшсота царги корпуса тарельчатой коломнм определяется диаметром ампарата 
vt числом устанавливаемих в ней тарелок; рекомендуемос число тарелок в царге при- 
водится в соответствуюшем стандарте на конструкцню тарелки. В  обш,е.ч случас вьюоту 
царги следует вмбирать из условий удобства моитажа тарелок и трансмортировки. 
Для колонни диаметром D < 8 0 0  мм висота царги определяется возможностью монтажа 
напболее удаленной тарелки. Д ля колонни D >  800 мм момтаж тарелок виутри царги 
облегчается, м вьюота царг может бьиь увелмчена.

Тарелки диаметром 400, 600 и 800 мм no ОСТ 26-01-66—86 и no О СТ 26-01-108— 85 
вьшолняют неразборними и устанавливают в uapry от 2 до 6 штук. Пример разметения 
в царге колоннш ситчатмх н колпачковь1х тарелок приведеи в табл. 14.14 и на рис. 14.6.

Все детали неразборнон тарелки крепят к ее оенованию, наружньш диаметр которого 
на 20 м.м меньше внутреннего диаметра колонньг Каждую  из тарелок / (рис. 14.6),

Рис. 14.6. Установка неразборннх тарелок в царге:
1 — тарелка; 2 — стойка; 3 — косьшка; 4 — шнур спеииальньм"! АО 0  10 (ГОСТ 5152—771; 5 кпльио при- 
жимное; 6 — перегородка с.пнвная; 7 — перегородка переливная; R шиток; 9 — кольцо vnopiioc; 10 
болт М 10X35 (ГОСТ 7 7 % - 7 0 ) ;  I I  -  гайка (ГОСТ 5 9 1 6 - 7 0 )
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Рис. 14.7 Установка тарелок в царге колонньп
a — на вертикальних стойках: / — стойка; 2 — тарелка; 3 — регулировочний винт; 4 — фиксируюшая 
гайка; 6 —- на распорном кольце: / — распорное кольцо; 2 — гайка; 3 — шпилька; a — на опорних уголках: 
I — уголок; 2 — прямоугольная бобишка; 3 — болт

кроме нижней, устанавливают в царге на трех стойках 2, опираютихся на нижележаш ую 
тарелку. Н иж няя  тарелка в каждой царге опирается на три привареннн.х к корпусу 
косьшкн 3. Зазор между тарелкой и внутренней стенкой царги устраняют специальннм 
шнуром АО диаметром 10 мм (ГОСТ 5152— 77). Ш нур 4 уплотняется кольцом 5, при- 
жимаемим гайкой через скобу, установленную на шпильке. Ш пильку приваривают 
к внутренней поверхности борта основания тарелки.

Приемньш и сливной карманн тарелки образуются установкой в тарелке перего- 
родок —  сливной 6  и переливной 7 Д ля  ликвидации байпасного течения жидкости 
вдоль стенок колоннм при вь[соте слоя жидкости на тарелке /ic^ 3 5  мм на конци сливной 
перегородки устанавливают шитки 8. Верхнюю тарелку в царге поджимают тремя 
шитками 8  к расположенной ниже тарелке упорннм кольцом 9. Қольцо закрепляют 
в царге вворачиванием трех болтов 10 (М  10X35) в упор в стенку царги с фиксирова- 
нием их контргайкой 11.

При повьшенншх требованиях к монтажу тарелок в горизонтальной плоскости 
(ситчатне, решетчатме и т. д.) в них устанавливают регулировочнме винтм 3 с фикси- 
рую тей  гайкой 4, нижний конец котормх находится на верхней плошадке опорной 
стойки 1 (рис. 14.7, а ) .

При значительном расстоянии между тарелками ( Н >  D )  их целесообразно уста- 
навливать на распорннх кольцах (рис. 14.7,6) или на опорннх уголках (рис. 14.7, e ). 
Распорное кольцо фиксируют в царге колоннн путем раздвигания торцов кольца I 
(рис. 14.7,6) внутренними гайками 2, находятимися на шпильке 3. Опорнне уголки / 
(рис. 14.7,0) устанавливают в царге на прямоугольншх бобншках 2, приваренних 
к стенке царги, и болтами 3  крепят к тарелке.

Фланцм царг вьтолняю т no О СТ 26-426— 72 и О СТ 26-427— 72.
В  колоннах диаметром 1000 мм и более no ОСТ 26-01-66— 86 и ОСТ 26-01-108— 85 

устанавливают разборнне тарелки. Типовая конструкция разборной тарелки диаметром 
2000 мм показана на рис. 14.8.

Разборние тарелки состоят из одной или нескольких секций с отгибом ( 1) и одной 
секции без отгиба ( 2 ) ,  крепяшихся к опорной раме. Опорная рама предетавляет собой 
сварную конструкцию, состоятую  из двух кольцевмх элементов 3  и двух уголков 4 
(7 0 X 7 0 X 8  мм для тарелок 0  1000— 2600 мм). Рам у приваривают к стенкам ко- 
лоннн. Секции укладивают на опорную раму и поджимают к ней с помотью  скоби 5 
и болта 6 (рис. 14.9, a ) М ежду собой секции крепятся скобой 7 и специальнмм болтом 8  
(рис. 14.9, 6 ).
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Тарелки диаметром 2000 мм и внше имеют наиболее сложную конструкцию опорной 
рамм. Это обусловлено недостаточной жесткостью секций без дополнительной onopbi. 
Для таких тарелок поперечную балку 9 (рис. 14.9, e) подвешивают на кронштейнах 10, 
вьшолненньи из углового профиля 8 0 X 4 0 X 4 ,5  и приваренннх в средней части угол- 
ков 4  опорной рами. Балку  изготовляют из металлического профиля (швеллер) размером 
100X50X4  для тарелок 0  2200^2800 мм и размером 1 4 0 X 6 0 X 5  — для тарелок 
0  3000— 4000 мм. Д ля монтажа в одной плоскости опорннх поверхностей балки 9

Рис. 14.8. Обший вид раэборной тарелки 
(£1 =  2000 мм):
/ — секция тарелки с отгибом; 2 — секция тарелки 
без отгиба; 3 — кольцевой элемент; 4 — уголок; 
5 — скоба

и уголков 4  под концм балки устанавливают спиральнме шайбм // Опорную балку 
устанавливают на кронштейнн 10 с болтами 12, головки которнх для удобства монтажа 
приваривают к нижней поверхпости полки кронштейна. Скобой 13 одновременно крепят 
балку 9 к кронштейнам 10 и секции тарелки 1 к опорной раме. По длине опорной 
балки 9 секции крепят с помошью скобм 7

[100*50хиЗля тарелок 
02ZOO-28OOM м 

040*60*5 для тарелок 
ФЗООО-ШОмм

Рис. 14.9. Конструкция крепления разборнмх тарелок:
a — на уголке опорной рами; 6 — секций тарелки между собой; в — поперечной балки с уголком опорной 
paMbi; г — на кольцевом элементе опорной рами; д — на опорной раме; I — секция тарелки с отгибом;
2 — секция тарелки без отгиба; 3 — кольцевой элемент опорной рамн; 4 — уголок опорной рами; 5, 7, 13 — 
скоби; 6 — болт; 8, 12 — болти специальиие; 9 — поперечная балка; 10 — кронштейн; // — спиральная 
шайба
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Уголки 4 опорной рами для тарелок 0  2800— 3600 мм изготовляют из углового 
профиля 1 0 0 X7 0 X 8  мм, а для тарелок 0  3800 и 4000 мм — из углового профиля 
1 2 0 X 7 0 X 8  мм.

Более подробно конструкция разборной тарелки показана на чертеже Приложет 
ния 19.

Колоннше аппаратм диаметром более 1000 мм изготовляют преимушественно с 
цельносварннм к о р п у со м  и съемной верхней крншкой. При разработке цельносварной 
конструкции колоннн необходимо учитьшать возможность ее транспортировки по желез- 
ной дороге. В  соответствии с длиной железнодорожной платформш четирехосного 
вагона максимальная длина аппарата, размешаемого на одной платформе, не должна 
превшшать 14,1 м. Колоннн длиной 14,1 — 27 м транспортируют на трех железнодорожнмх 
платформах; при. этом колонна крепится на средней платформе, а ее концм находятся 
над крайними платформами.

Если длииа аппарата является препятствием для его транспортировки, необходимо 
предусмотреть фланцевие разъемн в соответствии с рекомендациями ОСТ 26-426— 72 
и О СТ 26-427— 72. В  отдельнмх случаях можно предусмотреть сборку колонньг не- 
посредственно на месте установки из элементов, габаритнме размерм которнх допускают 
возможность их транспортировки.

Корпус цельносварной колоннм должен снабжаться люками для монтажа и обслу- 
живания тарелок. Рекомендуется располагать люки через 12 тарелок для чистнх сред 
и через 6 тарелок для загрязненннх сред (см. Приложение 18). Люки изготовляют 
no О СТ  26-2000-83 — ОСТ 26-2015— 83.

Ниж е приведенм рекомендуемме размерь! люков в зависимости от диаметра 
колоннм:

D, м.ч
1000 1200—3600

Диаметр люка Д „ мм 500 600
Расстояние между тарелками в месте установки люка, мм 800 800

Описание насадочних царговнх колонннх аппаратов диаметром 400— 800 мм и 
насадочнмх цельносварних диаметром 1000— 3600 мм приведенм в каталоге «Колоннме 
аппаратм» (М .: Ц И Н Т И Х И М Н Е Ф Т Е М А Ш , 1987).

Применяют регулярнне (правильно уложеннме) и беспорядочнме (засмпаемне 
внавал) насадки. Регулярншми являются хордовая насадка, кольца Рашига (при пра- 
вильной укладке) и блочная насадка. К  беспорядочнмм относятся кольца Раш ига 
(при загрузке внавал), седлообразная, кусковая насадка и др. В  настояшее время 
преимушественное применение находят кольца Рашига, изготовленнме из керамики 
или металла.

Размер насадки следует вмбирать с учетом диаметра колоннн и гидродинамическо- 
го режима ее работь!; увеличение размера насадки приводит к увеличению производи- 
тельности колонни при одновременном снижении эффективности. При отношении 
диаметра насадки из колец Рашига к внутреннему диаметру колоннн, равном 0,033, 
достигается оптимальное сочетание производительности и эффективности колоннь).

Д л я  равномерного распределения жидкости по плошади поперечного сечения 
насадки насадочнме колоннь! снабжаю т распределительньти тарелками типа TCH-1II, 
а при расположеним насадки внутри колонн отдельньши слоями — перераспредели- 
тельньши тарелками типа TC H - II (O C T  26-705— 79) Эти тарелки несколько разли- 
чаются по конструкции в зависимости от диаметра колонньк Стандартом предусмотрено 
изготовление разборнмх тарелок типа TCH-1IP и T C H - IIIP .

Внсота отдельних слоев насадки не должна превшшать (3— 5) D, причем каждьж 
слой располагают на опорной решетке, устройство которой приведено в ОСТ 26-02-601— 72 
и О СТ 26-02-602— 72. Д ля загрузки и внгрузки каждого слоя насадки в корпусе 
колоннм должнь! бьгть предусмотрени два люка: один — под распределительной (или 
перераспределительной) тарелкой, второй — над опорной решеткой. Диаметрн люков:
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150 мм — для колонн D =  400 мм; 250 мм — для коломн D =  600 и 800 мм; 500 мм — 
для колонн D=1000, 1200 и 1400 мм; 600 мм — для колонн D >  1400 мм.

К  корпуеу цельносварнмх колонн приварнвают накладкн для крепления млошадок 
(плошадки шириной 1 — 1,2 м ), предназначенньи для обслуживания аппарата. Пло- 
шадка должна находиться на расстоянии (по вькоте) не более 1000— 1200 мм от 
оси люка.

К  верхней части колониь! приваривают цапфм для подъема аппарата 
(ГО С Т  13716— 73, ГО С Т  14114—85); для установки аппарата гю вертикали нижняя 
и верхняя части корпуса снабжень! штирями. В  некоторь1х случаях для подъема от- 
дельних элементов аппарата на верхней части колоннь! может устаиавливаться кран- 
укосина.

Максимальная внсота колонних аппаратов приведена ниже:

Диаметр аппарата D, мм 400—800 1000

м 20 23

1200— 2200 2400—3600 

30 50

Колонние аппаратн диаметром 400, 600, 800 мм и вмсотой больше 8000 мм рас- 
крепляются по внсоте аппарата в этажерке (рис. 14.10). Место раскрепления должно 
находиться на вь 1соте не более ’/i Н  от фундамента аипарата.

Внсота части ректификационной колоннм, расположенной вмше верхней тарелки 
или верхнего слоя насадки, определяется необходимостью создания семарационного 
объема и разметения на корпусе этой части колоннь! штуцеров, цамф и штьфей; ориеи- 
тировочно она может бьиь принята равной (0,5— 1) D.

Нижнюю тарелку снабжают гидрозатвором для беспрепятственного слива жид- 
кости с тарелки в куб; с этой целью нижний конец трубь! (или перегородку сливного 
кармана) либо погружают в слой кубовой жидкости, либо опускают в приемньш стакан.

Кипятильник ректификационной колонни может бьиь виносннм или встроенньш 
в нижнюю часть колоннь! (рис. 14.11).

Достоинствами схемм подвода тепла в колонну, показанной на рис. 14.11, а, яв- 
ляются возможность использования стандартной аппаратурн с любой поверхностью 
теплообмена, относительно нсбольшое гидравлическое сопротивленме, удобство монтажа 
и обслуживания. Поэтому колоннь: с вь1носнь1ми кипятильниками наиболее pacnpo- 
страненн. Схема подвода тепла, показанная на рис. 14.11,6, обеспечивает компакт- 
ность установки, но затрудняет размешение больших поверхностей теплообмена; 
применяется для колонн малого диаметра (ориентировочно D < 3 0 0  мм).

i i * '

Рис. 14.10. Устройство для раскрепления колонн 
на плошадках (перекрьииях)

Рис. 14.11 Разм е те н и е  кипятильника в нижней 
(кубовой) части колонньп 
a — виносного; 6 — встроенного
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Рис. 14.12. Разметение дефлегматора в верх- 
ней части колонньг 
a — встроенного; б — виносного

Рис. 14.13. Конструкция разборного штуцера

Д л я  вьфавнивания скоростей пара (газа ), поступаюшего под нижнюю тарелку 
(или слой насадки), труба подачи пара (газа) имеет срез, направленнмй вниз, и 
располагается на расстоянии от тарелки, примерно равном D  — для колонн D =  400— 
800 мм; (0,5— 1) D  —  для колонн 0 = 1 0 0 0 — 3600 мм.

Вмсота кубовой части ректификационной колоннн может бмть принята равной: 
(2— 3) D  — для колонн D =  400— 800 мм; (1— 2) D  —  для колонн D = 1000— 3600 мм.

Дефлегматор ректификационной колонни внполняют либо встроенннм в верхнюю 
часть колоннн (рис. 14.12, а ) ,  либо внноснмм— вертикальньш или горизонтальннм 
(рис. 14.12,6). Встроенную конструкцию применяют для колонн небольшого диаметра.

Колоннм могут бь1ть установленм на опорах-лапах (ГО С Т  26296— 84) и цилиндри- 
ческих опорах (О С Т  26-467— 84). Цилиндрические опорн под колоннн вьтолняю т 
четмрех типов и внбирают в зависимости от максимальной приведенной нагрузки.

В  колоннах с неразборннми тарелками штуцер для ввода жидкости должен бнть 
такой конструкции (рис. 14.13), чтобм из него можно бнло извлекать патрубок ввода 
жидкости при монтаже и демонтаже тарелок (см. Приложение 17).

В  кубе колоннь! необходимо предусмотреть штуцери для присоединения устройств 
контроля уровня, давления и температурн, которне внбирают no О СТ 26-01-1349— 81 и 
О СТ 26-01-1356— 81.

Штуцера для измерения температурн и давления устанавливают также в верхней 
части колоннн и при необходимости — по висоте колонни. По вмсоте колоннн должни 
устанавливаться и штуцера для отбора проб. В  верхней части колоннн должен бмть 
установлен штуцер для присоединения предохранительного клапана.

Важное значение имеет правильньш вмбор висоть! размешения штуцера для ввода 
в колонну паров из кипятильника. Рекомендуется * сечение диаметра парового штуцера 
принимать на 20— 25 %  меньше суммарного сечения трубок кипятильника. Верхняя 
трубная решетка вьшосного кипятильника должна бьиь на 250— 350 мм (в зависимости 
от разности плотностей жидкости в кубе и парожидкостной смеси в кипятильнике) 
вь1ше среднего уровня жидкости в кубе колоннм (рис. 14.14)

При вьшолнении чертежа обшего вида колоннь! тарелки на продольном разрезе 
рекомендуется изображать упрошенно; подробно конструкиию тарелки показьшают на 
местншх или дополнительнмх видах, разрезах и сечениях. Тарелки нумеруют на продоль- 
ном разрезе аппарата сниэу вверх.

* Г ринберг Я. И. Проектирование химических производств. М.: Химия, 1970. 268 с.
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Чертежи обтего вида роторно-дисковмх экстракторов. Конструкции роторно- 
дисковь1х экстракторов (Приложение 21) не стандартизовань!. При разработке корпуса 
такого аппарата следует руководствоваться обшими требованиями, предъявляеммми 
к колонним аппаратам.

Чертежи обшего вида сушильнмх аппаратов и установок. Сушильная установка. 
(Приложение 6) включает помимо основного элемента —  сушильного аппарата — 
вспомогательное оборудование: питатель, разгрузочное устройство, топку (или кало- 
рифер), а также устройство для гшлеочистки. Характеристики наиболее распространен- 
Hux аппаратов и установок (барабанннх, ленточнмх, вальцовмх, распмлительннх, 
со взвешеннмм слоем и др.) приведенм в каталоге «Сушильнне аппарать! и установки» 
(М .: Ц И Н Т И Х И М Н Е Ф Т Е М А Ш , 1988).

Барабаннме сушилки, работаю тие под атмосферньш давлением, применяют для 
сушки кускових, зернистмх и сьтучих материалов, частицн котормх характеризуются 
умеренной прочностью.

Сушилки взвешенного слоя применяют для сушки сильносьшучих материалов, 
подверженнмх комкованию, а также пастообразнмх материалов. Вмсушиваемие ма- 
териалм должнн обладать достаточной механической прочностью.

Распьшительнме сушилки применяют преимутественно для сушки растворов и 
суспензии термочувствительннх материалов. Ленточние сушилки используют для сушки 
сьшучих материалов или гранулированнмх материалов с частицами малой механической 
прочности.

Основнь1е размерн и параметрм врашаюшихся барабанов сушилок (рис. 14.15) 
по ГО С Т  11875— 79 и ОСТ 26-01-147— 82 приведенм в табл. 14.15.

В  сушилках диаметром 1000— 1600 мм для хорошо снпучих материалов с частицами 
размером не более 8 мм рекомендуется применять секторную насадку; для материалов, 
склонних к налипанию, с частицами средним размером более 8 мм — лопастную насадку. 
В  сушилках диаметром 1000— 2200, 2500 и 2800 мм для материалов, склоннмх к налипа- 
нию, но обладаюших достаточно хорошей сьшучестью, после предварительной подсушки 
используют лопастную и за н е й — секторную насадки.

Перевалочную насадку используют для мелкозернистих пнляших материалов. 
Распределительную насадку применяют при сушке зернистнх материалов, не содержа- 
ших больших количеств мелких частиц и мало пмляших.

Насадку устанавливают внутри барабана в виде отдельннх секций длиной не более 
диаметра барабана. В  барабанах диаметром более 2000 мм насадку можно монтировать 
непосредственно на внутренней поверхности барабана.

В  соответствии с ОСТ 26-01-437— 85 предусмотрено изготовление семи вариантов 
конструкций корпусов барабаннь!х сушилок, в зависимости от диаметра барабана, типа

Рис. 14.14. Размешение кипятильника по отношению 
К кубу КОЛОННЬ!

Рис. 14.15. Основнне размери корпуса барабанной 
сушилки
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Таблица 14.15. Основнше размерм и параметрм врсицаю1цихся барабанов сушилок

D, мм L, мм /. мм /1, мм G, кН п, с 1 б, мм W. кг/ч М,  т

1000 4 000 850 2 300 100 0,068—0,135 5 120 5,7
6 000 1250 3 500 180 6,3

1200 6 000 1250 3 500 160 0,068—0,135 6 260 8,3
8 000 1650 4 700 340 9,1

10 000 2050 5 900 420 9,8
1600 800 1650 4 500 250 0,053—0,107 8 600 16,4

10 000 2050 5 900 750 17,6
12 000 2500 7 000 900 19,0

2000 8 000 1650 4 700 400 0,053—0,107 10 960 24,9
10 000 2050 5 900 1 200 26,8
12 000 2050 7 000 1 440 28,9

2200 10 000 2050 5 900 400 0,053—0,107 12 1 480 31,7
12 000 2300 7 000 1 740 33,8
14 000 2900 8 200 2 000 36,7
16 000 3350 9 300 2 240 39,0

2500 14 000 2900 8 200 630 0,033—0,100 14 2 660 75,0
18 000 3750 10 500 16 3 440 88,85
2 000 4150 11 700 3 820 94,30

2800 14 000 2900 8 200 800 0,033—0,100 16 3 340 88,5
16 000 3350 9 300 3 820 94,5
20 000 4150 11 700 4 760 111,61

3000 18 000 4000 10 000 1000 0,033—0,100 20 5 000 129,52
20 000 12 000 5 500 129,37

3200 18 000 4000 10 000 1250 0,033—0,100 20 5 650 145,65
2 200 4500 13 000 6 500 159,86

3500 18 000 4000 10 000 1600 0,033—0,100 22 7 200 164,81
22 000 4500 13 000 8 250 194,12
27 000 5000 17 000 10 000 215,75
16 000 2700 10 600 0,10 7 000 200,0

4000 22 000 4500 13 000 1600 0,075 25 9 000 223,9
4500 16 000 2700 10 600 1600 0,075 25 12 000 228,0

22 220,0
П р и м е ч а н н я. I В таблице принятм следуюшие обозначемня: D — .наружнмй диаметр барабана; 

L — длина барабаиа; / — расстояние до первой onopw; / 1 — расстояние между опорами; G — иоминальиая 
нагрузка на одну опору; п — частота врашения барабана:  6 — толшина стенки барабана;  W — производи- 
тельность ло исларенной влаге; М — ориентировочная масса барабана. 2. Массь! сушилок диаметром до 
2200 мм указань! с учетом эагрузочнмх и разгрузочнмх камер, а диаметром свише 2200 мм — без учета 
загрузочних и разгрузочнььх камер. Средняя производнтельность сушилок указана по ряду наиболее 
распространеннш продуктов химической и смежних отраслей промишленности при следуюших параметрах 
сушки: начальная влажноеть 30—40 %, конечная 2—7 %; температура сушильного агента на входе в 
сушилку 700—800 °С, на вмходе 100— 150 СС.

основннх насадок и направления движения теплоносителя. Стандарт предлагает для 
каждого из вариантов определенную конструкцию корпуса барабанной сушилки и в 
некотором диапазоне, с указанием его основнмх размеров.

Корпус барабана снабжают обьгчно двумя наружньши стальними кольцами (бан- 
даж ами), ч а т е  прямоугольного сечения, передаюшими нагрузку от барабана роликам 
опорних станций. Применяют неразборнне и разборнме способь! крепления бандажей 
на корпусе барабанной сушилки. При неразборном соединении бандаж в горячем 
состоянии насаживают на корпус барабанной сушилки или приваривают к нему (второй 
способ применяется для корпусов сушилок диаметром до I м).

Разборная конструкция и размерн onopHbix и опорно-упорнмх бандажей опре- 
деляются О СТ 26-01-445— 85. Крепление бандажей на корпусе барабанной сушилки 
в соответствии с ОСТ 26-01-445— 85 показано на рис. 14.16. Бандаж 1 крепится на 
корпусе 2 с помотью  башмаков 3 , которие упорами фиксируют бандаж поочередно слева 
и справа, препятствуя его перемешению. Бандаж центрируют с помошью прокладок
4, размешаемих между башмаком и подкладкой 5. Прокладки и подкладку устанавли- 
вают в вмемку башмака, что предотврашает их смешение по окружности. Смешению
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в осевом направлении препятствует упорная планка 6, закрепляемая на башмаке двумя 
болтами 7

Барабань! сушилок устанавливают под небольшим (1— 4 градуса) углом к гори- 
зонту для облегчения переметения материала по барабану. При этом для устранения 
его осевого перемешения один из бандажей, расположенньш на «холодном» конце 
барабана, устанавливают между двумя упорньши роликами. Совокупность опорнмх и 
упорних роликов, установленннх на обшей раме, обраэует опорно-упорную станцию.

flufl A
/ 1

Рис. 14.16. Крепление бандаж а 
на корпусе барабанной сушилки:
/ — бандаж; 2 — корпус; 3 — баш- 
мак; 4 — прокладка; 5 — подклад- 
ка; 6 — упорная планка; 7 — болт

Венцовую шестерню устанавливают на барабане возможио ближе к опорно- 
упорной станции с целью уменьшения изгибаюшего момента от массн шестерни и сни- 
жения ее радиального биения.

Венцовую шестерню крепят жестко к корпусу барабанной сушилки (рис. 14.17, a ) 
при небольших колебаниях температурм ero стенок (когда нет опаености появления 
больших температурннх напряжений) или с помошью пружин (рис. 14.17,6), опи- 
раюшихся на стальнме плотадки, закрепленнме на корпусе (при вмсокой температуре 
сушильного агента, значительно отличаюшейся от температурь! стенок корпуса при 
монтаже). При жестком креплении (рис. 14.17, а)  венцовую шестерню 1 устанавливают 
на корпусе барабанной сушилки с помотью  башмаков 2, прикрепляемшх к корпусу 
болтами 3. При креплении с помошью пружин (рис. 14.17,6) венцовую шестерню l  
крепят болтами 2 к продольнмм плоским пружинам 3 , опираюшимся на стальнше 
плошадки 4, прикреиленние к барабану. Центрируют венцовую шестерпю с помошью 
ирокладок, устанавливаемих между шестерней и рессорами или между рессорами и 
плошадками. Конструкции креплений венцовой шестерни к корпусу барабанной сушилки 
приведени в О СТ 26-01-446— 85.

В  соответствии с О СТ 26-01-147— 82, корпуса барабанних сушилок вьтолняю т из 
стали В  СТ.Зпс, В  СТ.Зсп по ГО С Т  380— 71 или из стали 09Г2С по ГО СТ 19262— 80.

Рис. 14.17 Крепление венцовой шестерни к корпусу барабанной сушилки:

а -  жесткое (/ -  венцовая шестерня; 2 -  башмак; 3-болт); б - с  чомотью пружнн (/ 
шестерня; 2 — бо.чт; 3 — пружинь! (peccopu); 4 — плошадка!
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При температуре сушильного агента вмше 350 °С  на конце корпуса аппарата со 
сторонн входа теплоносителя устанавливают зашитное кольцо no О СТ 26-01-442— 85. 
На конце корпуса аппарата с противоположной сторонм входа теплоносителя по 
ОСТ 26-01-443— 85 устанавливают подпорное кольцо, обеспечиваюшее задержку 
внсушиваемого материала в корпусе барабанной сушилки.

Если в графическую часть проекта включают вьшолнение чертежа обшего вида 
барабана сушилки, то на чертеже необходимо указать требования по точности уста- 
новки бандажей и эубчатого венца, регламентированнме ОСТ 26-01-147— 82.

Д ля  предотврашения утечки загшленньи и вредннх газов в производственнме 
помешения барабанн сушилок работают под разрежением 50— 250 Па, причем с целью 
ликвидации зазора между вратаю ш им ся барабаном и камерами для загрузки и 
вигрузки применяют различнме уплотнения, преимушественно лабиринтнне.

Чертежи обтего вида аппаратов обратного осмоса и ультрафильтрации. Аппа- 
ратн обратного осмоса и ультрафильтрации (Приложения 24— 25) не стандартизованн. 
В  связи с этим при разработке таких аппаратов следует руководствоваться обшими 
положениями по проектированию аппаратов, работаюших под давлением.

П Р И Л О Ж Е Н И Я

При вьшолнении чертежей обшего вида аппаратов (Приложення 9— 25) следует 
учитнвать изменения и дополнения к ГО С Т  2.305— 68 «Изображения — видм, разрезм, 
сечения» от 23.08.89 №  2615, приведеннме ниже.
. При обозначении видов, разрезов, сечений и вм носнш  элементов не следует прн- 
менять линию, подчеркиваюшую эти обозначения.

В  случае использования вмносного элемента соответствуютее место, отмеченное 
на виде, разрезе или сечении замкнутой сплошной тонкой линией, окружностью, овалом 
и т. д., обозначают на полке линии-вьшоски прописной буквой или сочетанием прописной 
буквь! с арабской цифрой.

Обозначение видов, разрезов, сечений и вьшосннх элементов осушествляют после- 
довательно в строчку: сначала дают буквенное обозначение, затем — масштаб в круглмх 
скобках (без написания прописной букви М ), если он отличается от масштаба на фрон- 
тальной проекции, а далее — по необходимости.

Если видь1 сверху, слева, справа, снизу, сзади не находятся в непосредственной 
проекционной связи с главньш изображением (видом или разрезом, изображенньш на 
фронтальной плоскости проекций), то направление проектирования должно бьпь указано 
стрелкой у соответствуюшего изображения. Над стрелкой и над полученнмм изобра- 
жением (видом) следует нанести одну и ту же прописную букву без использования слова 
«Вид». Соотношение размеров стрелок, указнваюших направление взгляда, должно 
соответствовать приведенним ниже:

15-20° j

5mu\ 5 min

Слово «развернуто» при обозначении сечений заменяют условннм обозначением. 
При повертивании дополнптельнмх видов, разрезов и сечений до положения, соответ- 
ствуюшего принятому для данного предмета на главном изображении, в их обозначении 
вместо слова «повернуто» используют условное графическое обозначение. При необхи- 
димости указмвают угол поворота, записьшая численное значение угла справа от услов-
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ного графического обозначения. Указанние условние графические обозначения («раз- 
вернуто», «повернуто» и обозначенме угла) должнн соответствовать приведенньии ниже:

Местнне разрези следует вьшелять сплошной волнистой линией или сплошной 
тонкой линией с изломом.

Предметн и элементм, имеюшие постоянное или закономерно изменяюшееся по- 
перечное сечение, допускается изображать с разрнвами. Частичнне изображения и 
изображения с разрьшами ограничивают одним из следуюших способов, показаннмх 
ниже:

a  — сплошной тонкой линией с изломом, котормй может виходить за контур изобра- 
жения на длину от 2 до 4 мм; эта линия может бнть наклонной относительно линии 
контура; б  —  сплошной волнистой линией.

a 6
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Прилтше 1

Ислодное обошчеиие Ноименобаиие cptdbi 0 
трубопроводеВукд. Графичссяое

—Т7----- Т7---- Пар
—Я4-----«4--- Вода оборотнал (подача)
—SS-----5S---- Вода оборотная(доъЗрот}
—Т8-----ТВ— Кондеисат
—К9---- К9 — Вода (целочиая
—Р1-----Р1— РостОор исяодниО
—Р2---- Р2— Растбор упаренний

Обозначение наимеиоОание Км. Примечаиие
А81-3 Лппарот бьмарной J

Т Теплообмелмцк 1
К6 Kondtneamop Саромепрический 1

Р1-2 Расширитель 2
Ef-2 Емкослпь г
Н1-3 Hqcoc j
НВ Насое Оакиимньш 1

Вептиль запормьш et
BPh7 Вемтиль регулирцю̂ ий 7
К0,.„ КонденсатоотбоОчик 4

т
млти.оиеп.оот

Истановяа вьюориаяmpetKOpnycMQfi. 
Технологичесяоя сяепа

Лшп. Моссо Чосшпн

rfuciv I ЛисшоВ l'
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Припожение 2

исловное обозмаченис наипенование средь/ 
6 трубоправоаеБулв. Грофичесное

__А4------ Л — Soda оборотноя (подача)
—im ш— 8оСо тшач
—Г7------ Г7— flop
—ГА------ re— конбенсат
—л ------ *s— Парогазовая спесь
—Л7------ /Г7— Квнализация
—\7fi------ J6— Смесь бензола с маслоп
—37- • J7—• Ьензол
— ------ 50— Маш

Водо оборатноя (бозбрат)

Ойозначение Наимеиобанив Кол. Прцмпоние
A Абсорбер 1

ЛС шобишш смешенив ;
X холобильник /
хо холодильни* opocume/ibwil 1
КР KO/KMHtJ релтификациониая i
Г Градирня I
р регснератор 1

tlf-2 ПоОогребатель 2
Е1-2 (ппость 2
К Шдештор 1

Ht-6 fiacoc 6
83,-,6 вснтиль запоршй 16
8P,-e Вентилъ ресу/шрухиций 6
К0,.г КоябвлсатоотдоОчил г
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Прилотение 4

услобное обозначение наименоОоние среОь/ 
б трубоаробоОеВулб. Гpatpuiecnoe

— Й4----------- B i— Вода оборатная (подача)
—  17-----------Г7— (lap
— /-fl-----------Т8— копОенсат

1 1 i UJ 1 нсмоЗиая смесь
— J 5 ----------- 3 5 — Паро-мадлостниш энулъсил
— J 6----------- J 6— Парьi дистимягпо
— J 7 ----------- J 7 — Д истиллят
— J f l ----------- 3fl — КиЛбьш остотод

— 39----------- J 9 — Знстрчнт
— 5 5 -----------M — ВоОа оборотная(бозврат)

Обозначемие Маимвнобоние КОЛ Припечоние

КР яолонна реятифилационная 1
РДЭ Pomopno -OucnoSbii злстроятор 1
Л Де(рлегматор 1
қ КипятилъниА 1
n ПоОогребатель l

XI-2 холобильник 2
Р Распредели/пель /
v>i-2 Фонорь 2

Ғ1-3 Емлость 3
Ht-7 насос 7
KO,-t Шбепеатоо/пдодчик 2
B3f-J7 Вентиль запорлш 37
BPf-ig Вентиль регулируюцци! 10

00.00.000 TS
устаподла злетраяциотая. Гелно/югичесми слена.

"дп

ш г
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Приложенце 5

Q83»4-Cm4cn

Услодное обоэночеиие наименобомие срсОь> 
б трубопробооеБукв. Графическое

—В4--------------- 5 4 - BoQa оборотнаа (подача)
— r ; ----------------17 — Пар
- J ----------------/ - ВозЗцг
— JOT ■ J/77 — Воздц* телнологический
- Г А --------------- Г А - Коиденсат
- i ’S — ;---------? 3 - Паровоздушнаи емееь
— * 7 --------------- / Г 7 - 8 нснолизацто
— J 4 --------------- J 4 - Бутилаиетагп
- 8 5 --------------- 3 5 “ бодо оборотная (дозЗрат)
— 4 / 4 /  — Смесь пароб додь/

и бутилац етата

Обозначение Наименобоние ш . Примечоние

Л !- г Лдсорбер г
<Р Фильтр рцяабньш i
Ог Огнепреградитель \
ка i Калорцфер t
KQ 2 иолодилъник i

К Конденсатор !
X голодильник 1
Qm Отстойник 1
Ц Циклон
Н мепбрана прормва
Ш Шибер \

81-3 Вентилятор \ J

КО ' Копденсатоотбодчик
BPt-6 Вентиль регцлируюший 5

83t- jo Вентиль запорньш 30

00.00. 000 13

устапобла 
адсорбциониая. 

Телнологическоя сяемп.

Aum. масео fecwm
luca ШМячк. IoSb. ijem

- -Разааб.

Т.ШМПО. A itffi 1 ЛистоВ 1
Pv*.
Н.ШЯПО.
umO

/
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A t А ш р л т вьм р п А t
9 Ф ш ттр t

e t- t fm 9cw » t
W m t o O i C H M t e i u i I
t t- I нвеос I
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Ррипожение 9
Таблица штуцерод

OiJoj-nave-me Наимеяобание «М.
flDtaod услоб- ttblll JL мм

Qct6/>etiue услобное Рч ,ma
6 ВлоО бобн 1 32 0,6
6 вь/лаб бодь! t 32 0,6
Г Влод беизола 1 32 0,6
A 8шо6 беншо 1 32 0,6

Гехничесиая ларокгперистика
Пояозатели Трубиоеnpocmpattcmdo Межтрубнаелростронс/пбо

Среда

Наимеиобаиие Еепзо/i ВоОо
Тоғ.сичносш Гоясична Нетоксичпа
Взрмбоопасность бзрибоопашнедзриОоопосяа
AepeecuOnocm Atpeccudw ffeazpeccutina
Jenmpamtjpa ,*С 60,2 (на влоде) 45 (надь/лоде)

Рабочее fod/icnue, ft/la 0,2 0,6
Еияость Qnnapama, 0,009 0,02
Подерлность тешобмепо, м*

Телнические требобания
f. Аппарат подлеяит Оействию прабил Госгортелнавзоро СССР.2. ]ри изготовлении, испь/тиии и постабм otmpama Омжнм ошолня/пься требооапия:

а ) ГОСГ 12.2003-74 „оборудобание производствеше. Обшие 
требодания беш асностиб) ОСГ 26-291-73 „Сосцдь/ и амюраш стольнме сбарнь/е. Телнические mpedoffanu». “

3. HQmepua/i деталей oiwapama, сопринасакнцилея сбензолоп, -  crna/ib X1SH9T ГОСТ 5632 - 72, осташш - Cm з ГОСТ 360-71. 
Патериаа ярояладоя -пороиит Ш - /  f  007 461-80.4. Annapam истюнбать na прочпость и пяотность гидрабличеспи под дав/юииен :

а ) петтрубное пространстбо -0,9 Hfla\
о) трубяое лространстбо -О.ЗМЛа.5. Сбарние соедииения оолтнь/ соответетвовать требобаяийм 

OCr26-01-82-77 „ Сбаряа6 лимичеслон машиюстроении
ff. Свариь/е шдь) в обьеме 100% яоптролиробчть рентгенопро- соечиоанием.
7. Разперь! йпя справок.
в. Чертет разработаи na оснобании ОСГ 26-02-2036-60

Ям. Обозяачение Наименобание ЯОА.hoceo1шт.ttounefoOonjfimjamKfutA ft
 

т> ч
f Комектор f
2 Ko/ieuo 3

ботч ГОСТ 7796 - 70
3 »10*30.46.05 8 Cffjc/tb 20
4 /110*50.46.05 32 Cma/ib 20
5 Гййяа H10.S.05 40 Столъ 10

r0CrS9(S-?0

00.00.000 во
Aum. [Насга УЮсшя*

Т Т Б й н Ш Г теп/юобмепяик „mpytfa б юрубе." iepmem обцего вива.
П.К¥ЯЛ I

V-2
Aum  1 Aucmot J
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Разбалъцебать

Таблица штуцероб
Прилотение Ю

Ми> Начяенобание ШНролда
%!n»

ЛЛям/е

5 Влод бобь/ 1 150 1,0
8 бь/лод Mbi 1 150 1,0
Г Влоб пароб Оензояа 1 200 1.0
Д Bbixod бемзояо 1 200 1,0

Соебияше с агпмоарерои 2 TpyW 1,0
Техничеспая xopanmepucmuna

Пошатеяи Трубяое прост- ранстбо Петтрубноепростроистбо

Срвба

Наиненобание бобй Парьi бензо/ю
TOACuinoem Нетокличма 1оксична
Взрь/бшаснасть MspbiUoonae - на 63fhi6oomctfQ
Аереесибноапь неагрессиВю Агрессибгю
Гетературо, "С 4 S(nadbuo6e) 60,2

Рабочее бабмнив, tlfta 0,6 0,2
Енкост, n* 0.7 0.6
Ооберляост теяшбнвю, nl 4J

Технические требодания
1. innapam поблетит Мствию прабия Госгортелнадзора СССР.2. При цзготоб/кнаи. ис/штании и постабле омарат йояжиь/ бишнвтъся треообания :о) ГОСТ 12.2.003-74 „ оборувобоиие произбодстбенное. Обтие требооатя безопасностиб) ОСТ 26-291-73 „СосуОь/и аппорать/cma/ibHbie сварнь/е. Телничеше требооания3. Материал Оетаяей опяарата, соприиасакнцихся с бвнзояом - стаяь Х18Н10Т ГОСТ 5S32 - 72, осташьи -cm 3 ГОСТ 380 - 71. Мотериал пршчбоя -nopoimm ПОН-1 Г0С1 *89-80.4. Шарот uc/штать иа ярочность u яяошноеть гибраблшклц в горизвнтоАънон ломтеяии под дабяемием:aj МвтОутрубное пространстбо - о,з Mfla: о) Трубное ярострчнстоо - 0,9 MflQ.5. Сборнь/е шОонетя Оотнь) соотбетстдобать требобониям 0СТ26-01-62-77' „Сборко б лимическон тшшюстроении "6. Сбариие шбмбобьенеН}0% юитрояиробать ренюгенопросбечибатем.7. Рсзмери б/тя сярабоя.8. ieotnfm разрабошаи но ocnodatwu ГОСТ 15122 - 73.

tu. Обозпачение Наинеяобание Ш. Haecd1шт. Наиненобаян и моряо мй- т&цш
Примечомие

1 Расяребвяатеяьна»
д анера 1

2 Грокнцая камера 13 Кръшло /
4 9яонец 2 Опаяь Qm 30У*150
5 9яанец 2 Х16И101 Djf -200Боятi ГОСТ 7736 - 70
6 П27 *65,46. OS 40 С/паяь 207 П20Ч5А6.05 32 Стаяь 20Гайки ГОСТ 5315-70
6 Н 27.5.05 40 Cma/b ЮS H20.S.05 32 Cma/ib Ю

Pmpae.ШЖ

00.00.000 ВО
Конденсатор. 

чертем обшеео Cuda
lacuim
/:4

I /iuanofl I '
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a-a Прилотение 11

Табтца штуцвров
ftto NГ*Wf

наимеиобоние ш. ПролодуаюоиDyJVI
QtA/кяиеуоюбпое

£ ВлоВ тоАцоаа } 200 0,S
Bt/лод толуола f 200 0.6

Г ВлоВ гр&ошего napa f 200 0.6

л Вилод иоядеясата i 200 0.6
f СоеВияете с атмос<рерсй 1 25 0,6

Телничеслая ларатеристика
Полазатели Tpyfaoe

простралстВо
Немтрибное
яростраиство

СреВо

Наинемдание Голуол ВоВа
Токсичное/пь Ш сична Hemonctma
Взрь/боопасность Вэрибоопасна чебарнбоиюсна
Агрессибнсст лгрессиВно Нгаереаивна
Температуро,  ®С 110 143

Рабочп дабление, МПо 0.2 0,4
Емлость, л * 0,36 0,5
Поберлиссть теплообпено, rti 49
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Технические требобания 
Anrtapam лодлсяшп дейстбию „прабил Госгортинадзоро СССР." 
При изготоблеяии, исль/тании и постабле аппарита далжш  
Вьтлн яться требобапим:

q)  ГОСТ 12.2. 003-74 „Оборубобоние произбоОстбенног. Обтие 
требобаяия безопасности

б) Ol T26-231 -73„CocjjObi а аппаратьt ета/гьм е сбарме. 
Теляичесяие требооания

3. Натерипл деталей aimpama, еоприласатцился с агрессибной 
cpedod, — cma/ro /18Н10Г ГОСТ $53?-72,ocma/ionw - Cm 3 
ГОСГ 380 -71.

4. А ш р а т  испь/тать на прочность и плотиость гидрвбличесяи 
в берталальпон положении под даблениен :

а) неттрубное пр оетр ж тво  -  0,6 flfla ;
6} фубмое простраисшбо - 0,3 M fla.

5. Сбарше соедииенив О о л тт  соотбетстбобать требобаииям 
0 С Г?6 '0 М ?'7 7  „Сдарка 3хиничссяоп машиюстроемии;•

6. Сбар/tbie шЬьi б объепс 100 %  *онтролиробать penmttHonpo - 
свш баниеп.

7. Прм/iafau из naponuma ПОН-1 ГОСТ 481-80.
8. Розмерь/ А м  спробол.
9. чер/пся рвзработан ма оенобании ГОСТ 15122-79.

Разбальцебать

fa. Обазначепие Намепобание Ш, Мгсго
1шт.

Наименоошнх 
u MQDKQ мс- тебиот

Приме-
4QHUB

1 Греютав копера 1
2 Крь/шкО 2

Ь о ть ! ГОСГ 7798-70
3 Н20»95.«6.05 64 Сталь 20
4 t120*S0A6.0S 32 Сталь 20
5 H12‘ 30A6.QS A Сталь 20

fadnu ГОСГ5915-70
6 M 20.5. OS 96 СтальЮ
7 M 12. 5.05 4 Сталь Ю

00.00.000 ВО
Hum НассоКиляти/tbHun. 

iepmem обцего бида /••4
Autm Muc/nafl I ~

5ЙИГ
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Тайлицц штуцсроб
Дшлояамие 12

Н в -
tm -
ш

Ш т ш Л а ш ( Н . р к
ҒШ.ПВ9

i , t a 1 I i i 400 1,0
Б, Ш Ш  б то р и ш а  np o 1 500 1.0

l i e f  pmmdopa t ts w
t* 1шаб рпяоврш i ts IJO
A i !ш в 6  яш д и п яя t so l.o
£i Геяяояпичеим i so Ifi
Д » i r i  вропнбям 1 4 0 IJO
3 i И «  ярошФли i so IJO

Tum m am ouul i ts IJ)
Omtop tpot 2 4 0 10
Сяиа 1 so IJO

' Ч M t i N i i i  e  BMnocqttpoi 3 so Ifi
C t r t v M w i  cm m ccvtpm i i 32 KO
А яя iH p im ia ip a  o p n t e w 4 25 2.5

V i Am  т ф т ж т р а  ю * о а 4 2S A *
r, / IS !fi

km / SOO Ut
О ят a m m im 6 ISO Ifi
Ъ ю т А т  смзтрадла mm 1 20 W

V f А яя  M u w i r e t f i  уробт / 20 V
Ш, Am  виродваОаяия двЛяпшя 4 0 1,0

Т елническам  л а р о к т е р и е ти к а

1. Л ш в я т  / ў в & а т в т  Ляв vm pttow * раапёара М а ОН 
ячалшо* втцтпрйцш trmcc. %.

от
2. Объй*[ш атлм яш ш ) а я а р в п  % $ 7 н * ,т я л \ р ц ф о м  цясж\-

i . рюЛп v
5. л к л т т т е  О ш Ш та i  tm qpem  т  Q,&2 to  0,01$ ЯОв, 

i  т я яп /Л ю п  я р к я ф о ж т  т  0,9 до 0 J Пйо.
S. П б п счтл ш а  яячмршпуро 6 mpudnom вроетрвяетбв I I 5*С, 

в тж пд&т фсярою т к *я t-
7. СрШ  f  о т в р в т  u erpytmn цю спражпбс - & _____

NtOH , I  жжлру4я»я фотрвжтбе-япицвшши i 
•  t i»  ш О т с а т .

)яяой mtp

Гелничеслив тр еб об ан и л  

Г. Лш ш итоблетш  аапарашя р ц иШ апЛ абапс» 0CT2S'0l-ni-7S, 
ГОСП2.2.003-74.

I .  М и у с  o a n p a m a  u t a w u ,  а ф ш т с ш н д м г п  e  um puiatm t* 
ptCMiOopm. uuom otum  т  сшаm  1ШИЮТ Г0С7 5037-72, 
a aa M M *9 m a *i~ u i c n m  Cm Jc a . fQCf Л 0-71.
Д м м а А ш  u i аарошшв non-iroCT 491-80.

3. Jumpam ticm m ui* m  арошютш u м о т т  яидраймчюш 6
- T ______  - - _________ w dd e& nm b i 0,9 M ia.

4 . яад твш т  y t am *  т г те яо  арвбчло* rom pm um tupa

5. Ctopm# C D t#uM шчй м тярвтрвдсй» pnginwoiwocfarvtaeuen
I  otfUtt* КЮ% m  OCT 2S-I9f-71. С йврт* caeduM *ерта8ею 
<ц<м я ю т й  яо тр л тр а б ап  m  am dnoam  яравшб я*яярис-  
т я я ч м й  appnuu n  ГОСТ S032-94.

fi. Ht ф пояш ё п м м  шяуцеров BO rm.
7 A tu un $ u Pt*em  ресяаявмешие uatyutpoS, м я ,ц а вф , cnoa- 

робьи m u  о т .  m  tu t* Д.
L  PQVtep* А »» оepatm .

f e l O f t u r M i t Н ш ш Ь яе Km turn. Т Й Г
* * »
m

T K em **»m ttm m u T

/ Сеюротор /
j цч и т т ги я ш п i
4 а т ц д ц и —y i
S U rn . /
t toocmotu f

T ф и ш  m u T

t c Ш М Ю Т
0 « Г - -Г Т -Ч
to MJmvp* / 1 - Т 1 Л

- 1 -

4 -

i

K B Z E
Ш а яв т  A a a u f f c n c

Т Й ! ? Ж ? Ж 5 г ^

J N A ,

“ I S

Й - —

Й - —

16 4 6 7
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Слепа располотепь я штуцеров
9, (iZL Ш. -гптл -Sl

Г ш & н /а д  ш туцероб
ПраломЕние 13

ш
m e
me

Наиненобамие ш .
ПрохоО
S d] ,

нн

Qpo/Kfiue
ис/юВмое
Pg,H0a

ВхоО грекпцего пара 1 250 0,6

c, Вшод бторичного пора 1 400 0.6

Вяод pacmiopa 3 SO 0.6

г,-, ВилоО раетворо 2 SO 0.6

Л, Buxod ш бенсота 1 4,0 0,6
е, Телнологи ш кий t 40 0,6

ж, Для промивки 1 40 0.6

», Теянологичесяий 1 50 0.6
Vi Оюбор проб 2 40 0,6
/i, С/шВ из annapama 1 32 0,6
н„ СдуВла 2 SO 0.6
п, Ваздушник 1 32 0,6

Для термомешра cunpomt/Kna 4 50 2.5
с„ Для термометра р тутю го 4 SO 2.5
Т, Дяя нонометра 1 50 1,6

»w /1юя 2 500 0.6
Ч Пюк, 1 300 0,6
и. /1ю я 1 2S0 0,6

V. Спотробое ояно е 120 0,6
«u вяоа oooii 0/гя npoMbiBnu смот■ 

оооого окно % го 0.6
«н Дяв указателя уробня 2 20 0,6

£-6
пию

09 
OOO 

W
O

O



5*
00



I
MV2

Техническая х ар актер и с/ли ка  
йппарчт л р е б м зю ч е *  влк упирибания растборв K N O 3 начальной 
мнцеятраца#} 3 %  наес.

2. Нонитльнь/й объем опаарата 22, S n 5, нсжтрубного пространап 
Ва 8,25 *J.

3. Производшпе/гьность no ислодному растбору I,* *rlc .
*. тберляоеть теп/гооблена 50 м*.
5. Абсолютное баб/ккие в а ш р а /ne о т 0,5 бо 0,02 МПа , 8 меттруб- 

non простраистве о т 0,6 Оо 0,1 tlflo .
6. Малсима/iMOt температура 0 трубиоп пространстбе do i*0 °C ,

8 петтрубиоп ярос/пранстбе Оо 158ЛС.
7. Среба 6 о ш р а тс  и трубнон пространстбе мррозионгкн./поясичная.

Гелнические требод ания
,. Annapam поОлемит deticm6ua„flpa6u/i гоаортелпаОэора СССР."
2 При изго/поблении оппарата рукободст8о8атьсв QCTгб-01-112-79, 

ГОСТ 12.2.003-7*.
J .  Кораус am pam a  u  соприяосчютиеся с упарибаеним pacmdopon 

Оетали изгоюобить изстали 1Х18НЮ1 ГОСТ 5632-7?,остальиое 
из с т л и  С тЗсп  ГОСТ380-71.

*. Аппорагп исвить/бать 8 еоризонтальноп полотелии на прочиосшь и 
плотяость пробнът еидроВ/шчесмп боблш еп  0,9 Мпа.

5. Сбарнме соеоинения явитрояиробать рентгешросбенибаниеп 8 
объепе Ю 0% no ОСТ 26-291-73. Сварньк ахдиненця меряабетцил 
апалей лонтролиробать na стайкость протиб мемлристаллитной 
лоррозии no ГОСГ 6032-75.

S. Проялабки аз поронито ROH-t ГОСТ *81-80.
7. И уяазаяш й  билет штуцероб -120 мп.
8. Дейстбителъиос располотение штуцсраб, лляоб, спотробь/л окон 

см. на слепе.
3. Размерь/ для спрабол.

fta. Обозначение Наименобание Кол масса
1ШШ.

ноименоОа - 
me и марла 
материала

flpune-
чание

Cenapamop

2 ка/чера грею тая

3 Груба цирлулмциониом

* лрьшяа l

5 Копено i

Б Ш ено 1

;

8 Фланеи 1 XIBHfOT

9 Фланеи 1 JttSHfOT

10 9/taneu, 1 X18H1QT

00.00.000 80

Лит
lm h a И?Велуп. Оенкой циршиАйциeil, бинКСн- 

нини грибиАй tOHepoil и so - 
яоО кипехия. 

iepmem обшега бида.
V-20Рвзраб

ЪоВеа
f - I M Ласт l/lucn оО 1
K a m a
Уml.
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Слега располотения штуцерод Габлицп штуцероб
Ирилопение М

С1 А, \  \ Уf _

C i_ T j_ и,
Cj
с* V tt,

« Г

М м -
HOYt
me

наипеноВоние Ш
ШМСМ7

L t / T ,
мн

Bponeme
услоВнос
Pt ,m a

Л1 BaoO греютеео napa t 800 0,6
fi/ Вь/ход Вторичяого napa 1 /200 0,6
8,-t Вхоб рйстВара 2 >50 0,6
Г,., Buxod paanBopa 2 ISO o .s

л , Вш об мнВенсата /25 0,6
E, Телнолоеический 1 125 0,6
Ж, Для npantiBnu / 80 0,6
з, Дпя промшВли 1 100 0,0
Hf Тслнологичеслий 1 125 0,6

*1-1 Отбор проб 2 40 0,6
Ь -i СлиВ 2 100 0,6
Н,-3 СдуВм 3 65 ■ 0,6
п, Воэдушния 1 SO 0,6

Для mepnonempa сопротиВлетя 4 50 2,5
Cf-4Для ртутного термонетра 50 2,5
r, Д ля панонстра f 50 >,6

/Im f 500 0,6
<p, Л т 1 500 0,6

4, М л 1 500 0,6
4, бюк 1 500 0.6

Ц.4 CnompoBoe олно Ш 0.6
Для пронибяи 20 0,6

Э-* Для упазателя уробия 2 20 0,6
10, Для Вирабниваиия ВаВлечия 1 WO 0,6

Телническая характеристииа 
l  л/тарат преднаэначендля ynapu/Sanut растВора Li C] начальной 

нотцентрашей 12% масс.
2. Объем annapamQиютша/ьнуй)22,tn*, нежтрибногопространстВа 4,1н*.
3.ПроизВоОшпеляостъ 17,5 яг/с (no исяоОному растВори).
4. поберлность теплообпена 630 м}.
5. АбсЬлютное ОаВление В annopame о т  Qfi Во 0fi3 МПа, В межтрубном 

пространстВе от 0£ до 0,1 Mffa.
6. Напсимальтя температура 6 трубном пространстВе до wo*C,

8 меттрубмоя простраистбе до f56°C.
7. Cpeda В аппарате и трубноп простраистбе каррозионнал, тоясичная.

Телничеслие требоОаний 
/. При изго/поВ/ккии annapama риялВодстбоВаться 0CT26-0/-fi2-79 

ГОСТ/2.2.003-74. r  гз
|озионной cpedoii dema/m ma/2. Kopnyc annqpa/na u соприяаеаюшдеся c m  

ийотаолиВато из cma/iu 12Х/8Н/0Т ro d  
с/пали C/n 3 ГОСТ ЗвО-71.

32-72,  ocma льное-из 

'изонтальнон /i3. Аппараю и с т т а т ь  no прочность u ппош осш  B zopi 
мVMHUU пробтм  еидравличеяим ОаВлением 0,9 Mlfa.

4. Annapam гтлем и т приепяе сомасно праВилам fbczopmexttadaopa СССР.
5.COcffubic соеОинения ш тр о тр о б ъ ть  ретгешросоечибаииеп Вобъе- 

ме /00% oo OCT 2S-29/-79. СЗарше сосОинения пержаВею/цил cfmj/rtJ 
контро/шробат tta стойкостъ npomuB неякрис/na/j/tumnod д оррозии 
по ГОСТ 6032-84. w

6.Прок/юОли поГОСТ/5/80-86 и ОСТ26-430-72.
7.Не указоиньп! Вилет штуцероб-120 мт.
8. АейстВшпельное рааюложёние шюицероВ си. на схеме.
3. Размерь/ Оля сгфавок.
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0

ton Обозначемие Наинснобание ш . wrai
hum.

наинеиоОв- 
ниеи маряо 
материала

Приме-
чание

Камера греюшдя 1
2 Cenapamop 1
J Трува ццркуляцион-

ная 1
4 насос 1
5 Кръшка сепарацион-

пой яонерь' t

Встабла !
7 Переходиик лонуснь/о 1

8 Перелодник угтбой 1

9 Царга помпенсацион-
ная !

tO Переяодпип углобой 1

ti Дншце 1

Поаёеа.

нс

00.00.000 80
Атарат О ьтр ш  с пршуои- дитмьной цирАуЛйшей.сс 
осиай греннцеа /fonepoJ и 
оимсамюй xwod липент. 

ieomem обтего бида.
Ь<*0

tiucm I ЛистЯ 1



36
*0

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
__

__
_

 
I 

__
__

__
_2

7*
0



B-8
HV4

Г-Г
tlf-S

Прилотение 15
Таблиид штуцеров

Укп-
nave- наипснобание Ш ma/tmte

Влод e/юошего пара t 600 0,6
s, Вь/яод Вторичного napa 1 600 0.6

Ч 8лоб растОора 2 too 0.6
П ч 8шоб растооро 2 100 OS
А, Вш оВ ш Вш еата 1 too 0,6
е, TeAHO/iaeuiecKud 1 too 0.6

* ,- i A/is пронь/Вки 2 50 0.6
н ,.г Тежнодогиче&ий 2 too 0.6
Mt-t Отбор проб 2 40 0.6

СлиО 2 eo 0,6
Л - j СдцВка 3 65 0,6
Ht-i ВоэОцшяил 3 40 0.6
n,.3 Д/n термометра conpomuB/ienun J so 2,s
p ,.} Для термопетра ртцтного 3 50 2,5
c, Д/1Я напотвпро илц юмобак/мннетрв 1 so 1,6
Ч Люл 3 soo 0,6

0*на снотроВое 4 150 0,6
9,-4 Промь/Вка enompoBou олна Ц 20 0,6
Ui-3 Д/1Я промь/Вли 3 80 0,6
4l-l Для уко зо тш  t/роОня 2 20 o ,s
ш. Для Вь/рабниВания ОоВлетя 1 SO 0.6

OS 
000'00'00
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Телническая х ар актер и сти ка  
Annapam пребнозначе* для упаривания раствора К О Н  о т начальной 
шцентрации 6 %  насс.

2. Объем т т и а л ш й  аппарата 4 5 ,6  меттрубнога проетранстбазн*.
3. Произбодитешость 0,45 кг/с (no исяобнону растбору).
4 . ш ш рдь поберлности /тм ообтиа -250 м*.
5. ЛЛолю/пное даб/гение б annapame от Qfi do 0.008 M/Jo, б неттрубном 

пространстОе о т 0,6 do 0,1 ппа.
6. Молсимамная menitepamypa S трубчом простраистбе tt5°C , 6 nem- 

трубном пространстбе -IS8*C.
7. Среда в annapame и трубноп простраистве - доднш poanbop К О Н  

а пемтрубмом проапранстбе ■ м а сьтш и й  бодяной nap.

Технические требодания

?ои изгапобмши annapama риководстбобатьса ОСТ 26-01-И2-79,
ОСТ 12.2.003-74.

2. Kopnyc annapama и соприяасанлциеся с цпарибаемь/п растборонбе- 
та/ш изготовить из стали 1X18H1QT ГаСТ 5632-72, оста/гьнь/е -
из cma/ru Cm Jen . f OCT 380-71.

3. Annapam испитатъ na лрочность u плотпость б горизоптальпом 
полотении пробпш гидрабличеслип давлениеп 0,9 flfla .

4 . Annapam поолемит приемм cot/iacno прабилам приеггки Гасгорте*- 
набзора СССР.

5. Сбарше соебииения мптролировпть рентгенопросбечибанцен б 
объепс Ю 0% no OCT 26-231-71. Сбарнь/е соедипения яеркабеютил 
сталей яонтролироботъ no стойкость протиб нетяриеталпитной 
яорразии ао ГОСг 6032-84.

6. неуяазаипш б ш е т штуиероб -120 мн.
7. Д ейстбш пеш ое располотепие штуцероб, /ian, опор.смотробь/я 

окон cn. но биде А.
8. Размерь! дая спрабоя.

Яи. Обозваче/ие наименобапие ш . rtacca
1шт.

Наипепобание 
и нарко na - 
териала

Opune-
чанис

Konepa греюшая
2 Селаратор 1
3 Труба ииряуляционнав 1
4 Крьшяа 1
5 Колено 1
6 Ropnyc i
7 Kopnyc 1
8 Ranepo 1
3 Встабяа 1
10 Флапец 1 W8HWT
11 Фланец ix m iQ i
12 9/ianea i 1X18H1QT
13 Фланец 1 1Х18Ш07

00.00.000 80
Лппарот Вьморпой с естест 
бенной циряуляцией, coocnod 
ереккцеО яанерой и солеот- 

делсмсн. ,  ,  чеотеж обшега J u d o

V20
Uucmoll f





При/юмение 16
Crena расш ом иия штуцеробллпоб, иояр, ш т/рей  

A

Таб/iuufl ш туцерод

Р .

80

ЕЙм-
начс
ние

Наиненобание f o/i.
flpQAOd
ўс/гов- 
ньш ZL 

»М 1

ф!б/ЯйЛуслоб-
itoePu,
мпа

3 Влоб газобой cnecu 250 Q,2S
Г Вшод газобой смеси 250 0,25
Д Вход мидкости i 50 0,25
f Вшод тд ко сти 1 50 0,25
Ж Д яя манометра f 25 is

&ля термонетрч 2 25 2,5
*,-и Люк 4 500 0,6

Телническая л а р а ктер и сти ка
Аппарат пребиазначен для раздеш ия cnecu гктилобьш спирт-бода 
лонцентраиивй 2 6 % (н асс.).

2. Енкость номинальная 20,5 n*.
3. ПроизбоОительность t,74 кг/с.
4. дадлсние В ш онне - атноссрерное.
5. Тепмратура средн б кубе - ЮО®С.
Б. Среда д annapame •тксичнов, коррозионная.
7. Tun яо/tonnbi -насадочиап.
8. Bbicomo насаОки В ».

Телнические требоОания
flpu изго(П обл8и и и ,и с я ьш о н и и  u д о с т о б я е  а я я о р а я ш  бодтш  бьтолиять 
ся требобания: ,  .

oj ГОСТ 12.2.003-7^ „Оборцбобание произбоОсташое. 06/цие mpe 
бобания беэопосности*; 

б) OCT2S.29t-73„Cocydbi u  annapamt стальнне сбарше. Теяиичес- 
кие треаобания

2. Натериал беталей колопнь', соприпасалтился с разделяепь/ми mud- 
яастям и , -  стаяь JdBHIQT fQCT5632-72, ос/пааьнил -  сталь Cn 3 
ГОСТ 380-71.

J. Аппарш исштать на прочность и штность гадрабличесли б zopu- зантальноп полотении даб/гением 0,2 ИПа, 0 бертикальнап шо- xenuu - налибом.4. Сбарнь/е соебинеиия долтнм соотбетстбобать требабаниям 
OCi 26-01-82-77^Сбаряа 0 линичесяоп машиностроении

5 . Сбарнь/е шбьi 0 hene 100% контро/шробать реитгенопросбечибамвг 
S. Лсистбите/гьное располотение штуцероб,люкоб,кагнр, шть/реи см.

иа слеме.
7. Heуказанньш бьмет ш туцероб-120 мн.
8. Размери дпя спрабол.
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f e l . оболяачсм неимеяобание Ш . носп
turn.

паимоп-
Samjtu
mepu*a
те&нио

flpuft?-
w w e

/ Яуб }
/ uapia 1
J иарга 1
4 криш м 1
£ Tapt/tna 3
6 Тареляа 3
7 Гильза 2
6 Шпуцгр 2
9 Колъцо уооряи 3 /17ШШ
to Ш тнрь 2 СполСлS
11 Флаяец 2 П7И13П2Г Of *200
12 Флашец 1 атзя2 Т 0,415
13 Флаиеu 2 Ч7ПЗЯ21 Dg* 50
14 Флаяеи 1 Ч7И13П2Г Dfu40
!5 9ломц 3 a m w r D r 25
IS 9лол*ц 2 П7МЗН21 O f 25
17 9ла*ец 2 If/H jW ' D f'20

faim u  ГОСТ 7738-70
IB Н :Ь*90.58 84 Cun/biS
13 r r tS ‘ S0.5B 24 Сявм35
JO / W 4 0 . S I 12 Ctn/a J5

Л H1Q‘ 35.58 16 Cm a  35
22 J t r O « J 5 .58 12 П7ЯЗП2Т
23 ro itam tLSfocrssis-n W tliH V

00.00.000 80
лалша реитфилашоттл 0 900 »m. 

iepenm odmtto бида.

Hum [Нш
t:f0 

4ucm I ЛнспшВ I
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зз
зо

о

П рш ш ение 13

Тйбпш о ш туиеробliiil НаименоВание ш.
Яралоб
tjc/ioHч.
Ьу,/1П

ОрВш
■{мобн.
Р̂ЧГш

н Btixod napotS 1 600 1.0
3 Влоб <рлегмь1 1 100 1,0

n,.r Вяой пароб из нипятильнияа 2 500 1.0
к BbiAOO мибяости из нуба f 250 1,0

ft,-, Дл9 mepnonapbi 25 2,5
n,., Для измерения бабления 2 25 2,5
н Bxod петано/iQ -  oipup 1 150 1.0
Пн, Д яя отбора проб 11 10 f,0
Pt-i Дяя намерь/ цробиепера 2 50 1,0
с 6ь!Л0д кцбобого остатка 1 150 1,0
Г'-,Т Аюя 9 600 1,0
У M/i/ пребояраиитиши мапана 1 50 f,0
9 Гехшогичесиий f 50 1,0

Гелническая л ар о ктер и сти ка
Лппарат пребназначен для отгонки леглояетучил прцмесей из 
петаио/ю - сьфца.

2. Нопинвльнам енкость Ю8,6 n J .
3. ПроизВоОитеяьность II,31 кг/с.

Дадление 0 лолонне O fitina.
5. Tennepatnypa cpedti S *убе do (50eC.
6. Среда д а т р а т е  -толсичная корроэитмя.
7. Тип тарелок-ситато-мапанш е.
8. Число тарелок - 5 5 .

Технические требодаиия
(Jpa изготоблепии, и сш та ти  u  постабяе аппарата do/imw 
Вьтм няться требобания: 

а) Госгортелмобэора i
д) ГОСТ \2.2.003-/4„ОборудоВание произВодстВенмае. QSuiu 

требоВаяия безоласноети 
В) ОСТ26-291-73 „Cocudbi и amapamu с т а ш м  сбарнь/е 

Телнические требобония
2. MomepuQ/i тарелои -  стопь 06X13 ГОСТ 5632-72 истопъ 20 

ГОСТ /0 5 0 - 7 4 ,  остальиь/е сбарачше еОиницм u  бетали - и э 
стали ВС т 3 cn j госТ 380 - 7 ;.
Mamepua/i опорь/ -сталь 09Г2С ГОСТ 5520- 79.
Hamepua/i проклабол -пароми/п ПОН-t ГОСТ 481-80.

3. Лппараш и сш та ть  на прочность и плотностъ гидравлически 
горизонтальном полояении под баблш еп f,Q МПa, 6 Вертияа 
ном no/tomenuu -  nod нвлиВом.

А. Сворнь/е соеОинепия должш соотОетстВобать /пребобониям 
0СТ26-01-82-77 „Сбаряа В лимичесяом машиностроении

5 . Сбарте uiBbt В абьепе ЮО % кантролировать рентгенояросвь 
чиоанием.

6. Д ейтбитепьное распо/гомение штуцероВ, /номб,цопф,ш/пь1р1 
cn. но слене.

7. He указаимш  билет штуцероб 150 »м.
8. Размерь/ бпя спрабок.





f - f  (подернуто) 
H1.-2

18 W № ООошчение Наименовамие ton. Наса
1шт.

Наим&юИФйя 
и  норга па 
mepuc/ia

flpuneiQ-
нае

1 Лолонна 1
2 Селция тарелки 110
3 Сеяция тарелки 55
4 Крь/шко 9
S Ги/гь>а с флалцем 8
6 ?/}Qnen 1 08X13 D^SOO
7 Фланец 2 08X13 O isSOO
в Фланец 1 08X13 0^250
9 9/тнеи 2 08X1. Dy г ISO
10 Флонсц ; 08*13 Dy-WO
11 9/iQneu ц oex ij Ду " 5 0

12 Флонеu 11 08X13 By = Я?

13 Ш/писл 2 ВСтЗпс 3
/4 (1/tQHKQ

псрелиОная 55 Сталь 20
IS Скоба m Сталь 20
IB Скаба 1320 Сталь 20
17 Болт специапьньш 1320 Cma/it, 20
19 & о т 1112*20.56

Г0С7 7798-70 № Сталь 20
19 rat]*o fli2 .S

ГОСТ 5916-70 1320 Cma/ib 20
20 Шайба 12

ГОСТ11371-68 385 Cma/tb 20

m

OOMOOO. 80
Kq/whhq ремтификаиион- 

ноя <г 2000 mm, 
iepmem обш,ега Sulla.





Габлица ш туцерод
Приломбние 20

Oto
мпе
w e

Наименобание Ш ,
ПрожОб ўс/kAl
Оу.нп

Орблоие
услобю
Рч.мПа

К Вьиоб пароб зтонола 750 1.0
П Вхоб ислобмои смеси 1 175 1,0
Н Влоб ф/кгни 1 I7S 1,0
"н Влоб порймидяостои смеси 2 500 1,0
n „ Вшод яубобого остагтна 2 175 1.0
Ь , Для наиометра 2 25 1,6

Дп» терметро аярт/влетн 3 25 45
1 Для терпометра ртутного 1 25 2,5

Для уяазателя уробнв 2 50 1.0
*<-г Подбод я яипшильникц 2 200 1.0

Темническая ло р аятер и сти кп
Annapam прсдмазначен бля раэвелетя cnecu бенэал-этанол 
яонцеитраццей 18 %  (nacc.J.

2. Объеп атю рата  /6 4 ,J  n s.3. ПроиздоОте/ъность 8,14 кг/с. 
ц. Рабочее даЬлш е 0,1 n iia.
5. Теппература сребь/ 6 яубе 61 С.
6. Cptda б annapame -тоисичная, бзрь/бооласная, яоррозионноя.
7. Тио mape/ro* -ситча/пь/е нногослибше.
8. Ш ичестбо тарелоя -27ш т.

Телнические требобания
1. flpu изготоблении, исяьнпании и пос/пабяе аппарато дмхнь* 

Вьтм няться /прббобония
а) ГОСТ 12.2.003-7^ „оборуообамие прошбобстбенное.

Ofliyue требобопия бсэапосиосш 
6} QCT25-291-7$„Сосудь/ и оппарать/ стальш е сбарше. 

Телничеслие требобания
2. материа/i деталей лолоннь/, соприласаюцился с обрабать!- 

баемь/ми яидм стям и, - сталь Х18НЮ7 ГОСТ 5632-72, ос- 
тальнш  Оеталей - сталь Cm 3 Г0С7 ЗвО-71.
Патериал промадо* - паронит fJOfi-i ГОСТ 481-дО-

3. Annapam исшша/пь на прочносшь и n/ю ш осш  гибрабли- 
чесяи 6 еоризонтальнон полотении под дабление» Qfi МПа, 
б бертикаш он тлотении-иалибом.

4. Сбор»ь/е соединения Оо/гям соотбетстбобать требобаиив*  
0СТ2б-01-д2-77 „Сбаряа б яимичесяом мошиностроении

5. Сбаршешбь/ 6 объепе 100% мнтро/шробат рентгепопро -  
сбечибаш м.

6. Дейстбительное располомение штуцероб, штмрей а идтр 
cn. на слене.

7. He уяазаннии б ш ет штуиероб - ISO nn.
Примечаиие. Разнери бля спрабои.
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Слема раеяояотения штуцеров, штьфей и цшнр
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A-A
HI-*

При/гомение 2)

в
MV2

Табпиид ш туцероб
Обоз-
чсче
яие наимемобание Ш .

Ирояоб
усюбля
Dy.nn

Цаб/te-
мяис-
кекое

В Вь/лод лш ой (разьt i 100 0,b
В 8б1лоб т я т л о й  <разм 1 100 0,6
Г ВлоС леглой сразь/ 1 100 0,6
A Влод тяям о й  (рази 1 100 Of
£,-* Д ля уробнепера 4 25 0,6

Для отбора проб 3 20 Ofi
3i-j Гилъза Оля терноме/пра 3 25 2.5
*t-« /1юя м <tOO 0,6
*f-J Вхоб napa 3 25 Ofi
/1,-J вьмоб м н бенсат 3 25 0,6
Мьц Вь/боб тяги 12 50 os

Техническая л а р а кте р и сти ка
Armapam преднмиачеп для изб/гаения капролаятана из трил/юр- 
эти/гена SoAni.

2. Нонинальная е т о с ть  2Bk5 » }-
3. Произбодитмъность 0,012 м31с.
4. Дабление 6 ш о т е :

а) рабочее -0,1 Mfla;
о) rrpu пропарке бобяшм паром~о,2 МПа.

5. Теммротира б колонне:
а) рабочоя 20-?5eC;
б) при пропйрм Sodtnbt» napon ВО °С .

6. Моиуюсть прибоба 4 к В т .
7. Иглобая слорость братения ро/пора 2,t-*,5 pad/c.
8. Cpeda 6 аяпарв(пе-тмсичная,яоррозио1мвя.

Технические тр еб оваи и я
IJpu иэготоб/ienuu, испь/таши и постаОке annapama б о т т  
бьто/ш яться трсбобйния:

а) ГОСТ12.1.003' 74 „Оборудобание праизбодстбешое.
Offmue требобанин безоппслости а;

б ) ОСТ 26-291-7$ „Сосуби и а ш р а ш  стальнме,сбарш е. 
Гелмииескае требобания."

2. Материал бета/red зкстроктора, соприиасахицился с обраба- 
ть/баемь/ми мибяостями, -  сталь X18H1QT Г0СТ 5 632-72, 
о сташ ь/л  бвталей -сталь Cm 3 ГОСТ 380-71.
Материал промабон -сбинеи, ГОСТ 3553 - 75.

3. Am pam  исш ш ать на прочность и платпость гибрадличееки
6 соризонтальнон т м о ж е н и и  подбаблеиием 0,3 Мпа, S 6tpmu - KQ/ibno» noAomemiu - налидом.

4. сбарш е соебонеиив должнь/ соотбетствобать требобаниян 
ОСТ 26-01-62-77 „Сбарла б лимическом машиностроеяии! '

5. Сбарше шбь! 6 объеме 100% митролироботъ рентгенофо- 
сбечибанит.

6. Дейшбителйное расположение штуцероб и люяоб см. иа слеме.
7. He указаниш  бь/лет штуцерой -200 нм.
8. Ptnnepu для спрабол.

06 000 00 00
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Лри/нтемие 22

ТаЛмио штуцеров
i.1
II

Ноитнобанце j
i f * ш

8 ixotntpoOoiSyiunoii cmecu 500 0,25
Г 8им6 отраЙотаяном йсзОцяа 500 0,25
A Вкоб 8t>d**cio nafia » 60 0.2S
( Вьпод nQpouioBot смеси BO 0.2S

йл» nptOeioaiiumtavioio ллапапо 2 BO 0.25
3 Butoi nonitntama i 25 0,25

Иц Для еилин mtpMQnempa 25 0,25
X Лял 1 600 Аб

/h-s flKH 400 as
м Лкя 1 400 Ofi

Ш
fill

Теяничесмя лараптеристико 
:  l  Алпарат пребпазноин <?/»л улаОливония аз парогазобой 
» crtecu тгров метно/ш .

2. Кш честбо адсорбснто -Sm 3.
3. ПроизбоОитмьность поисяоднои парогазобои снеси ■ 2,05 н*/с.
4. тчаяьиия канцентрация м ета ш а  Q парогамбой смссц 

Ifl- W ^ rfn ?, ш ечнап  « зР'10~*кг1м*
5. дабление 0 аппарчте до 0,2 МПа
S. Гемтра/пцра 6 annaflame npu аОсорйшш 20сС, 

npu Оесороции - 1IS4;.
7. Среда 0 onnapame токсичмая, Озрь/Ооопасная.
8. АдсорЛмп 'уго/ьактибцробажьш рекупероционнь/й AP-J.

Теяничеслие тревобания.
I  При иззотоОлении, иш/тонии и постаВяе onnapafna 

oo/imnu О ьтлняться требоОония: 
q) Госюртелиавзора СССР: 
о) ГОСГ 12.2.003'Jk „  О боруМ ш е протОодстОснное.0Л ц и е  mpeMQHu* бнопасмости “ ;
0) OCT 2$.7$f-7$„Cocupbt u аморать/ стслънце сОорнь/е.

Телнические треш ания."
2. Mamtpuafl annaparm-етоль Х18НЮТ ГОСТ5632-72, 

ма/трйол опорь! -столь В С т .Н п  ГОСТ380-7i, 
namtpua/i проклаОоя - naponum ПОН-1ГОСТ 46t~80.

3. Annopom испь/тать на прочношь и п/ютность гцдрадлцчес- 
ки Ь горизонталшм по/южши пед дад ятем  б, 2SM!Hi,
6 Осртишьном поломении -  налибоп.

4. COapnbie сосВинения йолтнь/ соотОетстбодать трейобапиям 
QCt 26-Ot-82-72 „  СОоркоО м тческом  мсшитсепроении."

5. Сбарнме шйи 8 ойъеме 100 %  ш тр отро бо ть  
рентгенопросОечиОанием.

S. Д ейстО чтслъш  п ш н а т к  штуцероС, мор, стролоЯь/х 
ucmpoiicmS ем. hq tudt еберлу.

7. 7/е ynQiQHHbiii 6ьм ет штуцероб 120 мм.
8. Размери длл спрабок.

flu OfojHffttHue ноипмОоние вм чкпturn№ л т № -  
irutu н ш и Tpum-чание1 KOpfll/C 12 Ptwtmn опорна» i3 tollfmMi О/Ю0Н0Д 14 Ғвшгюла оаооиоя5 РоспоеОели/пелк6 Гиль jo7 Я0МШЯО /ttiftO fB А06»ШМв ЛЛГА9 Ctmna 2Ю X0/1»U0 Ствл» 65ГIt Ф/Ш/ftU 2 CncMCmJDrSOO12 9/10n<U t CM/t»Cn. J Di-BQ13 Флаяец t СтйльСл 3Og-W

прею.
Т.шгш.

ЛВсорЛр. 
Htfunem, aSmetg 6uia IIS

лйт \Aut**ГТ
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Приложемие 23

Ч и ш  ш а сте й  12

Гелнические треОобания

Ijpu изготоблеиии, иеш таяии и постабле аппарата д о тш  
о ьтли яться тмообония;

a} ГОСТ12.2. QQ3- 74,.  ОборудоЛаяие праиздодсгпИенпое.
Об(цие /пребЬбвяил бвзопаснасти

6) ОСТ 2£.231'7Э"Сосуду и annapam ) стальнь/е сбарте. 
Тсхначеелие трейманив 

2. Mamepua/i д етлей  корпцса бйробанной сушиляи - 
апаль 8 Cm Зсп ГОСТ 38и-71.

J. Сбарше соедииеиия йопмш соотбетстбоботь требобашап 
OCf26-01-82-77 „Сбарла блимичесмн машиностроении!*

4. Допуск радиаш оео бЬения подеряноетей отпосительно 
обтей оси подеряностей Г,Д ,ЕиЖ -5 мп.

5. Дояуел рабиаш аго б и ш я поберлпостей Ц и n относи-  
тельно o tf tq e d  oca поберлностеи f , A { и Ж -Зм м .

6. Допуск рабиальиого биения поберлности /I относитлъно 
ofmed оси юберлностей П и н -4 nn.

7. Дояусн noAnoto торцебого б и ш я яоберлностей И u  к 
относительно oStucu оси юберлнос/ned Г,Д,£ и Ж -2 нн.

8. Допуся полноео торцебш  б и ш я лоберхности Э относи- 
т е ш о  об(цеtl оси поОерлностей /1и н - 2 пм.

9. He указаннше прсдельнне о тм о н ш я размероб 1 1 {2 .

Примечани»:
1. *  PQjnepti 6ая спрабок.
2. 1ертем разрчботап na ошбаиии OCf 26-0I-4J7-78.

I t t обозначеиие Наиненобание Ш . tiaca
lum

Ноииенооа - 
MueunQpM 
namtpuQ/ю

Прияе-
чаиие

1 Сенция 1
г Секция 2
3 Секция 1
4 Венец зцвчатьн} 1
s Ванбая 2 С тл ь 40
6 башмак 8 Столь JO
7 башмая 32 Ста/1ь 30
8 Иобмодм 32 Cma/tb Cm J
9 Проялабяа 96 Cfno/it Cm 3
/0 Планко 32 Сталь Cm J

Sо т ъ ! fQCl 7796-70 Cma/tb 35
11 М22* 80.56.05 32
iz 1116*30. S5.0S 64

Шайбьi Г0С711371-78 Cmo/Jb Cm J

13 22.01.05 32
14 16.01.05 64

00.00.000 80

Яорлус барабоиной 
сушиляи.

Чертеж обш,его биба.

ffgcca
1:20 

Аист I AucmoB i

4 8 9
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flрилотенис ?4

С/юй Шнашнмй

В-В posAepnymoМ41
Мембрана

Тцпачеслой tapantntpucmuto
I. Amapam превнвнчгчен блп мниенмриробапия Мпою растборо 

C a C it  omOJ do ),2%1маее.1.
I  Рабочий ооъем аппарота 0.)2»3 .
3. Проимодитемюсть no ислоднону растбору 2,5 • 10 нг/с.

поверллость лем&ми 0 аппарате f je » 1.
S. fiaifiee ваО/ienut SMtio.
6 Рабочая mtnntpomypa 25 C.

Тчничесяие требобания 
Ofu uiiomofatmiu u  noc 

aj Г ои е р ти л а д зо р о

—■'-*--- ------:?ecm. .
u onnopamv с то л » м it сворнм.

uitomofatmiu u nocmaSne до/immi бшпомяшье» mprtoOomjt: 
г**“ч>тиладзсра СССР,

. liJ.003-?4 „ОборйШаяие aaouiBodunderwiw. (Мшие -jefoaanue fftsonocmmu " •
OjOCr J6-29I-79 „Сосувь/ u

Ttmuческие треМояияТ
2. Материал demartfii annqpamo соприласахнцияся c рюОеляеним 

oacmoopon из столu xtoHIOT. 
юя Oema/iei) шпента 

- ..беба uiiomotumt/tit.
j .  Лппарот аспь/тчпь *o npoinocmt u n/tomwcmt 1идро6ли1кСяи 

баблеяиеп ?JSHHa.
4 . СОарпше соеоинения йоляпц соотбетстВобать mptfoбояиям 

OH 26-01 - 71-ffl ,-СЙоряа 0 дииичвсяом ношиностроеяии
5. СОаряуе шди 6 ooitnt 100% коктромроботь 

penmtnonpocitiubamitn.
6. Разпери faa споабол.

Примцание.
1. Злемент рилоннън! обратноосноттеекий ЭРО-3-S.SlSOO.

fit 6m0S-W -603'8f /103.3 не росшодибае/пся и bntcmt с злемеитани, 
Илодяшими 0 коммект ш аснм х частед, постаО/мется потребителя 
0 упакоОпе завоба 'изготобц тш .

2. Яогнерм Ъля спраШ .
Таблица штуцероб

II Ноипеповоше
Влоб исходмогоравпОора
Вь/лоО коииептата
BbixoO фильтрата

Ш.
&L

Ю) 0<Ьпя<Г1(ни( HauHtnotanue Клл
ttUMNMfavi
u mobks 
чот&иалв

чрцме-
•vnut

1 Kopntjc 1
г Крншяо 2 toim XIW !
3 UJnnttD 1 tovbxtm i
* Гайяа 2 Сталь20
s камто вюьшглхаь 2

rOCf M 9+J -AC ’
Ш Г О С Т  9633-731 Ptsuna HP-
ГОСТ 16823-73 360-3

6 102-Ю8-36-2-!
7 0f8-022-2S-2-1 2
8 W-iiSISOQ

THS-0S-22I-609-81
9 бтцлка

m-OS-22l-$Oi-61 2

Лпгкзрот ofpameoto о с т  
с рулстшми totfttHmonu 
lepmtm о&цио M e.

‘fc" |*дд~РД

b l g
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т о ч

Ш ьцо (лабсанобая Мембрапа (пленка)
пленм)

Таблица штуцероб

Otfoj-
me-
nut

Наимеиобаиие Ш .
Ираяоб 
/с/юбииО 
fln ,пм

JtoC/Ktue
ус/юбмое
Р»,мпа

S Влод ислобиого растбора 1 20 0,6
8 Вшод шцентрото f 20 0,6
Г Вшод tpu/tmpama ! 6 -

A Вилоб фильтрота 1 6 -

f Вшоб фильтрота 1 6 -

M SbtxoG (рильтрота 6 -

3 дь1Л0б (ри/шпрато е -

H Вь/лоб ф илтр ата 6 -

K Вьиод фц/шпрато 6 -

n BbfAod ф ильтрата 4 -

n 8ь/лоб ф ильтрата 4 -

H Вь1лод ф ильтрата 4 -

1. Дредназпачен для ко/тентриробания пиог/юбина 
am 0,0/5 йй 0,!5 %  (n a c c j.

2. Рабочий объеп аппарата 0, OS м J
3. Пшзбовительность no ислоднсму pactnSopy 0,2 uric.
4. М ерлн ост мембрап бобсел 10 сеяцивл 39,6 n 3.
5 Рабочее дабление 0,3 МПа.
6. Райочая теппература 25 °С

Телническая /арактеристико
Прилотше 25

Телнические требования

При изготобленци, исл/тании и устанобке annapama болтнь/ 
ш п ш яться требабания:

а) Госгортелнобзха;
о) ГОСТ 122003-74 „Оборудобаяие произбодстбеияое. Об<цие 

требоЬапия безопосности
б) ОсТ 26-291-79 „Cocyfai и annapamti с/пальнь/е сбарше. 

Телничклие требобомя. “
2. HamepuaA пембран - ацетатцел/нолоза, котц  - лабсанобая nnенка, 

canfiamopa -  яапронобая с е т о .
Пронлабочнь/е лиетн-из батмана нарии В ГОСТ 597-73 
Ореножная cem a-ил латуни /168 гОСТ 1S.527-70. 
ток/юбяи пежду фияьтрукицини зленемпани-из naponuma 
iu CT 481-80, аромабяи нетби селцияни-из резикь/
ТМК1Ц-Т ГО Ь 7338-77.
Ocma/ibHbie сборочнме ейиниць/ и dema/iu-us стали 20,Г 0СТ Ю50-74 
и В Cm 3 сп 4 ГОСТ 380'71.

3, Аппарат umimamt ма прочность u  гернетичность 
гибраб/шчесли яод даблениеп 0,45 M Ja .

4 Сбарте соебинения до/илнь/ еоотбетстбобатъ требобаниям 
ОСГ2S'0h82'77 „СОарка 8 лимичеш м машиностроснии. "  Сбарьу 
стали 20 u  8 Cm 3 cn 4 произбести элентробом нарки 
AH0-S-3,0-2 Г0СГ3467-75.

5. COapntie uiObi 8 объеме WO %  лонтролиробать рентгенопроевечиба 
нием.

6. Размерь/ 6/1Я спрабок.

ftox Обозначше Наиненобание KO/I. tiaca
hum.

Нйинсмшгше 
и иорла MQ~ 

mfouo/io
tipunm

ние
i Сеяция 1
2 Сеяция 1

3 Сеяцил 1
4 Селция 1
5 Се*ция 1

Сеяция 1
7 Секция f
8 Секцая 1

Секиия 1
Ю Секция 1
/ f Крьшла нижняя
12 Крь/шич берлняя
>3 Прошбка 11 РезинаШЦ-!
14 Ш пиша 12 Сталь JS

15 Гайла M I6.6.0I$. 24 Сталь 3S
Г0СГ5915-М

# Шайба 16.04.016 24 CmQ/ib 35
ГОСГ 11371-78

00.00.000. BQ

Ш ар ат ультрафильтро - 
iftu плосяоромного muna. 
чертеж отцего бида

1 tm. с̂шт̂
1-2
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ВНИМАНИЮ СПЕЦИАЛИСТОВ!

Иэдательство «Химия» готовит к вьшуску:

КСЕНЗЕНКО В. И., СТАСИНЕВИЧ Д. С. 
Химия и технология брома, иода и их соеди- 
нений. 20 л.

В книге описань! основнме физико-хими- 
ческие свойства брома, иода и их соедине- 
ний, указань! важнейшие источники сь|рья 
для их получения. Рассмотрень! способм 
извлечения брома и иода из минеральнь1х 
вод, а также технология получения наиболее 
важнь1х неорганических бром- и иодсодер- 
жа1дих соединений.

Книга рассчитана на инженерно-техниче- 
ских работников, сотрудников научно-иссле- 
довательских институтов и проектньж орга- 
низаций, занимаюш,ихся вопросами произ- 
водства и применения брома, иода и их 
соединений. Может бь1ть полезна аспиран- 
там и студентам, специализируюидимся в 
области химии и технологии неорганических 
продуктов.



ВНИМАНИЮ СПЕЦИАЛИСТОВ!

Иэдательство «Химия» готовит к вьтуску:

КСЕНЗЕНКО В. И., СЕМЕНОВА И. В., ЕЛИ- 
НЕК A. В. Обкцая химическая технология.
25 л.

Книга является учебнь1м пособием по 
курсу «Обшая химическая технология» для 
студентов вь1сших учебньж заведений и лиц, 
изучаю1цих ОХТ самостоятельно. В ней изло- 
жень1 обьцие закономерности химической 
технологии; основь! теории, расчета и под- 
ход к B b i6 o p y  химических реакторов; рас- 
смотрень! гетерогеннью и каталитические 
процессь! и их аппаратурное оформление. 
Приведень! методь/ организации химико-тех- 
нологических процессов, дань1 сведения о 
химическом сь|рье, воде и источниках энер- 
гии. Описань! производства важнейших 
химических продуктов — серной и азотной 
кислот, аммиака, продуктов основного орга- 
нического синтеза и вь1сокомолекулярнь1х 
соединений.

Книга будет полезна инженерно-техниче- 
ским работникам химической и нефтехими- 
ческой промьииленности.


