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памяти моего учителя 
Андрея Георгиевича Касаткина

ИЗ П Р Е Д И С Л О В И Я  К 1-МУ И З Д А Н И Ю

Современная химическая промышленность характеризуется весьма 
большим числом разнообразных производств, различающихся 
условиями протекания технологических процессов и многообразием 
физико-химических свойств перерабатываемых веществ и выпус
каемой продукции. Вместе с тем технологические процессы различ
ных производств представляют собой комбинацию сравнительно 
небольшого числа типовых процессов (нагревание, охлаждение, 
фильтрование и т.д.). Теоретические основы этих процессов, мето
ды их расчета и принципы наиболее рационального аппаратурного 
оформления составляют предмет и содержание курса процессов 
и аппаратов химической технологии.

За последние десятилетия развитие химической технологии не 
только привело к появлению принципиально новых процессов 
(например, мембранных), но и поставило науку о процессах и аппа
ратах химической технологии (в англоязычных странах Chemical 
Engineering-химическая инженерия) на качественно более высокий 
уровень. Этому способствовало также бурное развитие вычисли
тельной техники, которая создает невиданные до недавнего времени 
возможности для исследования, моделирования и расчета процессов 
и аппаратов химической технологии.

На современном уровне развития техники от учебника по «хими
ческой инженерии» естественно ожидать максимального обобщения 
теории и практики процессов химической технологии, выявления 
физической, химической и аппаратурно-технологической общности 
процессов, на первый взгляд кажущихся существенно различными.

Учебник построен в соответствии с новой программой курса. 
Его структура выбрана с таким расчетом, чтобы помочь студенту 
подойти к рассмотрению каждого конкретного процесса с обще
теоретических и общеинженерных позиций.

Первый раздел-«Теоретические основы процессов химической 
технологии» -  является фундаментом, теоретической базой курса; он 
связывает последующие разделы в единое целое. Все рассмотренные 
в разделе вопросы-законы сохранения, равновесия и переноса 
импульса, энергии (теплоты) и массы, моделирование процессов 
химической технологии и гидродинамическая структура потоков 
в химических аппаратах -  являются теоретической основой типовых 
процессов-гидромеханических, тепловых и массообменных. В 
дальнейшем представляется целесообразным расширение и углуб



ление этого раздела и, возможно, выделение его в качестве само
стоятельного фундаментального курса в системе химико-техноло
гического образования. За рубежом такой курс называется «явления 
переноса».

Каждый из последующих трех разделов (гидромеханические, 
тепловые и массообменные процессы и аппараты) начинается с гла
вы, которая является, в свою очередь, теоретической основой 
типовых процессов данного класса. Естественно, что эти главы 
основываются на материале первого раздела и развивают его 
применительно к соответствующему классу типовых процессов. 
В остальных главах этих разделов рассмотрены условия равновесия, 
принцип составления и примеры материальных балансов, физико
химическая сущность и кинетика конкретного процесса, его мате
матическое описание (модель), а также устройство, принцип дейст
вия, расчет и сравнительная характеристика соответствующих аппа
ратов.

Каждая глава заканчивается вопросами для самоконтроля, что 
должно помочь студенту в самостоятельной работе над курсом.

В учебнике приведен минимум эмпирических уравнений и прак
тически отсутствуют справочные данные, поскольку объем его 
ограничен и достаточен только для раскрытия учебной программы 
курса. Эмпирические уравнения, блок-схемы расчета основных про
цессов и аппаратов химической технологии, сведения об аппаратуре 
приведены в различных каталогах и справочниках. Наиболее полно 
эти вопросы освещены в книге «Основные процессы и аппараты 
химической технологии. Пособие по проектированию» (колл, авто
ров под ред. Ю. И. Дытнерского. М.: Химия, 1983 и 1991гг.), 
которую можно считать прикладной частью данного учебника.

Критические замечания и пожелания читателей, направленные 
на улучшение содержания книги, будут приняты с благодарностью.

Ю. И. ДЫТНЕРСКИЙ



П Р Е Д И С Л О В И Е  
КО 2-МУ И З Д А Н И Ю

Первое издание учебника вышло в 1992 г. и 
уже получило положительную оценку научно- 
педагогической общественности («Журнал 
прикладной химии», 1993, т. 6, № 7; «Хими
ческая промышленность», 1994, № 3; «Извес
тия высшей школы», 1994, № 3). Автор бла
годарен рецензентам за высказанные замеча
ния и пожелания, направленные на повышение 
качества учебника. Особое внимание рецензен
ты обратили на тот факт, что 1-е издание 
вышло небольшим тиражом и поэтому не 
смогло даже частично удовлетворить запросы 
вузов в учебнике по основному курсу в системе 
подготовки инженеров-технологов.

Замечания и предложения рецензентов, 
а также коллег по кафедре «Процессы и ап
параты химической технологии» Россий
ского химико-технологического университета 
им. Д. И. Менделеева в существенной мере уч
тены при работе над рукописью 2-го издания 
учебника.

Автор



В В Е Д Е Н И Е

ПРЕДМ ЕТ И ЗАДАЧИ КУРСА
«ПРОЦЕССЫ И АППАРАТЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ»

Под процессами мы понимаем изменения состояния природных 
и технологических веществ, происходящие в тех или иных условиях. 
В окружающей нас природной среде наблюдаются явления, ко
торые называют естественными процессами. К ним относятся, 
например, испарение воды с поверхностей водоемов, нагрев и 
охлаждение поверхности земли под действием различных факторов, 
движение воды в реках или других водоемах, таяние льда, удаление 
влаги из различных материалов или веществ и многие другие. 
Изучение естественных процессов составляет предмет и задачу 
физики, химии, механики и других естественных наук.

На основе данных, полученных в результате изучения естествен
ных процессов и анализа достижений науки и техники, разраба
тывают и реализуют многочисленные промышленные процессы 
с целью переработки продуктов природы (сырья) в средства произ
водства и предметы потребления. Такие процессы называют произ
водственными, или технологическими, процессами.

Изучение технологических процессов составляет предмет и зада
чу технологии * -  науки, определяющей условия практического при
менения законов естественных наук (физики, химии, механики и др.) 
для наиболее эффективного проведения разнообразных техноло
гических процессов. Технология непосредственно связана с про
изводством, а производство постоянно находится в состоянии 
изменения и развития. Поэтому существующая форма известного 
технологического процесса не может рассматриваться и тракто
ваться как окончательная.

В химической технологии, в отличие от механической, рас
сматриваются процессы, в которых исходные материалы претер
певают превращения, не только вызывающие изменения физических 
свойств вещества, но и приводящие к образованию веществ другого 
состава, с новыми химическими свойствами, что может сопро
вождаться изменением их агрегатного состояния. При выборе 
аппаратов для проведения этих процессов необходим учет важ
нейших факторов: температуры, давления, химических свойств ве
щества и других определяющих условий реализации химико-тех- 
нологических процессов. Так, многие процессы могут быть реали
зованы различными методами (например, процесс разделения мно
гокомпонентных систем -  методами ректификации, экстракции,

* От греч. techne- искусство, мастерство, умение и logos учение.



мембранным) в соответствующем аппаратурном оформлении. 
Окончательный выбор метода, условий проведения и аппаратур
ного оформления процесса осуществляют на основе критериев 
оптимизации.

Современная химическая технология изучает процессы произ
водства различных кислот, щелочей, солей, минеральных удобре
ний, продуктов переработки нефти и каменного угля, многочислен
ных органических соединений, полимерных и многих других мате
риалов. Однако, несмотря на огромное разнообразие химических 
продуктов, получение их связано с проведением ряда однотипных 
процессов-таких как перемещение жидкостей и газов, нагревание 
и охлаждение, сушка, химическое взаимодействие и т.д . Эти про
цессы характеризуются общими законами гидромеханики, физики, 
физической химии, химической кинетики, механики твердых тел.

Сходством характеризуются и аппараты разнообразных конст
рукций, применяемые для одной и той же цели в различных 
отраслях химической технологии (например, сушку полимеров, 
красителей, медицинских препаратов, белково-витаминных кон
центратов и других веществ осуществляют в однотипных аппаратах, 
которые могут различаться только размерами).

Выявление общности различных процессов и аппаратов и обоб
щение методов их расчета является важным элементом науки 
о процессах и аппаратах химической технологии. В одноименном 
курсе изучают физико-химическую сущность и теорию процессов, 
характерных для всех отраслей химической технологии, а также 
принципы выбора и методы расчета аппаратов, предназначенных 
для проведения этих процессов.

За последние десятилетия существенно возросли экологические 
проблемы, стоящие перед человечеством. Человек построил про
изводство как открытую систему -  открытую на входе (обществен
ное производство начинается с вовлечения в него определенных 
природных ресурсов); открытую в самом процессе производства 
(подвод энергии, воды и т.п.); открытую на выходе (человек 
получает необходимую продукцию и выбрасывает на свалки про
дукты природы, не переработанные в предметы потребления и сред
ства производства,-так называемые отходы производства, к кото
рым могут относиться вторичные — нецелевые -  продукты промыш
ленности; на свалки уходит также значительная часть отслуживших 
хозяйственных предметов). Такое (открытое) производство может 
существовать достаточно продолжительное время лишь в малых 
масштабах. Если же производство начинает неуклонно расти, то 
рано или поздно оно приходит в противоречие с общим принципом, 
на котором строится жизнь на нашей планете,-принципом замкну
того цикла.

Проблемой получения веществ без каких-либо отходов зани
мается нанотехнология * — новое направление науки, изучающее

* nano (греч.)-карлик.



принципы «построения», или «складывания», из атомов веществ 
с заданными свойствами -  практически любых, в том числе и таких, 
которых пока нет в природе (для этого необходима лишь техника, 
которая установит данный атом в нужное положение в данной 
молекуле). Таким методом можно создавать из атомов «мозаики» 
и получать любые композиции (как сейчас мы используем кирпич 
и цемент, чтобы построить дом). Но нанотехнология пока делает 
лишь первые шаги, и ее практические результаты -  дело относи
тельно далекого будущего. В решении сегодняшних экологических 
проблем значительная роль принадлежит процессам и аппаратам 
химической технологии-как при разработке новых малоотходных 
производств, так и при разработке методов очистки сточных вод 
и газовых выбросов действующих производств.

Таким образом, овладение наукой о процессах и аппаратах 
позволяет решать следующие задачи.

1. При эксплуатации действующих производств выбирать наи
лучшие (оптимальные) технологические режимы, добиваться высо
кой производительности аппаратов, повышать качество продукции, 
успешно решать экологические проблемы.

2. При проектировании новых производств разрабатывать высо
коэффективные и малоотходные технологические схемы и выбирать 
наиболее рациональные типы аппаратов.

3. Производить технически грамотный и научно обоснованный 
расчет выбранных аппаратов с использованием современных вычис
лительных средств, а также разрабатывать принципиально новые 
методы расчета процессов и аппаратов химической технологии.

4. При проведении научно-исследовательских работ изучать 
основные факторы, определяющие течение процессов, получать 
обобщенные зависимости для их расчета и быстро внедрять резуль
таты лабораторных исследований в производство.

Классификация основных процессов химической технологии. Не
смотря на огромное многообразие процессов химической техноло
гии, все они, в зависимости от законов, определяющих скорость их 
протекания, могут быть объединены в следующие группы.

1. Гидромеханические процессы, скорость которых определяется 
законами гидромеханики. К этим процессам относятся транспор
тирование жидкостей и газов, получение и разделение жидких 
и газовых неоднородных систем и др.

2. Тепловые процессы, скорость которых определяется законами 
переноса теплоты. К этим процессам относятся нагревание и охлаж
дение жидкостей и газов, конденсация паров, кипение жидкостей. 
Обычно на скорость тепловых процессов большое влияние оказы
вают гидродинамические условия в теплообменных аппаратах.

3. Массообменные процессы, скорость которых определяется за
конами переноса массы из одной фазы в другую через поверхность 
раздела фаз. К этим процессам относятся, например, абсорбция, 
адсорбция, экстракция, перегонка жидкостей, сушка. Обычно на 
скорость переноса массы существенно влияют гидродинамические



условия в массообменных аппаратах, а также скорость подвода 
к взаимодействующим фазам (или отвода от них) теплоты.

4. Химические процессы, скорость которых определяется зако
нами химической кинетики. Часто скорость химических процессов 
существенно зависит от скорости переноса массы и теплоты в систе
ме, а следовательно, и от гидродинамических условий в химическом 
аппарате (реакторе).

5. Механические процессы, которые описываются законами ме
ханики твердых тел. К ним относятся измельчение, сортировка 
(классификация) и смешение твердых материалов.

Перечисленные процессы составляют основу большинства хими
ческих производств и поэтому называются основными (или типо
выми) процессами химической технологии.

Общим для первых четырех групп процессов является то, что их 
протекание связано с переносом субстанций-количества движения 
(импульса), энергии или массы. Механические процессы в програм
му курса «Процессы и аппараты химической технологии» не входят, 
так как этот раздел включен в курс «Прикладная механика». 
(Механические процессы переработки синтетических материалов 
в изделия -  прессование, литье и т. д.-рассматриваются в специаль
ных курсах.) Пока не входит в программу курса «Процессы и аппа
раты химической технологии» также раздел «Химические процес
сы», который изучают обычно в курсе «Общая химическая техно
логия» или в спецкурсах.

В зависимости от того, изменяются или не изменяются во 
времени параметры процессов (скорости движения потока, темпе
ратуры, давления и т. д.), их подразделяют на стационарные (уста
новившиеся) и нестационарные (неустановившиеся). Если обозна
чить совокупность параметров, влияющих на процесс, 17, то при 
стационарном процессе 817/дх =  0, т. е. эти параметры могут изме
няться в пространстве, но не изменяются во времени т. При 
нестационарном процессе 817/дх ф 0, т. е. параметры, влияющие на 
процесс, изменяются не только в пространстве, но и во времени. 
Нестационарное состояние процесса возникает, например, в период 
пуска и изменения режима работы установок непрерывного дейст
вия. В ряде случаев проведение процессов в нестационарном режиме 
оказывается более эффективным, чем в стационарном.

По способу организации химико-технологические процессы под
разделяют на периодические, непрерывные и комбинированные.

Периодический процесс характеризуется единством места про
текания отдельных его стадий и неустановившимся состоянием во 
времени (температура, давление, концентрация и другие параметры 
в ходе процесса изменяются). При этом исходные вещества пе
риодически загружаются в аппарат и обрабатываются, а готовый 
продукт выгружается, т.е. все стадии процесса обычно осуществ
ляются в одном аппарате, но в разное время. Таким образом, все 
периодические процессы нестационарны.

Периодические процессы могут протекать как в замкнутых



системах, не обменивающихся веществом с окружающей средой, 
так и в открытых системах.

Непрерывный процесс характеризуется единством времени проте
кания всех его стадий, установившимся состоянием, непрерывной 
загрузкой исходных материалов и выгрузкой конечного продукта. 
При этом все стадии процесса протекают одновременно, но в раз
ных точках аппарата (или аппаратов), причем в каждой его точке 
параметры процесса во времени не изменяются.

Непрерывные процессы обязательно осуществляются в откры
т ых системах, т. е. в системах, обменивающихся веществом с окру
жающей средой.

Комбинированный процесс представляет собой либо непрерыв
ный процесс, отдельные стадии которого проводятся периодически, 
либо такой периодический процесс, одна или несколько стадий 
которого проводятся непрерывно.

Периодические процессы целесообразно применять в произ
водствах небольшого масштаба, при часто меняющемся ассорти
менте выпускаемой продукции. Проведение процессов по непрерыв
ному принципу позволяет значительно повысить производитель
ность аппаратуры и качество получаемых продуктов, полностью 
автоматизировать и механизировать производство. Поэтому в про
мышленности, особенно в многотоннажных производствах, перио
дические процессы повсеместно вытесняются непрерывными. При
менение периодических процессов оправданно в малотоннажных 
производствах с часто меняющимся ассортиментом выпускаемой 
продукции.

Большинство химико-технологических процессов многостадий
но и включает обычно несколько последовательных стадий. Часто 
одна из стадий осуществляется значительно медленнее остальных, 
лимитируя скорость протекания всего процесса. В этом случае для 
того, чтобы увеличить общую скорость процесса, целесообразно 
воздействовать прежде всего на лимитирующую стадию. Знание 
того, какая стадия данного процесса является лимитирующей, часто 
позволяет упростить анализ, описание и интенсификацию процесса.

За последние годы выявлено существенное влияние на интен
сивность типовых процессов химической технологии воздействия 
различных факторов (электрических и магнитных полей, лазерного 
излучения, пульсаций участвующих в процессе потоков жидкости 
и т.п.). Опубликованы монографии, в которых делается попытка 
обобщения накопленного по этой проблеме материала (И. Н. Бело
глазое, А. И. Муравьев. Интенсификация и повышение эффектив
ности химико-технологических процессов. М.: Химия, 1988; 
Г. Д. Кардашев. Физические методы интенсификации процессов хи
мической технологии. М.: Химия, 1990). Частичное отражение 
влияния физических методов на интенсификацию ряда типовых 
процессов нашло отражение в данном учебнике. Но это только 
начало. Будущему технологу нужно иметь в виду, что в применении 
этих методов заложен большой потенциал для совершенствования



химико-технологических процессов, повышения их интенсивности 
и эффективности.

Краткие исторические сведения о процессах и аппаратах хими
ческой технологии. Еще в древности человек широко использовал 
для решения многих насущных задач такие процессы, как сушка, 
перегонка, фильтрование, отстаивание, выпаривание и т.п.

В начале XIX в. в связи с развитием ряда химических и пищевых 
производств (серной кислоты, этилового спирта, сахара и др.) 
аппаратура заметно совершенствуется, а технологические процессы 
все чаще организуются по непрерывному принципу. Поскольку 
химическая промышленность становится одной из ведущих отрас
лей индустрии наиболее развитых стран, возникает необходимость 
в инженерной науке, которая смогла бы обобщить закономерности 
основных химико-технологических процессов, создав тем самым 
возможности расчета аппаратов для их проведения и эксплуатации 
этих аппаратов в оптимальных условиях. И такая наука появилась-  
под различными названиями: “Unit operations”, “Principles of Che
mical Engineering” - в  США и Англии; «Процессы и аппараты хими
ческой технологии»-в России (в различных модификациях).

Идея об общности основных процессов и аппаратов химических 
производств была высказана в России еще в 1828 г. профессором 
Ф. А. Денисовым. Однако принципы построения науки о процессах 
и аппаратах были сформулированы Д. И. Менделеевым в книге 
«Основы фабрично-заводской промышленности», изданной в 
1897 г. В этой книге Д. И. Менделеев дал перечень элементов, из 
которых слагается химическая технология, и предложил класси
фикацию ее приемов (методов, способов):
№ п/п Тип процессов Вид процессов

1 Механические Смешение, измельчение, давление, стругание,
просеивание, сжатие, передвижение жидких, 
твердых и газообразных тел, пульверизация 
жидкостей

2 Физические Нагрев, плавление, перегонка, ожижение, су
шение, выпаривание, действие тока

3 Химические Образование и распадение растворов, диссо
циация, кристаллизация, сплавообразование, 
сухая перегонка, соединение, горение, хими
ческий анализ и синтез

4 Физиологические Брожение, гниение, питание
5 Торговые Укупорка, подвоз, вывоз, способ сбыта
6 Эстетические Отделка, вид, гармония форм, красок
7 Экономические Участие рабочих и техников, отчетность,

оценка цеховая и валовая, отношение к потре
бителям, капитал основной и оборотный, ак
ционерные и артельные начала

8 Общественные и госу- Санитарно-гигиенические, финансовые, юри- 
дарственные дические

Нетрудно заметить, что первые три типа процессов по клас
сификации Д. И. Менделеева практически полностью отражают 
современное содержание курса «Процессы и аппараты химической 
технологии».



С развитием химических производств встал вопрос о подготовке 
кадров для этой отрасли промышленности. Термин «инженер»* 
начали употреблять в Италии еще в XII в. Термин «инженер-химик» 
впервые был введен в технический словарь в Англии в 1839 г., но 
целевая подготовка инженеров-химиков началась только в конце 
XIX в. Совершенствуя подготовку инженеров-химиков, ученые раз
ных стран создали важнейший в системе химико-технологического 
образования курс «Процессы и аппараты химической технологии».

В России этот курс начал читать проф. И. А. Тищенко в 1911 г. 
на химическом факультете Московского высшего технического 
училища. И. А. Тищенко воплотил в жизнь идею создания курса, 
высказанную проф. И. К. Коссовым и проф. М. Я. Китары на съезде 
естествоиспытателей и врачей еще в 1868 г. Несколько ранее подоб
ный курс был введен проф. А. К. Крупским в Петербургском техно
логическом институте. Поэтому А. К. Крупский и И. А. Тищенко по 
праву считаются основоположниками курса «Процессы и аппараты 
химической технологии» в нашей стране. Позже аналогичный курс 
был введен в США и других странах.

В 1923 г. проф. Л.Ф . Фокиным была написана книга по этому 
курсу под названием «Методы и орудия химической техники». 
В том же году в США профессорами В. Уокером, В. Льюисом 
и В. Мак-Адамсом был издан трехтомный учебник “Principles of 
Chemical Engineering”, который в 1935 г. был переведен на русский 
язык и издан в СССР под редакцией проф. К. Ф. Павлова. В пре
дисловии к переводу указанной книги (в русском издании она 
называлась «Типовая химическая аппаратура»), написанном 
К. Ф. Павловым, было сказано: «Идеи авторов не новы для высшей 
технической школы Советского Союза. Уже давно по инициативе 
проф. А. К. Крупского и его школы введены во многих наших 
институтах элементы общеобразовательного аппаратурного курса».

В 1935 г. вышел учебник проф. А. Г. Касаткина «Основные 
процессы и аппараты химической технологии», который выдержал 
9 изданий (последние два издания-8-е в 1971 г. и 9-е в 1873 г.-после 
смерти автора), переведен и издан во многих странах мира. Многие 
десятилетия этот труд А. Г. Касаткина был настольной книгой 
инженеров-химиков и основным учебником студентов химико-тех
нологических вузов. Он сыграл большую роль в подготовке многих 
поколений отечественных инженеров-химиков. В развитие и совер
шенствование курса процессов и аппаратов большой вклад внесли 
профессора Н. И. Гельперин, С. 3. Каган, В. В. Кафаров, В. Б. Ко
ган, H.H.  Липатов, П И. Николаев, А.Н. Плановский, В.М. Рамм, 
П. Г. Романков, А. И. Скобло, В. Н. Стабников и др.

Благодаря усилиям многих ученых-как российских, так и зару
бежных -  курс «Процессы и аппараты химической технологии» к се
редине нынешнего столетия из описания отдельных процессов 
оформился в научную дисциплину и является основным при подго
товке инженеров-химиков в химико-технологических институтах.

* ingenieur (франц.)-от ingenium (лат.)-способность, изобретательность.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПРОЦЕССОВ 
ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Каждая научная дисциплина базируется на определенном теоре
тическом фундаменте, обладает единой методологией и логической 
последовательностью изложения материала.

Теоретическим фундаментом науки о процессах и аппаратах 
химической технологии являются следующие основные законы 
природы.

1. Законы сохранения массы, энергии и импульса допускают 
только такие превращения, при которых суммы массы, энергии 
и импульса внутри системы остаются неизменными (т. е. конечная 
сумма равна сумме в начальном состоянии). Законы сохранения 
принимают форму уравнений балансов (например, материального 
и теплового), составление которых является важной частью анализа 
и расчета химико-технологических процессов.

2. Законы термодинамического равновесия определяют условия, 
при которых процесс переноса любой субстанции (массы, энергии, 
импульса) приходит к своему завершению. Состояние системы, при 
котором необратимый перенос субстанции отсутствует, называют 
равновесным. Равновесное состояние описывается такими законами, 
как законы Генри, Рауля и др. Знание условий равновесия позволяет 
решать очень важные для анализа и расчета химико-технологи
ческих процессов задачи — определение направления процесса пере
носа (из какой фазы в какую переходит субстанция) и границ его 
течения, расчет движущей силы процесса.

3. Законы переноса массы, энергии и импульса определяют плот
ность потока любой из этих субстанций в зависимости от градиента 
сопряженного с ней потенциала переноса, т. е. от удельной, отнесен
ной к единице объема потока массы, энергии или импульса. Потен
циалом переноса в случае переноса массы является плотность (р) 
или концентрация (С), переноса энергии -  энтальпия (ср /р), переноса 
импульса-количество движения единицы объема жидкости (и’р).

Таким образом, законы переноса определяют интенсивность 
протекающих химико-технологических процессов и в конечном сче
те -производительность используемых для проведения этих про
цессов аппаратов.

Перечисленные законы составляют теоретическую основу всех 
технологических процессов -  гидромеханических, тепловых и массо
обменных. При рассмотрении химико-технологических процессов 
к этим законам следует добавить четвертую группу -  законы хими
ческой кинетики.

Говоря о методологии курса, напомним, что методом называют 
совокупность приемов практического или теоретического освоения
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действительности. Применительно к курсу «Процессы и аппараты 
химической технологии» таким методом является моделирование— 
физическое и математическое. Под моделированием понимают 
метод исследования объектов (в данном случае процессов, проте
кающих в каком-то аппарате -  натуре) на их моделях. При физи
ческом моделировании (масштабировании) экспериментально иссле
дуемый объект (модель) отличается от натуры масштабом, физи
ческая же природа явления (процесса) остается той же. При матема
тическом моделировании исследуют процесс (влияние на него раз
личных параметров -  давления, температуры, скорости потока 
и т. п.) путем решения систем уравнений, описывающих этот про
цесс, дополненных граничными условиями (т.е., в отличие от 
физического моделирования, при математическом моделировании 
исследования проводят на теоретической или идеальной модели). 
Поскольку такие расчеты связаны с большим объемом трудоемких 
вычислений, математическое моделирование обычно выполняют
с помощью ЭВМ.

Одна из особенностей большинства химико-технологических 
процессов состоит в том, что они осуществляются при движении 
или перемешивании жидких и газовых фаз в аппаратах, которые 
часто имеют большие размеры и сложную конфигурацию. Это 
приводит к сложной гидродинамической структуре потоков в аппа
ратах: потоки движутся по сложным траекториям, а отдельные 
частицы потоков имеют различное время пребывания в аппарате. 
Вместе с тем решение задач тепло- и массообмена, химической 
кинетики требует знания поля скоростей. Однако в этих условиях 
становится практически невозможным использование основных 
уравнений гидродинамики для определения поля скоростей в пото
ке. Поэтому реальное распределение скоростей описывают моде
лями идеальной структуры потоков различной степени идеали
зации. Следствием сложной структуры потоков в аппарате обычно 
является уменьшение (часто весьма существенное) движущей силы
и, следовательно, интенсивности того или иного процесса. Пра
вильное решение вопросов масштабирования и моделирования не
возможно также без учета гидродинамической структуры потоков 
в аппаратах. Неучет реальной гидродинамической структуры пото
ков в химических аппаратах может привести к серьезным ошибкам 
при их расчете и моделировании. Кроме того, уравнения, отра
жающие реальную структуру потоков, позволяют замкнуть систему 
уравнений, описывающих тот или иной процесс в целом. Таким 
образом становится понятным, почему уравнения, описывающие 
гидродинамическую структуру потоков в химических аппаратах, 
также должны войти в число основополагающих.

В данном разделе изложены принципиальные положения основ 
химико-технологических процессов. При рассмотрении гидромеха
нических, тепло- и массообменных процессов они будут развиты 
с учетом особенностей конкретного процесса.

При расчетах процессов и аппаратов перед инженером-техно-



логом обычно стоят следующие основные задачи: 1) при заданных 
расходах исходных материалов определить количество получаемых 
продуктов и энергию, необходимую для проведения процесса; 
2) определить условия равновесного (предельного) состояния си
стемы; 3) определить оптимальные режимы работы аппаратов; 
4) рассчитать основные размеры аппаратов, работающих в опти
мальных условиях. Решение этих задач основывается на законах 
сохранения, термодинамического равновесия и переноса субстан
ций.

ГЛ А В А  1

ЗАКОНЫ СОХРАНЕНИЯ

Примем, что субстанция (масса, энергия, импульс) проходит через 
границы в рассматриваемой области пространства, в пределах 
которой они могут изменяться. На эту область (ее называю т 
контрольным объемом, а ограничивающую ее поверхность -  конт
рольной поверхностью) могут действовать внешние силы. Размеры 
контрольного объема могут быть либо конечными, либо бесконеч
но малыми. Для полного определения контрольного объема обыч
но задают также систему координат, по отношению к которой он 
движется или находится в состоянии покоя.

1.1. ЗАКОН СОХРАНЕНИЯ МАССЫ

В покоящейся системе законы сохранения массы и энергии озна
чают, что внутри системы они могут превращаться, оставаясь 
в совокупности неизменными. Если система состоит из нескольких 
компонентов к и одной фазы Ф, то при отсутствии химических 
взаимодействий по закону сохранения массы сумма масс всех 
компонентов должна быть равна массе всей системы, т.е.

л

М 1 + М 2 + ... +  м „ =  М, или £  М; = М. (1.1)
¡=1

Если система имеет несколько (т) фаз Ф и один компонент, то  по 
закону сохранения массы сумма масс всех фаз должна быть равна 
общей массе системы, т.е.

МФ1 + Д/ф2 + ... + М фт = М,  или ¿ м ф1. =  М. (1.2)
• =1

Из последнего выражения закона сохранения массы следует, что 
чем больше станет масса одной фазы, тем меньше будет масса 
другой, но сумма масс всех фаз останется неизменной. С помощ ью  
рассмотренных выше двух предельных случаев можно получить



балансовые уравнения для каждого компонента и каждой фазы, 
участвующих в процессе.

Обычно в химико-технологических процессах все вещества нахо
дятся в движении или, как принято говорить, в потоке. Под 
потоком понимают перемещение какой-либо среды в пространстве. 
Наиболее часто инженеру-технологу приходится иметь дело с кон
вективными потоками, которые характеризуются движением мно
жества частиц под действием какой-либо силы из одного места 
пространства в другое. Если конвективный поток отнесен к единице 
площади, через которую он переносится, то говорят о плотности 
конвективного потока. Плотность потока является вектором, на
правление которого совпадает с направлением движения потока; 
размерность плотности потока [д] = [ед. количества/(м2-с)].

Для характеристики любой системы достаточно трех потоков: 
массы (или компонента), теплоты (или энтальпии) и импульса.

В тех случаях, когда баланс составляют для части аппарата или 
малой области пространства (например, при выводе дифферен
циальных уравнений), существенными могут быть не только кон
вективные, но и молекулярные составляющие потоков -  например, 
за счет диффузии (если среда, протекающая через рассматриваемый 
объем, имеет неравномерное распределение концентраций).

Законы сохранения массы, энергии и импульса обычно рас
сматривают совместно. Поэтому и подход к составлению балансов 
этих субстанций должен быть идентичным.

Материальный баланс. По веществам, участвующим в химико
технологическом процессе, материальные балансы различают сле
дующим образом: 1) общий по всему веществу (брутто-баланс); 
2) частный-для одного компонента; 3) элементный-для хими
ческого элемента или свободного радикала (например, баланс 
кислорода, углерода, водорода, бензольного кольца и т.д.).

Обычно в инженерных расчетах составляют балансы по первым 
двум вариантам. Анализ и расчет любого химико-технологического 
процесса начинают с составления материального баланса. Отметим, 
что материальный баланс должен включать в себя столько уравне
ний, сколько компонентов в перерабатываемом веществе.

По иерархической структуре производства материальные ба
лансы подразделяют на следующие виды: 1) части аппарата (т. е. 
части элемента процесса); 2) аппарата (т. е. всего элемента про
цесса); 3) установки (т. е. части производства); 4) всего произ
водства-от сырья до готового продукта (т. е. участка цеха, цеха 
или нескольких цехов); 5) многих производств (т. е. комбината); 
6) отрасли народного хозяйства.

В курсе «Процессы и аппараты химической технологии» обычно 
ограничиваются первыми тремя видами балансов, остальные изу
чают в специальных курсах или в инженерной практике. На основе 
материального баланса определяют выход продукта по сравнению 
с теоретически возможным (в %), а также количество (массу) 
получаемых продуктов в единицу времени. Согласно закону сохра



нения, масса (количество) поступающих на переработку веществ 
СС^н) должна быть равна массе веществ, получаемых в результате 
проведения процесса (£ (/к), т.е.

= !<?.. (1-3)

В практических условиях при проведении технологического про
цесса происходят необратимые потери вещества ]Г(/П (например, со 
сточными водами или газовыми выбросами, через неплотности 
аппаратуры и т. п.), поэтому материальный баланс в общем случае 
принимает вид

1 Х  = 1 С к + ХОп. (1.4)

Для нестационарных процессов материальный баланс имеет 
несколько иной вид, так как потоки, направленные внутрь рас
сматриваемого объема (приход), и потоки, направленные наружу 
(расход), могут быть не равны (например, происходит накопление 
массы), т.е.

Приход — Расход =  Накопление, или £ (?н — = 6„а,опл. (1.5)

Для стационарных процессов правая часть выражения (1.5) 
равна нулю, и без учета потерь оно приобретает вид уравнения (1.3).

Материальный и энергетический балансы в макрообъемах (на
пример, в аппарате) при взаимодействии, например, двух фаз для 
тепло- или массопереноса будут зависеть от их относительного 
движения. Наиболее распространенные виды такого относитель
ного движения потоков (или фаз) представлены на рис. 1-1. При 
рассмотрении конкретных процессов тепло- и массопереноса будет 
показано, что температуры (для теплопереноса) или концентрации 
(для массопереноса) потоков на выходе из аппаратов могут сущест
венно различаться, например, для прямоточного (рис. 1 -1, а) и про- 
тивоточного (рис. 1-1,6) движения потоков при одних и тех же их 
значениях (начальных температур и концентраций) на входе в аппа
раты. Проиллюстрируем это положение следующим примером.

Рис. 1-1. Взаимное направление движения потоков в аппаратах: 
а-прямоток; б-противоток

Рассмотрим установившийся процесс поглощения газа жид
костью (абсорбцию), например поглощение аммиака водой из 
аммиачно-воздушной смеси (рис. 1-2) при условии отсутствия пере
мешивания фаз по высоте аппарата. Количество компонента (ам
миака), переходящего из газовой фазы в жидкую, из выражения (1.1) 
определяется как

М = М, = в (у я - у к) = Ц х к - х и), (1,6)



Рис. 1-2. К выводу уравнений материа
льного баланса и рабочей линии про
цесса (на примере абсорбции): 
а-противоток; б-прямоток

где G и L -  расходы соответственно 
инертного газа и жидкости, кмоль/с; уи 
и у к -  концентрации компонентов газа 
на входе в аппарат и выходе из него, 
кмоль/кмоль инертного газа; хя , хк~ 
концентрации компонента в жидкости 
на входе в аппарат и выходе из него, 
кмоль/кмоль инертной жидкости.

Для того чтобы получить 
связь между текущими концен
трациями в фазах, запишем 
материальный баланс для верх
ней части аппаратов (сечение 
/ - / ,  рис. 1-2, а):

Ьхя +  Gy = Lx + Gyк,

(L/G)x + [yK- ( L / G ) x J .  (1.7) 
Поскольку L/G  = const, a второй член правой части уравнения 

(1.7) также является постоянной величиной, получим

или

у  — Ах + В, (1.8)

где А = L /G -  тангенс угла наклона прямой линии; В -отрезок, отсекаемый на оси 
ординат прямой линией.

Уравнение (1.8) описывает связь рабочих концентраций ком
понента в потоках, обычно его называют уравнением рабочей линии.

Для прямоточного движения потоков уравнение рабочей линии 
получают по аналогии с предыдущим случаем:

у  =  —Ах  +  В. (1.9)

Уравнение (1.9) отличается от (1.8) знаком перед коэффициен
том А. На рис. 1-2, а и 1-2,6 построены линии рабочих концентра
ций по уравнениям (1.8) и (1.9), которые в дальнейшем, после 
рассмотрения условий равновесия систем (гл. 2), позволят подойти 
к определению движущих сил процессов переноса массы.

1.2. ЗАКОН СОХРАНЕНИЯ ЭНЕРГИИ

Из первого закона термодинамики может быть сформулировано 
выражение закона сохранения энергии: внутренняя энергия U изоли
рованной от внешней среды системы постоянна, т. е. U =  const.



Тогда
ли  = 56 -  ЬА. (1.10)

В уравнении (1.10) величины теплоты 8() и производимой рабо
ты 5А характеризуют не систему, а процессы ее взаимодействия 
с окружающей средой, поэтому они не являются полными диффе
ренциалами. Переход системы из одного энергетического состояния 
в другое характеризуется новым значением внутренней энергии и ,  
так как (7 меняется на определенную величину независимо от пути 
перехода.

Уравнение (1.10) без большой ошибки может быть использовано 
в качестве закона сохранения теплоты.

Энергетический баланс. При анализе и расчете химико-техно- 
логических процессов часто необходимо определить расход энергии 
на его проведение, и в частности, теплоты. Чтобы определить 
расход теплоты, составляют тепловой баланс как часть общего 
энергетического баланса. Тепловой баланс составляют для многих 
процессов, протекающих в реакторах, теплообменных аппаратах, 
массообменных аппаратах (перегонка жидкостей, сушка и т.п.).

По аналогии с материальным балансом тепловой баланс в об
щем виде выражается следующим образом:

где £ б н-  теплота, вводимая в аппарат с исходными материалами; £ ( )р -  тепловой 
эффект физических и химических превращений; ^ 2 , -теплота, выводимая из аппа
рата продуктами; £ б п-  потери теплоты в окружающую среду.

На рис. 1-3 приведены примеры нагревания жидкости в аппара
тах идеального вытеснения и идеального смешения. В аппарате 
идеального вытеснения температура жидкости плавно изменяется 
по длине аппарата / от начальной гн до конечной гк, так как текущие 
в аппарате объемы жидкости вытесняют друг друга, не смешиваясь. 
В аппарате идеального смешения поступающая жидкость прак
тически мгновенно смешивается с находящейся в аппарате, поэтому 
начальная температура ?н жидкости в таком аппарате мгновенно 
изменяется до конечной .

Средняя разность температур Д/ср при условии сохранения 
начальных температур нагреваемой жидкости /н и греющего пара /п 
(средняя движущая сила процесса) в аппарате идеального вытес
нения выше, чем в аппарате идеального смешения. Следовательно, 
и количество переданной при этом теплоты в аппарате идеального 
вытеснения больше, т. е. (}к. выт >  <2К. смеш •

Тепловой баланс для обоих случаев идентичен:

но значения величин, входящих в уравнение (1.12), различны. 
Поэтому при составлении тепловых балансов часто приходится 
принимать модель, по которой работает данный аппарат (идеаль
ное вытеснение, идеальное смешение и т.д .—см. гл. 5), что приводит

1бн +  £ б Р =  1 б ,  +  1 б „ , ( 1.11)

бн +  б  пар — б* +  бп > (1.12)



Рис. 1-3. Изменение температуры при нагревании жидкости в аппаратах идеального 
вытеснения (а) и идеального смешения (б):
а-двухтрубный теплообменник; б-аппарат с мешалкой (/) и паровой рубашкой (2)

к определенной ошибке, так как работа реального аппарата может 
отличаться от работы принятой модели.

Помимо расхода теплоты, энергетический баланс позволяет 
определить расходы кинетической и потенциальной энергии на 
проведение процесса (перемещение жидкостей, сжатие и транспор
тирование газов и др.).

1.3. ЗАКОН СОХРАНЕНИЯ ИМПУЛЬСА

Закон сохранения импульса (количества движения) является общим 
выражением первого закона термодинамики [уравнение (1.10)] для 
контрольного объема (см. рис. 1-1). Импульс по определению равен 
произведению массы выделенного элемента жидкости т на вектор 
скорости его движения и>; следовательно, импульс пт-тоже век
тор. Поэтому закон сохранения импульса можно представить и 
в векторной форме, и в скалярной-в виде трех скалярных урав
нений в направлениях осей координат х, у, г.

Баланс количества движения (или импульса) будет рассмотрен 
в гл. 3 при выводе основных уравнений движения потока.

Подробнее балансы субстанций (массы, энергии и импульса) 
будут рассмотрены далее при анализе и расчете конкретных про
цессов тепло- и массопереноса.



1. Выразите закон сохранения массы для системы, состоящей из 
одного компонента, и для многокомпонентной системы.

2. Что понимают под плотностью конвективного потока?
3. По каким признакам разделяют материальные балансы?
4. Приведите выражения материальных балансов для стационарных 

и нестационарных процессов.
5. Что понимают под уравнением рабочей линии?
6. Приведите выражение теплового баланса аппарата.

ГЛ А В А  2

ЗАКОНЫ РАВНОВЕСИЯ

Основные положения закона термодинамического равновесия в си
стемах рассматриваются в курсах физической химии и термо
динамики. Поэтому в данном разделе основное внимание уделено 
применению этих законов для решения инженерных задач-опре
делению направления и движущей силы процессов химической 
технологии.

Обычно химико-технологические процессы осуществляются при 
взаимодействии фаз. Контакт между фазами может быть непосред
ственным (большинство процессов переноса массы) или через раз
деляющую стенку (большинство процессов переноса энергии-  
теплоты).

Основная задача химико-технологического процесса состоит 
в направленном (заданном) изменении макроскопических свойств 
участвующих в этом процессе веществ: состава, агрегатного со
стояния, температуры, давления. Для этого на систему воздейст
вуют подачей или отводом теплоты, внешними силовыми полями 
(гравитационными, центробежными и др.), перемещением под 
действием силы давления и т. п., что приводит к переносу субстан
ций-энергии, массы, импульса. Предельным состоянием системы 
является подвижное равновесие, которое не приводит к изменению 
макроскопических свойств участвующих в процессе веществ во 
времени и пространстве. Таким образом, равновесным называют 
такое состояние системы, при котором перенос субстанций от
сутствует.

2.1. УСЛОВИЯ ТЕРМОДИНАМИЧЕСКОГО РАВНОВЕСИЯ

Условия равновесия в процессах переноса теплоты (теплового 
равновесия) определяют сравнительно простыми измерениями тем
ператур соприкасающихся фаз (см., например, рис. 1-3). Механи
ческое равновесие (при переносе импульса) обнаруживают по равен-



ству непосредственно измеренных давлений в соприкасающихся 
фазах. Намного сложнее определение условия равновесия системы 
в процессах переноса массы. Поэтому здесь данному виду равно
весия будет уделено основное внимание.

Процесс перехода массы из одной фазы в другую в изоли
рованной замкнутой системе, состоящей из двух или большего 
числа фаз, возникает самопроизвольно и протекает до тех пор, пока 
между фазами при данных условиях (температуре и давлении) 
установится подвижное фазовое равновесие. Оно характеризуется 
тем, что в единицу времени из первой фазы во вторую переходит 
столько же молекул компонента, сколько из второй в первую (т. е. 
преимущественного перехода вещества из одной фазы в другую 
нет). Достигнув состояния равновесия, система может находиться 
в нем без количественных и качественных изменений сколь угодно 
долго, пока какое-либо внешнее воздействие не выведет ее из этого 
состояния. Таким образом, состояние изолированной системы при 
равновесии определяется только внутренними условиями. Поэтому 
градиенты интенсивных параметров и соответствующие им потоки 
должны быть равны нулю:

6 Т =  0; (2.1) 6Р  =  0; (2.2) с1ц, = 0, (2.3)

где Г-температура; Р -  давление; ц, -  химический потенциал /-го компонента.

Выражения (2.1) — (2.3) называют условиями соответственно тер
мического, механического и химического (материального) равно
весия.

Все самопроизвольные процессы протекают в направлении до
стижения равновесия. Чем в большей степени состояние системы 
отклоняется от равновесия, тем выше скорость процесса переноса 
субстанций между фазами вследствие увеличения движущей силы, 
обусловливающей этот процесс. Поэтому для осуществления про
цессов переноса субстанций необходимо не допускать установления 
состояния равновесия, для чего к системе подводят вещество или 
энергию. Н а практике в открытых системах это условие обычно 
реализуется путем создания относительного движения фаз в аппа
ратах с противоточной, прямоточной или другими схемами дви
жения потоков.

Из второго закона термодинамики следует, что в самопроиз
вольных процессах энтропия 5 системы возрастает и в условии 
равновесия достигает максимального значения, т. е. в этом случае

(15 =  0. (2.4)

Уравнение (2.4), а также уравнения (2.1)-(2.3) определяют усло
вие равновесия системы.

Химический потенциал в выражении (2.3) определяется как 
приращение внутренней энергии Ь системы при добавлении к си
стеме бесконечно малого количества молей г-го компонента, отне
сенное к этому количеству вещества, при постоянных объеме V,



энтропии 5 и количествах молей каждого из остальных компонен
тов п] (где п] =  1, 2, 3, ...)•

В общем случае химический потенциал может быть определен 
как приращение любого из термодинамических потенциалов систе- 
мы при различных постоянных параметрах: энергии Гиббса С -при 
постоянных давлении Р, температуре Г  и энтальпии Я -п р и  
ПОСТОЯННЫХ Б, Р И П] .

Таким образом,

И,- = ( ” )  = ( ^ )  = ( ^ )  • (2-5)
\ О П 1 } у% ^  \ о Щ / Р ,  Т,  П) \ д щ / Б ,  Р, п,

Химический потенциал зависит не только от концентрации 
данного компонента, но и от вида и концентрации других компо
нентов системы. Для смеси идеальных газов зависит лишь от 
концентрации рассматриваемого компонента и температуры:

ц ,=  |1? +  Д Г1п(Р,/Р?), (2.6)
где ц" — значение щ при стандартном состоянии (обычно при Р1 = 0,1 МПа), зависит 
только от температуры; Р, парциальное давление г-го компонента смеси; - давле
ние /-го компонента в стандартном состоянии.

Химический потенциал характеризует способность рассматри
ваемого компонента к выходу из данной фазы (испарением, крис
таллизацией и т.п.). В системе, состоящей из двух и более фаз, 
переход данного компонента может происходить самопроизвольно 
только из фазы, в которой его химический потенциал больше, 
в фазу с меньшим химическим потенциалом. В условиях равновесия 
химический потенциал компонента в обеих фазах одинаков.

В общем виде химический потенциал может быть записан 
следующим образом:

щ = ц? +  Д Г 1пв |, (2.7) а, = х,у„ (2.8)

где а,-активность г-го компонента смеси; x¡ и у,--соответственно мольная доля 
и коэффициент активности ¿-го компонента.

Коэффициент активности у; является количественной мерой 
неидеальности поведения г-го компонента в смеси. При > 1 
отклонение от идеального поведения называют положительным, 
при у; <  1 -отрицательным. Для отдельных систем у; ^  1. Тогда 
а; =  х 1, и уравнение (2.7) принимает вид

ц, =  ц? +  ЯГ 1пх(. (2.9)

Для идеальных систем химический потенциал можно выразить 
также с помощью летучести / { компонента:

ц, =  |1? +  ЛГ1п(/;/Г?), (2.10)

г д е / “ -летучесть г-го компонента в стандартных условиях.

Значения величин а{ и f  находят в справочной литературе.
При проведении технологических процессов рабочие среды (газ, 

пар, жидкость) находятся в неравновесном состоянии, которое не



может быть описано термодинамическими параметрами. Для опи
сания неравновесного состояния систем вводят дополнительные 
неравновесные, или диссипативные, параметры, в качестве которых 
используют градиенты интенсивных термодинамических величин -  
температуры, давления, химического потенциала и плотности соот
ветствующих диссипативных потоков, связанных с переносом энер
гии, массы и импульса.

2.2. ПРАВИЛО ФАЗ

Существование данной фазы в системе или равновесие фаз возмож
ны лишь в определенных условиях. При изменении этих условий 
равновесие системы нарушается, происходит сдвиг фаз или переход 
вещества из одной фазы в другую. Возможное существование 
данной фазы в равновесии с другими определяется правилом фаз, 
или законом равновесия фаз Гиббса:

с +  Ф =  к + п, (2.11)

где с-число степеней свободы (давление, температура, концентрация)-минимальное 
число параметров, которые можно изменять независимо друг от друга, не нарушая 
равновесия данной системы; Ф -  число фаз системы; к -число независимых компо
нентов системы; и-число внешних факторов, влияющих на положение равновесия 
в данной системе.

Для процессов переноса массы п = 2, так как внешними фак
торами в этом случае являются температура и давление. Тогда 
выражение (2.11) принимает вид с + Ф = к + 2. Отсюда с = к —
-  Ф + 2.

Таким образом, правило фаз позволяет определить число пара
метров, которое можно менять, не нарушая фазового равновесия 
системы.

Например, для однокомпонентной равновесной системы жид
кость-пар число степеней свободы

с = 1 —2 +  2 = 1 ,

т.е. в этом случае произвольно может быть задан только один 
параметр- давление или температура. Таким образом, для одно
компонентной системы имеется однозначная зависимость между 
температурой и давлением в условиях равновесия. В качестве 
примера можно привести широко распространенные справочные 
данные -  зависимости между температурой и давлением насыщен
ных паров воды.

Для однокомпонентной равновесной системы, состоящей из трех 
фаз (твердое тело -  жидкость -  пар), число степеней свободы равно 
нулю: с = \ — 3 + 2 = 0. Например, система вода -  лед -  водяной 
пар находится в равновесии при давлении 610,6 Па и температуре
0,0076 °С.

Для двухкомпонентной равновесной системы жидкость-пар 
число степеней свободы с = 2 — 2 +  2 = 2.

В этом случае одной из переменных величин (например, давле-



нием) задаются и получают однозначную зависимость между тем
пературой и концентрацией или (при постоянной температуре)-  
между давлением и концентрацией. Зависимость между парамет
рами (температура -  концентрация, давление -  концентрация) строят 
в плоских координатах. Такие диаграммы обычно называют фазо
выми.

Таким образом, правило фаз определяет возможность сосущест
вования фаз, но не указывает количественных зависимостей перено
са вещества между фазами.

2.3. УРАВНЕНИЯ И ЛИНИИ РАВНОВЕСИЯ

Обычно при расчетах массообменных процессов фактические или 
рабочие концентрации распределяемого между фазами вещества 
заданы. Чтобы определить направление процесса и его скорость, 
необходимо знать равновесные концентрации при рабочих условиях 
или зависимость равновесных концентраций у*  распределяемого 
вещества в одной фазе от рабочей концентрации х в другой, т. е.

у* =/(*); (2.12)
например,

у* = тхп, (213)

где т и п -величины, определяемые опытным путем.

Значение т зависит от физико-химических свойств системы, от 
температуры, давления, а часто и от концентрации распределяемого 
между фазами вещества. Поэтому на диаграмме в координатах у - х  
линии равновесия, описываемые зависимостями (2.12) или (2.13), 
могут иметь вид кривых (рис. 2-1).

Для идеальных систем (например, растворов) уравнения линии 
равновесия известны. Например, для идеального раствора, если его 
температура выше критической температуры растворяющегося га
за, применим закон Генри, по которому парциальное давление 
растворенного газа пропорционально его молярной доле в растворе:

р*  =  Ех,  (2.14)

где р *-парциальное давление поглощаемого газа над раствором, находящегося 
в равновесии, при концентрации раствора х; Е константа Генри.

Из закона Дальтона
р  = Ру. (2.15)

Тогда
у* = Ех/Р — тх, (2.16)

где Р - общее давление в системе.

Значение т в уравнении (2.16) зависит от общего давления и от 
температуры. С ростом температуры т увеличивается, при этом



растворимость газа снижается; с увеличением общего давления 
значение т снижается, что приводит к увеличению растворимости 
газа.

При постоянных температуре и давлении зависимость между 
равновесными значениями у  и рабочими х  выражается графически 
прямой линией, проходящей через начало координат, с углом 
наклона, тангенс которого равен т.

Закон Генри точен для идеальных растворов. Для реальных 
растворов он применим с достаточной точностью только при 
сильном разбавлении. Для хорошо растворимых газов при больших 
концентрациях их в растворе растворимость меньше, чем следует из 
закона Генри. Для систем, не подчиняющихся этому закону, значе
ние т в уравнении (2.16) является переменной величиной, и линия 
равновесия представляет собой кривую, которую строят обычно по 
опытным данным.

Если температура идеального раствора ниже критической тем
пературы газа, т. е. происходит конденсация газа, то система под
чиняется закону Рауля, который можно получить, сопоставив выра
жения (2.6) и (2.9) при условии равенства химических потенциалов:

Р1 = Р?х,- (2.17)

Из выражения (2.17) следует, что парциальное давление пара /-го 
компонента над раствором равно произведению давления пара чисто
го компонента (т. е. давления насыщенного пара этого компонента) 
при температуре раствора на его мольную долю в жидкой фазе. Для 
двухкомпонентной смеси состава А - В  выражения (2.15) и (2.17) 
дают связь между рабочими и равновесными концентрациями:

у% =  Р%хЛ/Р; (2.18)

Р =  Ра +  Рв =  Р а Ха +  Р°в( \ - хл), (2.19)

Откуда
* р° х*уЪ = ----------------------

Р°л х л +  Р°.( 1 - * Л ‘

Поделив последнее выражение на Р% и обозначив Р а/Р в через 
а (где а  -  относительная летучесть компонентов), получим

а * .  а х 4

У* = ахА + 1- Хл= Т П ^ Т у  (2'20)
Это уравнение является уравнением кривой линии. Отметим, что 
коэффициенты относительной летучести мало изменяются с изме
нением температуры и снижаются при увеличении давления в систе
ме, что приводит к ухудшению условий разделения смеси.

Если для данной системы закон равновесного распределения 
вещества между фазами неприменим, то эту зависимость можно 
найти по справочникам и построить соответствующую кривую на 
фазовой диаграмме. Чаще приходится пользоваться эксперимен



тальными данными, так как законы распределения получены для 
идеальных систем.

Более сложные случаи анализа условий равновесия, например 
в системах с твердой фазой, многокомпонентных системах и др., 
будут рассмотрены в соответствующих разделах.

Зная равновесные и рабочие концентрации, можно найти направ
ление процесса: из какой фазы и в какую будет переходить распре
деляемое между фазами вещество. Полагаем, что соотношение 
между рабочими и равновесными концентрациями соответствует 
рис. 2-1, а. Если у  > у*, вещество переходит из фазы I в фазу II (при 
этом х < х*). Если у < у* (при этом х  > х*), переход вещества 
будет обратным-из фазы II в фазу I. Таким образом, распреде
ляемое между фазами вещество в точке контакта фаз переходит 
в ту фазу, рабочая концентрация которой меньше равновесной.

1 5

^  /
/  > /

/  & /
/  У ? /

/  У

Рис. 2. Фазовые диаграммы у  -  х:
а-по уравнению (2.13); б-по уравнению (2.20); 7-рабочая линия; 2-линия равновесия

Кроме того, знание разности равновесных и рабочих концентра
ций позволяет определить движущую силу переноса массы, что 
необходимо для расчета скорости процесса массопереноса. Методы 
расчета движущей силы массопереноса приведены в разделе «Мас
сообменные процессы и аппараты».

ВОПРОСЫ ДЛ Я САМ ОКОНТРОЛЯ

1. Укажите, для каких целей в инженерных расчетах необходимо 
знание разности равновесных и рабочих концентраций.

2. Выразите в общем виде условия термического (теплового), меха
нического и химического (концентрационного) равновесия.

3. Сформулируйте понятие о химическом потенциале. Приведите 
выражения химического потенциала.

4. Сформулируйте правило фаз Гиббса и укажите его использование 
при решении инженерных задач.

5. Определите число степеней свободы для процесса поглощения 
аммиака из аммиачно-воздушной смеси водой (растворимостью 
воздуха в воде можно пренебречь).



6. Сформулируйте понятия об уравнениях и линиях равновесия.
7. Как с помощью равновесных и рабочих концентраций определить 

направление процесса массопереноса?

Г Л А В А  3

ЗАКОНЫ  ПЕРЕНОСА КОЛИЧЕСТВА ДВИЖЕНИЯ 
(ИМПУЛЬСА), ЭНЕРГИИ (ТЕПЛОТЫ) И МАССЫ

В химической технологии процессы переноса наиболее часто про
текают в жидкой, газовой или паровой фазах, обычно при их 
движении или перемешивании. При этом скорость процессов пе
реноса в значительной мере зависит от гидродинамических условий 
в аппаратах, в которых эти процессы осуществляются. Во многих 
случаях гидродинамические условия предсказуемы и их можно 
направленно регулировать с целью создания в аппаратах оптималь
ных режимов, поскольку они основаны на достаточно хорошо 
изученных законах гидродинамики. Поэтому прежде чем перейти 
к выводу основных законов переноса количества движения, энергии 
и массы, следует рассмотреть некоторые понятия и определения, 
лежащие в основе гидравлики, необходимые при выводе этих 
законов.

3.1. ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ ПО ГИДРАВЛИКЕ

Гидравлика-это наука, изучающая законы равновесия и движения 
различных жидкостей (не только воды *). В отличие от теорети
ческой гидромеханики, которая оперирует сложным и строгим 
математическим аппаратом, гидравлика, являясь технической нау
кой, при решении различных практических задач использует те или 
иные упрощающие допущения и предположения, ограничиваясь во 
многих случаях анализом одномерного движения. Поэтому гидрав
лические решения зачастую носят приближенный характер. Очень 
часто они основываются непосредственно на результатах экспе
риментов (лабораторных и натурных), поэтому в гидравлике при
водится много различных экспериментальных зависимостей. При 
решении задач гидравлики стремятся к оценке только главных 
характеристик изучаемого явления и часто оперируют теми или 
иными осредненными величинами, которые дают достаточно на
дежную (для решения технических задач) характеристику рассмат
риваемого явления; например, часто пользуются средними скоростя
ми движения частиц жидкости в том или ином сечении потока.

В гидравлике обычно используют гидромеханические методы,

* Иу^тИкоэ (греч.)-водяной.



поэтому иногда ее называют прикладной (технической) гидроме
ханикой. За последние десятилетия наблюдается сближение теоре
тической и прикладной гидромеханики: с одной стороны, теорети
ческая гидромеханика все больше обращается к эксперименту, 
с другой -  методы гидравлического анализа становятся более стро
гими. Поэтому зачастую бывает трудно провести границу между 
этими двумя науками (точнее, между этими двумя методами, 
используемыми в любой области механики жидкости). П оэтому 
в данном учебнике под термином «гидравлика» объединены поня
тия прикладной и теоретической гидромеханики.

Гидравлику подразделяют на гидростатику (законы равновесия 
жидкостей в состоянии покоя) и гидродинамику (законы движения 
жидкостей). При этом принято объединять жидкости, газы и пары 
под единым наименованием -жидкости, поскольку при скоростях 
потоков, значительно меньших, чем скорость звука, законы дви
жения жидкостей без существенных поправок справедливы для 
газов и паров. Поэтому в дальнейшем под жидкостями будем 
понимать все вещества, обладающие текучестью.

В гидромеханике при выводе основных законов используют 
понятие так называемой идеальной жидкости, под которой (в отли
чие от реальной) подразумевают жидкость, абсолютно несжимае
мую, не изменяющую своей плотности под действием температуры 
и давления и не обладающую вязкостью.

Реальные жидкости подразделяют на капельные и упругие (газы 
или пары). Капельные жидкости можно считать практически несжи
маемыми, они обладают относительно малым коэффициентом 
объемного расширения.

3.1.1. Силы, действующие в реальной жидкости

Жидкость в состоянии покоя или движения находится под дейст
вием различных сил, которые можно разделить на объемные и по
верхностные.

Объемные силы. Эти силы действуют на каждый элемент дан
ного объема жидкости и пропорциональны массе, заключенной 
в данном объеме. К ним относятся силы тяжести, силы инерции 
и центробежные силы.

Характеристикой интенсивности силы тяжести G, действующей 
на данный объем V, является удельный вес у жидкости:

у = lim (G/V) =  lim (gm/V) =  рg [Н/м3]. (3.1)
v-»o v-*o

Предел отношения массы жидкости к объему при его стягивании 
в точку называют плотностью р жидкости:

р =  lim (m/V) = y/g [кг/м 3]. (3.2) 
к-»о

Удельный вес и плотность капельных жидкостей обычно опре-

.! зз



деляют экспериментально, их значения мало зависят от давления 
или температуры.

Плотность газов при сравнительно низких давлениях может 
быть рассчитана по уравнению состояния идеальных газов:

р =  т/ у  = РМ/(ЯТ), (3.3)

где Л-универсальная газовая постоянная.

При повышенных давлениях плотность газов рассчитывают, 
например, с учетом коэффициента сжимаемости (2), который опре
деляется как функция (представляемая графической зависимостью) 
от приведенной температуры Тпр и приведенного давления Рпр:

Р =  р м к г я т ) ,  г  = / ( т пр, я пр). (3.4)

Поверхностные силы. Они действуют на поверхности, ограни
чивающей данный объем жидкости и отделяющей его от окру
жающей среды. К ним относятся силы давления и силы внутреннего 
трения (силы вязкости). При равновесии покоящейся жидкости на 
нее действуют силы тяжести и силы давления, в то время как 
закономерности движения жидкостей (реальных) определяются дей
ствием не только сил тяжести и давления, но и в очень большой 
степени силами внутреннего трения (силами вязкости).

Характеристикой интенсивности поверхностных сил является 
напряжение х, создаваемое ими на поверхности 5, ограничивающей 
данный объем V Это предел отношения сил к площади поверхности 
при ее стремлении к нулю:

7  =  Нш (^/ДЯ) [Н/м2].
Д5-.0

Нормальная составляющая этих напряжений вызывается по
верхностными силами (Р$), действующими перпендикулярно по
верхности в данной точке:

тТ = Нш (Г5 т/АЗ). дя-о
Параметром, отражающим действие сил давления жидкости на 

дно и стенки сосуда, в котором она находится, а также на поверх
ность любого погруженного в нее тела, является гидростатическое 
давление. Выделим внутри жидкости, находящейся в покое, площад
ку Л51. На эту площадку по нормали к ней внутрь жидкости будет 
действовать сила давления столба жидкости АР. Отношение АР/АБ 
представляет собой среднее гидростатическое давление, а предел 
этого отношения при АБ —► 0 называют гидростатическим давле
нием в данной точке, или просто гидростатическим давлением Р.

Сила АР в любой точке площадки Д5 направлена по нормали 
к ней. Если бы сила АР  была направлена под углом к АБ, ее можно 
было бы разложить на две составляющие: направленную нор
мально и направленную касательно к площадке А5. Последняя 
вызвала бы перемещение элемента жидкости и вывела бы жидкость



из состояния покоя, что невозможно, так как противоречило бы 
исходному условию покоя. Отсюда становится понятным тот факт, 
что давление в любой точке жидкости одинаково во всех направ
лениях, так как в противном случае происходило бы перемещение 
жидкости внутри занимаемого ею объема.

В гидромеханике напряжения считают положительными, если 
они направлены вдоль нормали к поверхности S из объема V, 
поэтому нормальные напряжения, сжимающие данный объем, т. е. 
направленные внутрь объема, отрицательны. В дальнейшем будем 
рассматривать только напряжения сжатия, так как растягивающих 
напряжений реальные жидкости не выдерживают.

Гидростатическое давление -  скалярная величина, связанная с 
векторной величиной нормальных напряжений в соответствии с его 
определением следующим образом:

% = - Р п ,  (3.5)

где И -единичный вектор нормали к поверхности S.

В системе единиц СИ гидростатическое давление выражают в П а 
(Н/м2), в технике же часто-в ат, кгс/см2 или в единицах высоты (Н) 
столба манометрической или рабочей жидкости. Для пересчета 
давления, выраженного в одних единицах, в другие можно восполь
зоваться формулой Р = рдН, а также соотношениями между раз
личными единицами давления (1 ат =  1 кгс/см2 = 104 кг/м2 =  
= 10 м вод. ст. = 98 100 Па ж 0,1 МПа).

К поверхностным силам относятся также силы внутреннего 
трения (силы вязкости) Fs , направленные по касательной к поверх
ности, разграничивающей слои жидкости, перемещающиеся друг 
относительно друга. Касательные напряжения, создаваемые силами 
внутреннего трения, называют напряжениями сил внутреннего тре
ния, или напряжениями сдвига:

х! = lim (Fs/AS) [Н /м 2].
AS-»0

Возникновение касательных напряжений обусловлено переносом 
количества движения (импульса) в движущихся жидкостях при 
неравномерном распределении скорости. Скорость распределена 
неравномерно как в жидкостях, текущих в каналах, так и у поверх
ности тел, перемещающихся в жидкостях. Неравномерность распре
деления скоростей объясняется взаимодействием между соседними 
слоями жидкости, а также взаимодействием частиц жидкости с по
верхностью канала или перемещающегося тела. Взаимодействие 
между соседними слоями выражается во взаимном обмене хаоти
чески перемещающимися молекулами и во взаимном притяжении 
близко расположенных молекул соседних слоев.

Экспериментально установлено, что взаимодействие частиц 
жидкости с поверхностью стенки канала или движущегося твердого



Рис. 3-1. Распределение скорости жид
кости:
й - у  поверхности движущейся пластины; б -в  
потоке жидкости

а 5

тела приводит к совпадению скорости частиц жидкости, приле
гающих к твердой поверхности, со скоростью самой поверхности. 
Иначе говоря, скорость жидкости на поверхности неподвижных 
стенок канала равна нулю; скорость жидкости на поверхности 
движущегося твердого тела и скорость движения самого тела 
совпадают.

Таким образом, движущееся твердое тело, например пластина 
(рис. 3-1, а), способствует ускорению ближайших слоев жидкости, 
передавая им импульс; те, в свою очередь, взаимодействуют с бли
жайшими к ним слоями, ускоряют их, передавая импульс все более 
и более дальним слоям жидкости.

При движении жидкости в канале отдаленные от стенки более 
быстрые слои жидкости тормозятся, отдавая количество движения 
слоям, близко расположенным к стенке, скорость которых ниже. 
Таким образом, в текущей жидкости с неоднородным полем ско
ростей осуществляется перенос импульса от тормозящихся более 
быстрых слоев к ускоряющимся более медленным слоям. Причиной 
переноса является непосредственный хаотический переход молекул 
из слоя в слой, что характерно для газов и частично-для капельных 
жидкостей. Кроме того, причиной переноса импульса в капельных 
жидкостях может быть непосредственное взаимодействие молекул 
соседних слоев жидкости, ввиду того что силы притяжения между 
плотно упакованными молекулами капельных жидкостей велики.

Передача импульса от слоя к слою эквивалентна появлению 
трения между слоями, поскольку, согласно второму закону Ньюто
на, сила равна производной импульса по времени. Эта сила пре
пятствует взаимному перемещению соприкасающихся слоев жид
кости. Таким образом, напряжение сил трения равно плотности 
потока импульса через граничную поверхность между слоями теку
щей жидкости.

Экспериментально установлено, что для многих жидкостей вели
чина касательных напряжений сил трения т в данной точке элемента 
поверхности, разграничивающего два перемещающихся слоя жид
кости, пропорциональна градиенту скорости. В соответствии с этим 
в случае одномерного течения жидкости (см. рис. 3-1) напряжение 
внутреннего трения

т = —цён’/ёп, (3.6)

где знак минус объясняется тем, что нормаль направлена в сторону

К
. и Т Т т т г ^



уменьшения скорости. В этом случае положительное значение 
плотности потока импульса соответствует отрицательному значе
нию градиента скорости, причем поток ориентирован в направле
нии нормали, а градиент-в противоположную сторону. Если нор
маль направлена в сторону возрастающей скорости, то знак минус 
в уравнении (3.6) изменится на плюс.

Уравнение (3.6) выражает закон внутреннего трения Ньютона. 
Жидкости, в которых напряжения внутреннего трения подчиняются 
этому закону, называют ньютоновскими. Жидкости, при течении 
которых напряжения внутреннего трения не описываются уравне
нием (3.6), называют неньютоновскими. В технике обычно приходит
ся иметь дело с ньютоновскими жидкостями, поэтому в дальней
шем основное внимание будет уделено именно этим жидкостям.

Коэффициент пропорциональности ц в уравнении (3.6) называют 
коэффициентом динамической вязкости, или динамической вяз
костью; она имеет размерность

Гтс1л1 Гн-м-с! Гн 1
м =  -Г" = — ----- =  —  с = [ П а с ] ;Ьён’J  1 м 2-м ]  |_м2 J

105
1 П а-с =  дин-с/см2 = 10 П =  103 сП.

Вязкость характеризует сопротивление жидкости смещению ее 
слоев и является одним из основных физических свойств жидкостей. 
Вязкость жидкостей, как правило, уменьшается с повышением 
температуры вследствие увеличения расстояния между молекулами 
из-за ослабления сил притяжения между ними. Кроме того, с рос
том температуры уменьшается ассоциация молекул капельных жид
костей.

Вязкость газов растет с повышением температуры, поскольку 
увеличивающаяся скорость теплового движения интенсифицирует 
обмен импульсом между слоями потока. С ростом давления вяз
кость газов также увеличивается.

Уравнение (3.6) может быть записано в форме, связывающей
плотность потока импульса д с градиентом импульса единицы 
объема жидкости т\\>/У = ры (поток считают плоскопараллельным, 
среда условно принята несжимаемой):

^  =  — V [ё  (ри0/с1л] 7Г.

Коэффициент пропорциональности V = р . /р  (м2/с) называют кинема
тической вязкостью.

Таким образом, коэффициенты динамической (ц) и кинемати
ческой (V) вязкости характеризуют сопротивление жидкости сме
щению ее слоев и одновременно служат мерой интенсивности 
переноса импульса в текущей жидкости, поскольку являются отно
шением плотности потока импульса к градиенту скорости или 
импульса.



Рис. 3-2. Проекции напряжений трения на 
ось г (касательные и нормальные напря
жения сил внутреннего трения)

В общем случае, когда поток жидкости не является плоскопараллельным, т. е. 
когда вектор скорости имеет компоненты н/х, н>у и ыг , являющиеся функциями всех 
трех координат, выражения для напряжения внутреннего трения имеют более 
сложный вид, отличный от уравнения (3.6).

Проекции напряжений внутреннего трения на ось х  имеют вид
V  = ^ ( ^ х/ду + дту/дх);

\iidwjdx + ду/х1Ьг\ (гхх\  = 2\1д\»х/дх.
(3.7)

В напряжении трения [хух, х2Х, (ххх)т ] первый индекс относится к оси, перпенди
кулярной плоскости, в которой действует данное напряжение; второй индекс указы
вает ось, на которую оно спроецировано. Например, т „ -  проекция на ось х  напря
жения, действующего в плоскости 1-1, перпендикулярной оси г (рис. 3-2). Таким 
образом, проекции хух и хгх являются касательными напряжениями, действующими 
в плоскостях, перпендикулярных осям у  и г .  Проекция (т„)т представляет собой 
нормальное напряжение внутреннего трения, действующее вдоль оси х  перпенди
кулярно плоскости уОг; индекс «т» указывает на то, что это напряжение относится 
только к трению, в отличие от суммарного нормального напряжения, куда входит 
также напряжение гидростатического давления.

Проекции напряжений внутреннего трения на ось у  имеют вид
V  = Ц (ди’,/д х  + ди>х/ду); 

хгу =  ц (ди^/Зу + дп>у/дг); (хуу)т = 2ц5и>у/8у.

Проекции напряжений внутреннего трения на ось г.
*хг = Ц(д \ v jd x  + дн’х/дг);

Ъг = \ь.(дюу1д2 +  Зи'./Эд; (т„ )т =  2\1дпг/дг.

(3.7а)

(3.76)

Проекции напряжений на все оси координат можно выразить следующей 
системой, представляющей собой обобщение закона Ньютона для трехмерного 
распределения скорости несжимаемой жидкости:

Ту =  ц(3и>;/дт} + ди’¡/дт,); 
у ф г; тх =  х;

(хц)Т = 2цди>,/дт(; 
■у; т г =  г. (3.8)

Несмотря на то что система уравнений (3.8) более точно описывает напряжения 
внутреннего трения, для анализа влияния сил трения при течении жидкостей 
в процессах химической технологии чаще используют более простое уравнение (3.6). 
Объяснить это можно тем, что наиболее важные случаи течения (например, различ
ные варианты движения жидкости в тонком слое, граничном с поверхностью 
твердых стенок) близки к плоскопараллельному течению и поэтому с достаточной 
точностью описываются уравнением (3.6).

3.1.2. Основные характеристики потока

Расход жидкости и скорость движения. Перемещение жидкостей по 
трубопроводам, каналам, аппаратам происходит вследствие пере
пада давления, создаваемого разностью уровней жидкости или



работой специальных машин-насосов. Объем жидкости, проте
кающей через какое-либо сечение потока в единицу времени, назы
вают объемным расходом жидкости Q.

Как было показано выше, вследствие влияния сил вязкости 
(трения) в разных точках поперечного сечения потока скорость 
частиц жидкости неодинакова: по оси потока она максимальна, 
а у стенки трубопровода равна нулю. Поскольку установить распре
деление скоростей по поперечному сечению потока часто затрудни
тельно, в инженерных расчетах обычно используют так называемую 
среднюю скорость; при этом допускают, что все частицы потока 
движутся с одинаковой скоростью. Такая условная скорость w опре
деляется отношением объемного расхода жидкости Q к площади 
сечения потока S:

w = Q/S. (3.9)

Тогда объемный расход жидкости Q (м3/с, м 3/ч) и ее массовый 
расход М  (кг/с, кг/ч) определяются соответственно уравнениями

Q = n>S; М = wSp. (3.9а)

Уравнения (3.9) и (3.9а) называют уравнениями расхода и широко 
используют в расчетах трубопроводов и химических аппаратов. 
Выбор рабочих скоростей потоков для решения конкретных техни
ческих задач рассмотрен ниже в соответствующих разделах.

Виды движения. Как отмечалось во «Введении», в зависимости 
от изменения параметров процессы подразделяют на стационарные 
(установившиеся) и нестационарные (неустановившиеся). При уста
новившемся движении жидкости dw/dx =  0, скорость не зависит 
от времени, и течение в любом месте потока остается неизменным, 
т. е. скорость является функцией только пространственной системы 
координат w = / (х, у, z). При неустановившемся движении dw/dx ф 
Ф 0, и скорость изменяется не только в пространстве, но и во 
времени. В этом случае w = f(x ,  у, z, т). В качестве примера 
неустановившегося движения можно привести истечение жидкости 
из отверстия в сосуде: без подачи в сосуд жидкости уровень в нем 
понижается, при этом скорость истечения жидкости уменьшается во 
времени.

Режимы движения реальной жидкости. Рядом исследователей 
(Хагеном-в 1869 г., Менделеевым -  в 1880 г., Рейнольдсом -  в 
1883 г.) было замечено, что существует два принципиально разных 
режима движения жидкости. Наиболее полно этот вопрос был 
исследован Рейнольдсом с помощью чрезвычайно простого при
бора (рис. 3-3). Прибор состоял из сосуда 7, в котором для создания 
стационарного потока поддерживался постоянный уровень жид
кости, и присоединенной к нему стеклянной горизонтальной трубы
2. В начале опыта слегка приоткрывали кран 3, и из сосуда начинала 
вытекать рабочая (исследуемая) жидкость. Затем в трубу 2 по ее оси 
через капиллярную трубку 6 из напорной емкос-ти 4 с помощью 
крана 5 подавали подкрашенную струйку жидкости (индикатор),



Жидкость

Рис. 3-3. Прибор Рейнольдса для изучения режимов движения жидкости:
1 - сосуд; 2—стеклянная труба; 3, 5-краны; 4-напорная емкость; 6-капиллярная трубка

имеющую одинаковые с рабочей жидкостью плотность и скорость. 
При малых расходах рабочей жидкости тонкая окрашенная струйка 
продвигалась внутри трубы, не смешиваясь со всей массой жид
кости, т. е. пути частиц рабочей и подкрашенной жидкости в этих 
условиях прямолинейны и движутся они по параллельным траек
ториям. Таким образом, подкрашенная струйка распространяется 
вдоль оси трубы невозмущенной (если не считать молекулярной 
диффузии красителя). Такое установившееся течение было названо 
параллельно-струйчатым, или ламинарным*, потому что дефор
мация жидкости при этом аналогична деформации тонких пластин 
(слоев) в пачке, скользящих одна по другой.

При достаточно больших расходах (скоростях) жидкости пове
дение окрашенной струйки совершенно иное. Сначала струйка 
проходит некоторое расстояние в трубе 2, оставаясь невозмущен
ной, а затем она начинает приобретать волнообразное движение, 
колеблется из стороны в сторону и, наконец, полностью размы
вается, смешиваясь с основной массой рабочей жидкости. Это 
неупорядоченное движение с интенсивным перемешиванием по 
сечению потока было определено Рейнольдсом как волнистое; 
сейчас его принято называть турбулентным **.

Экспериментально установлено, что переход от ламинарного 
режима к турбулентному зависит не только от скорости потока w, 
но и от физических свойств жидкости (вязкости (I и плотности р) 
и определяющего геометрического размера-диаметра трубы d : 
поток ускоряется с увеличением w, d и р и уменьшением ц. 
Безразмерный комплекс wdp/\i, в который входят перечисленные 
величины, позволяет по его значению судить о режиме движения 
жидкости. Этот комплекс называют числом {критерием) Рейнольдса 
и обозначают Re:

Re =  и 'ф /ц  =  wd/v.

* lamina (лат.)-слой.
** turbulentus (лат.)-бурный, беспорядочный.



Значение числа Рейнольдса для условий перехода от ламинар
ного режима движения жидкости к турбулентному называют кри
тическим. При движении жидкостей по прямым гладким трубам 
Яекр = 2300. При Яе < 2300 режим движения жидкости будет лами
нарным, а при Яе > 2300-турбулентным. Однако при 2300 < Яе < 
< 10000 режим движения жидкости неустойчив-движение может 
быть и ламинарным, и турбулентным; эту область значений Яе 
часто называют переходной. Поэтому считают, что устойчивый 
(развитой) турбулентный режим при движении жидкостей по пря
мым гладким трубам устанавливается при Яе >  10000.

В случае, если поток испытывает возмущения (шероховатые 
стенки трубы, сужение или расширение потока и др.), критическое 
значение Яекр может существенно снижаться. Это тем более отно
сится к течениям потоков в химических аппаратах, имеющих обыч
но сложную конфигурацию. В этих случаях экспериментально 
определяют значения Яекр, которые для типовых аппаратов приве
дены в справочной литературе. Отметим, что критическое значение 
Яекр уменьшается также по сечению неизотермического потока из-за 
возникновения конвективных токов жидкости в направлении, пер
пендикулярном оси потока.

В случае, если жидкость движется по каналу (трубопроводу, 
аппарату) сложной конфигурации, при расчете Яе вместо с! исполь
зуют гидравлический радиус гг или эквивалентный диаметр с/э .

Под гидравлическим радиусом гГ понимают отношение площади 
сечения 5 потока к смоченному периметру П канала (трубопро
вода): гг = 5/П.

Для круглой трубы
гг =  пс12/(4ш1) = с!/4.

Диаметр, выраженный через гидравлический радиус, называют 
эквивалентным’, с! = с!э = 4гг. Тогда

(¡Э = 45/П. (3.10)

Основные характеристики турбулентного потока. В повседневной 
жизни мы постоянно сталкиваемся с проявлением турбулентности 
в окружающем нас мире: движение воздуха в атмосфере и воды 
в гидросфере в большинстве случаев имеет турбулентный характер. 
Вследствие турбулентности происходит обмен количеством дви
жения и теплотой между океаном и атмосферой (зарождение воз
душных течений и волн, испарение с поверхности океана и суши, 
вертикальный перенос теплоты, влаги, солей и различных загрязне
ний и т. п.). В космосе так называемая плазменная турбулентность 
оказывает большое влияние на взаимодействие заряженных частиц 
плазмы и, следовательно, на диссипацию * и флуктуацию ** ампли
туды и фазы звуковых, световых и радиоволн (включая мерцание 
звезд, флуктуацию радиосигналов космических аппаратов, сверх
дальнее телевидение и т.п.).

* ¿/шдош'о (лат.)-рассеяние. ** / 1исшаНо (лат.)-колебание.



Промышленные процессы наиболее часто осуществляются так
же при турбулентном режиме движения потоков, поскольку в этих 
условиях большинство химико-технологических процессов проте
кает значительно интенсивнее. Структура турбулентного потока 
определяется скоростью движения потока, физическими свойствами 
жидкости, формой и размерами ограничивающих поток стенок 
канала и др.

Отдельные элементы турбулентного потока -  вихри (иногда их 
еще называют жидкими комками или жидкими молями)-совершают 
хаотические неустановившиеся движения. Под вихрем понимают 
группу частиц, вращающихся вокруг одной мгновенной оси с оди
наковой угловой скоростью, так что по отношению к окружающей 
жидкости вихрь подобен твердому телу. В процессе турбулентного 
течения вихри непрерывно возникают и распадаются. Глубина их 
проникновения до разрушения, т. е. пространственное протяжение 
элементов турбулентности, зависит от степени развития турбулент
ности в потоке, или ее масштаба, и называется масштабом турбу
лентности. Масштаб турбулентности во многом определяется 
внешними условиями течения (например, диаметром трубопровода 
или канала). Турбулентность, не ограниченную влиянием стенок, 
называют свободной (например, истечение жидких и газовых струй 
в неподвижную жидкость).

Вихри пульсируют относительно их среднего положения в теку
щей жидкости; такое движение называют пулъсационным. Анало
гичным образом пульсирует и мгновенная скорость в данной точке 
потока. Беспорядочное перемещение вихрей приводит к интенсив
ному перемешиванию жидкости по сечению потока. Пульсации-  
наиболее характерный признак турбулентности.

Ввиду того что масса вихря и путь, который он проходит, 
несравненно больше массы молекулы и длины ее свободного 
пробега, перенос импульса, массы и теплоты за счет хаотического 
движения вихрей значительно превосходит молекулярный перенос, 
вызываемый тепловым движением молекул.

При турбулентном движении кривая распределения скоростей по 
сечению имеет отличный от параболы (характерной для лами
нарного движения) вид-верш ина кривой значительно сглажена 
(рис. 3-4). При этом соотношение ю/мтах = /  (Ке). Чем больше Ле, 
тем больше соотношение н,/н'тах, т. е. тем ближе средняя скорость 
потока к максимальной (на оси потока). Теоретически описать 
профиль скоростей в этом случае чрезвычайно трудно ввиду слож
ного характера турбулентного движения. Поэтому кривая ю/м>тах

Рис. 3-4. Распределение скоростей 
по сечению потока при ламинарном 
(а) и турбулентном (б) режимах 
движения



выражает распределение не истинных, а осредненных во времени 
скоростей, т. е. турбулентное течение, строго говоря, по сущест ву не 
является установившимся -  мгновенные скорости в каждой точке 
потока меняются во времени. Но использование осредненных во 
времени скоростей позволяет приближенно рассматривать это дви
жение как установившееся. В этом смысле турбулентное движение 
можно характеризовать как квазистационарное.

Осредненную во времени скорость в данной точке (рис. 3-5) 
находят следующим образом:

X
й>х = {и^ёт/т.

О

Разность между действительной и осредненной скоростями п>х —
— й>х = Ап»* называют мгновенной пульсационной скоростью.

Поскольку беспорядочное движение вихрей аналогично тепло
вому движению молекул газа, описание процессов переноса массы, 
энергии и импульса в турбулентном потоке проводится методами, 
аналогичными принятым в молекулярно-кинетической теории га
зов. Таким образом, по аналогии с длиной свободного пробега 
молекулы вводится понятие пути перемешивания -  расстояния, на 
котором вихрь движется без смешения с окружающей жидкостью. 
По аналогии с молекулярным переносом количества движения, 
выражаемым законом внутреннего трения Ньютона [уравнение 
(3.6)], величину напряжений турбулентного трения (или равную ей 
плотность потока импульса, переносимого вихрями) принимают 
пропорциональной градиенту скорости или градиенту импульса:

тт =  — утё(ри')/с1п. (3.10)

Величину ут называют коэффициентом турбулентной вязкости', 
в отличие от молекулярной вязкости V она зависит от всех парамет
ров, характеризующих турбулентность, в том числе и от осреднен-

Рис. 3-5. Истинная шх и осредненная н>х локальные скорости жидкости в турбулент
ном потоке

Рис. 3-6. Модель структуры поперечного сечения турбулентного потока (масштаб 
пристеночных областей увеличен):
/ вязкий подслой; 2 -переходный (буферный) слой; 3 -полностью турбулентный слой; -/-турбу
лентное ядро потока, /-пристеночная »область; //-полностью турбулентное течение; I I I - об
ласть вязкого течения



ной скорости. Ввиду того что масса молекул несоизмеримо меньше 
массы вихрей, переносимый ими импульс между соседними слоями 
жидкости и их взаимное ускорение и торможение значительно 
больше, и, следовательно, создаваемое напряжение турбулентного 
трения значительно выше. В результате средняя турбулентная 
вязкость потока значительно превосходит молекулярную (ньюто
новскую) вязкость, т. е. ут »  V.

Турбулентный поток условно подразделяют на ядро и погра
ничный слой, в котором происходит переход турбулентного дви
жения в ламинарное, причем скорость движения по сечению потока 
изменяется от максимальной -  по оси потока до нуля-у  стенки.

Г  рафик профиля скорости (рис. 3-6) позволяет выявить несколь
ко областей, на которые можно разделить течение в канале. В рас
сматриваемом частном случае течения в круглой трубе основные 
изменения скорости происходят в области, занимающей менее 15% 
радиуса трубы (потока). Размер области, непосредственно приле
гающей к стенке, на рисунке дан в увеличенном масштабе. В дейст
вительности же толщина областей 1 и 2  составляет лишь очень 
малую часть радиуса -  порядка 1% и менее. Несмотря на малую 
толщину, эти внутренние слои существенно влияют на весь поток, 
так как значительная доля изменения скорости происходит именно 
в них. При этом резко меняются условия протекания многих 
химико-технологических процессов, поскольку высокоскоростной 
макроскопический перенос субстанции в ядре турбулентного потока 
(из-за интенсивного перемешивания частиц жидкости по сечению 
потока) уступает место, как правило, довольно медленному моле
кулярному переносу в пристеночных слоях. На рис. 3-6 стенка 
трубы схематически изображена гладкой; в действительности же 
поверхность обычно имеет неровности (шероховатость), высота 
которых сравнима с толщиной внутренних слоев. Как показано 
ниже, это обстоятельство значительно влияет на затрату энергии 
для создания необходимой скорости движения потока.

Рассмотрим подробнее области, показанные на рис. 3-6.
1. Вязкий подслой; изменение средней скорости определяется 

значением коэффициента молекулярной вязкости и практически 
линейно, как и в ламинарном потоке; при этом V »  у т .

2. Переходный (буферный) слой; вязкие и турбулентные напря
жения сравнимы по величине, т. е. V «  ут ; происходит резкое зату
хание турбулентности.

3. Полностью турбулентный слой; на течение еще влияет эффект 
стенки, однако турбулентность развита уже в такой степени, что 
вязкими напряжениями можно пренебречь, т. е. ут »  V (поскольку 
изменение средней скорости в этой области практически следует 
логарифмическому закону, область часто называют логарифми
ческим слоем).

4. Турбулентное ядро; поток полностью турбулентен; масштаб 
турбулентности обусловлен определяющим параметром канала 
(диаметром трубы).



Эти четыре области можно объединить следующим образом. 
Области 1 и 2 составляют вязкий слой-область вязкого течения 
(III), т.е. область, в которой вязкость играет значительную роль 
в возникновении трения и в подводе энергии из осредненного 
движения. Вязкий слой такого вида существует только тогда, когда 
выступы шероховатости стенки малы по сравнению с толщиной 
этого слоя. Практически это описание верно в том случае, когда 
выступы шероховатости не проникают в переходный слой. Области 
3 и 4 образуют область полностью турбулентного течения (II). 
В этой области масштаб турбулентности не зависит от вязкости.

Области 1, 2 и 3 образуют пограничный слой-пристеночную 
область (I), в которой происходит переход турбулентного движения 
в ламинарное.

Следует отметить, что рассмотренная четырехслойная модель 
турбулентного потока является в значительной мере идеализацией 
реального течения, поскольку в действительности границы между 
слоями размыты, и выделенные на рис. 3-6 точки, разграничи
вающие эти слои, носят условный характер.

Здесь были рассмотрены лишь некоторые характеристики тур
булентного потока, необходимые в основном для выводов и анали
за уравнений переноса субстанций, приведенных ниже. В дальней
шем мы неоднократно будем возвращаться к этому сложному 
явлению при анализе конкретных процессов, связанных с переносом 
количества движения, энергии и массы.
3.2. ОСНОВНОЕ УРАВНЕНИЕ ПЕРЕНОСА СУБСТАНЦИЙ

Выделим в жидкости, находящейся в движении, произвольный 
объем V, ограниченный поверхностью 5. Объем V жидкости распо
ложен в неоднородном поле физического потенциала переноса ф. 
Задача сводится к выводу дифференциальных уравнений, описы
вающих распределение скоростей, концентраций и температур во 
времени и пространстве, что необходимо для решения многих задач 
гидродинамики, тепло- и массообмена. Если объемные силы кон
сервативны, т. е. не изменяются во времени, то их можно заменить 
потенциалом переноса.

Потенциал переноса представляет собой удельную (отнесенную 
к единице объема) массу, энергию или количество движения. В слу
чае переноса массы в качестве потенциала переноса рассматривают 
плотность (р) или концентрацию (С):

п

Ф = р = или ф =  С =  т,/К, (3.11)
1

где т ,-м асса г'-го компонента смеси; [р] =  [С] =  [кг/м3].

В случае переноса энергии (теплоты) потенциалом переноса 
является энтальпия единицы объема жидкости:

Ф =  с„грК/К= срф , (3.12)

где ср-теплоемкость среды; [ср /р] =  [Дж/мэ].



В гидродинамических процессах потенциалом переноса является 
количество движения (импульса) единицы объема жидкости:

Ф = Т?рК/К= Т?р, (3.13)
где [9р] =  [кг/(м2-с)].

В рассматриваемом объеме жидкости существуют источни 
ки потенциала переноса, характеризующиеся удельной объемной 
плотностью притока у, т.е. скоростью притока энергии [у] — 
= [Дж/(м3-с)], массы [у] = [кг/(м3 • с)] или импульса [у] = 
= [кг/(м2 • с)] в единице объема.

Процессы тепло- и массопереноса через рассматриваемую по
верхность 5 осуществляются двумя видами механизма переноса: 
1) молекулярным, т. е. переносом, возникающим в результате стрем
ления системы к термодинамическому равновесию, отклонения от 
которого объясняются неоднородностью поля потенциала; 2) мак
роскопическим -  конвективным переносом, вызванным наличием по
ля скоростей жидкости в объеме V В случае переноса количества 
движения (импульса) к указанным двум видам переноса добав
ляется также перенос, вызванный наличием поля гидростатического 
давления, а при переносе теплоты -  перенос за счет теплового 
излучения.

Поток субстанции, вызванный стремлением системы к термо
динамическому равновесию (молекулярный перенос), определяется 
хаотическими перемещениями молекул среды, переносящих массу, 
энергию и импульс и тем самым усредняющих потенциал в рас
сматриваемом объеме. Молекулярный перенос является опреде
ляющим в неподвижных средах и в ламинарно движущихся потоках 
и описывается следующими известными линейными градиентными 
законами.

Для переноса массы -  первым законом Фика:

? „ с = ~ ^ г а < 1 С ,  (3.14;

где £) коэффициент молекулярной диффузии, м2/с.

Для переноса энергии (теплоты) -  законом Фурье:

/, (3.15)

где А,- коэффициент теплопроводности.

Перепишем уравнение (3.15) с учетом уравнения (3.12):

?м . =  — А. ёгас! (ср гр)/(ср р) =  (ср /р), (3.16)

где а = \ / (с рр)-коэффициент температуропроводности, м2/с.

Для переноса импульса (с учетом закона внутреннего трения 
Ньютона):

- \igradw.  (3.17)



? M W =  — ugrad (ptv)/p =  -v g rad (p w ). (3.18)

Как видно из приведенных законов, выражающих плотность 
потока необратимого переноса массы, энергии и импульса в газах 
и капельных жидкостях, все они описываются аналогичными урав
нениями. Это связано со сходством физических явлений, лежащих 
в основе переноса.

Для газов можно говорить о весьма близкой аналогии, по
скольку для них значения всех коэффициентов молекулярного пе
реноса довольно близки: D да а к  v. Такая близость свидетельствует 
о том, что диффузионный механизм переноса массы, энергии 
и импульса, являющийся следствием хаотического теплового дви
жения молекул в газах, в первом приближении одинаков.

Капельные жидкости имеют различные значения коэффициентов 
молекулярного переноса, поэтому в данном случае аналогия явле
ний переноса носит ограниченный характер.

Таким образом, молекулярный перенос (плотность потока) мас
сы qMC, энергии qMt и импульса qMW описывается идентичными по
форме уравнениями, которые могут быть обобщены следующим 
выражением:

? м  =  — /cgrad ф, (3.19)

где к - коэффициент пропорциональности, в зависимости от вида переноса прини
мающий значение D, а или v.

При конвективном переносе масса, энергия и импульс транспор
тируются в объеме макрочастиц, движущихся со скоростью w. 
Плотность конвективного потока qK массы, энергии или импульса
на каждом участке поверхности можно выразить следующим 
образом:

~qt = wAS^)/AS = w(p, (3.20)

где A S -  участок поверхности, расположенный перпендикулярно вектору w.

Таким образом, в случае молекулярного и конвективного пе
реноса массы или энергии плотность потока q складывается из двух 
составляющих:

?  =  ? „  + ? ,•  (3-21)

При анализе процесса переноса теплоты в правую часть урав
нения (3.21) следует добавить еще одну величину (дл), учиты
вающую вклад в общий перенос теплоты теплового излучения.

Выделим на поверхности S, ограничивающей произвольный 
объем V, элемент поверхности dS. Представим его в векторной



форме, умножив на единичный вектор п, расположенный по норма
ли к этому элементу и направленный из объема V (пйБ = с15). 
Найдем результирующий поток массы, энергии или количества 
движения, входящий в объем V:

+ (3.22) \
5 V

Знак минус перед интегралом первого члена правой части этого 
уравнения необходим потому, что направление вектора элемента 
поверхности (15 противоположно направлению векторов плотности 
входящих потоков массы, энергии и количества движения, и резуль
тирующий поток будет представлять собой разность между входя
щим и выходящим потоками.

Результирующий поток массы или энергии можно найти как 
сумму изменения удельной объемной энергии или массы (потен
циала ф) во времени по всему объему V.

м = Я! Зфё К/ст.
V

Приравняв правые части последних двух уравнений, получим 

- Я ? с1̂ + Я | т ‘1К=Л|5ф(1 К/от. (3.23)
Б V  V

Согласно теореме Остроградского-Гаусса, интеграл от нор
мальной составляющей вектора по поверхности равен интегралу от 
дивергенции * вектора по объему:

§  д ёЯ =  Щ д с1К (3.24)Я V

С учетом (3.24) уравнение (3.23) примет вид

Я! (5ф/5х +  («У д -  у) с1 К =  0. (3.25)
V

Интеграл по произвольному объему может быть равен нулю

* divergentia (лат.)-расхождение. Плотность потока в точке является пределом 
отношения потока вектора через поверность S, ограничивающую объем V, к этому 
объему при его стремлении к нулю:

div д = lim ( $  ~д d S/V). к-*о s

Дивергенция векторной функции ~и (х, у, z) есть скалярная функция, определяемая 
формулой

div и =  d u jd x  +  8иу/8у +  du2/dz.



только в случае равенства нулю подынтегрального выражения:

5ф/3т +  (Ну ^  — у  =  0. (3.26)

Полученное уравнение (3.26) и есть основное уравнение переноса 
субстанций-массы, энергии и количества движения.

Переписав уравнение (3.26) относительно производной потен
циала по времени, получим новое выражение основного уравнения 
переноса субстанций:

Зф/Зт =  — сИу ~д +  у . (3.27)

На основе уравнения (3.26) можно получить уравнения, описы
вающие поля скоростей, температур и концентраций для однофаз
ных изотропных сплошных сред, с помощью которых можно 
решать важные технические задачи и проводить анализ многих 
химико-технологических процессов.

Ниже рассмотрены частные случаи основного уравнения перено
са массы, энергии и количества движения.

3.2.1. Уравнение неразрывности потока

Рассмотрим жидкость, текущую без пустот и разрывов и при 
отсутствии источников массы. Перенос осуществляется только 
конвективным путем (т.е. дм = 0). В этом случае потенциалом 
переноса является плотность (т.е. (р =  р). Тогда уравнение (3.26) 
преобразуется в уравнение

Зр/Зт +  сНу тр =  0, (3.28)

называемое уравнением неразрывности (сплошности) потока.
Представим дивергенцию от произведения рн> в развернутом 

виде:
_  д(ях р) д(п р) 3(и>г р)

(11У И>р = ------------1-------------1--------—  =
дх ду Зг

(д w x дюу Зи 'Л  Зр Зр Зр

- р иг + Ту + ) + + ™'Ту + ^ з , •
Подставив это выражение в уравнение (3.28), получим

Зр Зр др Зр ( Зн>, ,

л  + ^  + ^  + ^ = - Ч а Г  + ^ + а г Ь  (128а)
Левая часть полученного уравнения представляет собой полную, 

или субстанциональную, производную (т. е. производную, учиты
вающую изменение параметра частицы при ее перемещении вместе

4-767



с потоком вещества) плотности во времени:
dp dp dp dp dp 

*  = b  + w' t e  + w’ 3 j  + VftTz- (

Таким образом, уравнение неразрывности может быть записано 
в виде

dp/di =  — pdiv w.

Чтобы лучше понять смысл субстанциональной производной, 
найдем дифференциал плотности, используя выражение (3.29). По 
скольку wx — d.t/dx, wy = d j/d t, dwz = dz/dt, получим д и ф ф е р е н ц и а л  
плотности:

1 8 p  A  ^ S P  А  А  Аdp = — ах +  —  dx +  — dv +  — az. 
дх дх ду dz

Отсюда видно, что полное дифференциальное изменение плотности 
складывается из ее локального изменения во времени dpdx/dx 
и конвективного изменения (dpdx/dx + dpdy/dy + dpdz/dz), происхо
дящего при перемещении данной частицы жидкости вместе с пото
ком за время dx.

Аналогично этому значение субстанциональной производной 
складывается из локальной составляющей др/дх и конвективной 
(wx d р/дх +  wy др/ду + wz8p/dz).

Понятие субстанциональной производной может быть приме 
нено к любому параметру текущей жидкости.

Конвективную составляющую изменения плотности можно 
представить следующим образом:

Зр др др _  
дх ду dz

Это выражение вытекает из скалярного произведения векторов

w = wx i + wyj  +  wz к

grad р =  (др/дх) i + (др/ду) j  + (dp/dz) к

с учетом того, что i j  = i к-= j  к = 0 и i i =  j  j  = к к = 1.
Таким образом, дивергенцию от pw, как и от любого произве

дения векторной величины на скалярную, можно представить в виде
div рw — pdiv w + vpgrad р,

что позволяет записать еще одно выражение для уравнения нераз
рывности потока:

др/дх + pdiv >7 +  wgrad р =  0.



Для установившегося потока др/дх = 0, и уравнение неразрыв
ности (3.28) упрощается:

сИу нф = 0, (3.30) или д(пх р)/<1х + д(н’у р)/ду + й(н’г р)/дг -  0. (3.31)

В случае несжимаемой жидкости
сИу»7 = 0, (3.32) или дн'х/дх + дн’у/ду + =  0, (3.33)

Уравнение (3.33) является дифференциальным уравнением нераз
рывности потока несжимаемой жидкости для установившегося 
движения.

Проинтегрируем уравнение неразрывности (3.30) для устано
вившегося потока с учетом теоремы Остроградского-Гаусса:

ДО} <Ку (¡5р) с! V — $ТРрс13? =  0. 
к я

Интеграл $  Ифс1 $ для случая соленоидного течения (рис. 3-7),

когда векторы скорости не пересекаются *, можно разбить на два 
интеграла по торцевым поверхностям, поскольку в этом случае 
только через них будет проходить жидкость:

ф йф(13 = + ДО*52р2с152 = 0.
Я = Я, + 52

Если скорости и и>2 перпендикулярны сечениям 5, и Я, 
и постоянны, а также постоянны плотности р, и р2 , получим

и>, =  и ^ Р г П ^  или IV, р, =  И'2р2х2 . (3.34)
1̂

* Физически это означает, что имеет место ламинарный поток или турбу^ 
лентный поток с осредненными скоростями, или же любой поток, ограниченный 
твердой стенкой.



Для любых сечений неразрывного потока уравнение (3.34) при
мет вид

H'pS =  const. (3.35)

Выражение (3.35) представляет собой уравнение неразрывности 
(iсплошности) потока в интегральной форме для установившегося 
движения. Из этого уравнения следует, что при установившемся 
движении жидкости, целиком заполняющей канал (трубопровод), 
через каждое его поперечное сечение в единицу времени проходит 
одна и та же масса жидкости. Поэтому уравнение (3.35) называют 
также уравнением постоянства расхода. Следовательно, уравнение 
постоянства расхода является частным случаем закона сохранения 
массы и выражает материальный баланс потока. Для несжимаемых 
жидкостей р =  const, и уравнение (3.35) принимает вид

Следует отметить, что уравнения неразрывности (3.35) и (3.35а) 
в интегральной форме идентичны уравнениям расхода (3.9)-(3.9а), 
полученным из определения средней скорости.

При некоторых условиях течения потока (например, при мгно
венных вскипаниях жидкости вследствие резкого снижения давления 
и т.п ., когда в системе образуются пустоты, разрывы течения 
потока) уравнение неразрывности неприменимо.

3.2.2. Уравнение переноса теплоты
(дифференциальное уравнение конвективного теплообмена)

Рассмотрим перенос теплоты в однофазной сплошной изотропной 
среде. Примем, что теплоемкость, теплопроводность и плотность 
среды постоянны, т. е. ср =  const, А, = const и р = const, а также что 
Чп =  0.

В случае переноса теплоты потенциалом переноса является 
удельная объемная энтальпия: ср =  ср рt.

Плотность потока теплоты, вызванного стремлением системы 
к термодинамическому равновесию, определяется законом Фурье-  
см. уравнение (3.16). Тогда основное уравнение переноса субстанций 
для случая переноса теплоты (при условии неразрывности потока 
несжимаемой жидкости, постоянстве теплоемкости ср и теплопро
водности X жидкости, а также при отсутствии источников теплоты, 
т. е. у =  0) записывается так:

Раскроем в уравнении (3.36) дивергенции скалярного произве
дения w t и grad г-по аналогии с уравнением (3.28):

wS =  const. (3.35а)

dt/dx +  div wt = a div grad (cp ip). (3.36)

div wt =  t div w + w grad t; (3.37)



8х2 ду2 8z1

Запишем уравнение (3.36) с учетом уравнений (3.37) и (3.38):

8t/8x + t div w + w grad t =  aV21, 

или в развернутой форме:

8t/8x + / div w +  wx 8t/8x +  wy8t/5y + wx8t/8z = aV2t.

Поскольку по условию поток неразрывен, div w = 0. Тогда урав
нение (3.38) с учетом сделанных выше допущений примет вид

8t/8x + wgrad t = aV2t, (3.39)

или в развернутой форме:
8t/8x + wxdt/8x +  wydtldy + wzdt/8z = aW2t. (3-40)

Это уравнение выражает в общем виде распределение темпера
тур в движущемся потоке. Его называют также дифференциальным 
уравнением конвективного переноса теплоты или теплопроводности 
в движущемся потоке, или уравнением Фурье -  Кирхгофа.

При установившемся процессе переноса теплоты dt/dx = 0; тогда
wx dt/dx + wy dt/dy + wt 8t/8z = aV21. (3.41)

В неподвижной среде wx = wy = wz — 0, и уравнение (3.40) прини
мает вид

dt/dx = aV2t. (3.42)

Уравнение (3.42) описывает распределение температур в не
подвижной среде, через которую теплота передается теплопро
водностью. Его называют дифференциальным уравнением тепло
проводности в неподвижной среде, или уравнением Фурье.

Отметим, что коэффициент температуропроводности а является 
физической величиной и характеризует теплоинерционные свойства 
тела: при прочих равных условиях быстрее нагреется или охла
дится то тело, которое обладает большим коэффициентом темпера
туропроводности .

3.2.3. Уравнение переноса массы
(дифференциальное уравнение конвективной диффузии)

Это уравнение выводим так же, как уравнение переноса теплоты. 
Рассмотрим перенос массы в неразрывном потоке жидкости при 
условии постоянства коэффициента молекулярной диффузии D 
переносимого вещества и отсутствии источников массы (т. е. у = 0).



Плотность потока массы описывается линейным градиентным 
уравнением (3.14)-первым законом Фика.

В соответствии с основным уравнением переноса количества 
движения, энергии и массы при учете того, что потенциалом 
переноса в данном случае является концентрация, получим урав
нение переноса массы

дс/дх +  div wc = Ddiv grad с. (3.43)

Проводя преобразования, аналогичные сделанным при выводе 
уравнения конвективного теплообмена, запишем это уравнение 
в следующем виде:

дс/дх + cdiv w +  vvgrad с = DV2c. (3.44)

Поскольку поток неразрывен, div w = 0. Тогда уравнение пе
реноса массы примет вид

8c/8i +  w grad с =  DV2c, (3.45)

или в развернутой форме:
дс/д х + wx8c/8x +  wy8c/dy + wzdc/dz =

=  D(82c/8x2 +  8гс1ду2 + 82c/dz2) = OV2c. (3.46)

Уравнение (3.46) выражает в общем виде распределение кон
центрации компонента в движущемся потоке при неустановившемся 
процессе переноса массы. Уравнение (3.46) называют также диф
ференциальным уравнением конвективной диффузии.

Для установившегося процесса переноса массы дс/dt =  0; тогда
wx8c/8x +  wydc/dy +  wz8c/8z = DV2c. (3.47)

Коэффициент молекулярной диффузии D представляет собой 
физическую константу и характеризует способность данного ве
щества проникать вследствие диффузии в неподвижную среду. Он 
зависит от природы диффундирующего вещества и среды, темпе
ратуры и давления и не зависит от гидродинамических условий, 
в которых происходит процесс. Отметим, что коэффициент диффу
зии является аналогом коэффициента температуропроводности а. 
Таким образом, уравнение (3.46) по структуре аналогично диффе
ренциальному уравнению переноса теплоты (3.40).

В неподвижной среде wx = wy — wz = 0, и уравнение (3.46) обра
щается в дифференциальное уравнение молекулярной диффузии

дс/дх = D(d2c/8x2 + д2с/ду2 +  д2с/дг2), (3.48)

которое носит название второго закона Фика и описывает распре
деление концентраций данного вещества в неподвижной среде.



3.2.4. Уравнения переноса количества движения 
(уравнения Навье -  Стокса)

Известно, что для изолированных систем соблюдается закон сохра
нения количества движения (импульса), который может быть сфор
мулирован так: сумма импульсов частиц, составляющих изолиро
ванную систему, есть величина постоянная. Для неизолированной 
системы скорость изменения импульса системы равна действующим 
на нее внешним силам.

Рассмотрим произвольно выделенный объем жидкости, движу
щейся в поле силы тяжести. Со стороны жидкости, окружающей 
данный объем и взаимодействующей с ним, действуют поверх
ностные сжимающие силы давления и силы внутреннего трения. 
Сила тяжести, являясь объемной силой, не зависит от взаимо
действия данного объема с внешней средой.

Рассматриваемую систему можно сделать изолированной, вклю
чив в нее взаимодейст вующую с данным объемом жидкость. В этом 
случае силы давления и внутреннего трения войдут в скорость 
изменения импульса во времени. Единственной силой (из рассмат
риваемых), которая не позволяет сделать систему изолированной 
и служит источником изменения импульса во времени, является 
сила тяжести. Таким образом, сила тяжести -  внешняя сила. Она 
характеризуется объемной плотностью притока импульса. Ввиду 
того что скорость притока импульса в единицу времени равна силе, 
действующей на тело, объемная плотность источника равна силе
тяжести единицы объема: у =  рд.

Перенос импульса описывается основным уравнением переноса 
массы, энергии и количества движения. Для упрощения матема
тического описания движения жидкости рассмотрим перенос состав
ляющих импульса по каждой оси координат при течении изотроп
ной вязкой несжимаемой жидкости под действием проекций сил, 
действующих по этим осям.

В случае переноса составляющей импульса по оси г потенциалом 
переноса является проекция импульса единицы объема на ось г: 
Ф* =  Р*. •

Проекция вектора плотности источника импульса на ось г  соста
вит

= \ в \  I /с|сова,
где к единичный вектор оси г; а -у го л  между векторами ~д и к.

Ввиду того что векторы # и к направлены взаимно противопо
ложно (а =  180°), проекция вектора плотности источника импульса 
на ось будет иметь вид

у , =  - р  У- (3.49)

Плотность молекулярного потока импульса может в упрощен
ном варианте выражаться с помощью закона внутреннего трения



Н ьют она- уравнение (3.6) или более точно-в виде обобщенного 
закона Ньютона-уравнение (3.8).

Рассмотрим сначала упрощенный вариант. Будем считать, что

проекция вектора у/ на ось г является функцией всех трех коорди
нат, причем напряжения внутреннего трения, вызванные этими 
изменениями, приближенно выражаются законом внутреннего тре
ния Ньютона (3.6). В соответствии с этим проекции на ось х каса
тельных напряжений, действующих в плоскостях, перпендикуляр
ных осям х и у, имеют вид

тхг =  Ц(5и̂  | дх; хух = ц5 н>21 ду. (3.50)

Проекция на ось г нормального напряжения, действующего 
перпендикулярно плоскости хОу, вызванного внутренним трением, 
выражается аналогичным образом:

(*и)т =  цЗнд&г. (3.51)
Перпендикулярно плоскости хОу действует также нормальное 

напряжение, вызванное силами гидростатического давления, проек
ция которого на ось 2 в соответствии с уравнением (3.51) и свойст
вом изотропии давления выражается так:

(т„)р = - Р .  (3.51а)
Тогда суммарная величина проекций нормальных напряжений 

на ось г
х„ =  — Р  +  \idWz\dz. (3.52)

В соответствии с этими проекциями напряжений на ось г  [урав
нение (3.52)] получим эквивалентное им выражение для плотности 
потока импульса. С учетом того, что численные значения напряже
ний равны значениям плотностей молекулярного потока импульса 
с обратным знаком [уравнение (3.6)], а также в связи с тем, что 
поток импульса направлен по нормали к плоскости, в которой 
действуют касательные напряжения хХ2 и хуг, получим выражение 
для плотности молекулярного потока импульса в векторной форме:

Ямг (Т-хг I у̂г.1 Х2гк \  (3.53)

Плотность конвективного потока импульса в соответствии 
с уравнением (3.20) имеет вид

д 'к ^ й 'р и ^ . (3.53а)

Подставив плотности потока и источника импульса, выражен
ные соотношениями (3.49), (3.53) и (3.53а), в основное уравнение 
переноса массы, энергии и количества движения (3.26), напишем 
уравнение переноса количества движения для оси г при течении 
изотропной вязкой несжимаемой жидкости:

д(ркг)!дх = -с1^  [№ рц>2 -  (т„7 + хуГ) -  тгД)]. (3.54)

Выразив напряжения ххг, хуг и хгг в явном виде по уравнениям 
(3.50)-(3.52) и найдя дивергенцию от плотностей потоков [в квад



ратных скобках уравнения (3.54)], получим уравнение переноса 
импульса для оси 2 в развернутом виде:

дмг (  дн>2 дц>г

др ( д 2™. д2-т, д2ц>, ,

- ^ - р9+Ч ^ +^ +^ ь  (3-55)
Введя субстанциональную производную и оператор Лапласа, 

запишем уравнение переноса импульса для оси 2 в компактном 
виде:

рс1и^|(к =  — р д — др/дг +  ц У 2и’г . (3.56)

Принимая во внимание равенство нулю проекции вектора источ
ника импульса на оси х  и у  (а =  90°), получим уравнение переноса 
количества движения для осей х  и у:

д (рид/<Эт = -(ЙУ [йри’* -  (ххх г + т,ху + х„1)];
(3.57)

5(ри'у)/сх =  -с11у [ш р wy -  (хху г +  хуу у +  х2у к )].

Записав уравнения (3.56) и (3.57) в компактном виде, получим 
систему уравнений, описывающих перенос импульса при течении 
изотропной вязкой несжимаемой жидкости,-систему уравнений 
Навье -  Стокса:

рёи^Дк =  -  др/дх +  ц V2 шх; р с ^ /с к  =  -  др/ду +  ц V2 ыу; ^

pdwz/dт =  —др/дг — рд +  .

Напомним, что при выводе системы уравнений Навье-Стокса был использован 
упрощенный вариант выражения напряжений сил внутреннего трения-закон Нью
тона (3.6). Покажем теперь, что использование более точного выражения напряже
ний-по обобщенному закону Ньютона (3.8) приводит к той же системе уравнений 
Навье-Стокса (3.58).

Проекции касательных напряжений сил внутреннего трения на ось г  находим из 
системы уравнений (3.8):

ххг =  \iid w jd x  + дп’х/дг); ху2 =  ц(дм2/ду +  ду>у/дг).

Суммарную проекцию нормальных напряжений сил внутреннего трения и давле
ния находим из системы уравнений (3.8) и уравнения (3.5):

т„ =  — р  + 2 цди’г/бг.

Подставив полученные выражения для проекций в уравнение (3.54) и произведя 
дифференцирование, имеем

дм>2 (  Зн’г дп’г дм/.

р1 Г = - рГ * а Г  + и''-а7+и’«аГ
др ( д 2™г д2 м7,ду»г \  д (ду/х <5и\ ди>.

- ^ - рв + Л - ^ +̂ г ^ )  + ̂ Ы  + ̂ + &
Поскольку последнее слагаемое этого уравнения равно нулю (по условию 

неразрывности потока несжимаемой жидкости), полученное уравнение полностью 
совпадает с уравнением Навье-Стокса (3.55) для оси г.



Система уравнений Н авье-Стокса является одним из выра
жений закона сохранения количества движения, который может 
быть сформулирован следующим образом: производная по времени 
от проекции количества движения системы на ось координат яв
ляет ся суммой проекций на данную ось действующих на систему 
сил. Эта формулировка полностью соответствует системе урав
нений (3.58), поскольку — p g -эт о  внешняя сила (сила тяжести) 
единицы объема; — др/дх, — дг/ду, - ё р /d z -  силы давления единицы 
объема; \iV 2wxt \iV 2wy, цУ2и>г-силы вязкого трения, отнесенные 
к единице объема.

Таким образом, все составляющие уравнения Навье-Стокса 
имеют размерность силы, приходящейся на единицу объема. С дру
гой стороны,

-  др/дх + ц V2 и’, ; -  Вр/ду + ц V2 wy ; -  dp/dz +  ц V2 
-это дивергенции от плотности потока импульса, а —р д - плот
ность источника импульса.

Следует подчеркнуть, что система уравнений (3.58) применима 
лишь для несжимаемых сред. В случае сжимаемой жидкости правая 
часть каждого уравнения имеет более сложный вид.

Уравнения Н авье-Стокса совместно с уравнением неразрыв
ности, дополненные начальными и граничными условиями, служат 
для описания полей скоростей и давлений.

В общем случае система уравнений Навье-Стокса не может 
быть решена аналитически. Решения этих уравнений получены лишь 
для достаточно упрощенных частных задач.

При решении уравнений Навье-Стокса широко используют 
методы теории подобия, позволяющие получить (с привлечением 
экспериментальных результатов) достаточно простые функциональ
ные зависимости.

Теоретический анализ движения вязкой жидкости с помощью 
уравнений Н авье-Стокса проводят отдельно для ядра потока и для 
пограничного слоя. При этом в турбулентном режиме течения при 
достаточно больших значениях числа Рейнольдса (Re = wdp/ц) 
в ядре потока можно пренебречь последними слагаемыми правых 
частей уравнения Н авье-Стокса, характеризующих силы внутрен
него трения (ввиду их малости по сравнению с другими слагаемы
ми), и рассматривать, таким образом, жидкость как идеальную, т. е. 
лишенную вязкости (ц) и несжимаемую (р = const). Анализ урав
нений движения идеальной жидкости значительно проще.

В случае идеальной жидкости уравнения Навье-Стокса (3.58) 
переходят в дифференциальные уравнения движения Эйлера:

p d w jd x  = —dp/dx; pdwy/dx = —др/ду;

p d w x/dx  =  — pg -  dp/dz. (3-59)

Интегралом этих уравнений для установившегося потока яв
ляется уравнение Бернулли, широко используемое при решении 
многих технических задач.



Рис. 3-9. К выводу уравнения Навьг- 
Стокса для цилиндрических координат

Рис. 3-8. Зависимость скорости потока от толщины 
пограничного слоя при движении жидкости вдоль 
плоской поверхности

Уравнения Навье-Стокса, описывающие течение жидкости 
в пограничном слое (которое ввиду малой толщины слоя рассмат
ривается как плоское) также значительно упрощаются. Так, если 
рассматривать поток по оси х, можно считать, что =  0, м>у «  м>х 
и ди>г1х* — 0. Поскольку расстояние по оси у  (толщина) значительно 
меньше, чем по оси х, можно принять, что <32и>х/д у2 »  д2 \ v j d x 2.

Если скорость в ядре потока не меняется, то в соответствии 
с первым уравнением системы (3.59) градиент давления равен нулю. 
Ввиду малой толщины пограничного слоя давление в нем совпадает 
с давлением в ядре потока. Эти упрощения позволяют записать 
уравнение Навье-Стокса для пограничного слоя в следующем виде:

и^Зи'х/дх + \VydwJdy = V дг мх1Ъуг. (3.60)

Уравнение движения пограничного слоя решают совместно 
с уравнением неразрывности:

д'л>х/дх + Ыу/ду =  0. (3.61)

Граничные условия системы уравнений (3.60) и (3.61) запишутся 
в виде

м>х =  — 0 при у  = 0 (на поверхности стенки скорость равна 0); 
м/х -> х0 при у - *  оо (н^о -  скорость в ядре потока).

Решением этих уравнений является зависимость скорости потока от толщины 
пограничного слоя (рис. 3-8), которая в конечном счете определяет толщину погра
ничного слоя - величину, в большинстве случаев обусловливающую скорость перено
са субстанций.

В случае покоящейся жидкости (и>я = = и>г =  0) уравнения 
Навье-Стокса (3.59) переходят в дифференциальные уравнения 
равновесия Эйлера:

— др/Вх = 0; —ёр/ду =  0; —рд — бр/дг = 0. (3.62)

Интегралом этих уравнений для покоящейся жидкости является 
основное уравнение гидростатики, широко используемое в инже
нерной практике.



Рассмотрим уравнение Н авье-С токса для цилиндрических координат в случае 
установившегося ламинарного движения потока по горизонтальному трубопроводу 
постоянного сечения. Поток движется вдоль оси у  (рис. 3-9), при этом цилиндри
ческие координаты связаны с декартовыми следующим образом:

х =  гсо5<р; г =  гетер; у  = у; г2 =  х 2 +  г2. (3.63)

В соответствии с уравнением (3.58) запишем уравнение Навье-Стокса для оси у:
82р  ( д2\в 82ц> 32иЛ

С учетом принятых ограничений Зиу'от = 0 (так как поток стационарный); 
мх =  = § (так как поток движется ламинарно вдоль оси у); 8н'у/су = 0 (так как 
трубопровод имеет постоянное сечение). Тогда уравнение Навье-Стокса упростится:

+ 8р (3 64)
дх дг2 ц ду

Течение в данном случае осесимметрично, так как скорость зависит только от 
г и не зависит от угла ср. В связи с этим задача представления уравнения (3.64) 
в цилиндрических координатах упрощается, так как нужно найти лишь левую часть 
уравнения в виде функции от г:

дг >̂у!дх2 4- д2у/у!8г2 = /  (г),
где г = ^ ] х 2 + г2.

В соответствии с правилами дифференцирования сложных функций получим
д2н>у д2\уу{дЛ2 сРг 

дх дг д х ’ дх2 дг2 \ д х /  +  дг дх2

Значения производных дг/дх и д2г/дх2 найдем дифференцированием (3.63): 
дг х  д2г 1
дх г ’ дх2 

Подставив значения дг/дх и д2г/дх1 в уравнение (3.65), получим

1

Аналогичный результат получим для производной d2wy/8z2 \ 
32w„ 82w „ ( z \ 2 1 r  ^"'s' 2

d2wy d2wy ( x \ 2 1 ди̂ Г I x  
dx2 dr2 \ r )  +  r dr L \r .

водной 

[ " ©
(3.66) и i 

r dr r dr \  dr J

8z2 dr2 \ r j  r dr 

Суммируя левые и правые части уравнений (3.66) и (3.67), имеем
d2 w„ д2 w„ d2 w„

(3.66)

(3.67)

дх2 +  8z2 дг2 +

Поскольку труба горизонтальна, изменением гидростатического давления по 
диаметру трубы можно пренебречь. Тогда р = у  (у).

Таким образом, левая и правая части уравнения (3.64) являются функциями 
разных аргументов: левая -  функция г, правая- у .  Это возможно, если левая и правая 
части уравнения (3.64) равны константе:

др/ду =  const = {р2 ~  P i)/L  = - ( P i ~  P2)/L,

где L -  длина трубы.
Окончательно получим уравнение (3.64) в цилиндрических координатах:

<«»>г dr \  dr /  \iL



3.3. АНАЛОГИЯ ПРОЦЕССОВ ПЕРЕНОСА

Выше отмечалась идентичность уравнений, описывающих м олеку
лярный перенос массы, теплоты и импульса [уравнения (3.14), 
(3.16), (3.18)], что объясняется сходством физических процессов, 
лежащих в основе явлений переноса.

Описание молекулярного и конвективного переноса субстанций 
единым уравнением -  основным уравнением переноса массы, энер
гии и импульса (3.26)-также основано на сходстве физических 
процессов переноса. Следствием этой аналогии в случае близости 
кинетических коэффициентов переноса (например, для газов V =  а =  
=  И) является Подобие профилей скоростей, температур и концент
раций в потоке.

Можно говорить в большей степени об аналогии процессов 
переноса энергии и массы и, соответственно, описывающих эти 
процессы дифференциальных уравнений (3.40), (3.47), и в меньшей 
степени -  об аналогии процессов переноса энергии, массы и импуль
са, а также описывающих их дифференциальных уравнений (3.40), 
(3.47), (3.58).

Перенос импульса описывается более сложными уравнениями 
(системой уравнений Навье-Стокса), чем перенос энергии и массы, 
поскольку, во-первых, импульс является векторной величиной (в 
отличие от скаляров температуры и концентрации) и, во-вторых, на 
перенос импульса в большой степени влияют силы давления и тя 
жести [составляющие -д р /д х , —др/ду, —др/дг, - о а  в системе 
уравнений (3.58)].

Различие дифференциальных уравнений переноса импульса, с од
ной стороны, и массы и энергии-с другой объясняется разными 
источниками их получения. Уравнения переноса массы и энергии 
проистекают из закона сохранения энергии (объединяющего законы 
сохранения массы и энергии), являющегося следствием симметрии 
(однородности) времени, в то время как уравнения переноса им 
пульса являются следствием закона сохранения импульса, вы те
кающего из симметрии пространства.

В ряде случаев эту особенность рассматриваемых процессов 
можно использовать для решения практических задач: по извест
ным кинетическим коэффициентам для одного процесса (например, 
для переноса энергии) можно определить кинетические коэффи
циенты для другого процесса (например, для переноса массы).

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Что понимают под гидравликой? Гидростатика и гидродина
мика, их основные задачи. Сформулируйте понятия идеальной, 
капельной и упругой жидкостей. Какие силы действуют в р еа л ь
ных жидкостях?

2. Какой величиной является давление — скалярной или векторной? 
Напишите уравнение, связывающее величину давления с норм аль
ным направлением.



3. Что представляет собой гидростатическое давление? Переве
дите давление, равное 25 м вод. ст., в ат, Па, кгс/м 2, мм рт .ст .

4. Чем обусловлено торможение движения жидкости у  твердой 
поверхности (например, у  поверхности движущейся пластины 
и стенок канала)?

5. Сформулируйте закон внутреннего трения Ньютона. Раскройте 
понятия динамической и кинематической вязкости жидкости.

6. Что такое средняя скорость движения жидкости? Назовите 
виды и режимы движения.

7. Укажите физический смысл критерия Рейнольдса. Какие фак
торы влияют на критическое значение этого критерия?

8. В каких случаях используют понятия гидравлического радиуса 
и эквивалентного диаметра?

9. Сформулируйте основные характеристики турбулентного по
тока (вихри, пульсации, масштаб турбулентности, турбулент
ная вязкость и др).

10. Сформулируйте основные различия ламинарного и турбулент
ного течения. Изобразите эпюру скоростей при турбулентном 
течении жидкости у  поверхности твердой стенки. Назовите 
области турбулентного потока. Дайте сравнение молекулярной 
(ньютоновской) и турбулентной вязкости в различных областях 
турбулентного потока и объясните причину различия величин 
V и V,.

11. Что является потенциалом переноса субстанций? Напишите 
законы, описывающие молекулярный перенос субстанций, и объ
ясните причину сходства этих законов.

12. Напишите основное уравнение переноса массы, энергии и им
пульса. Укажите ограничения его применения.

13. Напишите уравнение неразрывности с использованием субстан
циональной производной. Раскройте физический смысл этой про
изводной. Напишите выражение для субстанциональной произ
водной температуры и концентрации. Приведите уравнение не
разрывности для неустановившегося потока несжимаемой жид
кости.

14. Приведите систему уравнений, описывающих поле температур 
в движущейся жидкости.

Г Л А В А  4

МОДЕЛИРОВАНИЕ
ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Наиболее перспективный метод решения задач исследования и 
расчета химико-технологических процессов -теоретический метод, 
основанный на составлении и решении дифференциальных уравне
ний, полностью описывающих процесс (такие уравнения приведены, 
например, в предыдущей главе -  уравнения переноса массы, энергии



и импульса). В частных, упрощенных случаях решения этих уравне
ний найдены, некоторые из них приведены ниже (например, решения 
уравнений Эйлера для условий равновесия и установившегося дви
жения идеальной жидкости приводят к широко используемым 
в инженерной практике основному уравнению гидростатики и урав
нению Бернулли).

Дифференциальные уравнения описывают целый класс однород
ных явлений (например, одним уравнением - Н авье-Стокса-описы 
ваются такие разные, на первый взгляд, явления, как движение 
жидкости по 1 рубонроводам и каналам и перемещение больших 
объемов океанической воды и атмосферного воздуха). Для практи
ческого использования этих уравнений следует при их решении 
учитывать ограничения, вытекающие из свойств конкретного явле
ния (процесса). Для химико-технологических процессов такими 
ограничениями могут быть пределы изменений геометрических 
характеристик аппаратов, физических свойств веществ и т. п. По
этому для выделения конкретного явления из класса явлений, 
описываемых единой системой дифференциальных уравнений, не
обходимо эти уравнения ограничить дополнительными условиями, 
которые называют условиями однозначности, т. е. условиями, кото
рые полностью, однозначно характеризуют данное явление (напри
мер, температура насыщенного пара полностью, т.е. однозначно 
определяется его давлением).

Условия однозначности включают: 1) геометрическую форму 
и размеры системы (аппаратуры); 2) физические свойства веществ, 
участвующих в процессе; 3) начальные условия (начальную ско
рость, начальную температуру и т. п.); 4) граничные условия (на
пример, равенство нулю скорости жидкости у стенок грубы).

Однако многие химико-технологические процессы настолько 
сложны, что удается лишь составить систему дифференциальных 
уравнений для их описания и установить условия однозначности. 
Решить же эти уравнения известными в математике методами 
обычно не представляется возможным. В подобных случаях исполь
зуют метод моделирования. В широком смысле под моделированием 
понимают исследование объектов познания на их моделях, поэтому 
моделирование неотделимо от развития знания.

Моделирование находит широкое применение как при прове
дении научных исследований, так и при решении большого числа 
практических задач в различных областях техники: в гидравлике 
и гидротехнике (определение конструктивных и эксплуатационных 
характеристик гидротехнических сооружений, моделирование тече
ний рек, волн, приливов и отливов и др.); в авиации, ракетной 
и космической технике (определение характеристик летательных 
аппаратов и их двигателей и др.); в судостроении (определение 
характеристик корпуса судна и др.); в теплотехнике (при конструи
ровании и эксплуатации различных тепловых аппаратов) и т. п.

Огромное значение имеет моделирование при исследовании 
химико-технологических процессов и проектировании химических



производств. При этом под моделированием понимают метод иссле
дования химико-технологических процессов на моделях, отличаю
щихся от объектов моделирования (натуры) в основном масшта
бом. Моделирование можно осуществлять двумя основными мето
дами— мет одом обобщенных переменных, или методом теории по
добия (физическое моделирование), и методом численного экспери
мента (математическое моделирование). Принципиального разли
чия между этими методами нет, поскольку оба они в большей или 
меньшей степени основаны на экспериментальных данных и разли
чаются лишь подходом к их обработке и анализу.

4.1. МЕТОД ОБОБЩЕННЫХ ПЕРЕМЕННЫХ

Метод обобщенных переменных составляет основу теории подобия. 
Одним из основных принципов теории подобия яйляется выделение 
из класса явлений (процессов), описываемых общим законом (про
цессы движения жидкостей, диффузии, теплопроводности и т . п.), 
группы подобных явлений.

Подобными называют такие явления, для которых отношения 
сходственных и характеризующих их величин постоянны.

Различают следующие виды подобия: а) геометрическое; 
б) временное; в) физических величин; г) начальных и граничных 
условий.

Геометрическое подобие предполагает, что сходственные раз
меры натуры и модели параллельны, а их отношение выражается 
постоянной величиной.

Предположим, что изучается сложное явление-движение газа во 
вращающемся цилиндре (рис. 4-1). Чтобы исследовать процесс 
в данном аппарате, строим модель, соблюдая геометрическое 
подобие (рис. 4-1,6), т. е. равенство отношений сходственных ли
нейных размеров натуры и модели.
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Рис. 4-1. К определению условий подобия натуры (а) и модели (5)

Если рассматриваемая система (натура, образец) находится 
в движении, то при наличии геометрического подобия все ее точки 
должны перемещаться по подобным траекториям сходственных 
точек подобной ей системы (модели), т. е. проходить геометрически 
подобные пути (точки А 1 и А г). Геометрическое подобие соблю
дается при равенстве отношений всех сходственных размеров на-



Безразмерную величину а1 называют константой геометриче
ского подобия, или масштабным (переходным) множ ителем. Кон
станта подобия характеризует отношение однородных сходствен
ных величин в подобных системах (в данном случае-линейных 
размеров натуры и модели) и позволяет перейти от размеров одной 
системы (модели) к другой (натуре).

Временное подобие предполагает, что сходственные точки или 
части геометрически подобных систем (натуры и модели), двигаясь 
по геометрически подобным траекториям, проходят геометрически 
подобные пути в промежутки времени, отношение которых является 
постоянной величиной:

Т!/Т2 = х1/х2 = ат,
где Т 1 и Т2-  время прохождения сходственными частицами всего аппарата, соот
ветственно натуры и модели; х1 и т2-врем я прохождения сходственными частицами 
подобных путей /1 и /2; ат константа временного подобия.

Подобие физических величин предполагает, что в рассматри
ваемых подобных системах (натуры и модели) отношение значений 
физических величин двух любых сходственных точек или частиц, 
подобно размещенных в пространстве и времени, есть величина 
постоянная. Например, если в натуре частица за время прошла 
путь /х (рис. 4-1, а), а в м одели-за  время т2 путь /2 , то для 
сходственных точек А 1 и А 2 имеем

Ш/И2 = яц; Р1/Р 2 =  «р. или и1/и2 = аи ,

где и1 и и2-  совокупность физических величин (но в общем случае а ^ ф  ар ф а, #  ат 
и т.д.).

Подобие физических величин включает подобие не только физи
ческих констант, но и совокупности значений физических величин, 
или полей физических величин. Таким образом, при соблюдении 
геометрического и временного подобия будет соблюдаться также 
подобие полей скоростей, температур, концентраций и других 
физических величин, т.е. н>1/н’2 = аи,, г1/12 =  аг ; с 1/с 2 =  ас- кон
станты.

Подобие начальных и граничных условий предполагает, что на
чальное состояние и состояние на границах систем (натуры и мо
дели) подобны, т. е. отношения основных параметров в начале и на 
границах систем постоянны. Это справедливо лишь в тех случаях, 
когда для начальных и граничных условий систем выдерживаются 
геометрическое, временное и физическое подобия, т.е . Ь 1/Ь 2 =  а,; 
шЛч =  Яц •

Этим подчеркивается важность подобия начальных и граничных 
условий, поскольку иногда в основном объеме системы подобие 
может соблюдаться не полностью. Вместе с тем даже незначи
тельное отклонение начальных и граничных условий может при-



вести к существенному нарушению подобия системы в целом 
(например, неучет сильных возмущений всей системы вследствие 
так называемых «входных эффектов»).

Все константы подобия постоянны для различных сходственных 
точек подобных систем, но изменяются в зависимости от соотно
шения размеров натуры и модели. Иными словами, отношение 
однородных сходственных величин для натуры и другой модели, 
также подобной натуре, будет другим. Это обстоятельство пред
ставляет большие неудобства для масштабирования и преодоле
вается введением так называемых инвариантов* подобия.

Инварианты подобия и критерии подобия. Если все сходственные 
величины, определяющие состояние данной системы (натуры) и 
подобной ей системы (модели), измерять в относительных единицах, 
т. е. брать сходственное отношение величин для каждой системы, то 
оно также будет величиной постоянной и безразмерной, например 

L J D i  =  L 2/D2 = ... =  inv =  idem =  г,; T J i i  = Т 2/т2 =  ... =  ix .
Величины г,, ix и т. д. не зависят от соотношения размеров 

натуры и модели, т. е. для другой модели, также подобной натуре, 
значения /х . . .  будут те же. Таким образом, отношения геометри
ческих размеров, времени и физических констант в данной системе 
(натуре) равны отношениям тех же величин в подобной системе 
(модели). При переходе от одной системы к другой, ей подобной, 
численное значение величин i, ,  ix, . . .  сохраняется. Поэтому без
размерные числа г, выражающие отношение двух однородных 
величин в подобных системах, носят название инвариантов подобия.

Инварианты подобия, представляющие собой отношения одно
родных величин, называют симплексами**, или параметрическими 
критериями*** (например, отношение L 1/ D1 -геометрический симп
лекс). Инварианты подобия, выраженные отношением разнородных 
величин, называют критериями подобия. Обычно их обозначают 
начальными буквами имен ученых, внесших существенный вклад 
в данную область знания (например, Re-число, или критерий, 
Рейнольдса).

Можно получить критерии для любого физического явления. Для 
этого необходимо иметь аналитическую зависимость между пере
менными величинами рассматриваемого явления. Критерии подо
бия безразмерны  (как и инварианты подобия), их значения для 
каждой точки данной системы могут меняться, но для сходственных 
точек подобных систем не зависят от относительных размеров 
натуры и модели.

Таким образом, явления, подобные меж ду собой, характери
зую т ся численно равными критериями подобия. Равенство критериев 
подобия-единственное количественное условие подобия процессов. 
Отсюда очевидно, что отношение критериев одной системы к кри
териям подобной ей системы всегда равно 1. Например, для натуры

* inoariantis (лат.)-неизменяющийся.
** simplex (лат.)-простой.

*** kriterion (греч.) признак, средство для суждения.



, (и’1/и'2)(£/1/£/2)(р1/р2) а„а,а р
--------------= 1, или ----------------------------- = ---------=  1.
и'г ¿2 Р2/Ц2 Ц1/И2

Если отношение констант подобия равно 1, оно носит название 
индикатора подобия и указывает на равенство критериев подобия. 
Следовательно, у  подобных явлений индикаторы подобия равны  
единице.

Если константы подобия найдены из условий однозначности, то 
образованные из них критерии называют определяющими. Крите
рий, в который входит искомая величина, называют определяемым. 
Любая комбинация критериев подобия также представляет собой 
критерий подобия рассматриваемого явления.

Для некоторой группы подобных процессов критерии подобия 
имеют определенные численные значения. При переходе к другой 
группе подобных процессов, описываемых теми же дифферен
циальными уравнениями, при том же наборе критериев подобия их 
численные значения будут иными (вследствие, например, различий 
геометрических характеристик, скоростей потоков и т.д.).

Из сказанного следует, что любая зависимость меж ду перем ен
ными, характеризующими какое-либо явление (т.е. система диффе
ренциальных уравнений), мож ет быть представлена в виде зависи
мости меж ду критериями подобия:

/ ( К 1 , К 2 , К 3 , . . . )  =  0. (4.1)

Эту зависимость называют обобщенным (критериальным)  ур а в 
нением, а критерии подобия К ;-  обобщенными переменными величи
нами.

Таким образом, теория подобия дает возможность представить 
решение дифференциальных уравнений и обрабатывать экспери
ментальные данные в виде обобщенных критериальных уравнений. 
Это позволяет сократить число экспериментов при получении 
конкретных уравнений типа (4.1) за счет варьирования критериев 
подобия, минуя определение всех величин, входящих в критерии 
подобия уравнения (4.1).

Обычно уравнение (4.1) записывают в виде зависимости опре
деляемого критерия подобия (в который входит искомая величина) 
от определяющих:

К ^ / ^ К а . К э , . . . ) ,  (4.2)

например,
К , =  Л К 2 К ” . . .  ,

где К,-определяемый критерий подобия; значения А, п, т находят опытным путем.

Если какой-либо эффект в исследуемом процессе становится 
очень слабым по сравнению с другими (численные значения крите
риев могут быть при этом весьма малы или велики), то его 
влиянием можно пренебречь. В этом случае критерии, характери-



зующие интенсивность этого эффекта, могут быть опущены из 
рассмотрения, и процесс приобретает свойство автомодельности, 
т. е. независимости от этих критериев. Такое моделирование назы
ваю т приближенным.

Таким образом, теория подобия указывает, как надо ставить 
опыты и обрабатывать опытные данные, чтобы, ограничившись 
минимальным числом опытов, иметь основание обобщать их ре
зультаты и получать закономерности для целой группы подобных 
явлений. Теория подобия позволяет с достаточной для практики 
точностью изучать сложные процессы на моделях (значительно 
меньших по размерам и часто более простых, чем аппараты 
натуральной величины), используя при этом не рабочие вещества 
(иногда токсичные, пожаро- и взрывоопасные, дорогостоящие и 
т. п.), а модельные (например, воду, воздух и т. д.). Все это позволяет 
существенно упрощать и удешевлять эксперименты, быстрее реали
зовывать результаты исследований.

Необходимо иметь в виду, что при использовании теории 
подобия существуют определенные ограничения. Например, 
используя методы теории подобия, нельзя получить информации 
больше, чем ее содержится в исходных уравнениях. Можно без 
обычных математических методов интегрирования этих уравнений 
получить их интегральные решения, но если исходные уравнения 
неверно описывают физическую сущность процесса, то и получен
ные с использованием методов теории подобия зависимости будут 
неверны. Кроме того, моделирование на основе метода обобщен
ных переменных всегда связано с проведением эксперимента, иногда 
достаточно сложного и большого по объему, требующего значи
тельных затрат времени. Полученные обобщенные уравнения ра
ботаю т надежно только в тех интервалах изменения переменных, 
которые были использованы при проведении эксперимента.

Преобразование дифференциальных уравнений методами теории 
подобия. Итак, теория подобия дает возможность выражать диф
ференциальные уравнения в виде функциональной зависимости 
между критериями подобия. При этом производят следующие 
действия:

1) формулируют подобие условий однозначности, т.е. задают 
константы подобия или масштабные множители; обычно полагают, 
что они заданы (а,, ац и т.д.);

2) каждый из элементов дифференциального уравнения умно
жаю т на соответствующие константы подобия, причем последние 
выносят за знак дифференциала (как постоянные величины); при 
этом  производная любого порядка преобразуется следующим об
разом:

д"и аи дпи

3) приравнивают коэффициенты, стоящие при одинаковых сла
гаемых исходных и преобразованных уравнений; тем самым вы



полняется тождественность уравнений для подобных процессов 
и инвариантности исходных дифференциальных уравнений. П олу
ченные уравнения или инварианты подобия связывают между собой 
константы подобия;

4) в полученных индикаторах подобия константы подобия за
меняют соответствующими отношениями величин, выводят кри
терии подобия и устанавливают зависимость между ними (крите
риальное уравнение).
4.2. АНАЛИЗ РАЗМЕРНОСТЕЙ

Используемые в химико-технологических процессах вещества обла
дают различными физическими свойствами (вязкостью, плот
ностью и т.п.), а их состояние и условия проведения процесса 
характеризуются различными параметрами (температурой, давле
нием, скоростью и т.п.), которые могут измеряться в различных 
единицах.

Выражение данной физической величины через величины, по
ложенные в основу определенной системы единиц, называют р а з 
мерностью этой величины. Одна и та же физическая величина может 
иметь разную размерность в различных системах единиц.

Если неизвестно исходное уравнение, описывающее данное явле
ние (процесс), то для формирования критериев подобия можно 
использовать анализ размерност ей-учение о методах рационального  
построения систем единиц измерения. При этом величины разде
ляют на первичные, численные значения которых устанавливают 
прямым измерением, и вторичные, определяемые как функции 
первичных. Вторичная величина, выраженная через первичные, 
всегда представляет собой степенной комплекс, записываемый в 
виде формулы размерности, так как только в этом случае отно
шение одноименных величин не зависит от выбора единиц. Это 
условие совпадает с требованием равенства размерностей величин 
в левой и правых частях получаемого уравнения. Формула раз
мерности какой-либо физической величины А имеет вид

[А] = Ь ‘М тТ х . . .  , (4.5)

где [А ]-символ размерности определяемой (вторичной) физиче
ской величины; Ь , М , Т . . .  -  символы измеренных (первичных, 
основных) физических величин (соответственно длины, массы, вре
мени и т.д.); /, т ,  т, ...-целы е или дробные, положительные или 
отрицательные числа, называемые показателями размерности, или 
размерностью, определяемой величины А. Так, формула разм ер
ности для ускорения а записывается в виде [а] =  Ь Т  , для силы 
/ - в  виде [ / ]  =  Ь М Т ~2, и т. д.

Выбор числа первичных (основных) физических величин в прин
ципе произволен, но практические соображения приводят к неко
торому ограничению свободы в выборе этих величин и их единиц.

Если для исследуемого процесса установлено, какие величины 
влияют на искомую (вторичную) величину, но вид связи между



ними неизвестен, то можно составить уравнение размерностей, 
в котором в левой части будет стоять символ искомой величины со 
своим показателем размерности, а в правой -  произведение симво
лов величин, от которых искомая величина зависит, но с неизвест
ными показателями размерности. Задача нахождения связи между 
физическими величинами сводится в этом случае к отысканию 
значений соответствующих показателей размерности.

В основе метода анализа размерности лежит я-теорема Бэкин- 
гема: число безразмерных комплексов равно числу всех физически 
разнородных величин п, существенных для процесса, за вычетом 
числа первичных величин т.

Эта теорема связывает анализ размерностей с теорией подобия, 
поскольку при условии соблюдения подобия безразмерные комп
лексы, найденные с помощью л-теоремы, являются критериями 
подобия, т. е. число критериев подобия к — п — т.

Таким образом, из я-теоремы следует, что всякое соотношение 
между некоторым числом п размерных величин, характеризующих 
данное физическое явление, можно представить в виде соотношения 
между меньшим числом безразмерных комбинаций, составленных 
из этих величин.

Метод анализа размерностей не универсален; он требует предва
рительного знания числа переменных, от которых зависит данное 
явление, проведения большого объема экспериментов как для опре
деления числа переменных величин и, влияющих на данное явление, 
так и для установления конкретной степенной зависимости типа 
уравнения (4.5). Если не учесть хотя бы одну из п величин, 
существенно влияющих на исследуемый процесс, то при получении 
конечного расчетного уравнения это может привести к серьезной 
ошибке. Поэтому метод анализа размерностей, в отличие от теории 
размерностей, имеет ограниченное применение.

4.3. АНАЛИТИЧЕСКИЙ М ЕТОД ПОЛУЧЕНИЯ 
ОБОБЩЕННЫХ ПЕРЕМЕННЫХ

Ниже излагаются основы теории подобия, предложенные А. Н. Колмогоровым. 
Предположим, что для описания изучаемых явлений используют т основных 
(первичных) независимых единиц измерения А1, Л2, . . .  (например, единицы длины 

массы М  и времени Г). Производные единицы измерения образуются из основных 
согласно соотношению

й  = А ^ А ^ - А рт- .  (4.6)

Их размерность [£)] =  [ А р‘ А р22■ • ■ А р~] характеризуется числовыми показателями р , , 
Рг > • • • > Рт ■ Каждая величина X  размерности [X] =  [()] представляется в виде X  =  х<2 
(где х -  числовое выражение величины X  при выбранной системе основных величин 
А 1 , А 2 , , А т).

Пусть изучается класс явлений 5 и пусть каждое из них определяется заданием 
некоторой системы величин У. Два таких явления X, и Х2 называют подобными, если 
значения величин У2 , характеризующих явление 5’2, получаются из значений соот
ветствующих величин У,, характеризующих явление , по формуле

У2 = к \ ' к Ъ - к Ъ У 1 , (4.7)



где коэффициенты подобия к 1, к2, .. .  , кт постоянны, а показатели р 1, р 2 , 
определяются размерностью величин У:

[У] = [ Л ^ " - Л ' " ] .  (4.8)

Предположим, что из системы величин У выделена некоторая часть, образующая 
систему определяющих параметров X ,  так что численное значение у  любой величины 
У является функцией у — / ( X ), численное значение х -  параметров X ,  а вид функ
циональных зависимостей /  остается одним и тем же при любом выборе основных 
единиц измерения А 1, А 2, . . . ,  Ат. При таком предположении основной принцип 
теории подобия может быть сформулирован следующим образом: для подобия 
явлений и необходимо и достаточно, чтобы значения любой безразмерной 
комбинации определяющих параметров

к = Х Ъ Х Ь - Х * ;  (4.9)

в явлениях $1 и Б2 были равны, т. е. к 1 =  к2 .
Каждое безразмерное выражение к вида (4.9) называют критерием подобия. 

Очевидно, что при таком определении критериев подобия в их число попадают все 
безразмерные определяющие параметры и все соотношения вида

к =  Х 1/ Х 2 , (4.10)

где X ! и Х 2 определяющие параметры одной и той же размерности.
Необходимость для подобия равенств к 1 — к 2 в применении к безразмерным 

параметрам и отношениям вида (4.10) очевидна. Их можно называть тривиальными 
(симплексными). Отношения к вида (4.10) при перечислении критериев подобия часто 
опускают. Если тривиальные условия подобия к 1 = к2 считаются заведомо вы
полненными, то среди нетривиальных условий подобия к 1 =  к2 имеется только 
я = п — т} независимых (где и-число различных размерностей величин системы 
[X'], т1 -число независимых размерностей среди этих п). Поскольку всегда т 1 <  т, 
то я < п — т.

Если исследуемые явления изучают с помощью дифференциальных уравнений, 
то определяющие параметры появляются либо в виде величин, входящих в началь
ные и граничные условия, либо в виде коэффициентов, входящих в дифференциаль
ные уравнения. После приведения уравнений к безразмерному виду в них остаются 
лишь безразмерные коэффициенты, которые и являются критериями подобия.

Таким образом, рассмотренный аналитический метод получения обобщенных 
переменных-критериев подобия -  объединяет основы теории подобия с анализом 
размерностей и определяет необходимые и достаточные условия получения об
общенных критериальных уравнений любого процесса, для которого составлено 
математическое описание.

4.4. ПОДОБИЕ ГИДРОДИНАМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ
Запишем уравнение Навье-Стокса (3.56)-уравнение переноса 
количества движения-для вертикальной оси г.

<Эи'г Вт2 йн>г о'и>г 1 др
---- +  н,х ----- +  и> ----- + и> ----- ----------------д + \Ч 2 'м..
дт дх У ду дг р д г

Перемножим все элементы этого уравнения на соответствующие 
константы подобия:

а„Вн/2 а2 /  Зи>2 Вюг дюг
------ Н---- 1 у/ ----+ иV ---- + ----
а х 8т а, \  дх ду Вг

1 д р \  , ч .
■ ~ Т ) + аЛ -е )  + — ”*■ир иь \  р д г )

Для сохранения тождественности полученного и исходного



уравнений приравняем все коэффициенты, стоящие при одинаковых 
слагаемых:

a j a т =  аЦ а, = ар/(ара,) = =  a va j a f  . (4.11)
(/) (2) (i) (4) (5)

Разделив в выражении (4.11) комплексы констант подобия (1), (5), 
(4) и (5) на (2), получим соотношения между соответствующими 
силами и силами инерции:

Q w Cl¡ (2„ ü i
- ^ = 1 ;  * ■ - =  1; —  = 1 ;  =  1. (4.12)
“ t “ w upuluw UW “ w 

(I) ( I I)  (III) (IV)

Рассмотрим соотношение (IV)  в выражении (4.12): av/(at aw) = 1. 
Заменяя константы подобия на отношения соответствующих 

величин, получим:
( w j w 2) ( l j l 2) »Vi w2l2
----------------- =  1, или ------ —-------— idem,

Vi/v2 Vj v2

откуда
wl/v =  w/p/|i =  Re, (4.13)

т. e. уже известное безразмерное число -  критерий Рейнольдса. Он 
характеризует отношение сил инерции к силам трения и определяет 
режим движения во всех сходственных точках подобных систем.

Соотношение (I ) в уравнении (4.12) учитывает неустановившееся 
движение жидкости:

a, w, х, w2x2
------ =  1, или -------= -------=  idem,
а „ а ,  /, /2

ОТКУДа /7 и  /Лwx/l = Но. (4.14)

Выражение (4.14) является критерием подобия, характеризую
щим неустановившееся состояние процесса, и называется критерием 
гомохронности Но. Во всех сходственных точках подобных систем 
(натуры и модели) критерий гомохронности имеет одно и то же 
значение, если только в этих системах движение неустановившееся.

Из соотношения (II)  получим критерий подобия, характери
зующий отношение сил гидростатического давления к силам инер
ции в подобных системах:

ар 1 2̂ • =  1, ИЛИ
Яр»; PiWÍ P2w\

Безразмерное отношение Р/( ри>2) называют критерием Эйлера. 
При решении многих технических задач гидродинамики важно 
определять не абсолютное давление Р  в системе, а разность давле
ний АР  между какими-либо точками или сечениями потока жид
кости. Поэтому обычно критерий Эйлера отражает влияние пере



пада гидростатического давления на движение жидкости и выра
жается следующим образом:

Ей =  ДР/( рw2) . (4.15)

Наконец, соотношение (III) характеризует отношение силы тя
жести к силе инерции:

aeaJ a l  = Ь или w\l ( 9 i h )  = w \l(g2l2) =  idem.

Отсюда получаем новый безразмерный комплекс, называемый 
критерием Фруда, который отражает влияние сил тяжести на 
движение жидкости:

w 2/(gl) = Fr. (4.16)
Таким образом, решение уравнения Навье-Стокса, описываю

щее в общем виде процесс движения вязкой жидкости, может быть 
представлено критериальным уравнением вида

/(Н о, Eu, Fr, Re) =  0, (4.17)
которое называют обобщенным (критериальным) уравнением гидро
динамики. Любая задача движения вязкой жидкости может быть 
решена путем нахождения зависимости между критериями, вхо
дящими в уравнение (4.17).

В уравнении (4.17) все критерии подобия, кроме Ей, являются 
определяющими, так как они составлены только из величин, выра
жающих условия однозначности. Поскольку при решении практи
ческих задач с помощью уравнения (4.17) обычно определяют 
величину АР, входящую в Ей, то в этом случае уравнение (4.17) 
записывают относительно определяемого критерия Ей:

Eu =  / j  (Но, Fr, Re). (4.18)
Например,

Eu =  ^ H o « F r ”Rem, (4.19)

где значения A, q, п, т обычно определяют опытным путем.
В ряде случаев уравнение (4.18) дополняют геометрическим 

симплексом, отражающим влияние отношения длины канала к его 
диаметру -  //й?э .

При установившемся движении критерий гомохронности может 
быть исключен из уравнения (4.17); тогда

/ 2 (Eu, Fr, Re) =  0. (4.20)

В том случае, если скорость движения жидкости трудноопреде
лима (например, при естественной конвекции), вводят так назы
ваемые производные, или модифицированные критерии подобия, со
ставленные из основных критериев. В этих производных критериях 
трудноопределимая величина отражена с помощью других величин, 
которые сравнительно просто определяются аналитически или 
экспериментально.

Например, при естественной конвекции, возникающей вследст
вие разности плотностей, обусловленной различием температур



в разных точках этой жидкости, трудно определить скорость дви
жения конвективных токов. Критерий Фруда отражает действие сил 
тяжести, вследствие которых происходит перемещение частиц 
жидкости, но в него входит трудноопределимая величина н>. Для 
того чтобы исключить величину w из критерия Рг =  и>2/(дГ), берут 
отношение двух критериев:

Яе2/Рг =  (м212р2/р 2)(д13/ю2) =  / 3 р2 •

Полученный безразмерный комплекс величин является произ
водным критерием и называется критерием Галилея:

С а = /Зр2з/Ц2 . (4.21)

Если умножить этот критерий на отношение (р0 — р)/р (где р0 
и р-плотности жидкости в разных точках), отражающее причину 
возникновения конвективных токов, получим новый производный 
критерий подобия -  критерий Архимеда:

Аг =  Оа(р0 -  р)/р =  (/3 р20/Ц2)((Ро -  Р)/Р) • (4-22)

В подобных системах, в которых процессы протекают при 
естественной конвекции под действием силы тяжести, необходимо 
соблюдение равенства критериев в а  или Аг.

Теперь получим критерии гидродинамического подобия на основе аналити
ческого метода (см. разд. 4.3).

Запишем уравнение Навье Стокса (3.56) для оси

8™ (  дп>г 8у/х 1 др _ 1 2
5т V 8х 8у 8 г )  р 8г

Для того чтобы привести это уравнение к безразмерному виду, проведем 
следующие преобразования.

Выразим = г\ы (вместо может быть записана скорость или , что 
в данном случае безразлично), т. е. = Тогда т| -  безразмерная скорость.
Аналогично 2 (х  или у )  =  £/; т(г) = ет; д,г, = ъ1д\ р м  = ^¡р.

В новых переменных уравнение (3.56) примет вид

•м8г\ и’2 _  Згь Р  81,1 и-у 52г|> . , т !»
и л  <4-23)

Разделив левую и правую части уравнения (4.23) на уу2//, получим

+ + ^ У ^ .  (4.24)
и>т 8е , 8С, р м 2 8С, у/2 1 \м1 , ' 81,2

Но

£ ^  =  0; ±  = ± ;  - ^  =  Еи; £  
, 3£ У!Х Но рю

Тогда уравнение (4.24) примет вид



Сюда входят все уже известные критерии подобия гидродинамических процессов: Но, 
Ей, Рг, Яе.

Таким образом, двумя формально разными методами получено равное число 
одних и тех же обобщенных переменных -  критериев подобия гидродинамических 
процессов, на основе которых составляют критериальные уравнения для решения тех 
или иных задач гидродинамики.

Это дает основание использовать достаточно формальный, но 
более простой способ подобного преобразования дифференциаль
ных уравнений, который заключается в следующем: критерии по
добия находят, деля одну часть уравнения на другую и отбрасывая 
знаки математических операторов. Например, для уравнения На- 
вье-Стокса (3.56) такое преобразование сведется к следующему:

Приняв за масштаб силу инерции и поделив на него все осталь
ные, получим уже известные критерии подобия гидродинамических 
процессов: Но, Ей, Рг, Ле. Аналогичным образом можно получить 
критерии подобия для процессов тепло- и массообмена, что и будет 
показано в соответствующих разделах.

4.5. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ

Одной из особенностей современных исследований стала матема
тизация физического познания, т.е. интенсивное применение мето
дов математического моделирования. Математическое моделиро
вание-это по существу определение свойств и характеристик рас
сматриваемого явления (процесса) путем решения (как правило, 
с помощью ЭВМ) системы уравнений, описывающих этот про
цесс,- математической модели. При этом очень важно составить 
модель так, чтобы она достаточно точно отражала основные 
свойства рассматриваемого процесса и в то же время была доступ
ной для исследования. Однако следует оговориться: опыт, будучи 
основой всякого исследования, поставляет в то ж е время исходные 
данные и для математического моделирования, т. е. математиче
ское моделирование по существу является одним из методов физи
ческого моделирования и составляет с ним единую систему исследо
вания объектов познания.

Математическое моделирование особенно важно там, где не 
совсем ясна физическая картина изучаемого явления, не познан 
внутренний механизм взаимодействия и, следовательно, нет воз
можности описать данное явление обобщенным уравнением. В 
процессе численного эксперимента происходит по существу уточне
ние исходной физической предпосылки (модели). Путем расчетов на 
ЭВМ различных вариантов ведется накопление фактов, что дает 
возможность в конечном счете произвести отбор наиболее реальных 
и вероятных ситуаций. Математическое моделирование позволяет
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резко сократить сроки научных и проектных разработок. По срав
нению с натурным экспериментом это обычно и дешевле, и быстрее.

Общая схема процесса математического моделирования (чис
ленного эксперимента) включает 8 последовательных этапов.

1. Постановка задачи. Постановка задачи определяет не только 
цель, но и пути решения данной задачи. Это один из важнейших 
этапов моделирования, поскольку не существует общих правил, 
которые можно было бы использовать во всех случаях. Перед 
разработкой пути решения задачи необходимо достаточно полно 
уяснить природу данной конкретной задачи. Чем глубже будет ясна 
физическая сущность явления, тем правильнее будет составлена 
физическая модель изучаемого процесса.

2. Анализ теоретических основ процесса (составление физической 
модели процесса). На этой стадии необходимо выявить, какие 
фундаментальные законы лежат в основе данного процесса. Обычно 
теоретические основы процессов изучают по различным источни
кам -как опубликованным, так и неопубликованным. Если не 
удается подобрать удовлетворительную теорию, можно прибегнуть 
к разработке гипотез (постулатов). Справедливость их должна быть 
проверена путем сравнения результатов решения математической 
модели, построенной на основе принятых постулатов, с экспери
ментальными данными.

В ряде случаев для составления физической модели процесса 
целесообразно использовать метод аналогии процессов с последую
щей экспериментальной проверкой.

3. Составление математической модели процесса. На основе вы
бранной физической модели применительно к решаемой задаче 
составляют систему соответствующих математических уравне
ний -мат емат ическую  модель процесса. Построение математиче
ской модели заключается в создании формализованного описания 
объекта исследования на языке математики в виде некоторой 
системы уравнений и функциональных соотношений между отдель
ными параметрами модели. Математическая модель может со
держать как дифференциальные, так и конечные уравнения, не 
содержащие операторов дифференцирования.

Различают два основных вида математических моделей: детер
минированные (аналитические), построенные на основе физико-хи
мической сущности, т. е. механизма изучаемых процессов, и ста
тистические (эмпирические), полученные в виде уравнений регрес
сии на основе обработки экспериментальных данных. Очевидно, что 
физико-химические детерминированные модели более универсаль
ны и обычно имеют более широкий интервал адекватности.

Физико-химическая детерминированная модель состоит из трех 
групп уравнений:

1) уравнений балансов массы и энергии; эта группа уравнений 
позволяет определить потоки массы и теплоты, изменение физи- 
ко-химических свойств системы (вязкости, теплоемкости и т.п.) 
в связи с изменением температуры и состава;



2) уравнений состояния (фазовые равновесия и т. п.);
3) кинетических уравнений; к этой группе относятся описания 

кинетики тепло- и массопереноса, химической кинетики и т.д.
На данном этапе следует рассмотреть возможность упрощения 

уравнений путем пренебрежения некоторыми членами уравнений, 
мало отклоняющимися в ходе решения задачи. Иногда можно по 
этой причине исключать из рассмотрения целые уравнения. Напри
мер, при составлении теплового баланса выяснилось, что в задан
ном интервале температур и изменения концентраций удельная 
теплоемкость многокомпонентной смеси изменяется всего лишь на 
1-2%  от номинального значения, чем можно во многих случаях 
пренебречь. Таким образом, прежде чем включить уравнение в ма
тематическую модель процесса, следует оценить влияние входящих 
в него переменных на конечные результаты решения задачи и по 
возможности заменить слабо влияющие переменные постоянными 
средними величинами.

4. Алгоритмизация математической модели. Следующим этапом 
моделирования является алгоритмизация разработанной матема
тической модели и выбор метода ее решения. В случае достаточно 
простых процессов описывающая их система уравнений может быть 
решена аналитически. Когда же математическая модель представ
ляет собой сложную систему дифференциальных уравнений, выбор 
эффективного алгоритма решения приобретает большое значение. 
При выборе метода решения необходимо учитывать многие фак
торы: тип уравнений, входящих в систему математического описа
ния модели (обыкновенные дифференциальные уравнения, диффе
ренциальные уравнения в частных производных и т. п.), размерность 
задачи и т.п. Таким образом, на данном этапе следует выбрать 
общий подход к решению задачи и определить совокупность кри
териев, которым должна удовлетворять полученная система урав
нений модели. Кроме того, здесь же необходимо провести анализ 
задачи (математический и физический), который должен подтвер
дить существование и единственность решения.

После того как составлено полное математическое описание 
модели, выбирают метод решения, который представляется наи
более приемлемым, разрабатывают его во всех деталях и записы
вают в виде алгоритма. Затем алгоритм нужно изложить на одном 
из языков программирования (фортран, бейсик, паскаль и др.), т. е. 
составить программу для ЭВМ.

5. Параметрическая идентификация модели. Под параметрами 
математической модели понимают коэффициенты, которые учи
тывают те или иные особенности объекта -  натуры и характеризуют 
свойства данной натуры, отличающие ее от других натур подобного 
класса. Поэтому чем больше параметров входит в модель, тем 
подробнее и точнее удается описать и охарактеризовать данную 
натуру. Однако многопараметрические математические модели 
имеют и существенные недостатки: это прежде всего трудность 
обработки таких моделей и высокая чувствительность к экспери



ментальным ошибкам. Может возникнуть такая ситуация, когда 
вследствие недостаточно высокой точности эксперимента физиче
ский смысл модели может быть потерян, хотя модель в целом 
будет давать достаточно точное совпадение с экспериментальными 
данными. Это происходит потому, что ошибки в величинах разных 
параметров взаимно компенсируются. При этом количественное 
описание натуры в определенных интервалах переменных остается 
пригодным, но физический смысл модели искажается и параметры 
модели получают смысл подгоночных параметров, назначение ко
торых сводится к приведению в соответствие экспериментальных 
данных и модели. Часто некоторые параметры модели неизвестны, 
и оценить их значение можно только с помощью дополнительных 
экспериментов, т. е. в этом случае необходимо провести параметри
ческую идентификацию модели.

Процедура параметрической идентификации модели в доста
точной степени формализована. Основные методы параметрической 
идентификации математических моделей рассмотрены в специаль
ной литературе.

6. Проверка адекватности математической модели. Объективным 
критерием качества моделей является их адекватность или степень 
приближения данных, прогнозируемых по модели, к эксперимен
тальным данным. Для проверки адекватности математической 
модели реальному процессу необходимо сравнить наблюдаемые 
в ходе эксперимента величины с прогнозами по модели при опре
деленных параметрах процесса. Обычно это сравнение осуществ
ляется путем проверки некоторой статистической гипотезы.

7. Моделирование процесса. Этот этап заключается в решении на 
ЭВМ математической модели процесса при варьировании пара
метров процесса в интересующем для данного исследования диа
пазоне.

8. Анализ полученной информации. Это заключительный этап 
решения задачи. Он сводится к изучению и проверке результатов, 
полученных при решении математической модели. При этом лю
бому не предполагаемому заранее решению необходимо дать ра
циональное объяснение, чтобы гарантировать себя от ошибок, 
которые могут возникнуть в результате вычислений.

В каждом реальном процессе параметры в силу различных 
причин не остаются постоянными, причем они могут меняться 
в довольно широком диапазоне. Поэтому необходимо проводить 
анализ функционирования смоделированного процесса при изме
нении различных параметров. Такой анализ, как правило, пресле
дует три основные цели: 1) исследовать поведение модели при 
варьировании изменяющихся параметров; 2) определить, является 
ли данная модель работоспособной при варьировании изменяю
щихся параметров и, соответственно, определить пределы работо
способности модели; 3) скорректировать модель с целью расши
рения диапазона ее работоспособности и улучшения ее эксплуата
ционных характеристик.



На основании проведенного анализа принимают реш ение-вы
дать рекомендации для практической реализации или продолжить
исследование.

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. В чем заключается принцип моделирования физико-технологи- 
ческих процессов?

2. Укажите сходство и различие основных способов моделирова
ния-м ет ода обобщенных переменных и математического моде
лирования.

3. Как преобразовывают дифференциальные уравнения, описывающие 
тот или иной процесс, методами теории подобия? Приведите 
обобщенные (критериальные) уравнения.

4. Назовите основные критерии подобия гидродинамических процес
сов. Укажите их физический смысл. Перечислите определяющие 
и определяемые критерии. Охарактеризуйте модифицированные 
критерии подобия.

5. Назовите основные достоинства и недостатки теории подобия 
и анализа размерностей.

6. Перечислите этапы математического моделирования.

Г Л А В А  5

ГИДРОДИНАМИЧЕСКАЯ СТРУКТУРА ПОТОКОВ

При рассмотрении режимов движения жидкости в потоке (разд. 3.1.2) 
было показано, что скорость по сечению потока (см. рис. 3-4) 
существенно различается-от нулевой у стенки трубопровода до 
максимальной вдоль его оси. Поэтому очевидно, что время пребы
вания частиц жидкости, движущихся по оси потока, меньше вре
мени пребывания частиц, движущихся вблизи стенки трубопровода. 
(Под частицей в данном случае понимают минимальную совокуп
ность молекул, сохраняющих в потоке общность траектории.) При 
турбулентном режиме скорости движения отдельных частиц вслед
ствие пульсаций более равномерно распределены по сечению тру
бопровода, но в то же время резко различаются по его длине-м о
гут совпадать и не совпадать по направлению с движением основ
ной массы потока. Таким образом, и при турбулентном режиме 
движения отдельные частицы потока могут находиться в трубо
проводе разное время.



5.1. ДВИЖ ЕНИЕ И ВРЕМЯ ПРЕБЫВАНИЯ ЧАСТИЦ ПОТОКА 
В ХИМИЧЕСКИХ АППАРАТАХ

Движение частиц в химических аппаратах значительно сложнее, чем 
в трубопроводах (рис. 5-1). Частицы потока в них движутся по 
очень сложным криволинейным траекториям, иногда в противо
положном по отношению к движению основного потока направ
лении. Это приводит к тому, что, как и при движении жидкости 
в трубопроводе, одни частицы могут быстрее пройти через аппарат, 
другие, наоборот, дольше задерживаются в аппарате, а в так

Рис. 5-1. Схемы распределения потока газа на входе в аппарат с центральным (а, б, в) 
и боковым (г, д, е) вводом потока и скоростей газа по сечению аппарата:
а, г-без распределительной решетки; б,д- с распределительной решеткой (/); в, е -с  распредели
тельной решеткой (/) и дополнительным спрямляющим устройством (2)



называемых застойных зонах аппарата время пребывания может 
быть намного больше среднего времени пребывания в аппарате 
основной массы потока. При этом может оказаться, что для частиц, 
наиболее быстро проходящих аппарат (байпасирование частиц по
тока), время пребывания в нем недостаточно для достижения 
заданной полноты процесса, а для частиц, попавших в застойные 
зоны, время пребывания слишком велико (процесс тепло- или 
массопереноса достиг равновесия для условий этих зон), и поэтому 
данные участки аппарата используются неэффективно. Для того 
чтобы выровнять скорость частиц потока по сечению аппарата, 
применяют различные устройства (рис. 5-1, в, е), которые, однако, 
далеко не всегда приводят к желаемым результатам.

Среднее время х пребывания всех частиц потока жидкости 
в аппарате определяется простым соотношением

* = К / й ,  (5.1)
где Ка-объем рабочей зоны аппарата; <2 -  объемный расход потока.

Поскольку поле скоростей во многом определяет поле темпе
ратур и концентраций, то от гидродинамической структуры потоков 
в аппарате существенно зависит скорость многих химико-техноло- 
гических процессов, и прежде всего -  движущая сила этих процессов. 
Учет гидродинамической структуры потоков очень важен при рас
четах промышленных аппаратов и их моделировании, поскольку 
даже небольшие изменения конструкции промышленного аппарата, 
а иногда и его масштаба, по сравнению с моделью, на которой 
изучался процесс, могут существенно повлиять на гидродинамиче
скую структуру потоков. А это, в свою очередь, может заметно 
отразиться на эффективности (обычно в сторону снижения) осу
ществляемого в данном промышленном аппарате процесса.

Наиболее полную информацию о гидродинамической структуре 
потока можно получить, если известна мгновенная скорость потока 
в любой точке аппарата или его модели, т.е. если известно поле 
скоростей в потоке. Однако провести такие измерения обычно 
чрезвычайно сложно, а часто практически невозможно. Более того, 
подобные эксперименты зачастую проводить нерационально из-за 
трудности обработки полученной таким путем информации о гид
родинамической структуре потоков совместно с уравнениями пе
реноса массы и энергии (для тепло- и массообменных процессов).

В принципе неоднородное поле скоростей в потоке можно 
определять косвенным путем, изучая распределение частиц ж ид
кости по времени их пребывания в аппарате. При этом удается 
установить, какая доля потока находится в аппарате то или иное 
время. Следует отметить, что при одном и том же среднем времени 
пребывания всех частиц в аппарате, определяемом по выражению 
(5.1), гидродинамическая структура потоков и, следовательно, поле 
скоростей могут существенно различаться.

Для турбулентного движения сред характерна случайность 
мгновенных значений скорости в разных точках аппарата и, следо-
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вательно, случайность траекторий частиц потока. Измерять мгно
венные значения скорости или регистрировать траектории движения 
частиц -  технически сложная и трудоемкая задача. В то же время 
очевидно, что есть связь между траекторией и скоростью движения 
частицы и временем ее пребывания в аппарате, измерить которое 
гораздо проще. Совокупную информацию о характере движения 
среды в аппарате содержит функция распределения частиц потока 
по времени пребывания. Разумеется, функция распределения вре
мени пребывания является далеко не полной характеристикой дви
жения, хотя и достаточной для интегральной оценки работы аппа
рата в тех случаях, когда степень превращения частиц определяется 
только временем их пребывания в нем. Кроме того, эксперимен
тальные функции распределения времени пребывания могут ока
заться полезными для проверки адекватности и определения пара
метров упрощенных теоретических моделей движения сред в аппа
ратах, называемых моделями гидродинамической структуры по
токов.

Для того чтобы измерить случайную величину -  время пребы
вания частицы потока в аппарате,-необходимо пометить ее таким 
образом, чтобы метка позволяла зарегистрировать моменты входа 
и выхода частицы из аппарата, и получить кривую изменения 
концентрации в потоке на выходе. Эту кривую называют выходной 
кривой, или кривой отклика.

Для получения кривых отклика используют установку, принци
пиальная схема которой представлена на рис. 5-2.

Рис. 5-2. Схема установки для получения кривых отклика:
1 -аппарат; 2 -  концентратомер; 3 -  графопостроитель

По одному методу в момент, принимаемый за начало х, во 
входящий поток быстро (теоретически мгновенно) вводят индика
тор, или трассер. По другому методу индикатор вводится ступен
чато, т. е. в момент х концентрация индикатора скачком возрастает 
до некоторой величины С\ и остается на этом уровне длительное 
время. В качестве индикатора может быть использовано вещество, 
которое легко количественно определяется в жидкости и не реаги
рует ни с жидкостью, ни с материалом аппарата (например, к воде 
можно примешивать раствор красителя, неорганической соли, ра
диоактивные изотопы и т.д.). Количество индикатора должно быть 
небольшим, чтобы не оказывать влияния на характер потока. Затем 
измеряют концентрацию С  индикатора в потоке, выходящем из



аппарата, как функцию времени т, т. е. отклик на входное возму
щение получают в виде выходных кривых, или кривых отклика, 
которые часто называют С-кривыми. Знание С-кривых позволяет 
установить, сколько жидкости, какая часть ее от вошедшей в аппа
рат, выйдет из него через определенный промежуток времени.

В зависимости от способа ввода индикатора получают или 
дифференциальную функцию распределения С (т)-при импульсном 
вводе индикатора, или интегральную функцию распределения Р ( т ) -  
при ступенчатом вводе индикатора. По виду полученных кривых 
отклика делают вывод о структуре потоков в аппарате.

При таком подходе вскрыть механизм происходящих в данном 
аппарате процессов затруднительно, поскольку реальное поле ско
ростей в нем неизвестно, т. е. в этом случае аппарат рассматри
вается как «черный ящик». Вместе с тем такой метод анализа 
структуры потоков в аппарате достаточно прост, существенно 
упрощается количественная обработка полученных данных, так как 
получают функцию только одной переменной-времени. К роме 
того, данные о распределении времени пребывания часто даю т 
основание для достаточно надежной оценки реальной структуры 
потоков в аппарате, т.е. в какой-то мере позволяют «просветить» 
«черный ящик».

Обозначим М0 количество индикатора, вводимого в поток, 
непрерывно входящий в аппарат, а с - концентрацию индикатора на 
выходе из аппарата. Начальная концентрация с0 в аппарате, напри
мер, при условии полного перемешивания в нем жидкости будет 
определяться как отношение с0 =  М 0/Ка .

Чтобы иметь возможность распространить результаты анализа 
модельного потока на другие, подобные данному, введем безраз
мерные (приведенные) параметры: приведенное время 0 =  т/т; при
веденная концентрация С =  с/с0 .

Рассмотрим произвольный текущий момент времени т. За бес
конечно малый промежуток времени из аппарата выйдет объем 
жидкости (¿Ах, а количество индикатора 6М , вышедшее с этим 
объемом жидкости,-

сШ =  с()<1т. (5.2)

В безразмерных координатах:

<ш = Сосе «нет) = с0се  тс)е = —® с е '^ д  = м 0с м , (5.з)
*а Усили

А М /М 0 =  СсШ. (5.3а)
Таким образом, СсШ равно доле первоначально введенного 

индикатора, который выходит из аппарата за промежуток времени 
(10. По определению плотности вероятности случайной величины

р(и  ^  и  < и + с!и) =  /  (и)6и

вероятность того, что случайная величина II примет какое-либо 
значение в интервале от и до и +  ём, равна плотности вероятности,



или дифференциальной функции распределения, этой величины 
(здесь р -  символ вероятности; и  -  обозначение случайной величины, 
могущей принимать разные значения; и - какое-либо конкретное ее 
значение). Таким образом, безразмерная концентрация индикатора 
С  равна плотности вероятности (дифференциальной функции рас
пределения) безразмерного времени 0.

Если ввод индикатора осуществить ступенчато, получим Р’-кри- 
вую отклика, т. е. интегральную функцию распределения, причем

в
^(9)  =  |С(0)с10. (5.4)

О
При 0 < О С(0) =  0, т. е. вероятность того, что частица выйдет 

из аппарата прежде, чем войдет в него, равна нулю. В то же вре
мя, проинтегрировав уравнение (5.3) в пределах от 0 до М 0 и от О 
до оо, т. е.

М 0 оо

|  <Ш  =  М 0 1 Сёб =  М 0 ,
00 о

В И Д И М , что
со

|С(0)<10 = 1,
о

т. е. вероятность того, что частица, вошедшая в аппарат, когда-ни
будь из него выйдет, равна единице.

Важнейшими характеристиками случайных величин являются 
математическое ожидание и дисперсия.

Математическое ожидание определяет среднее значение слу
чайной величины; для времени пребывания частицы в аппарате оно 
определяется по формуле

оо

ё = | 0 С ( 0 ) ё е  (5.5)
о

или в размерном виде
00 со

х =  |  тс(т)<1т/| с(т)ёх. (5.6)
о о

С помощью уравнений (5.1), (5.5) и (5.6) можно определить 
расход жидкости (¿, зная объем аппарата Уа, или, наоборот, зная 
расход <2, определить неизвестный объем фазы рабочей зоны 
аппарата Уа.

Дисперсия времени пребывания а 2, которая может быть полезной 
при анализе структуры потока, характеризует среднее значение 
квадрата разброса его относительно математического ожидания. 
Дисперсию вычисляют по формуле

00
ст2 (0) =  | ( е - 1 ) 2 с(9)с10



или для размерных значений

ст2 (т) = |  т2с(т)<1т/т2 |  с(т)с1т — 1. 
о о

Отметим, что чем больше дисперсия, тем сильнее проявляется 
продольное перемешивание жидкости.

5.2. ИДЕАЛИЗИРОВАННЫЕ МОДЕЛИ 
ГИДРОДИНАМИЧЕСКОЙ СТРУКТУРЫ ПОТОКОВ

Математические модели потоков классифицируют, основываясь на 
виде функции распределения времени пребывания. Наиболее про
стыми из них являются модели идеального вытеснения и идеаль
ного смешения. Единственным параметром этих моделей является 
среднее время пребывания т.

Модель идеального вытеснения ( М И В ) .  В аппарате идеального 
вытеснения частицы потока движутся параллельно друг другу 
с одинаковой скоростью, поперечное (по сечению потока) и про
дольное (по длине потока) перемешивание частиц отсутствует. 
Поэтому время пребывания всех частиц в аппарате одинаково 
и равно среднему времени т, определяемому соотношением (5.1). 
Поскольку фронт потока в аппаратах МИВ движется как твердый 
поршень или стержень, то иногда такой поток называют поршне
вым или стержневым.

Математическое описание МИВ можно получить из материаль
ного баланса элемента аппарата по индикатору:

()8с8т =  — 55*8 с,

где 5 -площадь поперечного сечения аппарата; я:-длина пути потока. Знак 8 озна
чает бесконечно малое приращение.

Тогда
8с <2 Зс 8с
дх X дх б х ’

где и>- средняя скорость движения жидкости.

Кривая отклика в аппарате идеального вытеснения при им
пульсном вводе индикатора представлена на рис. 5-3, а, из которого 
следует, что начиная с момента х =  О, когда индикатор был введен

(5.8)

Рис. 5-3. Кривые отклика при импульс
ном вводе индикатора в аппарат иде
ального вытеснения (а) и идеального 
смешения (б)



во входящий поток, и до момента х = хвых индикатор в выходящем 
потоке не обнаруживался. При х = хвых концентрация индикатора 
мгновенно возрастает (теоретически, если бы индикатор вводился 
за время, равное нулю, до бесконечности), а затем так же мгновенно 
снижается до нуля. Таким образом, в аппарате идеального вы
теснения индикатор проходит через него неразмытым тончайшим 
слоем. Любое отклонение от идеального вытеснения часто назы
вают перемешиванием или обратным перемешиванием.

К модели идеального вытеснения наиболее близки аппараты, 
выполненные из длинных трубок, цилиндрические аппараты не
большого диаметра, но значительной высоты, заполненные зер
нистым материалом (сорбентом, катализатором, насадкой и т.д.).

Модель идеального смешения (МИС). Если в аппарат, в котором 
структура потоков соответствует МИС (например, аппарат с ме
шалкой) импульсно ввести индикатор (краситель), то весь объем 
жидкости в таком аппарате мгновенно и равномерно окрасится 
(начальная концентрация индикатора при этом с0). После этого 
концентрация индикатора начнет убывать во времени, так как 
индикатор непрерывно выносится потоком, а входящая жидкость 
индикатора уже не содержит. Однако в любой момент времени 
концентрация индикатора будет оставаться одинаковой во всех 
точках аппарата. Таким образом, в аппаратах идеального смешения 
концентрация на входе в аппарат изменяется скачкообразно (мгно
венно)-от значений на входе в аппарат (с0) до выходных (или 
текущих) значений с. Время пребывания частиц потока в аппарате 
идеального смешения распределено неравномерно: некоторые 
частицы жидкости в результате, например, действия мешалки сразу 
попадут близко к выходу из аппарата и выйдут из него, а некоторые 
частицы надолго задержатся в аппарате.

Кривая отклика в аппарате идеального смешения при мгновен
ном вводе индикатора представлена на рис. 5-3, б. Математическое 
описание МИС получают из материального баланса по индикатору 
для аппарата (при условии постоянства объема жидкости в нем).

Количество индикатора, выходящего из аппарата за произволь
ный промежуток времени d i, составит cQdx,  что приведет к измене
нию ( — de) концентрации индикатора в аппарате на величину 
— Fadс, т. е.

— Fad с = cQdx,
откуда

dc/c =  -  Qáx/Va , 

а с учетом выражения (5.1)
d с/с = — dx/x. (5.9)

Проинтегрируем последнее уравнение в пределах от с0 (при 
х =  0) до с (в произвольный момент времени х):

jd  с/с =  — (1/т) Jdx.
О о



с

Рис. 5-4. Изменение концентрации в потоке ио длине аппарата идеального вытесне
ния (7) и идеального смешения (2)

Рис. 5-5. Кривая отклика при импульсном вводе индикатора в аппарат (модель 
структуры потока промежуточного типа)

Получим
1п(с/с0) = — т/т = — 0, или с =  е -в  . (5.10)

Интегральную кривую отклика можно получить при интегри
ровании уравнения (5.10) с учетом (5.3а):

0 т
Р(0) = |с ё 0  =  | е - 0<Ш= 1 - е “ 8 . (5.11)

о о
К аппаратам идеального смешения близки сосуды с интенсив

ным перемешиванием, аппараты с псевдоожиженным слоем (су
шилки, адсорберы и т.п.) и др.

Отметим, что каждый из идеальных потоков отличает предель
ная равномерность: для М ИВ-равномерность скоростей и времени 
пребывания, для М ИС-равномерность концентраций (а также и 
температуры) по объему аппарата. Равномерность времени пребы
вания способствует более глубокому протеканию процессов пере
носа массы и энергии.

На рис. 5-4 показано изменение концентрации компонентов 
в потоках по длине аппарата при одинаковых для МИВ и М И С  
начальных и конечных концентрациях компонента (это возможно 
только, если объем аппарата МИС больше объема аппарата М ИВ). 
Из рис. 5-4 видно, что концентрация в аппарате МИВ больше, чем 
в аппарате МИС. Следовательно, и движущая сила процесса пере
носа массы для МИВ будет больше. Отметим, что рассмотренные 
в этом разделе упрощенные модели МИВ и МИС называю т 
идеальными потоками.

5.3. МОДЕЛИ ГИДРОДИНАМИЧЕСКОЙ СТРУКТУРЫ  
НЕИДЕАЛЬНЫХ ПОТОКОВ

Очень часто потоки в промышленных аппаратах не соответствуют 
ни идеальному вытеснению, ни идеальному смешению. По гидро
динамической структуре потоков их относят к аппаратам п ром е



ж уточного типа. В таких случаях игнорирование действительных 
полей скоростей, температур и концентраций и использование 
идеализированных представлений о структуре потоков может при
вести к большим ошибкам при расчетах промышленных аппаратов.

Кривая отклика для аппаратов промежуточного типа может 
существенно отличаться от кривых отклика для МИВ и МИС 
(рис. 5-5). Введенный импульсом индикатор в выходящем потоке 
сначала не обнаруживается. К моменту т, выходного сечения 
достигает наиболее быстрая часть потока, и индикатор появляется. 
Затем концентрация индикатора возрастает до момента т2, а потом 
начинает убывать, так как основная масса потока прошла, и выхо
дят те доли объема индикатора, которые попали в зоны застоя или 
циркуляции. Выход этой части индикатора обычно продолжается 
длительное время.

Для идеализированных моделей расчет скоростей процессов 
и размеров соответствующих аппаратов при известных кинетиче
ских коэффициентах достаточно хорошо разработан (например, 
расчет поверхности теплопередачи теплообменников). Значительно 
труднее описать и учесть реальное поле температур или концентра
ций при расчете аппаратов промежуточного типа. В этих аппаратах 
возникает градиент температур или концентраций по длине аппа
рата, так как обратное перемешивание неэквивалентно идеаль
ному перемешиванию.

Наибольшее распространение среди промежуточных моделей 
получили однопараметрические модели -  ячеечная и диффузионная.

Ячеечная модель схематически представляет собой реальный 
аппарат как некоторое число п одинаковых последовательно соеди
ненных аппаратов (ячеек) идеального смешения (рис. 5-6). Сум
марный объем всех ячеек равен объему реального аппарата. Сле
довательно, объем одной ячейки (при условии равенства их объе
мов) Ц =  УЛ/п. Параметром, характеризующим данную модель,

0*0 О К ) о о

Рис. 5-6. К пояснению ячеечной модели структуры потоков

является число ячеек п. Математическое описание ячеечной модели 
включает п линейных дифференциальных уравнений первого по
рядка

(Ас^да) =  (п/х)(с1_ 1 — с,), ( =  1,2, . . .  ,п. (5.12)

Дифференциальная функция распределения времени пребывания 
[кривая отклика с(0)]

с(0) =  п"в"~1е~"в/(п — 1)! (5.13)



Рис. 5-7. Кривые отклика для ячеечной 
модели при импульсном вводе инди
катора

О 9
График этой функции для различных п представлен на рис. 5-7. 

При п -> оо ячеечная модель переходит в МИВ; при п = 1 ячеечная 
модель переходит в МИС, а уравнение (5 .13)-в уравнение (5.10). 
Таким образом, МИВ и МИС являются крайними случаями ячееч
ной модели.

Из уравнения (5.13) можно вывести простую зависимость для 
дисперсии:

Уравнением (5.14) удобно пользоваться для определения числа 
ячеек.

Диффузионная модель. Основой этой модели является модель 
идеального вытеснения, осложненная обратным перемешиванием, 
наличие которого описывается формальным законом диффузии

т. е. к уравнению (5.8) добавляется диффузионный член, учиты
вающий турбулентную диффузию или перемешивание коэф
фициент продольной диффузии, учитывающий и молекулярную, 
и турбулентную диффузию, а также неравномерность поля ско
ростей). В практических задачах й ь обычно является эмпирическим 
параметром. Причем считается, что й ь постоянен по длине аппа
рата.

Таким образом, единственным параметром этой модели является 
коэффициент продольной диффузии И, (или коэффициент про
дольного перемешивания). Но при одном и том же значении £)ь 
картина перемешивания может быть разн ой-на нее влияют также 
длина аппарата и скорость потока. Поэтому, чтобы распространить 
результаты на ряд подобных процессов, продольное перемешивание 
характеризуют критерием подобия Пекле

ст2(0)= Х/п. (5.14)

8с 8с 82с
(5.15)

Ре,, = \vLiD, . (5.16)

Анализ уравнения (5.16) показывает, что при Реь = 0  (й , =  оо) 
поток соответствует идеальному смешению (бесконечно быстрая



Рис. 5-8. Кривые отклика для диффузионной модели при импульсном (а) и ступен
чатом (б) вводе индикатора

диффузия полностью выравнивает концентрации). При Ре^ = ос 
уравнение (5.15) переходит в уравнение (5.8)-поток движется по 
схеме идеального вытеснения. Реальному же потоку соответствуют 
условия 0 < Реь <  оо.

Кривые отклика диффузионной модели при ступенчатом и 
импульсном возмущении показаны на рис. 5-8.

Дисперсию времени пребывания можно рассчитать по фор
муле

ст2(0) =  2/Реь -  2(1 -  е - РеО/Ре£ . (5.17)

При Ре£ > 10, т. е. когда реальный поток незначительно откло
няется от идеального вытеснения, справедлива приближенная фор
мула

а 2 (0) =  2/Ре,,. (5.18)

С учетом (5.14) получим соотношение
Реь /2 »  п, (5-19)

устанавливающее соответствие между ячеечной и диффузионной 
моделями.

Диффузионную модель обычно используют для описания струк
туры потоков в аппаратах с непрерывным контактом фаз (напри
мер, в насадочных и пленочных массообменных колоннах и т. п.).

В табл. 5-1 представлены схемы потоков, соответствующие 
рассмотренным моделям, их математическое описание и кривые 
отклика.

Кроме однопараметрической диффузионной модели доста
точно широко используют двухпараметрическую диффузионную 
модель, учитывающую перемешивание как в продольном, так и в 
поперечном направлениях. Эта модель характеризуется коэффи-



Таблица 5-1. Схемы потоков, математическое описание их моделей 
и кривые отклика

циентами продольного (£)ь ) и радиального (£)г) перемешивания:
дс 8с д2с 0  8 /  8 с \
— =  -  и,— + й ь — - + г — , (5.20)
дх дх дх г д г \  д г /

где г-радиус. Коэффициенты радиального перемешивания О, и продольного пере
мешивания О, определяют опытным путем.

Комбинированные модели. Не все реальные процессы удается 
описать с помощью рассмотренных выше моделей-в частности, 
процессы, в которых наблюдаются байпасные и циркуляционные 
потоки, застойные зоны. В таких случаях используют комбиниро
ванные модели структуры потоков. При построении такой модели 
принимают, что аппарат состоит из отдельных зон, соединенных 
последовательно или параллельно, с различными структурами по
токов (идеального вытеснения, идеального смешения, зона с про
дольным перемешиванием, застойная зона и т.д.).

Например, аппарат, в котором имеются короткий байпас и зона 
циркуляции, можно изобразить схемой, показанной на рис. 5-9. 
Основная часть потока ( )1 движется по схеме диффузионной модели 
(параметр которой Ре^) через часть аппарата объемом Уа1. Часть 
потока @2 попадает в зону циркуляции объемов Кг  с практически 
идеальным перемешиванием. Часть потока ( )3 по схеме идеального 
вытеснения идет коротким байпасом, занимая объем Уа3.



Рис. 5-9. Схема комбинированной модели структуры потоков:
Ка1-аппарат, работаю щ ий в режиме диффузионной модели; Vn2 аппарат идеального смешения; 
Va3-  аппарат идеального вытеснения

В рассмотренной модели пять параметров: доли потоков Q J Q 2 
и Q2/Q ( д о л ю  Q J Q  находят по разности 1 -  (QJQ +  Q J Q )  =  6 3/6 ); 
доли аппарата VaJ V vi Va2/V;  параметр Ре£ . Столь сложные модели 
требуют тщательной оценки параметров во избежание ошибочных 
заключений о степени их влияния на структуру потока.

Следует иметь в виду, что увеличением числа зон различных 
структур потоков можно описать процесс любой сложности, но 
математическое моделирование при этом усложняется. Их описание 
приводится в специальной литературе.

Учет влияния гидродинамической структуры потоков на про
цессы переноса энергии и массы рассмотрен ниже в соответствую
щих главах (11, 13-18).

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. В чем проявляется влияние гидродинамической структуры по
токов на химико-технологические процессы?

2. Что понимают под средним временем пребывания частиц потока 
в аппарате, от чего оно зависит и как определяется?

3. Сопоставьте идеализированные модели структуры потоков М И В  
и МИС.  Какое вид кривых отклика для этих моделей? Назовите 
примеры аппаратов, в которых гидродинамическая структура 
потоков близка к М И В  и М ИС.

4. Охарактеризуйте ячеечную и диффузионную модели структуры  
потоков. При каких условиях с помощью этих моделей можно 
принимать, что тот или иной аппарат близок по гидродинамиче
ской структуре к М И В  или МИС?



ГИДРОМЕХАНИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ И АППАРАТЫ

Проведение процессов химической технологии обычно связано с пе
ремещением жидкостей, газов или паров в трубопроводах и аппара
тах, образованием или разделением гетерогенных систем (переме
шивание, диспергирование, отстаивание, фильтрование и др.). По
скольку скорость всех этих процессов определяется законами гидро
механики, то их принято называть гидромеханическими процессами.

Основные понятия и уравнения движения жидкостей были при
ведены в гл. 3. Здесь рассмотрены в основном вопросы практиче
ского приложения основных законов гидромеханики, понятия и за
кономерности движения двухфазных потоков, образования и раз
деления гетерогенных систем.

Г Л А В А  6

ОБЩИЕ ВОПРОСЫ ПРИКЛАДНОЙ ГИДРАВЛИКИ  
В ХИМИЧЕСКОЙ АППАРАТУРЕ

При расчете процессов и аппаратов химической технологии необ
ходимо учитывать гидродинамические условия в аппаратах (ско
рости потоков, гидродинамическая структура потоков и т.п.), ко
торые очень сильно влияют на осуществляемые в них процессы. 
В данной главе рассмотрены вопросы определения движущей силы 
гидродинамических процессов и расчета гидравлического сопро
тивления аппаратов, которым в значительной мере определяется 
расход энергии на проведение практически любого технологиче
ского процесса. Кроме того, знание законов гидравлики позволяет 
решать много других важных инженерных задач, например опре
деление расхода жидкости, протекающей по трубопроводу; рас
пределение скоростей в стекающей по вертикальной стенке жидкой 
пленке; продолжительность истечения жидкости из резервуара и 
т. п.

6.1. ОСНОВНОЕ УРАВНЕНИЕ ГИДРОСТАТИКИ

Как отмечалось выше (см. гл. 3), в гидростатике изучается равно
весие жидкостей, находящихся в состоянии относительного покоя. 
При этом форма объема жидкости не меняется, силы внутреннего 
трения отсутствуют. Там же при решении уравнений Навье-Стокса 
(3.58) при условии равенства нулю скоростей движения жидкости по 
соответствующим осям координат была получена система диффе-



ренциальных уравнений равновесия Эйлера (3.62):
-  Ар/ох =  0; -  Ар/ду =  0; -  рg -  dp/dz =  0.

Из уравнения (3.62) следует, что давление в покоящейся жид
кости изменяется только по вертикали (т. е. вдоль оси z), оставаясь 
одинаковым во всех точках любой горизонтальной плоскости, так 
как изменения давления вдоль осей х  и у  равны нулю. Поскольку 
частные производные др/дх и др/ду равны нулю, частная произ
водная dp/dz может быть заменена на dp/dz.  Тогда

Разделив левую и правую части уравнения (6.1) на рд и умножив 
все его члены на — 1, получим

Для несжимаемой однородной жидкости р =  const. Тогда

Для двух произвольных горизонтальных плоскостей 1 - 1  и I I - I I  
(рис. 6-1) уравнение (6.2) примет вид

Уравнение (6.2) [или (6.3)] называют основным уравнением гид
ростатики. Величину г, характеризующую расстояние данной точки 
от произвольно выбранной горизонтальной плоскости отсчета (см. 
рис. 6-1), часто называют нивелирной высотой. Она выражается 
в единицах длины. Действительно,

М  =  О/(Р0)] =  [р/у] =  [Н ' м 3/(м2 • Н)] =  [Н • м/Н] = [м] .

Таким образом, по физическому смыслу нивелирная высота 
представляет собой энергию (Н • м), приходящуюся на единицу веса 
(Н) жидкости. Иными словами, нивелирная высота, называемая 
также геометрическим напором, характеризует удельную потен
циальную энергию положения данной точки над произвольно вы
бранной плоскостью сравнения.

Величину р/ {рд)  называют гидростатическим, или пъезометри-

— р g — Ap/Az =  0, или — Ар — pgAz =  0. (6.1)

dz + Ap/pg =  0.

dz +  d |>/(P0)] =  0- или d tz +  P/( Pi/)1 =  0. 

Отсюда после интегрирования получим
z +  p/(pg) = const. (6.2)

Zi + p j ( p g )  = z 2 + p 2/(pg). (6.3)

I

H Рис. 6-1. К основному уравнению 
гидростатики



ческим*, напором. Как и нивелирная высота, гидростатический 
напор по физическому смыслу представляет собой энергию, при
ходящуюся на единицу веса жидкости, и характеризует удельную  
потенциальную энергию давления в данной точке.

Согласно основному уравнению гидростатики, сумм а удельны х  
потенциальных энергий положения и давления в покоящейся ж ид
кости есть величина постоянная и равная полному гидрост ат иче
скому напору. Следовательно, основное уравнение гидростатики  
является частным случаем закона сохранения энергии.

Переписав уравнение (6.3) относительно р 2, получим
P l= P l  +  РйО?! - z 2). (6.4)

Уравнение (6.4) является выражением закона Паскаля, из кото
рого следует, что давление, создаваемое в любой точке покоящейся 
несжимаемой жидкости, передается во все стороны с одинаковой 
силой. Действительно, в соответствии с уравнением (6.4), при изме
нении давления р у в точке z1 жидкости на какую-либо величину 
давление во всякой другой точке жидкости изменится на ту же 
величину.

Уравнения (6.3) и (6.4), строго говоря, выведены для идеальной 
жидкости и поэтому не учитывают действия сил сжатия и растя
жения, поверхностного натяжения и др. Однако для реальных 
жидкостей, которые можно считать при не слишком высоких 
давлениях несжимаемыми, силы растяжения и поверхностного на
тяжения проявляются существенно только в случае очень малых 
объемов жидкости (например, в узких капиллярах). Поскольку 
обычно объемы используемых в технологических процессах жид
костей велики, то уравнения (6.3) и (6.4) без заметной ошибки могут 
быть применимы и для реальных жидкостей.

Основное уравнение гидростатики (или закон Паскаля) приме
няют для расчета давления на дно и стенки сосудов, гидростатиче
ских машин (гидростатический пресс и гидростатический аккуму
лятор), гидрозатворов, для определения уровней жидкости в со
общающихся сосудах, измерения давления дифференциальным ма
нометром и др.

Давление покоящейся жидкости на дно и стенки сосуда. Давление 
жидкости на горизонтальное дно сосуда везде одинаково. Давление 
же на его боковые стенки возрастает с увеличением глубины 
погружения. При этом давление на дно сосуда не зависит от формы 
или угла наклона боковых стенок сосуда, а также от объема 
жидкости в нем.

При Pi и Н  (см. рис. 6-1) р 2 =  р х +  рдН  (где p i и р 2 -  давление 
соответственно на поверхность жидкости и на дно сосуда).

Таким образом, при данной плотности жидкости сила давления 
Р  на дно сосуда зависит только от высоты столба Н  жидкости 
и площади F  дна сосуда:
------------------ Р =  pF, или P = (p1 + pgH)F. (6.5)

* piezo (греч.)-давлю, сжимаю.



Поскольку гидростатическое давление жидкости на вертикаль
ную стенку сосуда изменяется по ее высоте, то общая сила давления 
на нее распределяется неравномерно и будет определяться по фор
муле

где /¡-расстояние от верхнего уровня жидкости до центра тяжести смоченной 
площади Fcт стенки.

Из выражения (6.6) следует, что сила давления на вертикальную 
стенку равна произведению ее смоченной площади на гидростати
ческое давление в центре тяжести смоченной площади стенки. Точка 
приложения сил давления на стенку называется центром давления. 
Э та точка расположена всегда ниже центра тяжести смоченной 
площади стенки. Например, для вертикальной плоской стенки центр 
давления расположен от верхнего уровня жидкости на расстоянии 
2/ з  н .

Гидростатические машины. Наиболее распространенным типом 
гидростатических машин является гидравлический пресс, который 
применяют для прессования и брикетирования различных мате
риалов: пластических масс, металлокерамических порошков и др. 
В основу работы гидравлического пресса положен закон Паскаля. 
При приложении сравнительно небольшого усилия к поршню 1 
(рис. 6-2), движущемуся в цилиндре меньшего диаметра с/, и со
здании удельного давления р  на поршень 1 и, следовательно, на 
рабочую жидкость (вода, масло и др.), такое же давление р  будет 
приходиться на поршень 2 большего диаметра И. При этом сила 
давления на поршень 1 и на поршень 2 соответственно составит

Отсюда (без учета разницы уровней жидкости в цилиндрах)

Таким образом, поршень 2 передаст силу давления, во столько 
раз превышающую силу, приложенную к поршню 1, во сколько раз 
поперечное сечение цилиндра 2 больше, чем сечение цилиндра 1.

Приборы для измерения давления. В технике для измерения 
давления широко применяют манометры, вакуумметры, пьезо
метры. Простейшим прибором является пьезометр -  открытая,

Р  =  {Р1 +  Р ?А )^ст. (6.6)

Р 1 =  РР 1 =  рпс12/4; Р 2 =  р Р  2 = р п 0 2/4 .

р 2 = р ^ М 1 .

Рц

Рис. 6-2. Схема гидравлического пресса



Рис. 6-3. К определению давления с помощью пьезометра:
/-ем к о сть ; 2 -пьезометрическая трубка

обычно стеклянная трубка (рис. 6-3). Чтобы избежать влияния на 
результаты измерения капиллярных сил, диаметр таких трубок 
должен быть не менее 8-10 мм.

При р у >  р 2 (т. е. давление в аппарате выше атмосферного) 
и равновесии (рис. 6-3, а) давление р '  справа и слева от т. А должно 
быть равным. Тогда давление на т. 1 со стороны сосуда и со 
стороны трубки соответственно равно

/> '=;>1 +  Р' =  Рг +  Р022 •

Отсюда получаем давление р 1 :
Р \=  Рг +  Р в ( 2 г ^ 1) ,

причем величина рд(г2 —г 1) характеризует избыточное по отно
шению к атмосферному давление в емкости 1 (над жидкостью).

Величину г 2 называют пьезометрической высотой, отвечающей 
избыточному давлению в т. А,  или просто пьезометрической вы
сотой, а трубку 2 -пьезометром.

Если р 1 <  р 2 (т. е. давление в аппарате ниже атмосферного), то 
давление в т. 7 (рис. 6-3,6) можно также замерить с помощью 
трубки, которую в этом случае называют обратным пьезомет ром, 
или чаще -  вакуумметром, представляющим собой трубку 2. Дав
ление вт . 1 со стороны жидкости в аппарате и со стороны жидкости 
в трубке 2 соответственно

р '  =  Р1 + р д г  1 ; р '  = Р г  +  Р9*2 .

откуда
Р 1 = Р 2  +  Р  0 1 * 2 - 2 1 ) .

причем в данном случае г 2 < г 1 , и выражение рд( г2 — г 1) будет 
иметь отрицательный знак.

Измерение количества жидкости в резервуарах. В резервуар 
(рис. 6-4) опускают близко к днищу трубку 2, по которой можно 
подавать газ (воздух, азот и т .д .). Давление газа в трубке заме-



Рис. 6-4. К определению объема 
жидкости в хранилище:
/ - хранилище; 2 -  измерительная 
трубка

ряется манометром М. При подаче газа в резервуар и преодолении 
столба жидкости в нем высотой газ в виде пузырьков начинает 
проходить через слой жидкости, затем устанавливается равномер
ный режим протекания газа через жидкость; давление при этом 
перестает возрастать, что контролируется манометром М. Это 
давление р 2 в соответствии с уравнением (6.4) равно р 2 =  р { +  рдг, 
откуда

Зная высоту столба жидкости в резервуаре и площадь его 
поперечного сечения F, определяют объем находящейся в этом 
резервуаре жидкости. Уравнение (6.7) справедливо для резервуаров 
с постоянным сечением. Для резервуаров с переменным сечением 
необходимо знать зависимость ¥  = / ( г 1).

6.2. УРАВНЕНИЕ БЕРНУЛЛИ

П ри преобразовании уравнения Навье-Стокса для идеальной 
жидкости (см. гл. 3) была получена система уравнений (3.59):

которые называют дифференциальными уравнениями движения 
идеальной жидкости Эйлера. Интегрирование этих уравнений при
водит к важнейшему уравнению гидродинамики -  уравнению Бер
нулли, широко используемому в инженерных расчетах.

Для того чтобы найти силы, действующие во всем рассматри
ваемом объеме движущейся идеальной жидкости, умножим левые 
и правые части уравнений Эйлера на соответствующие длины ребер 
этого объема (ёх, ф>, и поделим на р:

21 = (л> - р Ж м )- (6.7)

с!и^ 8р (1 п’у 8р

с!т д х  ду

й ю х й х  1 др



Ho dx/di =  wx \ dy/dx =  wy ; dz/dx =  wz . Тогда
1 dp 1 dp

H^dw, = --------dx; wvdwv ----------- dv;
pdx y r p dy

wzdw2 — -------- dz  — gdz. 
p dz

Сложим левые и правые части этих уравнений. Получим
1 /  dp dp dp \

wxdwx + w dw + wzdwz =  — - I  — dx H-----dy + — dz I — gdz. (6.8)
p V dx dy dz /

В левой части уравнения (6.8)
wxdwx =  d (w 2J 2 ) \  wydwy = d ( w 2/2); wzdwz = d (w 2z /2) ,

откуда
wxdwx +  wydwy + w2dwz — d (w 2/2) 4- d (w 2/2) +  d(w 2/2) =

= d(wl/2 + w2/2 w 2/ 2) =  d(w2/2) .

В правой части уравнения (6.8) выражение, заключенное в 
скобках, представляет собой полный дифференциал гидростатиче
ского давления dp.

С учетом проведенных преобразований уравнение (6.8) примет 
вид

d (iv2 /2) =  — gdz — dp/p. (6.9)

Разделим обе части уравнения (6.9) на д. Получим
d [w1/(2gj] = -  dz — dp/(pg), или dz  +  dp/(pg) + d [iv2/(2g)] =  0. (6.10)

Так как в рассматриваемом случае р =  const и д =  const, то 
сумму дифференциалов можно заменить дифференциалом суммы:

d[z  + р/(рд) + w 2/(2g)\ = 0. (6.11)

После интегрирования уравнения (6.11) получим
z + р/{рд) + w 2/(2g) =  const = Н. (6.12)

Уравнение (6.12) называют уравнением Бернулли для идеальной 
жидкости. Величину [z  + p/(pg)  +  vv2/{2g)] называют общим, или 
гидродинамическим, напором. Очевидно, что для любых сечений 
потока значение Н  должно оставаться постоянным, т. е.

Zi +  p j( p g )  + w\/(2g) = z2 + p 2/(pg) + w\/(2g) = . . .  = H. (6.13)

Два первых слагаемых уравнения (6.12) были рассмотрены при 
анализе основного уравнения гидростатики: z - нивелирная высота, 
или геометрический напор,-положение (высота) данной частицы 
жидкости относительно произвольно выбранной горизонтальной 
плоскости сравнения, или удельная потенциальная энергия поло
жения; р / ( р д ) ~ статический, или пьезометрический, напор, равный 
давлению столба жидкости над рассматриваемым уровнем (в дан



ном сечении потока), или удельная потенциальная энергия дав
ления.

Таким образом, сумма 7 + р/(рд)  характеризует полную удель
ную потенциальную энергию в данном сечении (точке) и выра
жается в единицах длины или удельной энергии, т. е. энергии, 
приходящейся на единицу веса жидкости.

Третье слагаемое уравнения (6.12), т.е. н'2/(2^),-скоростной 
(динамический) напор, или удельная кинетическая энергия в данном 
сечении (точке) потока.

Тогда для любого сечения или точки потока при установившемся 
движении идеальной ж идкости сумма потенциальной [г  +  р/(рд)]  
и кинетической [и,2/(2д)] энергий жидкости остается величиной 
постоянной. Таким образом, уравнение Бернулли выражает частный 
случай закона сохранения энергии (или энергетический баланс по
т ока ).

Из уравнения Бернулли следует, что при изменении сечения 
потока (канала, трубопровода, аппарата) и соответственно-ско
рости движения жидкости происходит превращение энергии: при 
сужении потока часть потенциальной энергии переходит в кинети
ческую, и наоборот, при расширении потока часть кинетической 
энергии переходит в потенциальную, причем общее количество 
энергии потока остается неизменным.

Для горизонтального трубопровода (рис. 6-5) уравнение Бер
нулли может быть упрощено, так как в этом случае при проведении 
плоскости сравнения по оси потока (т.е. 2 =  0) уравнение (6.12) 
примет вид

р/(рд) +  \\>2/(2д) = Н. (6.12а)

При движении реальной жидкости (в отличие от идеальной 
жидкости) ее гидродинамический напор Н  (или сумма потенциаль
ной и кинетической энергий потока) не остается постоянным, так

как частицы жидкости встречают 
сопротивление, вызванное силами 
вязкости и различными препятст
виями (кранами, вентилями, поворо
тами и т. п.), приводящими к изме
нению сечения или направления по
тока. На преодоление этого сопро
тивления, которое принято называть 
гидравлическим, расходуется энер
гия движущейся жидкости, превра
щающаяся в тепло. Это тепло идет

Рис. 6-5. К выводу уравнения Бернулли для 
горизонтального потока:
/-трубопровод; 2 -пьезометрическая трубка; 3 -труб
ка для измерения суммарного напора (статического 
и скоростного)
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Рис. 6-6. К объяснению физического смысла уравнения Бернулли

на нагревание потока и рассеивается в окружающую среду. П оэтому 
во всяком последующем положении или сечении потока (даже 
бесконечно близком к рассматриваемому) энергия частицы будет 
меньше, чем в предыдущем, т.е.

При этом часть потенциальной энергии переходит в потерянный 
напор (рис. 6-6).

Очевидно, что для того чтобы сохранить равенство напоров (или 
энергий) в любом сечении потока, необходимо в правую часть 
уравнения Бернулли добавить член, учитывающий потери напора:

т. е. в каждом сечении потока при установившемся движении вязкой  
жидкости сумма статического и динамического напоров, нивелирной 
высоты и потерянного напора есть величина постоянная и равная  
общему гидродинамическому напору Н.

Потерянный напор /гп включает в себя две составляющих -  по
тери напора на трение /гтр и на преодоление так называемых 
местных сопротивлений /гм с, под которыми понимают источник 
изменения направления или сечения потока (повороты, сужения, 
расширения, вентили, краны и т.д.), т.е.

Расчет величин /гтр и /гм с рассмотрен ниже (см. разд. 6.4).
С помощью уравнения Бернулли можно определить необхо

димый напор (или давление) для того, чтобы жидкость с заданной 
скоростью транспортировалась по данному каналу (трубопроводу), 
а также скорость и расход жидкости, время истечения жидкости из 
отверстия в резервуаре.

2 1  +  р Л р д )  +  у » 1 / ( 2 д )  >  г 2 +  р 2 / ( р д )  +  ™ \ № д )  ■

— Н---- -- 22 + I------Ь И
Р д 2 д р д 2 д

(6.14)

К  = КР + к ,  ■ (6.15)



6.3. УРАВНЕНИЕ ГАГЕНА-ПУАЗЕЙЛЯ

В случае стационарного ламинарного движения несжимаемой жид
кости в прямой трубе круглого сечения потери напора на трение /гтр 
можно определить теоретически. Решением уравнения Навье- 
Стокса для цилиндрической системы координат ранее было полу
чено

где г-текущий радиус потока; р 1 и р 2 -  давления в произвольно выбранных сечениях 
потока 1 и 2; ¿-расстояние (длина) между сечениями 1 и 2.

Интегрирование этого уравнения при граничных условиях г =  /? 
(где Л-радиус трубы), = 0 и ёи>у/д.г при г =  О дает

При г =  О скорость по оси потока максимальна (н'тах): \ку =  н'тах. 
Из выражения (6.16) при г =  0 получим

Уравнение (6.18) выражает параболическое распределение ско
ростей в сечении стационарного ламинарного потока, протекаю
щего по трубопроводу круглого сечения (закон Стокса). Однако 
в реальных условиях параболический профиль скоростей устанав
ливается на некотором расстоянии от входа в трубу вследствие 
возникающих при этом возмущений (входной эффект). Отрезок 
трубы, в котором наблюдаются эти возмущения в потоке до уста
новления стационарного режима, называют участком стабили
зации.

Расход (12 жидкости, проходящей через элементарное сечение 
с15 =  2%гАг потока, составит

Проинтегрировав уравнение (6.19) в пределах от 0 до б  и от 0 до 
/?, получим

(3.68)

И', = (Р ,-Л )(Л 2-Г 2М4цЬ). (6.16)

Н'тах = 0>1 -  Р2)/Я2/(4ц1) • (6.17)

Тогда в общем случае
= »VтаХ(Л2 -  г2)/Я2 = И>тах(1 -  Г2/Я2) . (6.18)

с1б = = ——— (Я2 — г2)2кг&г.
4  Ь

(6.19)

Р\ ~  Рг *2  |  (Л2 — г2) 2тАг =
4цЬ о

(6 .20)

Из уравнения расхода () =  и'З = м п К 2 . Тогда 
(р1 — р 2)пЯ*/(8\1Ц = ч/кЯ2 ,



Сопоставляя выражения (6.17) и (6.21), видим, что при ламинарном 
потоке максимальная скорость движения жидкости по оси трубо
провода равна удвоенной средней скорости потока: wmax =  2w.

С учетом того, что р 1 — р 2 =  Ар и d  =  2R,  уравнение (6.20) 
принимает вид

Q = Ар-nd* ¡(\2'&\iL) . (6.22)

Уравнение (6.22) известно как уравнение Гагена-П уазейля. С его 
помощью можно определить расход Q жидкости при ламинарном 
движении потока по трубопроводу длиной L и диаметром d, если 
известно значение Ар (перепад давления на отрезке трубопровода 
длиной L). Однако чаще уравнение Гагена-Пуазейля используют 
для определения Ар.

6.4. ГИДРАВЛИЧЕСКОЕ СОПРОТИВЛЕНИЕ 
ТРУБОПРОВОДОВ И АППАРАТОВ

Для определения движущей силы гидродинамических процессов-  
разности давления между двумя точками или сечениями потока 
(или гидродинамического напора / / ) - необходимо знать потерян
ный напор hn [см. уравнение (6.14)], который складывается из 
потерь напора на трение /гтр и на преодоление местных сопротив
лений hM C. Для определения hTp при ламинарном режиме движения 
жидкости воспользуемся уравнением Гагена-Пуазейля. Для этого, 
учитывая, что по уравнению расхода Q =  w n d 2/4, перепишем 
уравнение (6.22) относительно Ар:

Др  = 64w|ii./(2c/2) . (6.23)

Умножив и разделив правую часть выражения (6.23) на р w,  
получим

64ц Lpw2 64 Low2 L o w 2
Ар = — = ----- -  =  (6.24)

wdpd 2 R ed  2 d 2

Отметим, что по смыслу величина Ар характеризует потери 
давления на трение при движении потока по трубопроводу длиной 
L. Безразмерную величину X называют коэффициентом гидравли
ческого трения, или просто коэффициентом трения, а величину 
XL/d =  £ - коэффициентом сопротивления трения. Таким образом, 
X = / ( Re), а С, =  f (Re ,L/ d) .  Тогда

Ар = & w 2/2 (6.25)

И

К  = ДМ рв) =  7(2.4), (6.26)

т. е. потеря на трение давления (Ар) или напора (Л ) выражается 
в долях от скоростного (динамического) напора [ рw2/2 или w 2/(2g)] .



Уравнение (6.24), часто называемое уравнением Дарси, хорошо 
согласуется с опытными данными для ламинарного потока. Оно 
может быть использовано для определения потерь напора на трение 
также и при турбулентном движении жидкости. Однако выражения 
для коэффициентов трения ввиду сложности структуры турбулент
ного потока и невозможности решения для него уравнений На- 
вье-Стокса получают обычно обобщением опытных данных мето
дом теории подобия.

Из уравнения (6.25) имеем
Д/>/(ри’2) =  Ей =  ¡5/2, т.е. Е и = .г;/2= /(К е;1А 0. (6.27)

Например,
Еи =  ЛКет (1/йО". (6.28)

При обработке опытных данных для случая движения жидкости 
в гладких каналах (трубах) при Ие =  4 - 103 -н 105 оказалось, что 
А — 0,158, т =  — 0,25, п =  1. Тогда

Ей =  0,158Ке_0,25(17У).
Отсюда, преобразуя, получим

0,316 Ьрн»2 , 0,316Ьи>2
А^ =  ^ — -  — ; (6.29) Л =  (6.30)

2 7 Ке 0

Из уравнений (6.29) и (6.30) следует, что коэффициент трения при 
турбулентном течении потока

Х = 0,316/7йё. (6.31)

Сопоставляя выражение (6.24) и (6.29), заметим, что если при 
ламинарном режиме движения жидкости Ар ~  то при турбу
лентном обычно Ар ~  IV1,75.

Для каналов некруглого сечения в уравнения (6.24)—(6.31) вместо 
с1 подставляют эквивалентный диаметр канала с!3 , причем X =  Я/Яе” 
(где В -коэффициент, зависящий от формы поперечного сечения 
канала).

При неизотермическом течении, когда протекающая по трубо
проводу жидкость нагревается или охлаждается (в этом случае 
температура стенки трубы отличается от температуры жидкости), 
в правую часть уравнений (6.24)-(6.31) вносят поправочный коэф
фициент, учитывающий локальное (у стенки) изменение вязкости 
жидкости: при нагревании вязкость жидкости у стенки меньше 
вязкости основного потока, и поправочный коэффициент будет 
меньше единицы.

В инженерных расчетах учет влияния теплообмена через стенку 
на потери давления целесообразен в том случае, когда температура 
стенки (в °С) отличается от температуры жидкости более чем в два 
раза.



Рис. 6-7. Зависимость коэффициента трения X от 
критерия Рейнольдса

В технике обычно жидкость движет
ся по трубам со стенками, имеющими 
небольшие неровности, выступы, кото
рые называют шероховатостью. Рас
смотрим влияние шероховатости сте
нок на трение, возникающее при тече
нии жидкости в трубе. Как следует из 
рис. 6-7, эффект шероховатости мал 
при ламинарном и переходном режи
мах. Даже после того, как течение стало турбулентным, но значение 
критерия Рейнольдса еще невелико, эффект шероховатости незначи
телен. Это происходит потому, что вязкий подслой (см. гл. 3) 
перекрывает выступы шероховатости, т. е. в этих режимах 8 > А, 
и трубопроводы можно рассматривать как гидравлически гладкие 
и вычислять X по уравнению (6.31). Здесь 5 -толщ ина вязкого 
подслоя текущей по трубе жидкости; А -средняя высота выступов 
на внутренней поверхности трубы, или величина шероховатости 
(например, для новых стальных труб А «  0,1 мм, для старых загряз
ненных А = 1-2 мм, и т.д.).

Область гладкого течения сохраняется в пределах 2300 < Яе < 
< 10/е, где е = АД/Э -  относительная шероховатость, значение кото
рой приводится в справочной литературе.

С увеличением числа Рейнольдса толщина вязкого подслоя 
уменьшается; при 5 < А вязкий подслой уже не перекрывает вы
ступов шероховатости, и коэффициент трения X становится зави
симым не только от Яе, но и от А, т. е. Х =  /(Я е,А ), так как 
возникает дополнительное вихреобразование вокруг выступов ше
роховатости.

В этих условиях значение коэффициента X выше, чем следует из 
уравнения (6.31). Эта область смешанного течения наблюдается при 
10/е < Ие < 560/е.

При дальнейшем увеличении числа Рейнольдса возникает авто
модельная по отношению к 11е область, происходит «вырождение» 
критерия Рейнольдса; при этом коэффициент трения зависит только 
от величины шероховатости, т. е. Х =  /(А). Эту область называют 
также квадратичной, поскольку в автомодельной области /гтр ~  ус2 
[см. уравнение (6.26)]. Автомодельная область возникает при 
Яе > 560/е.

При обобщении опытных данных по гидравлическому сопро
тивлению трубопроводов для всех областей турбулентного режима 
получено следующее уравнение для определения коэффициента 
трения:

1Д Д  =  -  21ё [0,27е +  (6,81 /К е)0,9] , (6.32)



Для автомодельной области в уравнении (6.32) можно пре
небречь вторым слагаемым в квадратных скобках. Тогда

1 /\/^  =  21ё (3,7/е). (6.33)

Для области гладкого трения можно рассчитать X по уравнению 
(6.31) или же (6.32), исключив из него первое слагаемое в квадрат
ных скобках. Тогда

1 /\Д  =  1,8 1,5. (6.34)

В литературе приводятся и другие уравнения для расчета X.
Составной частью потерянного напора [см. уравнение (6.15)] 

являются потери напора на преодоление местных сопротивлений 
/гм с . При протекании жидкости через сужения и расширения в 
трубопроводах, через краны, задвижки и т. п. помимо потерь, 
связанных с трением, возникают необратимые дополнительные 
потери напора. Например, при внезапном сужении трубопровода 
сечение потока сначала становится меньше сечения трубы и только 
потом, через какой-то отрезок трубы, заполняет все ее сечение. При 
изменении направления происходит вихреобразование вследствие 
действия инерционных сил, и т.д.

Потери напора на преодоление местных сопротивлений /гм с, так 
же как и /гтр, выражают через скоростной напор н'2/2д. Отношение 
потери напора в данном местном сопротивлении к скоростному 
напору называют коэффициентом местного сопротивления £м с :

См.с =  А „,/[>7(20)] . (6.35)

Отсюда для конкретного местного сопротивления получим
А„,1=С„.с1[>7(2<7)]. (6.35а)

Для всех п местных сопротивлений данной системы трубопро
водов

К . ,  =  С- . . 1  * 7 (2 9 ) +  ^ ,2 И ’7(2д) +  •■• +  С м ,Х /(2э) =  1С„,и>7(2 д ) .  (6.36)

Обычно значения коэффициентов местных сопротивлений на
ходят по справочникам (например, для входа в трубу с = 0,5, для 
вентиля с =  4 -н 11, для отвода См с =  0,14, для резкого поворота 
£ м .с =  1.1 ^  1.3, И  т.д.).

Тогда общий потерянный напор, равный /гп = /гтр + /гм с, можно 
рассчитать так:

Лп = г>7(23) + £г;м.Х /(2 в) = £г>7(2<г), (6.37)
или

ка = (Х Щ  + ^ , ) * 2К2 д ) ,  (6.37а)

' где 1С  =  С +  1С М,-
Потерю давления можно рассчитать следующим образом:

АРп =  рдкя = ( Х Щ  + £ £ „ .,)  ри'72. (6.38)



Отметим, что величина /гп выражается в метрах столба жидкости 
и не зависит от рода жидкости.

Расчет гидравлического сопротивления аппаратов химической 
технологии в принципе ничем не отличается от рассмотренного 
выше расчета гидравлического сопротивления трубопроводов. 
Обычно в аппаратах наибольший вклад в общие потери напора 
приходится на долю местных сопротивлений, поскольку в боль
шинстве случаев промышленные аппараты не являются полыми, 
а заполнены различными материалами (гранулами, насадкой и т. п.) 
и устройствами (контактными тарелками, мешалками и т. п.), кото
рые существенно и многократно изменяют направление и сечение 
потоков газа и жидкости при их движении через аппарат. В этих 
условиях и критические числа критерия Рейнольдса значительно 
меньше. Например, для аппаратов с насадкой Лекр составляет 
несколько десятков (вспомним, что для гладких труб Кекр =  2300). 
Все это следует учитывать при гидравлических расчетах аппаратов, 
которые будут даны в последующих главах.

6.5. РАСЧЕТ ДИАМЕТРА ТРУБОПРОВОДОВ И АППАРАТОВ

Неотъемлемой составной частью практически всех химических 
производств является транспорт жидкостей и газов, необходимый 
для обеспечения нормальной работы установок, цехов и предприя
тия в целом, включая снабжение его сырьем и складирование 
готовой продукции. Поэтому протяженность производственных 
трубопроводов достаточно велика, а следовательно, велики и за
траты средств на их изготовление и эксплуатацию. Поскольку при 
проектных расчетах длина трубопроводов обычно задана, основной 
задачей является определение диаметра трубопровода, а также 
расхода энергии на транспортирование.

При известном расходе жидкости диаметр трубопровода 
может быть определен по уравнению расхода =  и>яаг/4. Отсюда 
диаметр трубопровода (1 при средней скорости жидкости и-'

й = ^ / 4 0 / { т ш ) .  (6.39)

Таким образом, единственной переменной, от которой зависит 
диаметр трубопровода, является скорость к’ протекания жидкости 
по трубопроводу. С увеличением скорости диаметр трубопровода 
уменьшается и, следовательно, снижается его стоимость за счет 
снижения затрат на изготовление трубопровода, его монтаж и ре
монт. Но при этом, согласно уравнению (6.31), увеличиваются 
потери напора и соответственно-затраты энергии на транспорти
рование жидкости. Очевидно, что наиболее рациональный -  опти
мальный диаметр трубопровода, учитывающий противоречивое 
влияние скорости на величину общих годовых затрат 3, может быть 
выбран на основе технико-экономического расчета. Для этого 
строят графическую зависимость общих годовых затрат 3 (затраты 
на амортизацию и ремонт-А; затраты на энергию на транспорти-



Рис. 6-8. К определению оптимального диа
метра трубопровода на основе технико-эко
номического расчета:
3 - общие годовые затраты; А -затр ат ы  на аморти
зацию  и ремонт; Э -  эксплуатационные расходы

рование-Э ) от диаметра трубопровода d  (рис. 6-8). Минимум на 
кривой 3 =  А + Э =  f { d )  соответствует такому диаметру трубо
провода, при котором скорость транспортирования жидкости 
оптимальна. Соответственно для этих условий-скорости движения 
жидкости, диаметра и длины трубопровода-по уравнению (6.14) 
определяют необходимый для транспортирования напор Н.

При расчете диаметра химических аппаратов используют ана
логичный подход. Как и при расчете трубопроводов, диаметр 
аппарата определяют по уравнению (6.39), а гидравлическое со
противление -  по уравнениям (6.14) и (6.37). Однако выбор скорости 
w потока в химических аппаратах усложняется рядом обстоя
тельств, специфичных для каждой группы аппаратов. Поскольку 
скорость потока существенно влияет на тепло- и массоперенос, 
выбор скорости потока в аппарате должен быть тесно увязан 
с расчетом процесса, осуществляемого в том или ином аппарате. 
В этом состоит принципиальное отличие выбора скорости и расчета 
диаметра химического аппарата от аналогичных расчетов при 
транспортировании жидкостей по трубопроводам.

Особенность движения газа в трубопроводах состоит в том, что 
оно сопровождается непрерывным снижением плотности газа по 
длине трубопровода вследствие падения давления из-за потерь 
напора. Это, в свою очередь, приводит к соответствующему росту 
скорости газа. При относительно небольших перепадах давления 
(что характерно для внутрипроизводственных коммуникаций) для 
расчета трубопроводов (потерянного напора, общего напора и др.) 
можно без существенной ошибки использовать уравнения, полу
ченные для несжимаемых жидкостей, с заменой в них величин 
w и р на среднеарифметические значения скорости wcp и плотности 
Р с р -

Для ориентировочных расчетов диаметра трубопроводов (а 
также штуцеров и других деталей и узлов химических аппаратов) 
можно использовать опытные данные по скоростям движения 
жидкостей и газов в промышленных условиях, приведенные ниже:



Среда и условия движ ения Скорость,
м /с

Маловязкие жидкости (до *0,01 Па с) при перекачивании 0,5-3,0 
насосом
Вязкие жидкости (свыше 0,01 Па с) при перекачивании насосом 0,2-1,0
Жидкости при движении самотеком 0,1-0,5
Газы при низком давлении (до «10 кПа) 8-15
То же, при повышенном давлении 15-25
Пар насыщенный 15-25
То же, перегретый 20-50

6.6. ИСТЕЧЕНИЕ ЖИДКОСТИ ИЗ ОТВЕРСТИЙ РЕЗЕРВУАРОВ

Истечение жидкости из отверстия в дне сосуда происходит под 
действием гидростатического давления столба жидкости в сосуде. 
При этом возможны два случая истечения: при постоянном и пере
менном уровнях жидкости в сосуде.

При истечении жидкости из отверстия в дне сосуда при по
стоянном уровне жидкости в сосуде Н  задача сводится к опреде
лению расхода жидкости, вытекающей из отверстия (рис. 6-9, а).

Жидкость

йн и

! IV ьо 

5
Рис. 6-9. К определению расхода (а) и времени истечения (6) жидкости из сосуда при 
постоянном (а) и переменном (б) уровнях жидкости

Примем, что жидкость в сосуде находится под атмосферным 
давлением, т.е. р 1 =  р 2, Б »  Б0; тогда н>2 »  (где 5 и 50-площ ади 
сечения соответственно сосуда и отверстия; и н,2-скорости 
соответственно в сосуде и отверстии).

Составим уравнение Бернулли для сечений 1 -1  и П - Н  :
„2Р1 1 *Н----+

Р 9 2 д
Р 2 Рг■■ г2 + I- -  I- йп — г2 -I----+ (1 + О
Р д 2 д р д 2 д

При условии, что Ап = £и>|/2д (где ^-коэффициент сопротив
ления, учитывающий потерю напора в отверстии), пренебрегая



скоростью , получим следующее выражение для скорости исте
чения:

и-2 =  V 2 д н / ( \  + 0  =  У а д ч Л Т г ; .  (б.4о>

Обозначив 1Ду1 + £ =  ф (коэффициент скорости истечения), 
получим

н>2 = ф у Д д Н .  (6.40а)

Из уравнения (6.40) следует, что коэффициент ср <  1. Обычно он 
меняется в пределах 0,95-0,99, в зависимости от толщины днища.

При истечении жидкости из отверстия в тонких стенках проис
ходит сжатие струи: причем наибольшее сжатие (с наименьшей 
площадью сечения 5СЖ) происходит на расстоянии, примерно рав
ном радиусу отверстия. Отношение 5сж/50 = е называют коэффи
циентом сжатия струи. Тогда расход жидкости

б  =  ^ сж =  и л и  е  =  аХоЧ/2 3 # ,  (6.41)

где а  =  ере-коэффициент расхода при истечении, определяемый 
опытным путем. Он зависит от Яе (рис. 6-10), формы отверстия, 
физических свойств жидкости. Для круглых отверстий при истече
нии воды или других жидкостей, близких по вязкости к воде, можно 
принимать а яа 0,62 (при Ле >  104).

Из уравнения (6.41) следует, что расход жидкости, вытекающей 
из отверстия в тонком дне сосуда, не зависит от формы сосуда. Это 
уравнение можно использовать для определения расхода жидкости, 
вытекающей в тонкой боковой стенке сосуда (в этом случае Н -  
расстояние от верхнего уровня жидкости до оси отверстия).

Коэффициент расхода существенно увеличивается при истечении 
через короткий цилиндрический патрубок (насадок или штуцер). 
В этом случае струя после сжатия на выходе из сосуда успевает 
расшириться в насадке и вытекает из него, заполнив все сечение 
насадки; при этом коэффициент расхода для воды, например, 
возрастает до а  = 0,82.

При изменении уровня жидкости в сосуде требуется определить 
время (продолжительность) истечения жидкости из сосуда (т. е.

Рис. 6-10. Зависимость коэффициента расхода 
от критерия Рейнольдса



время опорожнения сосуда -  полного или частичного). При ме
няющемся напоре или высоте Н  жидкости в сосуде будет меняться 
и скорость ее истечения, т. е. происходит нестационарное движение 
жидкости, к которому, строго говоря, неприменимо уравнение 
Бернулли. При решении подобных задач полное время протекания 
процесса (в данном случае -  истечение жидкости из сосуда) раз
бивают на бесконечно малые промежутки времени, и в течение 
каждого из них процесс считают постоянным, независимым от 
времени, т. е. стационарным.

За бесконечно малый промежуток времени dx уровень в сосуде 
(см. рис. 6-9, б) понизится на бесконечно малую величину d Н. При 
постоянстве площади поперечного сечения S сосуда убыль жидкости 
dQ в нем за время dx составит

dе  =  -  Sdtf,

где знак минус в правой части указывает на уменьшение Н  в сосуде. 
За это же время dx в соответствии с уравнением (6.41) из сосуда 
вытечет жидкость в количестве

AQ = a S oy/ l g H  dx.

При условии неразрывности потока эти объемы должны быть 
равны. Тогда

-  S d tf =  a S oS/ lg H d x .

Переписав последнее выражение относительно dx, получим 
dx = — S d tf /(aS 0 y / l g H ) .

Проинтегрируем это уравнение в пределах времени от 0 до 
х и высоты жидкости в сосуде от Н  до 0, приняв, что коэффициент 
расхода а постоянен (т. е. для Re >  104):

х , 0  J Я
Jd t = --------- —  ¡ S H ~ ll2d H  = -------—  J S tf " 1/2dtf. (6.42)
о aS0^/2go

При S =  const уравнение (6.42) примет вид

т = 2S>/ H / ( a S 0y /2 g ) .  (6.43)

Если требуется определить время (продолжительность) исте
чения только части объема жидкости в сосуде, уравнение (6.42) 
нужно интегрировать в пределах от Н  до Н 1 (см. рис. 6-9):

х = 2S(v /tf -  J T T M a S ^ g )  . (6.44)

При S ф const (например, для горизонтальных цистерн и т. п.) 
уравнение (6.42) решают с учетом зависимости S =  f ( H ) .



6.7. ГИДРАВЛИЧЕСКИЕ М ЕТОДЫ  ИЗМЕРЕНИЯ 
РАСХОДА ЖИДКОСТЕЙ И ГАЗОВ

Измерение расходов потоков жидкостей и газов является важной 
технической задачей. Для ее решения разработан ряд методов, 
в том числе и такие, которые не приводят к возмущению потока 
(электрические, оптические и др.). Одним из распространенных 
в технике методов измерения расхода является гидравлический, 
основанный на измерении перепада давления, по сечению потока, 
возникающего при обтекании потоком специальных устройств, 
устанавливаемых на трубопроводах, которые по сути являются 
местными сопротивлениями. Замеряя разность давлений до и после 
такого устройства и используя уравнение Бернулли, определяют 
расход потока. Приборы, основанные на этом принципе, называют 
дроссельными. К ним относятся мерные диафрагмы, мерные сопла, 
труба Вентури. С помощью дроссельных приборов измеряют 
среднюю скорость потока.

Наибольшее распространение для измерения расхода получили 
мерные диафрагмы (рис. 6-11). Диафрагма 1 представляет собой 
тонкий диск с отверстием в центре, который устанавливают между 
фланцами с кольцевыми камерами 2. Разность давлений до и после 
диафрагмы замеряют с помощью дифференциального манометра 3. 
Он представляет собой и-образную трубку, заполненную жид
костью, которая не смешивается с рабочей и имеет большую 
плотность, чем рабочая жидкость. Составим уравнение Бернулли 
для двух сечений горизонтального трубопровода, для которых

Рис. 6-11. Диафрагма для измерения расхода потока в трубопроводе 
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разность давлений замеряется дифференциальным манометром 3:

(6.45)
р д 2 д р д 2 д рд 2 д

И Л И

2 9 (1 + 0
И>1
2д

Р1 ~Рг 
Р 9

=  Л , (6.45а)

где А-разность давлений, измеряемая дифференциальным манометром в метрах 
столба рабочей жидкости; коэффициент сопротивления диафрагмы.

Скорость и’2 в сечении отверстия в диафрагме из уравнения 
(6.45а) определится по формуле

и-2 =  %/ 2 ^ / >Д Т С -  (6.456)
Тогда с учетом рассуждений, приведенных выше, получим 

уравнение для определения расхода жидкости, аналогичное урав
нению (6.41):

6  =  ад50 у /2 д й , (6.46)

где ад -  коэффициент расхода для диафрагмы; Хс-площадь сечения отверстия в 
диафрагме.

Коэффициент расхода диафрагмы зависит от числа Рейнольдса 
и отношения диаметра отверстия в диафрагме с10 к диаметру 
трубопровода ¿1Х\

al¡= f ( R e , d J d 1). (6.46а)

Обычно значение а находят по справочнику с учетом зависимости 
(6.46а).

Вместо мерной диафрагмы можно использовать мерное сопло 
(рис. 6-12), представляющее собой насадок с плавным закруглен
ным входом и цилиндрическим выходом. Гидравлическое сопро-

1?

аг

« Ь

Рис. 6-12. Мерное сопло 

Рис. 6-13. Труба Вентури



Рис. 6-14. Измерение локальной скорости жид
кости пневмометрической трубкой №'лIIтивление мерного сопла меньше, чем 
диафрагмы, но оно сложнее по устрой
ству.

Еще одним видом дроссельного 
прибора является т руба Вентури (рис.
6-13), представляющая собой насадок, 
по ходу потока сначала постепенно 
сужающийся, а затем постепенно рас
ширяющийся до первоначального раз
мера (диффузор). Благодаря плавному 
изменению сечения потока гидравли
ческое сопротивление трубы Вентури гораздо меньше, чем мерной 
диафрагмы и сопла, однако труба более громоздка.

Расчет расхода потока мерным соплом и трубой Вентури про
водят по уравнению (6.46), заменяя ад коэффициентами расхода для 
соответствующих приборов, которые, как и ад, находят по спра
вочникам.

Для измерения скоростей по сечению потока может быть ис
пользована пневмометрическая трубка Пито-Прандтля (рис. 6-14). 
Трубку вводят в поток так, чтобы изогнутый ее конец был направ
лен навстречу потоку. Тогда левая часть трубки замеряет сумму 
скоростного и статического напоров, а правая-только статический 
напор. Очевидно, что в данном случае дифференциальный мано
метр даст показания только о значении скоростного напора 
и>2/2д =  Лск в данной точке. Тогда

и’ = у /2 ф .  (6.47)

Обычно замеряют осевую скорость (а если надо, то и эпюру 
скоростей по всему сечению потока). Для того чтобы определить 
среднюю скорость и расход потока, в выражение (6.46) вводят 
поправочный коэффициент расхода ап:

6 = 5,апЛ/2д/^, (6.48)

где -сечение трубопровода; ап -  коэффициент расхода пневмометрической трубки, 
определяемый по справочнику; а п =  /(Йе).

Отметим, что коэффициенты расхода в уравнениях (6.46) и (6.48) 
всегда меньше единицы.



6.8. ОБТЕКАНИЕ ЖИДКОСТЬЮ ТВЕРДЫХ ТЕЛ

Этот случай анализа движения жидкости, представляющий боль
шой интерес для многих процессов- химической технологии (пере
мешивание, сушка и др.), относят к внешней задаче гидродинамики  
(течение жидкости в трубопроводах и каналах относят к внутренней 
задаче гидродинамики). При этом под обтеканием понимают дви
жение жидкости относительно твердого тела независимо от того, 
движется это тело или оно неподвижно.

Рис. 6-15 схематично иллюстрирует обтекание тела -  цилиндра 
диаметром ¿-стационарно движущимся потоком со скоростью и>. 
На рис. 6-15, а представлена зависимость коэффициента лобового 
сопротивления £ от числа Рейнольдса Яе. Отметим, что при низких

в

Рис. 6-15. Обтекание цилиндра поперечным потоком жидкости:
«-зависимость коэффициента сопротивления С от критерия Рейнольдса; б-характер обтекания 
цилиндра потоком жидкости. Остальные пояснения в тексте



значениях Яе ход кривой £ = / (Яе) аналогичен зависимости коэф
фициента трения от Яе при движении жидкости в трубопроводах 
(см. рис. 6-7).

Рис. 6-15, б дает представление (конечно, схематичное) об общем 
характере течения жидкости вблизи цилиндра при различных зна
чениях Яе. Каждый рисунок показывает мгновенную картину тече
ния, которую можно получить с помощью трассера -  например, 
струек красителя. При анализе этих рисунков следует иметь в виду, 
во-первых, что они дают упрощенное представление о сложной 
картине обтекания жидкостью твердых тел, и, во-вторых, что 
течение является трехмерным, чего на рисунках отобразить нельзя.

При малых числах Рейнольдса (Яе < 2; на рис. 6-15, а -д о  т. А) 
поток, обтекающий цилиндр, является ламинарным и установив
шимся, хотя и асимметричным в продольном (по отношению 
к цилиндру) направлении в результате замедления течения, об
условленного влиянием цилиндра. С увеличением критерия Рей
нольдса (отрезок А В  на рис. 6-15, а) поток становится еще более 
асимметричным, за цилиндром появляются пара вихрей и след 
(рис. 6-15,6-режим В ), т.е. возникает область замедленного по
тока, которая начинает колебаться из стороны в сторону. При 
возрастании Яе ширина следа уменьшается, одновременно умень
шается и коэффициент лобового сопротивления

При дальнейшем увеличении критерия Рейнольдса (до Яе «  500; 
отрезок ВС  на рис. 6-15, а) след содержит двойной ряд равномерно 
расположенных вихрей (вихревая дорожка Кармана). При расчетах 
область Яе от 2 до 500 объединяют в одну -  переходную область 
(или переходный режим).

За переходной областью возникает турбулентный (автомодель
ный по отношению к Яе) режим (отрезок СО на рис. 6-15, а). При 
этом поток, непосредственно прилегающий к цилиндру, является 
фактически установившимся. Справа от цилиндра находятся два 
слоя, образующие вихри, которые неустойчивы и распадаются 
в беспорядочные структурные образования, типичные для турбу
лентности (Яе = 2-10 ; режим й  на рис. 6-15,6). Такая свободная 
турбулентность развивается в течениях со сдвигом без непосредст
венного влияния твердых границ потока.

Представляет большой интерес то, каким образом завихренная 
жидкость покидает поверхность тела, поскольку от этого зависит 
течение за цилиндром и, следовательно, лобовое сопротивление 
цилиндра. В пограничном слое жидкость, заторможенная поверх
ностным трением, неспособна двигаться вдоль поверхности против 
возрастающего справа от цилиндра давления, и происходит ее 
отрыв. Таким образом жидкость пограничного слоя перестает 
следовать в своем движении за профилем тела. Точки отрыва, 
в которых пограничный слой отходит от поверхности тела, обо
значены на рис. 6-15,6 буквой 5. За точкой отрыва направление 
течения непосредственно на поверхности изменяется на противо
положное, так что жидкость движется к точке отрыва сразу с обоих



направлений. Между отошедшим вихревым слоем и твердой по
верхностью находится зона сравнительно медленного рециркуля
ционного течения, которая расширяется в обширную зону за ци
линдром. Эти вихревые течения и слои со сдвигом вокруг них 
становятся менее устойчивыми при возрастании критерия Рей
нольдса.

Рассмотрим поведение пограничного слоя при значениях Яе за 
т. И. На участке кривой ОЕ после т. О  роль отрыва становится 
более сложной: пограничный слой в правой части цилиндра вновь 
присоединяется к поверхности цилиндра (Я е « 1 0 6; режим Е  на 
рис. 6-15,6). Область, заключенная между временно отделившимся 
слоем и поверхностью тела, представляет собой ламинарную зону 
(«пузырь») отрыва со слабым рециркуляционным течением. В этом  
диапазоне значений Ке турбулентность следа и слоев со сдвигом 
распространяется в противоположную по отношению к общему 
движению потока сторону, т.е. поверхности цилиндра. Погранич
ный слой за пузырем отрыва становится турбулентным, и конечный 
завершающий отрыв является отрывом турбулентного погранич
ного слоя. Именно возникновение перехода в самом пограничном 
слое служит причиной резкого падения коэффициента лобового 
сопротивления (рис. 6-15, а). В области вблизи критического зна
чения Ле, при котором коэффициент сопротивления резко умень
шается (т. Е  на рис. 6-15, а), картина течения в значительной мере 
зависит от уровня турбулентности набегающего потока и ш еро
ховатости поверхности.

Дальнейшее увеличение критерия Рейнольдса (кривая Е Е ) при
водит к устранению пузырей отрыва и расширению турбулентной 
части пограничного слоя; коэффициент лобового сопротивления 
вновь медленно возрастает. Отрывающиеся турбулентные погра
ничные слои обусловливают появление слоев со сдвигом, которые 
сами неустойчивы, что приводит к дальнейшему порождению тур
булентности в следе.

Аналогичная картина наблюдается при обтекании жидкостью 
сферы.

На основе анализа изложенного можно сделать вывод о том, что 
гидравлическое сопротивление тела (в данном случае цилиндра) при 
обтекании его жидкостью включает две составляющие: сопротив
ление трения и сопротивление давления, являющееся равнодейст
вующей давлений на поверхность. Первая составляющая увеличи
вается после наступления переходного режима. Вторая составляю
щая существенно зависит от расположения точек отрыва и в случае 
обтекания цилиндра (или шара) может уменьшаться после пере
ходной области. Результирующий эффект в переходной области 
зависит от формы тела, так как сопротивление трения является 
главной составляющей для хорошо обтекаемых тел (например, 
крыло самолета), а сопротивление давления существенно для плохо 
обтекаемых тел (например, цилиндра).

Теоретический расчет гидравлического сопротивления тел при



их обтекании жидкостью достаточно сложен. Поэтому для решения 
данной задачи используют опытные данные и теорию подобия. 
Отнеся силу сопротивления R  при обтекании твердого тела к 
площади проекции S тела на плоскость, перпендикулярную на
правлению его движения, получим R/S  =  А рп (где Арп-перепад 
давлений на лобовой и кормовой частях тела). Величину Арп можно 
определить по уравнению (6.25). Тогда

R = i;Sptv2/2. (6.49)

Решая уравнение (6.25) относительно £, получим
С/2 = &pj(pw 2) = Ей.

Обрабатывая опытные данные методами теории подобия, на
ходим зависимость Eu =  /(Re). Для рассмотренных областей (см. 
рис. 6-15, а) при обтекании потоком сферических тел диаметром 
d  получены следующие соотношения: 

для ламинарного режима (Re < 2)
С = 24/Re; (6.50)

для переходного режима (Re = 2 ч- 500)
£ =  18,5/Re0'6 ; (6.51)

для турбулентного режима (500 < Re <  2 - 105)
С = 0,39 -  0,5. (6.52)

При Re = 2 - 105 н- 106 наступает кризис сопротивления, и £ умень
шается в 4-5  раз.

Из уравнения (6.25) и приведенных значений С, следует, что при 
ламинарном режиме А рп ~  w, при переходном режиме Ap n ~  w 1A, 
при турбулентном режиме Ар п ~  w2 .

Для тел, форма которых отличается от шара, значения коэф
фициента сопротивления больше и зависят не только от критерия 
Рейнольдса, но также и от коэффициента формы  Ф, т. е.

£ = /(К е ,Ф ) ,  где Ф =  F J F .  (6.53)

В выражении (6.53) F m- поверхность шара, имеющего тот же 
объем, что и данное тело поверхностью F . При вычислении Re 
в этом случае в качестве определяющего линейного размера служит 
диаметр эквивалентного шара d, равный диаметру шара того же 
объема, что и данное тело. Эквивалентный диаметр такого шара 
находят из выражения

V = т/рТ = nd3/6, (6.54)
где V -  объем тела; m и рт-соответственно масса и плотность тела.

Рассмотрим в качестве примера обтекания потоком твердого 
тела осаждение твердой шарообразной частицы в неподвижной 
среде под действием силы тяжести.

При падении частицы массой т под действием силы тяжести mg 
скорость ее движения вначале возрастает, а затем, когда сила



сопротивления Л среды уравновесит силы тяжести и ускорение дви
жения будет равно нулю, наступит равномерное движение с по
стоянной скоростью, которую называют скоростью осаждения н>0 .

Сила сопротивления среды, независимо от режима движения 
и формы частиц, в общем виде выражается законом сопротивления 
(уравнение 6.49). Для частиц шарообразной формы оно имеет вид

Л = ( ^ 2/ 4)(ри-2/2). (6-55)

Сила тяжести частицы в жидкой или газообразной среде равна 
весу ее в этой среде:

т д  =  (тсй?3/ 6 ) з ( Р т  -  р ) ,

где рт-плотность частицы; р-плотность среды.

При достижении равновесия К = тд и
(&(12/ 4 ) ^ 1 / 2 )  = (пс13/6 )д (рТ -  р), (6.56)

откуда
= >/40<*(Рт -  рМЗСр) • (6.57)

Коэффициент сопротивления  ̂ в зависимости от режима дви
жения частицы (И.е) определяют по одному из уравнений (6.50)—(6.52). 
При подстановке в уравнение (6.57) значения £ из выражения (6.50) 
для ламинарного режима получим закон осаж дения Стокса:

к’» =  ¿ 2д ( рт -  р)/(18ц), (6.58)

где ц -  вязкость среды.
Для того чтобы получить обобщенное уравнение для опреде

ления скорости ц>0, перемножим левую и правую части выражения 
(6.57) на величину ¿/2/у2 . Получим

дс!3{рТ - р ) Ъу ^ и 2 
у 2 р  4 V2

или
Аг =  С(74)Ке2 , (6.59)

где Аг-критерий Архимеда.

Подставив в уравнение (6.59) значения £, можно найти и>0 для
всех режимов движения частицы. Приближенное значение (также
для всех режимов движения частицы) можно найти по уравнению
Тодеса .—

Яе =  Аг/( 18 + 0,61^/Аг). (6.59а)

6.9. ДВИЖЕНИЕ ЖИДКОСТИ ЧЕРЕЗ СЛОИ 
ЗЕРНИСТЫХ МАТЕРИАЛОВ И НАСАДОК

В химической технологии многие процессы протекают в аппаратах, 
заполненных мелкозернистым материалом или насадкой (процессы 
фильтрования, адсорбции, абсорбции, сушки и т.д.).



6.9.1. Движение потока через неподвижные зернистые слои

Поскольку зернистые материалы и насадки могут быть разнооб
разной формы (гранулы, таблетки, шарики, кольца и т.п.), то 
каналы, образованные пустотами в слоях этих материалов, имеют 
очень сложную конфигурацию. Поэтому при движении жидкости 
или газа через неподвижные зернистые слои поток одновременно 
обтекает отдельные элементы слоя и движется внутри каналов 
сложной формы. Анализ такого движения составляет смешанную 
задачу гидродинамики. Однако для упрощения расчета подобных 
процессов их обычно относят к внутренней задаче; тогда, в со
ответствии с уравнением (6.24), можно записать

Ар = (ХХД/э)(ри'2/2 ) . (6.60)

В данном случае коэффициент трения X, отражает влияние не 
только сопротивления трения, но и местных сопротивлений, вклад 
которых в общее сопротивление Ар зернистого слоя может быть 
очень большим. В этом смысле X в уравнении (6.60) в отличие от 
X в уравнении (6.24) является общим коэффициентом сопротивления, 
существенно зависит от геометрических характеристик зернистого 
материала и определяется по соответствующим эмпирическим 
уравнениям (некоторые из них будут приведены в последующих 
разделах).

Определенную сложность при расчете Ар по уравнению (6.60) 
представляет определение эквивалентного диаметра с1э зернистого 
материала или насадки. Особенно оно усложняется для случая, 
когда зернистые материалы состоят не из одинаковых по размерам 
и форме частиц (так называемый монодисперсный зернистый мате
риал), а из различных (полидисперсный зернистый материал). По
этому выражения для определения часто являются усредненными 
и довольно приближенными. Эквивалентный диаметр выражают 
через основные характеристики зернистого материала -  удельную 
поверхность и свободный объем.

Под удельной поверхностью а (м2/м 3) зернистого материала или 
насадки понимают поверхность частиц материала, находящихся 
в единице объема, занятого этим материалом.

Долей свободного объема слоя материала (свободным объемом, 
или порозностью слоя) е называют отношение пустот между части
цами к объему, занятому этим материалом. Если V - общий объем, 
занимаемый зернистым слоем, ^ -свободны й объем слоя, а УТ— 
объем, занимаемый частицами, образующими слой (т е. плотный 
монолитный материал, из которого изготовлена частица), то 
е =  (V — К )/У =  У0/У  (т. е. величина е является безразмерной и 
выражается в долях или процентах). Обозначив плотность мате
риала через рт, а насыпную плотность через рн, с учетом того, что 
уРн = РтРт> получим е = 1 -  рн/рт.

Отметим, что порозность е заметно зависит от способа загрузки 
материала (при свободной засыпке сферических частиц доля сво



бодного объема слоя в да 0,4, но она может меняться от 0,35 до 0,45 
и более), а также от соотношения между диаметром аппарата
О и диаметром частиц с/.

При 1)/й? < 10 заметно проявляется так называемый пристеноч
ный эффект -  увеличение порозности слоя е у стенки по сравнению 
с таковой в центральной части аппарата. Это приводит к неравно
мерному распределению скоростей по сечению аппарата (у стенки 
скорость может быть значительно больше) и, как следствие,-к 
проскоку части потока без достаточно продолжительного контакта 
с частицами зернистого слоя. Такое явление часто называют бай- 
пасированием.

Эквивалентный диаметр зернистого слоя в общем виде можно 
записать так [по аналогии с выражением (3.10)]:

«/Э =  45 ./П ., (6.61)

где и П , соответственно площадь сечения и смоченный периметр канала, 
образованного зернистым материалом или насадкой.

Величины 5К и П к можно определить следующим образом. 
Объем зернистого слоя в аппарате V =  БН (где 5 -  сечение аппарата, 
заполненного зернистым слоем на высоту Н). Тогда УТ =  БН (\ — е), 
К0 =  Б Не, а поверхность частиц Т7, равная поверхности образуемых 
ими каналов, составляет ^  =  Уа =  Б На (т. е. в последнем случае 
пренебрегаем уменьшением поверхности частиц в результате их 
соприкосновения друг с другом). Вследствие извилистости каналов 
их длина Ь к >  Н.

Обозначим отношение Ь к/Н  как а к. Это и будет коэффициент 
кривизны каналов, причем а к >  1. Тогда свободный объем зернис
того слоя можно выразить так: У0 =  БНг =  БкпкЬ к. Отсюда

Ж. =  ШеДХ, П . ¿ .)  =  5е/(а. л.), (6.62)

где и.-число каналов в слое зернистого материала или насадки.
С учетом того, что ^  =  Б На =  П кЬ кпк, величину П к можно 

выразить следующим образом:
П , = ЯЯа/(£. и.) =  $а/(ак пк) , (6.63)

Тогда эквивалентный диаметр каналов зернистого материала
¿3  =  4Х./П, =  4е/а. (6.64)

Величину с1э можно выразить также через размер частиц слоя 
зернистого материала. Если в 1 м 3 слоя зернистого материала 
имеется п частиц объемом vч и поверхностью Р ч каждая, то можно 
записать

ич = (1 — е)/и =  7с̂ 3/6; Р ч = а/п = п(13/  Ф ,

где «/- диаметр эквивалентного шара того же объема, что и данная частица; 
Ф-коэффициент формы, определяемый по уравнению (6.53); для сферических частиц 
Ф =  1 (значения Ф для частиц различной формы приводятся в справочниках; 
например, для куба Ф = 0,806, для цилиндра высотой, в 10 раз превышающей его 
радиус, Ф =  0,69, и т. д.).



F J V 4 = e/( 1 -  Б) =  6/(Ф0); а =  6(1 -  £)/(<М) . (6.65)
Подставив в уравнение (6.64) величину а из уравнения (6.65), 

получим новый вид уравнения для определения эквивалентного 
диаметра канала в зернистом слое:

В уравнение (6.60) входит величина w - скорость жидкости или 
газа в каналах слоя зернистого материала, которую сложно найти 
Поэтому ее выражают через так называемую фиктивную скорость 
w0, под которой понимают скорость, отнесенную ко всей площади 
поперечного сечения аппарата и определяемую из уравнения расхо
да w0 =  Q/S. При установившемся режиме Sw0 = Sew (где Se = 
=  V J H  =  S H e /H -суммарная площадь сечения каналов). Отсюда

При получении зависимости (6.67) полагали Ьк = Я, что не 
приводит к большой ошибке при расчете гидравлического сопро
тивления слоя зернистого материала или насадки. Перепишем 
уравнение (6.60) с учетом приведенных выше зависимостей. Тогда 
после преобразования получим

Коэффициент сопротивления X является функцией гидродинами
ческого режима движения потока через слои зернистого материала 
или насадки, т. е. Х = /(К е ) .  При этом критерий Рейнольдса выра
жают в модифицированном виде, который получают при подста
новке в него эквивалентного диаметра по уравнению (6 .66):

где Ке0-критерий Рейнольдса, выраженный через скорость и',, и диаметр <1.
При движении жидкости через слой зернистого материала или 

насадки турбулентность развивается при значительно меньших, чем 
при движении жидкости по трубам, значениях Яе (так, ламинарный 
режим существует при Яе <  50).

Для всех режимов движения можно определить X по обобщен
ной зависимости

d3 =  2Фе*//[3(1 — е )] . (6.66)

w - w0/e. (6.67)

н  РК/е)1 
2 Ф а //[3 (1 -в ) ]  2

или

(6.68)

Re =  wd3 р/ц =  и>04ер/(еац) =  4iv0 рДац), (6.69)

ИЛИ

Re =  — = --------------- = ----------------- Re0,
ц 3 ( 1 - е )  ц 3 ( 1 - е )  ° ’

wd3 р 2Ф w 0 dp  2Ф
(6.70)

Х =  133/Re + 2,34, (6.71)



в которой при малых значениях Яе вторым слагаемым в правой 
части можно пренебречь.

При Яе > 7000 наступает автомодельный турбулентный режим. 
При этом коэффициент трения не зависит от Яе и становится 
постоянным: X, = 2,34.

Для движения жидкости через слой мелких частиц (что соответ
ствует низким значениям критерия Рейнольдса), подставив в урав
нение (6.68) значение X =  133/Яе, а Я е-и з уравнения (6.70), получим 
новое выражение для определения гидравлического сопротивления 
зернистого слоя:

Ар =  150(1 -  е)2ц#и’0/(Ф2е3<*2) , (6.72)

которое называют уравнением К озенй- Кармана.
При рассмотрении движения потока жидкости и газа через 

неподвижные слои зернистых материалов и насадок основная зада
ча сводилась к определению гидравлического сопротивления этих 
слоев и отысканию оптимальных условий проведения процессов 
в аппаратах, заполненных неподвижными слоями зернистых мате
риалов или насадки.
6.9.2. Гидродинамика псевдоожиженных слоев

Установлено, что перевод зернистого слоя в псевдоожиженное 
(кипящее) состояние позволяет интенсифицировать многие процес
сы химической технологии (адсорбции, сушки, теплообмена и т. п.), 
а также создать условия для перемещения и смешивания сыпучих 
материалов. При этом размер частиц должен быть небольшим, что 
приводит к увеличению поверхности их контакта с жидкостью или 
газом (а это очень важно для ускорения процессов тепло- и массооб- 
мена) при сравнительно невысоком гидравлическом сопротивлении. 
Скорость процессов тепло- и массообмена повышается еще и пото
му, что в условиях псевдоожижения практически вся поверхность 
всех частиц омывается потоком, причем при значительных скорос
тях. Рассмотрим три основных состояния слоя зернистого мате
риала в зависимости от скорости жидкости или газа (рис. 6-16).

При скорости и>0 потока ниже некоторого критического значе
ния и’пс (скорости псевдоожижения) слой зернистого материала 
(рис. 6-16, а) находится в неподвижном состоянии, его гидравли
ческое сопротивление увеличивается (линия А В С  на рис. 6-16, г), 
а порозность е и высота Н  практически неизменны (линия АВС  на 
рис. 6-16, д). Закономерности движения потока для этого случая 
были рассмотрены выше. По достижении некоторой критической 
скорости и>ПС, соответствующей точке С на рис. 6-16, г, д, гидравли
ческое сопротивление зернистого слоя становится равным его весу 
Ст, отнесенному к площади сечения 5 аппарата, т. е.

Ар =  С ,Д

Но величину Ст можно выразить следующим образом:
Ст =  БН( 1 -  е)(рт -  Р)д.



Рис. 6-16. Схема движения потока через слой твердых частиц и зависимость 
гидравлического сопротивления слоя от скорости потока:
¿/-неподвижный слой; 6 -  псевдоожиженный (кипящий) слой; в-унос (пневмотранспорт); 
г, с) -  зависимость гидравлического сопротивления слоя (г) и высоты слоя (д) от фиктивной 
скорости

Тогда
Ар = Н (рт -  р)(1 -  е )д . (6.72а)

Слой приобретает текучесть, частицы слоя интенсивно переме
щаются в потоке в различных направлениях (рис. 6-16,6), в нем 
наблюдается проскакивание газовых пузырей, а на его свободной 
поверхности появляются волны и всплески; порозность и высота 
слоя увеличиваются (рис. 6-16, <)). В этом состоянии слой напоми
нает кипящую жидкость, благодаря чему он был назван псевдо- 
ожиженным (или кипящим). Скорость мпс называют скоростью 
начала псевдоожижения. В этих условиях слой еще имеет довольно 
четкую верхнюю границу раздела с потоком, прошедшим слой. 
Линия ВС  на рис. 6-16, г, д отражает влияние сил сцепления между 
частицами.

При дальнейшем увеличении скорости потока до некоторого 
критического значения н’у частицы перемещаются интенсивней, 
порозность и высота слоя продолжают возрастать при практичес
ки постоянном гидравлическом сопротивлении (линия С1> на 
рис. 6-16, г, д). При скоростях, превышающих новую критическую 
скорость н'у, происходят разрушение псевдоожиженного слоя и вы
нос частиц потоком (рис. 6-16, в). Это явление массового уноса



частиц называют гидро- или пневмотранспортом и используют 
в технике для перемещения сыпучих материалов. Скорость и>у, 
соответствующую началу массового уноса частиц, называют ско
ростью уноса, или скоростью свободного витания частиц. Последнее 
название обусловлено тем, что при м0 =  н>у порозность слоя на
столько велика (е «  1), что частицы движутся практически незави
симо друг от друга, свободно витают, не осаждаясь и не уносясь 
потоком, т. е. в этом случае (т. I) на рис. 6-16, г, д) вес частицы 
уравновешивается силой сопротивления, возникающей при обтека
нии частицы потоком. Поэтому скорость юу можно определить, так 
же как и скорость осаждения, по уравнениям (6.57) или (6.59, а).

При снижении скорости потока после псевдоожижения слоя 
оказывается, что зависимость гидравлического сопротивления от 
скорости (рис. 6-16, г) выражается линией СЕ, а не В А. Этот 
гистерезис объясняется тем, что после псевдоожижения порозность 
слоя становится большей, чем до псевдоожижения, а значит, гид
равлическое сопротивление неподвижного слоя в результате должно 
быть меньшим. Если после этого вновь начать псевдоожижение, то 
гистерезис уже не обнаруживается.

Таким образом, рабочая скорость и̂ 0 потока в псевдоожиженном 
слое должна находиться в пределах мпс <  м0 <  му. Отношение 
рабочей скорости к скорости начала псевдоожижения называют 
числом псевдоожижения К П:

К „  =  и'о/и'пс • (6-73)

Оно характеризует интенсивность перемешивания частиц. Для 
каждого конкретного процесса определяют оптимальное значение 
К п, однако интенсивное перемешивание частиц обычно достигается 
уже при К п =  2.

Следует отметить также, что структура псевдоожиженного слоя 
в определенной мере зависит от того, каким потоком -  жидкостью 
или газом-достигнуто псевдоожиженное состояние зернистого ма
териала.

Однородное псевдоожижение наблюдается при псевдоожижении 
капельной жидкостью (рис. 6-17, а). При этом увеличение скорости 
потока выше и’пс приводит к равномерному увеличению высоты 
слоя без существенных колебаний верхней границы слоя.

В технике чаще используют псевдоожижение газовым потоком. 
В этом случае обычно происходит неоднородное псевдоожиже
ние, особенно характерное для больших чисел псевдоожижения 
(рис. 6-17,6). При этом часть газа движется не только сплошным 
потоком, но и в виде пузырей, иногда достаточно больших. Эти 
пузыри разрушаются при выходе из слоя, приводя к резким колеба
ниям его высоты (рис. 6-17, в). С увеличением скорости газа (а 
значит, и К П) неоднородность слоя возрастает, размеры пузырей 
увеличиваются, и иногда они могут достигать по размеру диаметра 
аппарата; при этом возможно поршневое движение слоя частиц, 
находящихся над пузырем (рис. 6-17, г). При выходе пузырей из
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Рис. 6-17. Схемы режимов работы аппаратов с псевдоожиженным слоем твердой 
фазы:
а -  однородным; б-сепарированным неоднородным; в с  барботажем пузырей; г - с  поршне- 
образованием; д - с  каналообразованием

псевдоожиженного слоя часть слоя подбрасывается вверх, что 
приводит к значительному уносу частиц газовым потоком. Такое 
псевдоожижение называют поршневым. При поршневом псевдо
ожижении ухудшается контакт между частицами и газом и соот
ветственно ухудшаются условия проведения того или иного процес
са. Если в псевдоожиженное состояние переводят слой мелкозернис
того слипающегося материала, то при скорости, немного превы
шающей и ^ ,  возможно нарушение однородности слоя вследствие 
образования сквозных каналов (рис. 6-17, д). В этом случае значи
тельное количество газа проходит через такие каналы, т. е. происхо
дит проскок или байпасирование газового потока без полного 
контакта со всеми частицами слоя. При увеличении скорости газа 
эти каналы часто полностью исчезают или сохраняются лишь в слое 
непосредственно над опорно-распределительной решеткой.

На работу аппаратов с псевдоожиженным слоем зернистого 
материала существенно влияет конструкция опорно-распредели
тельной решетки, назначение которой состоит не только в удержа
нии без провала через нее зернистого слоя до начала и после 
окончания работы аппарата в режиме псевдоожижения, но и в рав
номерном распределении потока жидкости или газа по сечению 
аппарата.

Наиболее надежно скорость начала псевдоожижения и>пс опреде
ляют экспериментально на лабораторных или опытных установках. 
Расчетным путем н’пс находят следующим образом. Для частиц 
шарообразной или близкой к ней формы критическое значение 
критерия Рейнольдса (Ке0пс), при котором начинается псевдоожи
жение, можно определить по следующему уравнению:

Ке0пс =  А г/ ( 1400 +  5 ,2 2 ,/А г) . (6.74)



В критерий Архимеда Ar =  (d 3 р2 g /\i2) [(рт — р)/р] входят все 
известные величины. Тогда, определив по уравнению (6.74) R e0nc =  
= wacdp/\i, находят искомую скорость wnc. Зная ее, можно найти 
рабочую скорость w0 потока [например, по известному значению 
К п из уравнения (6.73)], а по ней определить диаметр аппарата [по 
уравнению (6.39)] и гидравлическое сопротивление зернистого слоя.

Скорость уноса wy частиц, при которой происходят разрушение 
псевдоожиженного слоя и массовый унос частиц, рассчитывают так 
же, как и скорость осаждения -  например, по уравнению (6.59а), по 
которому, определив значение Re0y =  wy dp/ц, находят скорость 
уноса wy.

При псевдоожижении по мере увеличения скорости потока уве
личиваются его высота Н  и порозность 8. Для расчета е можно 
использовать уравнение

е =  (18Re +  0,36Re2/Ar)°'21, (6.75)
которое применимо только к однородным псевдоожиженным 
слоям. Обозначим через V0, Н 0 и е 0 соответственно объем, высоту 
и порозность слоя в неподвижном состоянии, а через V, Н  и е -  те же 
величины в псевдоожиженном состоянии. Поскольку объем твердо
го материала Vr постоянен, то

FI =  F0( l - 6 0) = F ( l - e ) .
Тогда

К/К„=(1 - 8 0)/(1 - е ) .

В аппарате постоянного поперечного сечения
V/V0 = Н /Н 0 =  (1 — е0)/(1 — е).

Определив значение е из уравнения (6.75), можно найти высоту 
псевдоожиженного слоя

Я  = Я 0( 1 -  е0)/(1 -  е).

необходимую при расчете высоты аппаратов, в которых зернистый 
материал находится в псевдоожиженном состоянии.

6.10. ПЛЕНОЧНОЕ ТЕЧЕНИЕ ЖИДКОСТЕЙ

В химической технологии многие процессы тепло- и массопереноса 
осуществляются в аппаратах, в которых одной из фаз является 
тонкая жидкая пленка, текущая по твердой, обычно вертикальной, 
стенке. Скорость этих процессов в значительной мере зависит от 
распределения скоростей по толщине стекающей пленки и от 
толщины пленки.

Рассмотрим стекание жидкой пленки под действием силы тяжес
ти по вертикальной поверхности при условии, что другая фаза (газ, 
пар или жидкость) не оказывает заметного влияния на движение 
этой пленки.

Распределение скоростей по толщине стекающей жидкой пленки.
Принимаем, что жидкость в виде тонкой пленки стекает по верти



кальной поверхности ламинарно (достаточно распространенный 
в технике случай) при установившемся режиме движения.

Ось у  (рис. 6-18) направлена в сторону уменьшения скорости 
(т. е. перпендикулярно стенке), ось 2- в сторону стекания пленки, ось 
л:-вдоль поверхности пленки (по ее ширине). При ламинарном 
режиме движения частицы жидкости перемещаются только вдоль 
оси г  (т. е. по высоте пленки). Перемещения частиц жидкости вдоль 
осей х  и у  (т. е. по ширине и толщине пленки) не происходит. При 
этом составляющие скорости юх =  0 я wJ, =  0, но м>2 Ф 0.

Распределение скоростей в стекающей пленке может быть най
дено решением уравнения Н авье- Стокса совместно с уравнением 
неразрывности потока. Уравнение Навье-Стокса для одномерного 
установившегося потока (вдоль оси г) имеет вид

3\уг
дх

+ И’„

др
=  +  т -  +  рд  +  ц

бг

днгг
бу

б2У>г

дх2

+ ди'Л
дг )

ду2 бг1О- (6.77)

•Поскольку направление оси г  совпадает с направлением движения 
пленки, то перед первым и вторым членами правой части уравнения 
(6.77) стоит знак плюс. Уравнение сплошности для рассматри
ваемого движения имеет вид

ду>х!дх  +  5и>у/ду + дм>г/дг = 0. (6.78)

Так как мх =  =  0, то дюх/дх  = дк  /ду =  0. Следовательно,
= 0, и левая часть уравнения (6.77) примет вид

I Зи» дм>. бу/,у с ----- V и*-----1- у/ ---
г д х  у ду г дг

= 0 .

Поскольку пленка со стороны газа имеет свободную поверх
ность, силы трения обычно пренебрежимо малы, а газ, который

Распределение скоростей по толщине стекающей пленки жидкости

Рис. 6-19. К выводу уравнения для определения расхода и средней скорости движения 
жидкой пленки по вертикальной стенке



может изменять давление в пленке, имеет малую плотность и прак
тически не изменяет давления по высоте пленки, то др/дг =  0. Так 
как

б2 \vJ6x2 = д2 \vjdz2 =  0, а д2 \vJ6y2 ф 0, 

то уравнение (6.77) принимает вид
0 =  рд + ц32и’г1ду2 или рд = — ц<?2и>г1бу2 . (6.79)

В уравнении (6.79) частная производная характеризует полное 
изменение скорости, поэтому ее можно заменить полным диффе
ренциалом.

Интегрируем уравнение (6.79) при следующих граничных усло
виях: 7  = 8 , и>г =  0 ; у  = 0, д'л>г/ду  =  0 (из-за отсутствия влияния сил 
трения на свободной поверхности пленки скорость постоянна).

Запишем уравнение (6.79) следующим образом:
А2у/г с1(с1и'г,/с1>>)

р0 = - ^ = - ^ ^ — '

Для изотермического потока величины р и ц постоянны. Тогда
у <1п/йу

—  «6 ' 8 0 >¿у  /  ц ау
=  -

о о
Интегрируя уравнение (6.80) в интервалах от у  до 8 (по толщине 

пленки) и от и>г до 0 , получим

Г Г ?
^  уйу = — ,

откуда

Р в [ &2- У 2\  РЗ§2Л о,ч
или ™1 = ^ \ х ~ ь 2)-  (6-8 )

Из уравнения (6.81) видно, что скорость по сечению пленки 
изменяется по параболе с максимальным значением у свободной 
поверхности. Действительно, при у  =  8 н>г =  0 (у стенки), а при у  =  0 

=  н'тахпл (у свободной поверхности стенки). Тогда
И'тахпл =  рз52/(2ц); (6.82) =  ытахпл(1 -  у 2/82), (6.83)

где у-текущая координата.

Уравнение (6.83) является аналогом закона Стокса для рас
пределения скоростей в потоке при течении жидкости по каналам  
круглого сечения [уравнение (6.18)]. Следует отметить, что все 
изменения скорости в соответствии с уравнением (6.83) происходят 
на очень малой толщине стекающей по вертикальной стенке пленки 
жидкости, поскольку 8 обычно порядка одного миллиметра и 
меньше.



й к = = ^ т 1 1 ) т У- (6-85)

1 и средняя скорость движения пленки жидкости по верти- 
генке. Выделим в пленке жидкости (рис. 6-19) элементар- 

ь  'е толщиной йу. Через это сечение проходит объем
ж: V в количестве

АУ= — м/гП(1у, (6.84)
где П-С1У.. .снный периметр поверхности (или ширина) пленки.

Подставляя в уравнение (6.84) значение wz из уравнения (6.83), 
получим:

РФ2 ( .

2ц V 82

Интегрируем уравнение (6.85) в пределах от 0 до К и от 0 до 5: 

|с !К = ^ п |(5 2 - / ) ф - ;  к = ^ ( б а8 - ^ ) = ^ ? 5 » .
о й о 2ц \  3 /  2ц 3

После преобразования получим
К=р0П83/(Зц). (6.86)

Уравнение (6 .86) определяет объемный расход стекающей плен
ки жидкости. Значение V  находят по уравнению расхода:

V = п’ср П8, (6.87)
где н,ср — средняя скорость движения жидкой пленки.

Переписав уравнение (6.87) относительно н>ср и заменив V его 
значением из уравнения (6 .86), получим

’̂ср = V/ П8 = рзП83/(ЗцП8) = рд82/(3ц). (6.88)
Сравнив уравнения (6.82) и (6 .88), имеем №тах пл/и̂ ср = 3/2, т.е. 

и^тахпл = 1,5н'ср (напомним, что в жидкости, протекающей в канале 
в ламинарном режиме, и̂ тах =  21̂ ) .

Для того чтобы определить значения V или и>ср по уравнениям 
(6 .86) и (6 .88), необходимо знать толщину пленки 5. Обозначим 
через Г линейную массовую плотность орошения [кг/(м с)], т.е. 
массу жидкости, проходящей в единицу времени через единицу 
длины периметра поверхности, по которой течет пленка. Тогда

г  =  Кр/П. (6.89)

С учетом уравнения (6.87)
Г = и>ср П8р/П = и-ср 8р, (6.89а)

откуда
*% = Г/(8р). (6.90)

Сопоставляя уравнения (6 .88) и (6.90), получим
3 __________________

Г/(8р) = р<?82/(3ц), откуда 8 = ,/ЗцГДдр2). (6.91)



Выразим теперь среднюю скорость также через линейн ' ч 
ность орошения, исключив из выражения (6.90) толщину“-1

Уравнение (6.92), в правой части которого все величины из
вестны или легко определимы, можно использовать и для расчета 
объемного расхода жидкости [с помощью уравнения (6.87)].

Итак, мы рассмотрели основные характеристики пленочного 
течения для ламинарного режима движения пленки при отсутствии 
на поверхности пленки волнообразования.

Гидродинамический режим движения пленки характеризуется 
критерием Рейнольдса для пленки Яепл по средней скорости и» 
движения жидкой пленки и эквивалентному диаметру с1э:

Опытным путем в зависимости от значения Яе1Ш установлены 
три основных гидродинамических режима движения пленки (значе
ния Яепл, соответствующие переходу от одного режима к другому, 
приведены ориентировочно): ламинарное течение пленки с гладкой  
(безволновой) поверхностью раздела ф аз (ЯеШ1 < 30); ламинарное 
течение с волнистой поверхностью раздела ф аз (30 < Яепл < 1600); 
турбулентное течение пленки (Яепл > 1600).

Ввиду трудности определения толщины и скорости течения 
пленки в турбулентном режиме и в ламинарном с волнистой 
поверхностью, величину Яепл для этих режимов часто рассчитыва
ют с использованием плотности орошения Г [с учетом выражения

При всех рассуждениях мы пренебрегали влиянием движения 
газа (пара или жидкости) вдоль пленки. Однако при определенных 
условиях (прежде всего при достаточно высоких скоростях газа) 
влияние газового потока на течение пленки может быть существен
ным. Например, при стекании жидкой пленки по внутренней по
верхности трубы газ движется противотоком с большой скоростью 
(порядка 5-10 м/с). При этом вследствие трения между газом 
и поверхностью пленки резко возрастают касательные напряжения 
на поверхности раздела фаз. Толщина пленки увеличивается (так 
как движение пленки тормозится), возрастает также гидравлическое 
сопротивление движению газа. При дальнейшем увеличении скорос
ти газа может быть достигнуто равновесие между силой тяжести 
стекающей пленки и силой трения с последующим накоплением

3
..92)

где с1э = 45/П = 4П8/П = 45. Тогда ^
К е ^ и ’̂ б р /ц . (6 .93)

(6.89а)]:
К е„„ =  4и 'ср8рД1 =  4 Г /ц  . (6 .9 4 )



жидкости (вследствие значительного увеличения толщины пленки) 
и выбросом ее газовым потоком. Работа аппаратов, основанных на 
пленочном контакте фаз, в этих условиях нарушается. Такое явле
ние в технике называют захлебыванием. Для противоточных аппа
ратов (не только пленочных) момент наступления захлебывания 
является верхним пределом допустимой скорости потока (в рас
сматриваемом случае -  газового) для данного аппарата. Эту ско
рость для каждого конкретного случая (аппарата и процесса) можно 
рассчитать (см. гл. 16-18).
6.11. ГИДРОДИНАМИКА БАРБОТАЖА

Одним из наиболее распространенных методов развития межфаз- 
ной поверхности в химической аппаратуре является барботаж. 
Обычно при барботаже газ (пар) через отверстия в распределитель
ных устройствах проходит в жидкость и диспергируется в ней в виде 
пузырьков. Такой процесс принято называть массовым барбота
ж е м.

В пределе газ может поступать в жидкость из одиночного 
отверстия. В этом случае при небольшом расходе газ барботирует 
через жидкость в виде отдельных свободно всплывающих пузырь
ков. Такой режим барботажа называют свободным всплыванием 
(движением) пузырьков. При этом пузырек сначала увеличивается 
в диаметре, а затем, когда подъемная (архимедова) сила станет 
равна силе сопротивления отрыва, отрывается от отверстия. Для 
пузырька шаровой формы диаметром (1П подъемная сила = 
=  (я^п0/6)(рж — рг), где рж и рг-плотность соответственно жидкос
ти и газа. Сила сопротивления отрыва Л 0 зависит от диаметра с10 
отверстия и поверхностного натяжения ст жидкости (Л0 =  кс1а а). 
Тогда при =  Я а

Уравнение (6.95) справедливо для невысокой скорости образова
ния пузырьков и показывает, что в режиме свободного движения 
диаметр пузырька определяется физическими свойствами жидкости 
и диаметром отверстия, но не зависит от расхода газа <20. С увели
чением расхода газа число пузырьков п, отрывающихся в единицу 
времени (частота отрыва, с -1),

возрастает до тех пор, пока будет достигнут критический расход 
газа

( п £ д / 6 ) ( р ж -  р г) =  ке10 а .

Отсюда диаметр пузырька
3

¿п =  у / М а о / [ я ( р ж -  рг). (6.95)

П = 6 (?„/(я<Й). (6.96)

где и>п-скорость подъема пузырьков.



При расходе газа выше критического последовательно отры
вающиеся от отверстия пузырьки соприкасаются друг с другом 
и поднимаются в жидкости в виде цепочки пузырьков, происходит 
их цепное движение. При этом диаметр пузырьков увеличивается 
с возрастанием расхода газа:

<4 = \ / 6бо /(даО.
При установившемся движении скорость подъема пузырьков 

определяется из условия равенства подъемной силы и силы сопро
тивления среды, что для ламинарного режима движения пузырьков 
приводит к известному закону Стокса [уравнение (6.58)], который 
для рассматриваемого случая записывается следующим образом:

И'п =  ¿пй(Рж -  Рг)/(18И*)- (6 9 8 )

При прочих равных условиях скорость подъема газового пу
зырька в 1,5 раза выше скорости осаждения твердых сферических 
частиц того же размера, и в знаменатель уравнения (6.98) нужно 
в этом случае вместо цифры 18 подставить цифру 12. Это обстоя
тельство объясняется тем, что на поверхности контакта жидкости 
и газового пузырька происходит относительное движение фаз. 
В системе жидкость -  твердая частица наличие неподвижного слоя 
жидкости у поверхности частицы (см. разд. 6 .8) приводит к больше
му градиенту скорости у этой поверхности, а это означает, что 
вязкость данного случая движения оказывает большее влияние, 
чем в случае всплывания газового пузырьку. Если жидкость имеет 
хотя бы следы загрязнений поверхностно-активными веществами, 
скорость подъема пузырька в ней ближе к рассчитанной по уравне
нию (6.98).

С увеличением размера пузырьков закономерности их движения 
отличаются от рассмотренных выше. Это объясняется снижением 
влияния поверхностного натяжения жидкости (по сравнению с ее 
динамическим действием) на форму пузырьков. При этом пузырьки 
теряют сферическую форму, сплющиваются. Траектория движения 
таких пузырьков отклоняется от вертикальной; скорость их подъе
ма с увеличением размера изменяется несущественно (рис. 6-20). Н а 
рисунке по оси абсцисс отложен 
средний диаметр пузырька, рассчи
танный как диаметр шара, объем 
которого равен объему пузырька.
Такой диаметр принято называть 
поверхностно-объемным.

При массовом барботаже в режи
ме свободного всплывания пузырь
ков закономерности, рассмотрен-

Рис. 6-20. Зависимость скорости подъема га
зового пузырька от его диаметра



ные для одиночного пузырька, справедливы. При скоростях газа, 
превышающих критическую, эти закономерности теряют силу. 
Образовавшуюся при этом газожидкостную систему (часто назы
ваемую пеной) характеризуют в основном по газосодержанию 
и поверхности контакта фаз. Следует отметить, что возникающая 
при барботаже пена нестабильна и разрушается сразу же после 
прекращения подачи газа.

Под газосодерж анием е понимают долю объема газа в газожид
костной смеси (пене). Плотность пенного слоя рп можно выразить 
следующим образом:

Р„ =  Ерг +  (1 - е ) р ж» ( 1  - е ) р ж, (6.99)

откуда
е =  1 -  р„/рж.

Из равенства кПр пд =  /г0 ржд следует, что рп/рж = Л0/йп (где Ип 
и Л0-вы сота соответственно слоя пены и осветленного слоя). Таким 
образом,

6 =  1 - Р „ / Р « =  1 - К ! К -  (6.100)

Значения /гп и Л0 находят опытным путем.
Удельная поверхность а (м2/м 3) представляет собой поверхность 

контакта фаз в единице объема газожидкостной системы: а =  
= пкс1%Р/УП (где «-число пузырьков; г/ср-средний поверхностно
объемный диаметр пузырька; УП-  объем пены).

Г азосодержание в можно выразить следующим образом: е = 
= ил£/сР/(6 Кп). Тогда

К  = ия^р/(6е) = пп^р/а ,

откуда
¿ср =  6 е/а. (6.101)

Из выражения (6.101) можно найти величину а при известном йср.
Приведенные гидродинамические характеристики газожидкост

ной системы имеют существенное значение при расчете тарельчатых 
массообменных аппаратов. Анализ гидродинамических режимов 
при массовом барботаже рассмотрен в гл. 16.
6.12. ДИСПЕРГИРОВАНИЕ ЖИДКОСТЕЙ

Одним из распространенных в технике способов развития поверх
ности контакта фаз между жидкостью и газом (паром) является 
диспергирование—дробление (распыление) жидкости на капли. Этот 
же способ используют и для развития поверхности контакта в сис
теме жидкость -  жидкость.

Обтекание капель, движущихся в сплошной среде, отличается от 
обтекания твердых частиц жидкостью (газом, паром). Отличие 
состоит в следующем: 1) форма капли при движении в сплошной 
среде может существенно изменяться, причем изменения могут



быть циклическими (при этом происходит осцилляция* капли) 
и направленными (при этом форма капли из шарообразной перехо
дит в сфероид, тор и т.д.); 2) внутри капли могут возникать 
циркуляционные токи жидкости, причем интенсивность и характер 
этих циркуляций в процессе движения капли могут существенно 
меняться; 3) капля может разрушаться с образованием капель 
меньших размеров; 4) при массовом движении капель они могут 
сталкиваться между собой, что может привести к взаимному отско
ку, слиянию капель в одну, слиянию с последующим дроблением.

6.12.1. Способы диспергирования жидкостей

Классификация способов диспергирования. В основу рассматрива
емой классификации положены способы подвода энергии, расходу
емой непосредственно на диспергирование жидкостей. В соответст
вии с этим различают гидравлическое, механическое и пневмати
ческое диспергирование.

Г и д р а в л и ч е с к о е  д и с п е р г и р о в а н и е .  При этом способе 
диспергирования основным энергетическим фактором, приводящим 
к распаду жидкости на капли, является давление нагнетания. Про
ходя через диспергирующее устройство, жидкость приобретает 
достаточно высокую скорость и преобразуется в форму, способ
ствующую быстрому и эффективному распаду (струя, пленка 
и т.п.).

Форсунки для гидравлического диспергирования по принципу 
действия подразделяют на струйные, с соударением струй, центро
бежные.

Струйные форсунки представляют собой насадок с цилиндри
ческим или какой-либо другой формы отверстием (соплом). Выте
кающая из него под действием перепада давления струя распадается 
на капли с довольно большим разбросом размеров по диаметру. На 
рис. 6-21 в качестве примера приведены схемы струйных форсунок 
с цилиндрическим, щелевым, кольцевым соплом и с соплом в виде 
круговой прорези.

Форсунки с соударением струй работают по принципу разбива
ния на капли нескольких струй, вытекающих из соответствующих 
насадков. Из точки столкновения двух цилиндрических струй ре
зультирующий поток растекается радиально, образуя плоскую 
пленку, распадающуюся на капли.

Центробежные форсунки обычно имеют тангенциальные вход
ные отверстия, что способствует более интенсивному распаду струи 
при ее выходе из сопла.

Гидравлическое диспергирование -  простой и самый экономич
ный по потреблению энергии способ диспергирования (2-4 кВт на 
диспергирование 1 т жидкости), поэтому он наиболее широко рас
пространен в технике.

* От лат. олсг//о -  качаюсь.



К недостаткам гидравлического диспергирования следует отнес
ти довольно грубое и неоднородное дробление жидкости, трудность 
диспергирования высоковязких жидкостей.

Повысить эффективность гидравлического диспергирования 
можно наложением пульсаций давления или расхода (чаще и того, 
и другого) на поток диспергируемой жидкости. Возникающие при 
пулъсационном диспергировании дополнительные колебания жид
костной струи или пленки способствуют увеличению поверхностной 
энергии, быстрой потере устойчивости потока и, как следствие, 
более тонкому диспергированию.

Другим методом повышения эффективности гидравлического 
диспергирования является сообщение потоку жидкости дополни
тельной энергии за счет высоковольтного электрического разряда 
(пробоя жидкости) в полости распылителя. При этом происходит 
выброс высокоскоростного потока капель, которые догоняют и до
полнительно дробят капли, покинувшие диспергирующий элемент 
в период между импульсами. Кроме того, сопровождающие разряд 
эффекты (ударная волна, кавитация) длятся практически весь про
межуток времени между импульсами и также приводят к дробле
нию жидкости, покидающей распылитель за это время.

М е х а н и ч е с к о е  д и с п е р г и р о в а н и е .  При этом способе дис
пергирования жидкость получает энергию вследствие трения о 
быстровращающийся рабочий элемент. Приобретая вращательное 
движение, жидкость под действием центробежных сил срывается 
в виде пленок и струй с рабочего элемента и дробится на капли.

По способу подвода жидкости механические диспергирующие 
элементы подразделяют на устройства с непосредственной подачей

Рис. 6-21. Формы сопловых каналов и образующихся струй в струйных форсунках:
а -  цилиндрическое сопло; б—щелевидное сопло; в-кольцевое сопло; г—сопло в виде круговой 
прорези



Жидкость

Рис. 6-22. Схема тарельчатого рабочего 
элемента

Рис. 6-23. Схема пневматической форсунки:
/-патрубок для подачи сжатого воздуха; 2-патрубок для подачи диспергируемой жидкости; 
3 -  направляющий диск (тарелка)

жидкости на рабочий элемент и погружные. При подаче жидкости 
на рабочий элемент жидкость под действием центробежных сил 
течет по нему и диспергируется за его пределами. Наиболее прос
тым из таких устройств является гладкий тарельчатый диск 
(рис. 6-22); для повышения эффективности диспергирования диск 
может приводиться во вращательное движение.

К основному достоинству механического способа диспергирова
ния следует отнести возможность дробления высоковязких и за
грязненных жидкостей. Недостатком является то, что рабочие 
элементы при механическом диспергировании довольно сложны 
в изготовлении и эксплуатации и энергоемки (расход энергии 
составляет порядка 15 кВт на 1 т жидкости).

П н е в м а т и ч е с к о е  д и с п е р г и р о в а н и е .  При этом способе 
диспергирования энергия подводится к жидкости в основном в ре
зультате динамического взаимодействия жидкости с потоком газа. 
Благодаря большой относительной скорости потоков в дисперги
рующем элементе жидкость сначала расслаивается на отдельные 
нити (струи), которые затем распадаются на капли.

Обычно выбор пневматического диспергирования обусловлен 
необходимостью получения мелкодисперсных капель жидкости 
(диаметром порядка 100-200  мкм), что трудно реализовать други
ми способами диспергирования. На рис. 6-23 приведена схема 
одной из разновидностей пневматической форсунки. Дисперги
руемую жидкость подают на тарелку 3, куда поступает также 
сжатый воздух, который сдувает с тарелки жидкость и диспергирует 
ее.

К достоинствам пневматического способа диспергирования от
носятся малая зависимость качества диспергирования от расхода



/

жидкости, надежность в эксплуатации, возможность диспергирова
ния высоковязких жидкостей. К недостаткам этого способа следует 
отнести большой расход энергии (50-60 кВт на 1 т жидкости), 
необходимость в диспергирующем агенте (обычно сжатый воздух) 
и оборудовании для его сжатия и подачи.

Эффективность пневматического диспергирования может быть 
существенно повышена, если газу сообщить колебания ультразву
ковой частоты, что при прочих равных условиях обеспечивает более 
тонкое и однородное дробление жидкости.

Известно множество различных по конструкции диспергиру
ющих устройств как пневматических, так и других типов, которые 
описаны в специальной литературе*.

Распад струй и пленок жидкости при различных способах диспер
гирования. Разрушение струи (пленки) жидкости является в основ
ном следствием развития в ней колебательных процессов, возник
новение которых обусловлено внешними и внутренними фактора
ми. К внешним относятся аэродинамические силы, стремящиеся 
деформировать и разорвать струю (пленку), к внутренним -  возму
щения, обусловленные качеством изготовления диспергирующего 
устройства, его вибрациями, конструктивными особенностями и 
т. п.

На процесс распада струи (пленки) жидкости влияют также 
физические свойства жидкости и окружающей среды. (Отметим, что 
в ряде случаев в качестве окружающей среды может быть не только 
газ, но и жидкость, например при получении эмульсии.) Так, 
вязкость жидкости оказывает стабилизирующее воздействие, за
трудняя развитие волновых явлений, а следовательно, и дисперги
рование; при увеличении поверхностного натяжения наблюдается 
замедление распада струи жидкости.

Механизм дробления жидкости, покинувшей диспергирующий 
элемент, зависит в основном от формы вытекающей струи и соот
ношения скоростей струи и окружающей среды, которые, в свою 
очередь, определяются способом диспергирования и конструкцией 
диспергирующего устройства.

При гидравлическом диспергировании скорость окружающего газа 
(жидкости) обычно значительно ниже скорости истечения, а жид
кость вытекает из диспергирующего устройства в виде цилиндри
ческой струи или пленки различной формы.

При постепенном увеличении скорости истечения (начиная от 
нулевого значения) наблюдаются следующие явления (рис. 6-24). 
Сначала жидкость (вода) выходит из сопла в виде единичных капель 
(рис. 6-24, а). Увеличение скорости истечения до 1,5 м/с приводит 
к образованию короткой струи и неравномерных капель (рис. 6-24, б). 
После отрыва капель создаются неравномерные расширения по 
длине струи. Под действием давления в расширении струи меньше-

* Пажи Д. Г., Галустов B.C. Основы техники распыливания жидкостей. М.: 
Химия, 1984. 256 с.
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Рис. 6-24. Схема разрушения цилиндрической струи при постепенном увеличении 
скорости ее истечения из сопла. Пояснения в тексте

го диаметра жидкость перетекает в расширение большего диаметра. 
Слияние или неслияние соседних расширений приводит к неравно
мерности и к увеличению крупной фракции получаемых капель. При 
скорости истечения воды 1,85-2,5 м/с образуются наиболее равно
мерные капли (рис. 6-24, в): примерно 99% их имеют диаметр (1К 
капли 0,45-0,75 мм. При скорости истечения более 2,5 м/с длина 
струи увеличивается до максимума (рис. 6-24, г), число капель оди
накового размера при этом уменьшается, происходит образование 
дополнительных маленьких капелек-«спутников». Число таких 
«спутников» увеличивается с ростом скорости истечения; при этом 
возрастает и число крупных капель.

Отметим, что длина струи увеличивается с уменьшением по
верхностного натяжения и вязкости жидкости. С увеличением по
верхностного натяжения и вязкости возрастает диаметр образу
ющихся при распаде струи капель.

Распад плоской пленки жидкости обусловлен двумя основными 
причинами: 1) возникновением на пленке отдельных перфораций, 
которые постепенно увеличиваются до образования сетки, состо
ящей из тонких нитей, распадающихся на множество мелких капель 
(рис. 6-25, а, б); 2) образованием на пленке перпендикулярно на
правлению потока неустойчивых волн (амплитуда которых возрас
тает при удалении от кромки сопла), приводящих к распаду пленки 
на параллельные нити, которые дробятся на капли (рис. 6-25, в).

При механическом диспергировании, как и при гидравлическом, 
дроблению подвергается либо струя, либо пленка жидкости. При 
этом процессы разрушения струи и пленки и образования капель 
близки к рассмотренным выше.



Рис. 6-25. Схема разрушения плоской пленки при увеличении скорости истечения 
жидкости из сопла. Пояснения в тексте

При пневматическом диспергировании определяющим фактором 
разрушения струи является воздействие скоростного потока газа, 
выходящего из канала с большой скоростью (50-300 м/с), в то 
время как скорость истечения струй жидкости сравнительно невели
ка. При этом возникает трение между струями газа и жидкости, 
в результате чего струя жидкости как бы вытягивается в отдельные 
нити. Эти нити быстро распадаются в местах утонения и образуют 
мелкие капли. Длительность существования статически неустойчи
вой формы в виде нитей зависит от относительной скорости газа 
(чем больше относительная скорость, тем тоньше нить, короче 
период ее существования и тоньше диспергирование) и от физи
ческих свойств жидкости.

6.12.2. Дробление и коалесценция капель

Выходя из диспергирующего устройства, капли взаимодействуют 
с окружающей средой (газ, жидкость), которая может существенно 
деформировать их или полностью разрушить. На это взаимодейст
вие накладывается нестационарность режима движения капель -  они 
могут либо тормозиться, либо ускоряться потоком среды. В связи 
с тем, что первоначальное диспергирование полидисперсно, на 
некотором расстоянии от диспергирующего устройства скорость 
капель различных размеров может существенно различаться, что, 
в свою очередь, служит причиной их взаимных столкновений. 
Последнему может способствовать также пересечение траекторий 
движения капель, обусловленное одновременной работой несколь
ких близко установленных диспергирующих устройств.

Рассмотрим такие понятия, как осцилляция (колебание) капель 
и циркуляция в них жидкости.

Осцилляция капли является следствием действия ряда сил. Ос
новные из них-это  силы воздействия со стороны сплошной среды



(стремящиеся придать капле форму, обеспечивающую минимальное 
гидравлическое сопротивление, и обусловливающие распределение 
по поверхности капли давления и микроволн) и силы поверхностно
го натяжения (стремящиеся стянуть каплю в шар). Осцилляции 
способствуют силы Кориолиса, обусловленные вращением капли, 
а также другие силы.

Установлено, что циркуляция внутри капли возникает не всегда, 
а лишь тогда, когда при данном размере капли относительная 
скорость и>отн обтекающей ее сплошной среды достигает определен
ного значения или когда при одной и той же относительной 
скорости размер капли больше некоторого критического. Посколь
ку этот вопрос очень важен для анализа процессов массопереноса, 
рассмотрим его подробнее.

По указанному признаку каплю условно разделяют на капли 
малого диаметра (отсутствие циркуляции) и большого диаметра 
(наличие циркуляции). Поскольку в реальных условиях относитель
ная скорость капель в процессе их полета изменяется (обычно 
существенно снижается), то в начале развития внутрикапельная 
циркуляция жидкости может постепенно затухать, т. е. такие капли, 
сохраняя неизменный размер, постепенно от капли большого диа
метра перейдут в группу капель малого диаметра.

Критический диаметр капли, соответствующий рассматриваемой условной гра
нице, можно определить по критериальному уравнению

Диаметру соответствует критическое значение Иекр, определяемое по уравне
нию

Например, для капель воды в воздухе Кекр =  1000.

При с!к >  с!кр не только возникает циркуляция жидкости внутри 
капли, но и изменяется режим ее обтекания, в частности возрастает 
коэффициент гидравлического сопротивления.

Разрушение капель начинается при появлении отрывного тече
ния сплошной среды в кормовой части капли. Для количественной 
оценки уровня устойчивости капли в большинстве случаев исполь
зуют критерий Вебера \Уе = м2йкр/ а ,  характеризующий соотноше
ние сил гидравлического воздействия на каплю со стороны сплош
ной среды и сил поверхностного натяжения. Значение критерия 
Вебера, соответствующее началу разрушения капли, принято назы
вать критическим >Уекр. Однако в оценке этой величины имеются 
большие расхождения, что можно объяснить зависимостью начала 
разрушения капель также и от вязкости жидкости, продолжитель
ности воздействия сплошной среды и некоторых других факторов. 
Таким образом, можно сделать вывод, что критерий В ебера-не 
единственный, определяющий устойчивость капли.

(6 .102)

(6.103)



Учесть различные факторы удалось при установлении связи 
критерия Вебера с критерием Рейнольдса Яе = рг/цг (определя
ющим режим обтекания капли), критерием Лапласа Ьр =  стрж^ / ц£  
(определяющим соотношение сил вязкости и сил поверхностного 
натяжения) и соотношением вязкостей и плотностей сплошной 
среды и капель жидкости:

\Уе,р =  0,5ае?р(цг/цж)2(рж/рг)Ьр~1. (6.104)

Однако, как оказалось, и эти параметры учитывают далеко не все 
факторы, обусловливающие столь сложное явление, каким реально 
оказывается распад капель.

При дроблении капли в условиях уменьшающейся относитель
ной скорости происходит выдувание *ее в «сумку» вследствие того,
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Рис. 6-26. Стадии дробления капли при различных скоростях обдувающего газа: 
а-простое; б -  со срывом поверхностного слоя; в-взрывное



что наветренная сторона капли продавливается внутрь и образуется 
выпуклая по направлению потока жидкая пленка. В дальнейшем эта 
пленка лопается, образуя большое число мелких капелек и тор, 
содержащий порядка 70% массы первоначальной капли и распада
ющийся затем на множество крупных капель (рис. 6-26, а).

При дроблении капли в условиях возрастающей относительной 
скорости наблюдаются два вида деформации: 1) - в  случае капель 
достаточно вязких жидкостей -  нефти, мазута и т. п. (описана выше); 
2) -  в случае маловязких жидкостей (вода, спирты и т. п.) происходит 
выдувание капли в «сумку», которое сопровождается значительным 
уменьшением аэродинамического сопротивления, компенсирующим 
возрастающий динамический напор. Если скорость газа намного 
превышает критическую, происходит срыв жидкости верхнего слоя 
капли с наветренной стороны капли, имеющей форму диска, с обра
зованием мелких капелек. При критической деформации капли диск 
перфорируется, и капля распадается на несколько капель меньшего 
размера (рис. 6-26,6).

При воздействии на каплю мощных импульсов давления и ско
рости, например при горении капель в сверхзвуковом потоке, мож ет 
наступить взрывное дробление (рис. 6-26, в).

Классификация режимов разрушения капель представляется 
следующей:

режим I (4 ^  \¥е < 20 и 0,1 ^  Ай'еКе“ 0,5 <  0,8)-простое деление 
(на 2 -4  капли), разрушение «сумки» и хаотическое дробление, при 
которых размер вторичных капель близок (по порядку величины) 
к размеру основных;

режим II (10 < \Уе < 104 и 0,5 ^  \VeRe-0,5 < 10)-разруш ение 
капель со срывом поверхностного слоя, дающего очень мелкие 
капельки наряду с крупными каплями, отделяющимися от первона
чальной капли;

режим III (103 ^  \Уе ^  105 и 10 ^  \VeRe~0,5 ^  100)-взры вн ой  
распад, при котором образуются капли значительно мельче перво
начальной.

Значения критериев, приведенные для трех режимов дробления 
капель, позволяют определить вид распада и, следовательно, в той 
или иной степени оценить поверхность капель.

Следует отметить, что в реальных промышленных аппаратах 
химической технологии, в которых используют диспергирование 
жидкостей, критерий \¥е обычно намного меньше 10, т. е. соответ
ствует отсутствию вторичного дробления, или первому режиму.

6.13. ТЕЧЕНИЕ НЕНЬЮТОНОВСКИХ Ж ИДКОСТЕЙ

Из анализа закона Ньютона [уравнение (3.6)] следует, что вязкость 
жидкости ц не зависит от градиента скорости и постоянна при 
данной температуре. Такие жидкости принято называть ньют онов
скими. К ним относятся все газы и чистые жидкости (и их смеси) 
с низкой молекулярной массой.



Если жидкости не подчиняются закону Ньютона и касательные 
напряжения выражаются более сложными зависимостями, чем 
уравнение (3.6), такие жидкости называют неньютоновскими. К ним 
относятся растворы полимеров, коллоидные растворы, суспензии 
и т. п. Структура неньютоновских жидкостей определяется характе
ром  взаимодействия их частиц. При отклонении этих жидкостей 
(систем) от равновесия (покоя) структура таких жидкостей наруша
ется, а их свойства зависят от прилагаемых усилий и скорости 
деформации. Законы деформации и движения неньютоновских жид
костей составляют предмет и задачи науки, которую называют 
реологией. Обычно реологические свойства неньютоновских жид
костей определяют экспериментально.

Классификация и реологические свойства неньютоновских жид
костей. Для получения расчетных уравнений, описывающих течение 
неньютоновских жидкостей, следует установить связь между на
пряжениями сдвига и скоростью деформации. Касательные напря
жения хт, как известно, являются функцией градиента скорости:

т T = f ( á w j á y ) .  (6.105)

Поскольку wx =  dx/dx,  правую часть уравнения (6.105) можно запи
сать в виде

^  =  =  =  (6.106) 
dу  dy \  dx )  d i \  dy J dx 

где у =  dx/dy-  локальная деформация; x время.

Деформация у в рассматриваемой точке определяет относи
тельное смещение в направлении оси х  при изменении координаты 
у  на dy.  Тогда выражение (6.106) примет вид

d w j d y  = dy/dx = f l (хт). . (6.107)

Вид уравнений (6.105)-(6.107) зависит от реологических свойств 
неньютоновских жидкостей.

Для неньютоновских жидкостей вводится понятие «кажущейся» 
вязкости. Под ней подразумевают вязкость неньютоновской жид
кости, у которой скорость деформации под действием заданного 
напряжения сдвига равна скорости деформации рассматриваемой 
неньютоновской жидкости. Связь кажущейся вязкости цк с реологи
ческими свойствами неньютоновской жидкости может быть пред
ставлена выражением

Хт = /(dy/dx) =  -  ц ,dy/dx. (6.108)

Неньютоновские жидкости подразделяют на три основные груп
пы.

К пе р в о й  г р у п п е  относятся вязкие (или стационарные) 
неньютоновские жидкости, для которых функция (6.105) не зависит 
от времени (рис. 6-27). По виду кривых течения различают сле
дующие жидкости этой группы: бингамовские, псевдопластичные 
и дилатантные. На рис. 6-27 приведена аналогичная зависимость 
и для ньютоновской жидкости (кривая 4).



Бингамовские жидкости (рис. 6-27, кривая 1) начинают течь 
только после приложения напряжения т0 (т0-  начальное напряжение 
сдвига, или предел текучести), превышающего предел текучести. 
При этом структура пластичной жидкости разрушается, и она ведет 
себя как ньютоновская, т.е. зависимость хт от dy/dx для них также 
прямо пропорциональна. При снижении напряжения (хт <  т0) 
структура бингамовских жидкостей восстанавливается. К бинга- 
мовским жидкостям относятся густые суспензии (различные пасты 
и шламы, масляные краски и т.п.).

Уравнение кривой течения бингамовских жидкостей имеет вид
тт -  т„ =  -  цп dy/dx (при Тт >  т0),  (6.109)

где |хп-пластическая вязкость.

Псевдопластичные жидкости (рис. 6-27, кривая 5) получили 
наибольшее распространение в рассматриваемой группе неньюто
новских жидкостей. К ним относятся растворы полимеров, целлю
лозы и суспензии с асимметричной структурой частиц, и т.п.  
Псевдопластичные жидкости, как и ньютоновские, начинают течь 
при самых малых значениях тх. Для этих жидкостей зависимость 
напряжения сдвига от скорости деформации может быть представ
лена степенной функцией

хт = k (dy/dt)", (6.110)
где к и п -  константы, причем значение к зависит от консистенции жидкости 
и увеличивается с увеличением вязкости; п отражает меру неньютоновского поведе
ния жидкости.

Жидкости, реологические свойства которых описываются зави
симостью (6 .110), иногда называют степенными.

Для псевдопластичных жидкостей п <  1 (для ньютоновских п =  1 
и соответственно к =  ц), т. е. кажущаяся вязкость уменьшается 
с увеличением скорости деформации. Кривая течения постепенно 
переходит в прямую с цк = со при бесконечно большом градиенте 
dy/dx.

Дилатантные жидкости (рис. 6-27, кривая 3) содержат жидкую 
фазу в количестве, позволяющем заполнить в состоянии покоя или 
при очень медленном течении пустоты между частицами твердой 
фазы. При увеличении скорости частицы твердой фазы перемеща
ются друг относительно друга быстрее, силы трения между части
цами возрастают, при этом увеличивается кажущаяся вязкость. Для 
дилатантных жидкостей показатель степени в уравнении (6 .110) 
п >  1. К дилатантным жидкостям относятся суспензии крахмала, 
силиката калия, различные клеи и др.

Ко в т о р о й  г р у п п е  относят неньютоновские жидкости, харак
теристики которых зависят от времени. Для таких жидкостей 
величина цк зависит не только от градиента деформации, но и от ее 
продолжительности, что усложняет анализ процесса течения этих 
жидкостей, поскольку для определения вязкости нужно знать пре
дысторию жидкости. Эти жидкости подразделяют на тиксотропные 
(кажущаяся вязкость которых во времени уменьшается) и реопекти-



Рис. 6-27. Реологические характеристики жидкостей разных типов:
/ -бингамовской; 2 -неньютоновской (кажущаяся вязкость); З-дилатантной; -/-ньютоновской- 
5-  пссвдопластичной ’

Рис. 6-28. Профили скоростей ламинарного течения разных жидкостей:
/ — пссвдопластичной; 2 —ньютоновской; 3 —дилатантной (/?—радиус канала, /"—текущий радиус 
потока)

ческие (кажущаяся вязкость которых во времени увеличивается).
К тиксотропным жидкостям  относятся многие красители, не

которые пищевые продукты (простокваша, кефир и т.п.), вязкость 
которых снижается при взбалтывании. К реопектическим жидкос
тям  можно отнести суспензии бентонитовых глин и некоторые 
коллоидные растворы.

К т р е т ь е й  г р у п п е  относятся вязкоупругие, или максвеллов
ские жидкости. Кажущаяся вязкость этих жидкостей уменьшается 
иод воздействием напряжений, после снятия которых жидкости 
частично восстанавливают свою форму. К этому типу жидкостей 
относятся некоторые смолы и пасты тестообразной консистенции.

Для описания реологических свойств неньютоновских жидкостей 
предложено большое количество моделей и эмпирических уравне
ний, которые приводятся в специальной литературе.

Гидродинамика неньютоновских жидкостей. Для описания зако
номерностей движения неньютоновских жидкостей уравнения 
Навье-Стокса применять нельзя, поскольку кажущаяся вязкость 
зависит от скорости движения, и, следовательно, по сечению потока 
будет меняться не только скорость, но и кажущаяся вязкость. 
Вывод уравнений движения неньютоновских жидкостей приводится 
в специальной литературе.

Поскольку неньютоновские жидкости имеют большую кажущу
юся вязкость, обычно для них характерно ламинарное движение. 
Вместе с тем при определенных условиях ламинарное движение 
неньютоновских жидкостей может переходить в турбулентное. Од
нако определение условий перехода является очень сложной зада
чей. Это объясняется тем, что вследствие изменения напряжения 
сдвига от нуля по оси канала до максимального — у его стенки — из
меняется также и вязкость, от которой зависит критерий Яе.



Очевидно, что и профиль скоростей по сечению потока ненью- 
гоновских жидкостей вследствие особенностей их структуры должен 
быть специфичным. На рис. 6-28 представлен профиль скорости для 
жидкостей, поведение которых характеризуется степенным реоло
гическим законом [уравнение (6.110)] при ламинарном режиме. При 
этом показатель степени составляет п = 1 / 3 для псевдопласгичной 
жидкости (кривая У), п =  1 —для ньютоновской жидкости (кривая 2) 
и п — 3 -для  дилатантной жидкости (кривая 5).

При ламинарном режиме движения неньютоновских жидкостей, 
реологические свойства которых не зависят от времени, расчет 
гидравлического сопротивления можно проводить на основе урав
нения (6.25), полученного для ньютоновских жидкостей. При этом 
коэффициент трения А, можно определять по уравнению

(к/8) [(6/1 + 2)/«)"]
При п =  1 и к =  ц модифицированный Яе' трансформируется 

в обычное выражение критерия Рейнольдса.
Более подробно вопросы реологии и гидродинамики неньюго- 

новских жидкостей рассмотрены в специальной литературе*.
ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Выведите основное уравнение гидростатики.
2. Для решения каких практических задач применяют основное 

уравнение гидростатики?

3. Получите выражения закона Паскаля при условии равновесия 
в сообщающихся сосудах (рис. 6-29) для следующих случаев: а) 
оба сосуда открыты, сосуды заполнены однородной жидкостью, 
плотность которой р; б) оба сосуда открыты, сосуды заполнены 
разнородными жидкостями, причем р х >  р 2; в) оба сосуда за
полнены однородной жидкостью, один из сосудов закрыт и давле
ние в нем ( р х) больше, чем в другом ( р 2) ■

4. По трубопроводу одинакового диаметра (рис. 6-30) протекает

X — 64/Re',

где Re' = модифицированный критерий Рейнольдса.

Ш

-J i. ш ж
z, I

I
0

Рис. 6-29. К вопросу № 3 для само
контроля

I
Рис. 6-30. К вопросу № 4 для само
контроля

* Ромашов П. Г., Курочкина М . Н . Гидромеханические процессы химической 
технологии. 3-е изд. Л.: Химия, 1982. 288 с.



вода. Составьте систему уравнений Бернулли для сечений 1-1 ,  
I I —II, I II  —III  и по возможности упростите их.

5. Опишите распределение скоростей по сечению потока жидкости 
при ламинарном режиме движения жидкости. Какие величины 
обычно определяют с помощью уравнения Г аген а- Пуазейля?

6. Как изменится гидравлическое сопротивление гидравлически 
гладкого трубопровода при ламинарном и турбулентном реж и
мах движения, если скорость протекания жидкости увеличится 
в 2 раза?

7. Как влияет шероховатость на гидравлическое сопротивление при 
движении жидкости при ламинарном и турбулентном режимах?

8. Что понимают под автомодельной областью движения жид
кости?

9. Как рассчитывают потери напора на трение и местные сопро
тивления в трубопроводах и аппаратах?

10. В чем состоит принцип гидравлических методов измерения 
расходов жидкостей и газов?

11. Как выбрать оптимальный диаметр трубопровода или канала? 
В чем состоит особенность выбора скоростей движения жид
кости ( га за ) в химических аппаратах?

12. Каков порядок величин скоростей жидкостей и газов в трубо
проводах?

13. Сформулируйте внутреннюю и внешнюю задачи гидродинамики. 
В чем состоят их различие и сходство?

14. Опишите движение жидкости через неподвижные слои зернис
тых материалов и насадок. В чем сущность смешанной задачи 
гидродинамики? Сравните гидродинамические условия работы 
аппаратов с неподвижным и псевдоожиженным слоями зернис
тых материалов.

15. Что понимают под эквивалентным диаметром канала в слое 
зернистого материала?

16. Как определяют скорость начала псевдоожижения? Что пони
мают под явлением пневмотранспорта?

17. В чем особенности гидродинамического режима движения жид
кой пленки при стекании ее по вертикальной стенке? В чем 
сходство и различие движения потока в трубопроводе и жидкой 
пленки? Поясните явление «захлебывания» в химических аппара
тах.

18. Как определяют расход и среднюю скорость движения пленки 
жидкости по вертикальной стенке?

19. В чем особенности гидродинамики свободного всплывания газово
го пузырька в жидкости? Как определяют скорость всплывания 
пузырька? )

20. Охарактеризуйте массовый барботаж. Сформулируйте поня
тие о поверхностно-объемном диаметре пузырька, покажите его 
связь с газонаполнением и удельной поверхностью контакта 
в барботаж ном слое.

21. В чем состоят особенности течения неньютоновских жид
костей?



Г Л А В А  7

ПЕРЕМЕШИВАНИЕ ЖИДКИХ СРЕД

Перемешивание жидких сред, пастообразных и твердых сыпучих 
материалов -  один из наиболее распространенных процессов хими
ческой технологии. Чаще всего в технике встречаются процессы 
перемешивания жидких сред — типичный пример смешанной задачи 
гидродинамики.

Под перемешиванием жидких сред понимают процесс много
кратного относительного перемешивания макроскопических эле
ментов объема жидкой среды под действием импульса, передава
емого среде механической мешалкой, струей газа или жидкости.

Перемешивание жидких сред применяют для решения следу
ющих основных задач: 1) интенсификации процессов тепло- и мас- 
сопереноса, в том числе и при наличии химической реакции; 2) 
равномерного распределения твердых частиц в объеме жидкости 
(при приготовлении суспензий), а также равномерного распределе
ния и дробления до заданной дисперсности жидкости в жидкости 
(при приготовлении эмульсий) или газа в жидкости (при барботаже).

Аппараты с перемешивающими устройствами широко исполь
зуют в химической технологии для проведения таких процессов, как 
выпаривание, кристаллизация, абсорбция, экстракция и др.

При перемешивании градиенты температур и концентраций 
в среде, заполняющей аппарат, стремятся к минимальному значе
нию. Поэтому аппараты с мешалкой, например, по структуре 
потоков наиболее близки к модели идеального смешения.

Перемешивание жидких сред может осуществляться различными 
способами: вращательным или колебательным движением мешалок 
(механическое перемешивание); барботажем газа через слой жид
кости (пневматическое перемешивание); прокачиванием жидкости 
через турбулизующие насадки; перекачиванием жидкости насосами 
по замкнутому контуру (циркуляционное перемешивание).

Процесс перемешивания характеризуется интенсивностью и эф
фективностью, а также расходом энергии на его проведение.

Интенсивность перемешивания определяется количеством энер
гии И, подводимой к единице объема V перемешиваемой жидкости 
в единицу времени (Ы/У) или к единице массы перемешиваемой 
жидкости (М/Кр). Интенсивностью перемешивания обусловлен ха
рактер движения жидкости в аппарате. Повышение интенсивности 
перемешивания всегда связано с увеличением энергозатрат, а тех
нологический эффект от увеличения интенсивности перемешивания 
ограничен строго определенными пределами. Поэтому интенсив
ность перемешивания следует определять исходя из условий дости
жения максимального технологического эффекта при минимальных 
энергозатратах. Интенсификация процесса перемешивания позволя
ет повысить производительность установленной аппаратуры или 
снизить объем проектируемой.



Под эффективностью перемешивания понимают технологиче
ский эффект процесса перемешивания, характеризующий качество 
проведения процесса. В зависимости от назначения перемешивания 
эту характеристику выражают различным образом. Например, при 
использовании перемешивания для интенсификации тепловых, мас
сообменных и химических процессов его эффективность можно 
выражать соотношением кинетических коэффициентов при переме
шивании и без него. При получении суспензий и эмульсий эффек
тивность перемешивания можно характеризовать равномерностью 
распределения фаз в суспензии или эмульсии.

В данной главе в основном рассмотрено перемешивание жидких 
сред механическими перемешивающими устройствами (мешалка
ми), поскольку для осуществления перемешивания аппараты с ме
шалками находят наибольшее распространение в технике.
7.1. МЕХАНИЧЕСКОЕ ПЕРЕМЕШИВАНИЕ

7.1.1. Движение жидкости в аппарате с мешалкой
В промышленности для перемешивания в основном используют 
механические мешалки с вращательным движением. При работе 
таких мешалок возникает сложное трехмерное течение жидкости 
(тангенциальное, радиальное, аксиальное) с преобладающей окруж
ной составляющей скорости. Тангенциальное течение, образующе
еся при работе всех типов мешалок, является первичным. Обычно 
среднее значение окружной (тангенциальной) составляющей ско
рости (и\.) существенно превышает средние значения как радиаль
ной (и’р), так и аксиальной, или осевой (и’а), составляющих.

Для вращательного движения жидкости систему уравнений 
Н авье-С токса можно записать в следующем виде:

В случае плоского вращательного движения вокруг оси г  (м = О, 
п>а =  0) система (7.1) имеет общее решение: Р

При г  =  О wT =  0 и соответственно С 2 = 0. Для области, нахо
дящейся в центре вращающейся массы жидкости, при установив
шемся движении к’т = (ог (где ю -угловая скорость). Таким образом, 
вдоль оси вращения жидкости в области 0 < г <  гв существует 
цилиндрический вихрь радиусом гв. Из уравнения (7.2)" следует, что 
в области вне цилиндрического вихря wT =  CJr ,  откуда С2 = шгв. 
Тогда для периферийной области тангенциальной составляющей 
скорости

Сопоставление теоретической и экспериментальной кривой тан
генциальных скоростей жидкости в аппарате с вращающейся ме

-т- =  р — ;дг г
бр w*

(7.1)

где wT~ тангенциальная составляющая скорости.

wr = СуГ + С2/г . (7.2)



шалкой (рис. 7-1) показывает, что существует некоторая переходная 
область II между областью центрального вихря 1 и периферийной 
областью III.

Под действием центробежной силы, возникающей при вращении 
любого типа мешалки с достаточно большой частотой, жидкость 
стекает с лопастей в радиальном направлении. Дойдя до стенки 
сосуда, этот поток делится на два: один движется вверх, другой-  
вниз. Возникновение радиального течения приводит к тому, что 
в переходной области создается зона пониженного давления, куда 
и устремляется жидкость, текущая от свободной поверхности жид
кости и от дна сосуда, т.е. возникает аксиальный (осевой) поток, 
движущийся в верхней части сосуда сверху вниз к мешалке.

Таким образом, в аппарате создается устойчивое аксиальное 
течение, или устойчивая циркуляция (рис. 7-2).

Объем циркулирующей жидкости в единицу времени в аппарате 
с мешалкой называют насосным эффектом, который  ̂является 
важной характеристикой мешалки: чем больше насосный эффект, 
тем лучше в данном аппарате идет процесс перемешивания. В слу
чае преимущественно радиального потока, создаваемого мешалкой, 
насосный эффект Vp определяется по выражению

УР = nd„bwv,
где wp- средняя радиальная скорость жидкости, причем wp ~  <1а п.

Рис. 7-1. Теоретическая (1) и экспери
ментальная (2) кривые тангенциальных 
скоростей жидкости в аппарате с вра
щающейся мешалкой:
I -  область центрального цилиндрического 
вихря; //-переходная область; ///-периф е- 
рийная область

Рис. 7-2. Траектории движения частиц жидкости 
в аппарате с мешалкой (а) и эпюра скоростей (б)



Поскольку для геометрически подобных мешалок отношение 
величина постоянная, можно записать

К  = СР n d l , (7.3)

где Ср-  постоянная для данного типа мешалок.

В случае преимущественно аксиального (осевого) потока, созда
ваемого мешалкой, насосный эффект V0 выражается следующим 
соотношением:

К  =  K d l w J 4 ,

где и>0-средняя скорость жидкости в осевом направлении, причем w ~  nS (где 
S -ш а г  мешалки). 0

Поскольку для геометрически подобных мешалок S/dM = const, 
получим выражение

V0 = C0ndi,  (7.3а)
идентичное уравнению (7.3). Значения постоянных в уравнениях 
(7.3) и (7.3а) определяют опытным путем, они приведены в спе
циальной литературе. Таким образом, насосный эффект сильно 
зависит от конструкции и частоты вращения мешалки. Существен
ное влияние на него оказывает вязкость перемешиваемой жидкости: 
с ростом вязкости насосный эффект уменьшается, что снижает 
эффективность процесса перемешивания.

Модифицированное число Рейнольдса для мешалок ReM в случае 
механического перемешивания жидкой среды выражается следу
ющим образом (с учетом того, что со = ndM п):

ReM =  nd2„ p/и , (7.4)

гДе «^„-диаметр мешалки, м; и - частота вращения мешалки, с -1 .

При ламинарном движении (ReM < 10) в аппаратах с мешалкой 
возникает слаборазвитое трехмерное течение со свободной цирку
ляцией. Центральные цилиндрические вихри отсутствуют, посколь
ку их диаметры оказываются меньше диаметра вала мешалки. 
В аппарате реально существует периферийная и переходная области 
течения.

По мере турбулизации потока (10 < ReM < 103) формируется 
вынужденная циркуляция, и в аппарате не только существуют 
периферийная и переходная области, но и намечается область 
центральных цилиндрических вихрей.

При развитом турбулентном течении (ReM > 104) вынужденная 
циркуляция обеспечивает интенсивное трехмерное течение всей 
массы жидкости в аппарате. Область центральных цилиндрических 
вихрей развивается, достигая (по порядку величины) размеров 
переходной и периферийной областей.

Следует иметь в виду, что приведенные критические значения 
критерия Рейнольдса являются приближенными и зависят от конст
рукции и геометрических размеров аппарата и мешалки.

При работе вращающихся механических мешалок на поверхнос
ти жидкости возникает воронка, глубина которой растет с увеличе



нием частоты вращения мешалки (в пределе она может достигать 
дна сосуда). Это явление отрицательно сказывается на эффектив
ности перемешивания и значительно снижает устойчивость работы 
мешалки. На глубину и форму воронки большое влияние оказыва
ют диаметр мешалки и частота ее вращения (рис. 7-3).

Для предотвращения образования воронки у стенок аппаратов 
с быстроходными мешалками устанавливают радиальные отраж а
тельные перегородки, причем наиболее часто-на некотором рас
стоянии от стенки корпуса (для снижения возможности образования 
застойных зон). Экспериментальным путем найдено, что оптималь
ное число отражательных перегородок равно четырем, а их ширина 
составляет примерно 10% от диаметра аппарата.

7.1.2. Расход энергии на перемешивание

Рассмотрим лопасть, обтекаемую жидкостью. Сила сопротивления 
Л, согласно закону Ньютона, определяется по формуле

(т. е. смешанную задачу гидродинамики сводим к внешней), где 
Р ц-площ адь лопасти (рис. 7-4), равная произведению ее ширины 
b на удвоенный радиус г, т. е. Fл =  2Ьг.

R = tFapw2/2 (7.5)

-
5

Рис. 7-4. К расчету мощности, за
трачиваемой на перемешивание

Рис. 7-3. Зависимость глубины и формы воронки, возникающей в аппарате с лопаст
ной мешалкой, от числа оборотов мешалки:
1 - 1,7 об/с; 2 - 2,5; 3 - 2,9; 4 - 3,3; 5-3,7 об/с



Допустим, что жидкость неподвижна и м>- окружная скорость 
вращающейся мешалки, которая изменяется по длине лопасти, 
причем и? =  сог (где со-угловая скорость), или н» = 2пгп. Сила 
сопротивления й?Л на элементе поверхности <1ГЛ =  2Ьс1г определяется 
по формуле

с1Я =  2£6р (2тг)1 йг/2 . (7.6)

Тогда мощность, расходуемая на перемешивание, <1Л/ =  \vAIl, равна
=  8п3п%Ьрдг, (7.7)

или

N  =  %к3п3£,Ьр |  г3дг = 8я3л3£6рг4/4. (7.7а)
о

Величину Ь можно выразить в долях от диаметра мешалки, т. е. 
Ь =  фс!м (где ф-коэффициент, зависящий от геометрических разме
ров мешалки). С учетом того, что гм = с1м/2, получим

N  =  л3Сч>риэ^м/8 ■ (7-8)

Обозначим отношение (тг3£ф)/8 как К ы. Тогда
N  — К х рп3(11,. (7.9)

Отсюда
к „  = Ы/(рп3<11). (7.9а)

Эту величину принято называть критерием мощности, или 
модифицированным критерием Эйлера (для мешалок); его называ
ю т также центробежным критерием Эйлера. Действительно, крите
рий Эйлера Ей = АР/(ри>2), причем ~  пс1. Гидравлическое сопро
тивление при вращении мешалки в жидкой среде АР  ~  Л//(и<Й). 
Тогда

Еим =  ЛГ/(р п3(11) = К к .

Тогда обобщенное уравнение гидродинамики для процессов 
перемешивания жидких сред примет вид

К ж =  Ф,(Кем,Рг11>Г 1,Г 2>...), (7.Ю)

где Ргм =  и’2Кдс[) = п1 (1„/д -  критерий Фруда для процесса перемешивания.

В тех случаях, когда действие сил тяжести пренебрежимо мало 
(воронка отсутствует или имеет небольшую глубину), уравнение 
(7 .10) может быть упрощено и приведено к виду

К к =  ф2(11ем,Г 1,Г 2,...) ,  или К к = ^ Я е ^ П П . . . , (7.11)

где значения А, т, р, ц определяют опытным путем.

Для наиболее распространенных типов мешалок в литературе 
приводятся экспериментальные кривые зависимости от Яем. Для 
некоторых мешалок эти кривые представлены на рис. 7-5.



Рис. 7-5. Зависимость критерия мощности К к от критерия Рейнольдса 1?ем для 
аппаратов с мешалками:
а турбинными (1- без отражательных перегородок при £>„/^м =  3; 2 то же, при 0^с1„ — 4; 3 с 
отражательными перегородками при =  3 -н 4); б-лопастными (1- без отражательных
перегородок; 2 - с отражательными перегородками)

7.1.3. Конструкции мешалок

По скорости вращения мешалки условно подразделяют на две 
группы: тихоходные (якорные, рамные и другие, у которых окруж
ная скорость концов лопастей примерно 1 м/с) и быстроходные 
(пропеллерные, турбинные и другие, у которых окружная скорость 
порядка 10 м/с).

Иногда мешалки классифицируют по направлению основного 
потока жидкости (тангенциальное, радиальное, аксиальное), но этот 
вид классификации мешалок не получил широкого распространения 
ввиду трудности в ряде случаев оп
ределения распределения скоростей 
движения жидкости в аппарате.

Обычно аппарат для переме
шивания представляет собой верти
кальный сосуд с мешалкой, ось вра
щения которой совпадает с осью 
аппарата (рис. 7-6). В зависимости 
от условий проведения того или 
иного процесса объем аппарата с 
мешалкой может составлять от не
скольких долей до нескольких тысяч 
кубических метров. Основными уз
лами таких аппаратов являются кор
пус, привод и вал с мешалкой.

Рис. 7-6. Аппарат с мешалкой:
/ двигатель с приводом; 2-крышка; 3- вал мешал
ки; 4 - штуцер для подачи сжатого газа; 5- корпус; 
6 и 11 -штуцеры входа и выхода теплоносителя; 
7- рубашка; 8 -отражательная перегородка; 9 -дн и 
ще; 10 -мешалка; 12 -штуцер слива продукта; 
13-  труба передавливания
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Рис. 7-7. Мешалки для перемешивания высоковязких сред (а - в )  и сред средней 
вязкости (г, д):
а ленточная; б-скребковая; в-ш нековая с направляющей трубой; г-якорная; д -  рамная

Корпус аппарата обычно состоит из вертикальной цилиндриче
ской обечайки 5, крышки 2, на которой установлен привод мешалки
1, и днища 9. Аппараты, рабочее давление в которых отличается от 
атмосферного, имеют, как правило, эллиптические днища и крыш
ки, причем в аппаратах большого диаметра крышки и днища 
выполняют неразъемными (цельносваренными с корпусом), а для 
внутреннего осмотра и чистки таких аппаратов на крышке устанав
ливают люки достаточно большого диаметра. На крышках разме
щают также патрубки 4 и 11 для подвода и отвода веществ, подачи 
сжатого газа, установки контрольно-измерительных приборов и 
т. п. Для подвода и отвода теплоты корпус аппарата снабжают 
рубашкой 7. Приводом перемешивающего устройства обычно слу
жит электродвигатель, соединенный с валом мешалки прямой или 
понижающей передачей. Для уменьшения частоты вращения вала 
мешалки по сравнению с валом электродвигателя применяют раз
личные по устройству редукторы.

Конструктивным элементом, непосредственно предназначенным 
для приведения жидкости в движение, является мешалка. Как 
показывает практика, большинство задач перемешивания может 
быть успешно решено путем использования ограниченного числа 
конструкций мешалок. При этом существуют наиболее характерные 
области применения и диапазоны геометрических соотношений 
отдельных типов мешалок. Например, для перемешивания высоко
вязких сред при ламинарном режиме используют ленточные, скреб
ковые и шнековые мешалки (рис. 1-1, а, б, в). Скребковые мешалки 
применяют преимущественно для интенсификации теплообмена; 
скребки крепят с помощью пружин, тем самым обеспечивая плотное 
прилегание их к стенке аппарата.

Для перемешивания жидкостей сравнительно невысокой вязкос
ти (обычно при подводе теплоты, т. е. в аппаратах с рубашкой) 
применяют тихоходные мешалки-якорные и рамные (рис. 1-1, г, д). 
Отношение Оа/с1м у этих мешалок невелико (1,05-1,25), поэтому их 
часто используют при перемешивании суспензий, частицы которых 
характеризуются склонностью к налипанию на стенки.
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Рис. 7-8. Быстроходные мешалки:
я-пропеллерная; б-двухлопастная; в-трех лопастная; г-турбинная открытая; д-турбинная 
закрытая; е-фрезерная

Быстроходные лопастные, турбинные, пропеллерные мешалки 
(рис. 7-8) обычно имеют отношение В а)(1лл ^  1,5. Они различаются 
способностью создавать осевое циркуляционное течение. В аппара
тах без внутренних устройств эти мешалки обеспечивают насосный 
эффект, вдвое превышающий насосный эффект обычных мешалок 
(например, показанных на рис. 7-7, г, д).

Следует отметить, что целесообразность использования меш а
лок тех или иных конструкций часто определяется особенностями 
технологии их изготовления. Например, при гуммировании или 
эмалировании мешалок наличие острых углов и кромок препятству
ет образованию надежного покрытия. Для гуммирования удобны 
лопастные мешалки, а для эмалирования -  мешалки из сплющенных 
труб. За последние годы из новых конструкций мешалок в практику 
перемешивания прочно вошли только эмалированные мешалки из 
сплошных труб и фрезерные (рис. 7-8, е). Фрезерная мешалка пред
ставляет собой диск с лопастями в форме зубцов. Она обеспечивает 
высокую разность скоростей лопастей мешалки и потока обтека
ющей их жидкости.



Фрезерные мешалки применяют в основном для прш оговления 
тонкодисперсных суспензий.

Интенсивность перемешивания в значительной мере зависит от 
наличия тех или иных внутренних неподвижных устройств. По 
функциональному назначению эти устройства можно подразделить 
на три группы: 1) для организации потока; 2) теплообменные; 3) 
технологические трубопроводы (для подачи жидких и газообразных 
компонентов) и трубопроводы для размещения контрольно-изме- 
рительных приборов.

Для организации потока наиболее часто используют отража
тельные перегородки, основное назначение которых-уменьшение 
окружной составляющей скорости при соответствующем увеличе
нии осевой и радиальной составляющих. Для увеличения в аппарате 
насосного эффекта служат направляющие трубы (диффузоры). Их 
применяют как при ламинарном, так и при турбулентном режиме 
перемешивания, причем в нервом случае в сочетании со шнековыми, 
а во втором -с пропеллерными (винтовыми) мешалками.

В качестве внутренних теплообменных устройств в аппаратах 
объемом менее 5 м змеевик обычно устанавливают соосно с валом 
перемешивающего устройства, а в аппаратах большого объема 
может быть использовано несколько змеевиков, расположенных по 
периферии. Концентрическое расположение двух и более змеевиков 
нежелательно ввиду ухудшения перемешивания и теплообмена в 
межтрубном пространстве.
7.2. ПНЕВМАТИЧЕСКОЕ ПЕРЕМЕШИВАНИЕ

Этот способ перемешивания осуществляют пропусканием через 
жидкость потока газа (обычно воздуха) или пара. Причем в послед
нем случае перемешивание происходит с одновременным нагревом 
жидкости. Пневматическое перемешивание позволяет проводить 
технологические процессы при отсутствии в аппарате движущихся 
частей и с относительно низкими эксплуатационными характерис
тиками. Работа при воздушном перемешивании производится за 
счет энергии сжатого воздуха и в первом приближении может быть 
рассчитана как работа изотермического сжатия воздуха до давления 
на дне аппарата:

<Ы = Л1Н, (7.12)

где Р -сила гидравлического сопротивления среды; А -  работа, затрачиваемая на 
подъем воздуха на высоту с\Н.

Силу гидравлического сопротивления можно выразить следу
ющим образом:

I7 = ( я ^ с Р/6)(рж -  р,)9,  

где л-число воздушных пузырьков; ¿ср-средний диаметр пузырьков.

Поскольку рж»  рг, последней можно пренебречь. Тогда
Р = йр*д,

где £> = И7с^р/6 объем всех пузырьков в аппарате.



Объем воздуха в аппарате испытывает дополнительное гидрав
лическое давление столба жидкости. Поэтому

й=РДшКР* + Н р жд), (7.13)
где / /  глубина погружения сечения ввода воздуха в жидкость; ра давление над 
уровнем перемешиваемой жидкости в аппарате; б а расход воздуха при давлении р.л .

Подставляя уравнение (7.13) в уравнение (7.12), получим
=  О . е .  /(р. +  нржд)] р ждА Н .

Интегрирование этого выражения дает следующее уравнение:
Л = Л ,2 а1п[(ра +  Я рж9)//>а] .  (7.14)

Пары жидкости, испаряющейся в пузырьки воздуха, увеличивают 
объем воздуха по мере его подъема вверх; поэтому

А - , Л .  | „ (7 . 15)
Р * ~ Р

где р парциальное давление паров жидкости.

Рис. 7-9. Принципиальные схемы перемешивания с помощью сжатого газа:
а -  с центральным барботером; б -с  газлифтной (эрлифтной) трубой; в-кожухотрубчатый аппа
рат с газлифтными трубами и циркуляционной трубой; /-газлиф тны е трубы; 2 -циркуляционная 
труба; i -трубные решетки; Ж-жидкость; Г -газ; T - теплоноситель



Уравнения (7.14) и (7.15) можно использовать для определения 
работы, затрачиваемой в единицу времени при прохождении возду
ха через жидкость.

При введении воздуха в нижнюю часть аппарата в последнем 
создается эрлифт, обеспечивающий интенсивное перемешивание 
жидкости (рис. 7-9, а). Чем выше по высоте аппарата вводится 
воздух, тем меньше затраты на его сжатие. Поэтому, очевидно, 
воздух выгоднее вводить на небольшой глубине, т. е. использовать 
для пневматического перемешивания широкие, но низкие аппараты.

Для интенсификации воздушного перемешивания в аппаратах 
устанавливают циркуляторы -  газлифтные (эрлифтные) трубы, 
создающие многократную циркуляцию жидкости в аппарате 
(рис. 7-9, б). Газлифтную трубу, открытую с обоих концов, устанав
ливают в центре аппарата. Воздух подают внутрь циркулятора, 
причем чем больше создаваемый восходящий поток, тем лучше 
перемешивание.

Для отвода или подвода теплоты разработаны кожухотрубча
тые газлифтные аппараты (рис. 7-9, в).

7.3. ДРУГИЕ СПОСОБЫ ПЕРЕМЕШИВАНИЯ

Перемешивание в циркуляционном контуре. В химической промыш
ленности часто используют винтовые мешалки с направляющей 
трубой-диффузором (рис. 7-10). При этом в аппарате создается 
замкнутый циркуляционный контур, и винтовая мешалка практи
чески служит насосом. Аппараты с циркуляционным контуром 
в цикле резервуар-насос-резервуар обычно снабжают трехлопаст
ными мешалками, лопасти которых изогнуты по винтовой линии. 
Гидродинамический расчет аппаратов с циркуляционным контуром 
в принципе аналогичен расчету осевых насосов.

Для создания циркуляционного контура наряду с аппаратами 
с диффузором используют так называемые петлевые реакторы 
(рис. 7-11). Применение их целесообразно при проведении реакций 
с высоким удельным тепловыделением.

Специальные методы перемешивания. Наряду с аппаратами тра
диционной конструкции в промышленности используют также ап
параты или перемешивающие устройства специальных конструк
ций. К ним можно отнести устройства для вибрационного и пульса- 
ционного перемешивания.

Вибрационные мешалки выполняют в форме дисков, закреплен
ных на вертикальных штангах и совершающих возвратно-поступа
тельное движение. Пульсационное перемешивающее устройство 
представляет собой камеру с распределительной полостью и систе
мой сопел, погруженных в аппарат. Эта камера соединена с пульса
тором-устройством, генерирующим пульсации давления газа.

Для смешения потоков жидкостей различного состава в послед
нее время начали применять статические смесители -  устройства, не 
содержащие подвижных частей и устанавливаемые непосредственно



Рис. 7-10. Аппарат с винтовой мешалкой и диффузором:
1- винтовая мешалка; 2 -диффузор с теплообменной камерой; 3 - рубашка; Т-теплоноситель; 
Ж -  перемешиваемая жидкость

Рис. 7-11. Петлевой реактор:
1 -винтовая мешалка (осевой насос); 2 -корпус; 3 -рубашка; Т-теплоноситель; Ж -перемеш и
ваемая жидкость

на трубопроводах. Действие таких устройств основано на использо
вании энергии потока для создания высоких локальных напряжений 
сдвига. С этой целью в смесительной секции устанавливают различ
ные турбулизующие вставки (например, в виде спирали).

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Перечислите основные методы перемешивания жидких сред. 
Приведите понятия интенсивности и эффективности перемеши
вания.

2. Представьте распределение скоростей в аппаратах с мешалками.
3. Что понимают под насосным эффект ом мешалок? Способы  

повышения насосного эффекта.
4. Дайте определение расхода энергии на перемешивание.
5. Приведите классификацию конструкций мешалок. Дайте их  

сравнительную характеристику.
6. Для каких целей устанавливают отраж ательные■ перегородки  

в сосудах для перемешивания?



7. В каких случаях применяют пневматическое перемешивание?
8. Как определяют расход мощности на пневматическое перемеши

вание?
9. Укажите мет оды повышения интенсивности пневматического 

перемешивания.
10. Назовите способы организации перемешивания в циркуляционном 

контуре.

ГЛ АВА  8

ТРАНСПОРТИРОВАНИЕ ЖИДКОСТЕЙ

Применяемые в химической технологии жидкости и газы часто 
необходимо транспортировать по трубопроводам как внутри пред
приятия (для подачи в аппараты и установки, из цеха в цех и т. п.), 
гак и вне его (для подачи исходного сырья или готовой продукции 
и г. п.). Эту задачу можно решить довольно просто, если жидкость 
перемещается с более высокого уровня на более низкий самотеком. 
Но чаще в технике приходится решать обратную задачу -  транспор
тирования жидкости с более низкого уровня на более высокий. Для 
этой цели используют гидравлические машины -  насосы, в которых 
механическая энергия двигателя преобразуется в энергию транспор
тируемой жидкости вследствие повышения ее давления.

8.1. ОСНОВНЫЕ ПАРАМЕТРЫ И КЛАССИФИКАЦИЯ НАСОСОВ

Классификация насосов. По принципу действия насосы подразделя
ют на объемные и динамические.

В объемных насосах энергия и давление повышаются в результа
те вытеснения жидкости из замкнутого пространства телами, дви
жущимися возвратно-поступательно или вращательно. В соответст
вии с этим по форме движения рабочих органов их подразделяют на 
возвратно-поступательные (поршневые, плунжерные, диафрагмен- 
ные) и вращательные, или роторные (шестеренные, винтовые и др.).

В динамических насосах энергия и давление жидкости повыша
ются под действием центробежной силы, возникающей при враще
нии лопастных колес (например, в центробежных и осевых насосах), 
или сил трения (например, в струйных и вихревых насосах). Поэто
му по виду силового действия на жидкость динамические насосы 
подразделяют на лопастные и насосы трения.

Наиболее распространенными динамическими насосами явля
ются лопастные. К данному виду насосов относятся центробежные 
и осевые. Работа этих насосов основана на общем принципе-сило
вом взаимодействии лопастей рабочего колеса с обтекающим их 
потоком перекачиваемой жидкости. Однако механизм этого взаи-



модействия у центробежных и осевых насосов различен, что, естест
венно, приводит к существенным различиям в их конструкциях 
и эксплуатационных показателях.

Большое число конструкций насосов обусловлено многообра
зием задач транспортирования жидкостей, встречающихся в хими
ческой промышленности. Например, требуемая производитель
ность насоса может в одном случае составлять несколько литров 
в час (т. е. дм3/ч), а в другом -  несколько десятков м 3 в 1 с.

Основные параметры насосов. К основным параметрам насосов 
относят производительность, напор, мощность.

Производительность <2 насоса-объем жидкости, подаваемый 
насосом в нагнетательный трубопровод в единицу времени (м3/с, 
м3/ч). Обычно при подборе насоса для перекачивания жидкости по 
заданной системе трубопроводов и аппаратов величина <2 известна. 
Если же требуется провести проектный или поверочный расчеты, то 
для этого используют специально для каждого типа насосов мето
дики расчетов, рассмотренные ниже.

Напор Н  (м) представляет собой избыточную удельную энергию, 
сообщаемую насосом единице массы жидкости. При подборе насоса 
напор определяют с помощью уравнения Бернулли. Примем за 
плоскость сравнения сечение по оси насоса 0 - 0  (рис. 8-1).

П Ра п

0 ^

^ 2  1 

II
—̂ N7) в
и 1 0

’УУ / Ра •с
~_г-_—~

— 1

Рис. 8-1. Схема насосной установки:
I, 2 емкости; 3 насос; М -манометр; В-вакуумметр

Уравнение Бернулли для сечений 0 - 0  и 1 - 1  (линия всасывания): 
~ * 1 + РхКРЦ) +  п1/(2д) = г 0 + р вс/(рд) + к1сЦ2д) +  Лп.вс, (8.1)

где р вс — давление во всасывающем патрубке насоса; и н вс-скорости жидкости 
соответственно в сечении 1 - 1  емкости / и во всасывающем патрубке насоса; 
/г„ , с-  потери напора во всасывающем трубопроводе.

Так как = /гвс, ж 0, г 0 =  0, р х =  р,Л (где р Л-атмосферное 
давление), то уравнение (8.1) можно переписать в виде

р л р д )  -  Р Л Р 9 )  = и£/(2д) + +  Ап.ас. (8.1а)



Уравнение Бернулли для сечений 0 -0  и I I - I I  (линия нагнета
ния ):

20 +  РЛРв)  +  К Н Ы  =  г2 +  р 2/(рд) +  ^Ц(2д) + А„.„ - (8.2)
где и’„-скорость жидкости в нагнетательном (напорном) патрубке насоса; /гП11 -- поте
ри напора в нагнетательном трубопроводе; ю2-скорость жидкости в сечении I I - I I  
емкости 2; р х-давление в нагнетательном патрубке насоса.

Так как г 0 =  0, г 2 =  /гн, р 2 =  р Л, н>2 к  О, то уравнение (8.2) можно 
переписать в виде

Л,/(Р<?) -  Р Л М )  =  Лн -  кЦ(2д) + Лпн. (8.2а)

Напор Н  насоса определяют как сумму напоров на линиях 
всасывания и нагнетания. Получим

Я  = р„/(рд) -  р Л р д )  =  АМря) =  (*£ -  Ю К Ы  +  Авс + йн + Ап.вс +

+ К .н =  (и'.с -  ^1)!(2д) +  Я г + йп, (8.3)

где Я г =  квс + /гн геометрическая высота подъема жидкости; /гл =  /гп вс +  А„.н-  общие 
потери напора в трубопроводах насосной установки.

При р 1 Ф р Л н р 2 ф р Л уравнение (8.3) принимает вид
Н =  Н Г + (р2 -  р М р д )  + (и’¡с -  у^1)/{2д) + Ип . (8.3а)

Если всасывающий и нагнетательный патрубки насоса имеют 
одинаковый диаметр (что часто встречается на практике), то урав
нение (8.3а) упрощается:

Н  = Н г + (р2 — р^Црд) +  /¡п, (8.36)

где величина йп определяется по уравнению (6.37).

Из уравнения (8.3) следует, что напор насоса можно представить 
как высоту, на которую может быть поднят 1 кг перекачиваемой 
жидкости за счет энергии, сообщаемой ей насосом. Поэтому напор 
не зависит от плотности транспортируемой жидкости.

На действующих насосных установках напор обычно определя
ют по показаниям манометра (рм) и вакуумметра (рв) на нагнета
тельной и всасывающей линиях. С учетом того, что р я =  р м + р а 
И Рвс =  Ра — Рв’ получим (СМ. рИС. 8-1)

н  =  (Рм +р.)/(рд) +  А, (8.4)
где /¡-расстояние по вертикали между уровнями установки манометра и вакуум
метра; обычно величина /г мала по сравнению с напором Я, создаваемым насосом, 
и ею можно пренебречь.

Из уравнения (8.1а) можно определить высоту всасывания насо
са. Всасывание происходит под действием разности внешнего 
(обычно атмосферного) давления в приемном резервуаре (рис. 8-1, 
поз. 1) и давления р вс на входе в насос: р Л — р вс.

Для того чтобы происходило всасывание, величина р вс должна 
быть больше давления р яас насыщенных паров перекачиваемой 
жидкости при данной температуре, т. е. р вс >  р ЯЛС, так как в против
ном случае будет сильное выделение паров и растворенных в жид



кости газов и может произойти разрыв потока. Последнее приведет 
к резкому снижению высоты всасывания или даже к прекращению 
поступления жидкости в насос, т. е. высота всасывания снизится до 
нуля.

Из уравнения (8.1а)
РвсКРв) =  Р Л Р Я ) -  1 > в с / ( 2 0 )  +  Й вс +  А п .в с ]  >  Р „ а с / ( Р З )  • ( 8 -5 )

Отсюда достижимая высота всасывания
/гвс <  р Л р д )  -  О „.с/(Р0) +  **&/(2д )  +  Л„.вс] ■ (8.5а)

Из уравнения (8.5а) следует, что высота всасывания уменьшается 
с понижением атмосферного давления и увеличением р кас, т. е. 
с увеличением температуры, а также скорости движения жидкости 
по всасывающему трубопроводу и потерь напора в нем.

Высота всасывания Ивс при перекачивании жидкостей из откры
тых резервуаров не может быть больше высоты столба перекачива
емой жидкости, соответствующего атмосферному давлению. Так, 
например, при перекачивании воды при 20 °С и атмосферном 
давлении на уровне моря она не может быть больше 10 м. Обычно 
для жидкостей при температуре окружающей среды Ивс не превыша
ет 5-6  м. При перекачивании горячих жидкостей /гвс намного 
меньше. Поэтому горячие и очень вязкие жидкости (из-за высокого 
гидравлического сопротивления) подводят к насосу под некоторым 
избыточным давлением или с подпором на всасывающей линии 
насоса, т. е. в этом случае насос работает под заливом.

Зависимость (8.5а) справедлива для всех насосов, хотя сами 
процессы всасывания довольно сильно различаются у разных насо
сов. Поэтому при расчете высоты всасывания по уравнению (8.5а) 
вводятся соответствующие поправки. Например, при определении 
/гвс для поршневых насосов вводится поправка, учитывающая инер
ционные потери при расчете величины /гп.вс> и т п-

Полезная мощность насоса N п, затрачиваемая им на сообщение 
жидкости энергии, равна произведению удельной энергии на массо
вый расход рд<2 жидкости:

Мп = рд<2Н. (8.6)
Действительная мощность на валу насоса N т. е. мощность, 

потребляемая насосом, больше полезной мощности вследствие 
потерь в самом насосе (гидравлические потери, утечки жидкости 
через неплотности, потери вследствие трения в подшипниках и т. п.), 
которые учитываются коэффициентом полезного действия (к. п. д.) 
насоса г|н:

N .  =  ЛГП/Т1Н =  р д й Н / ц И . (8.7)

Величина г|н характеризует совершенство конструкции и эконо
мичность эксплуатации насоса, отражает относительные (по срав
нению с Ып) потери мощности в насосе и является произведением 
трех сомножителей:

Лн = лгпглмех- (8-8>



В выражении (8 .8) х\у =  (?Д?Т-коэффициент подачи, или объем
ный к. п. д. (б т-теоретическая производительность насоса), учиты
вающий потери производительности насоса (через зазоры, сальники 
и т.п.). Гидравлический к.п.  д. г |г =  Н / Н Т (НТ -  теоретический напор) 
учитывает потери напора при движении жидкости через насос. 
Механический к. п. д. г|мех характеризует потери мощности на меха
ническое трение в насосе (в сальниках и т.п.).

Значение г|н зависит от производительности насоса, его конст
рукции и степени износа. Для насосов'большой производительности 
значение г|н выше и может составлять 0,8-0,95. К. п. д. поршневых 
насосов (0 ,8 - 0 ,9) несколько больше, чем центробежных (0 ,6 - 0 ,8).

При выборе электродвигателя для насоса следует учитывать 
потери мощности из-за механических потерь в передаче от электро
двигателя к насосу и в самом электродвигателе. Их учитывают при 
помощи к. п. д. передачи т|пер и к. п. д. двигателя г|дв. Тогда мощ
ность, потребляемая двигателем, определяется следующим обра
зом:

^ д »  =  ^дЛ Л перЛ д.) =  ^п/(Г1н Т|пер Г|дв) =  N п/Ц . (8.9)

Произведение г)н г|пер г|дв =  г| называют к. п. д. насосной установ
ки. Установочную мощность двигателя рассчитывают с учетом 
перегрузки в момент пуска насоса, которая в зависимости от 
мощности двигателя, определяемой по выражению (8 .9), может 
превышать N ДB на 10-50%.

8.2. ОБЪЕМ НЫ Е НАСОСЫ

Поршневые насосы. Наиболее распространенным типом объемных 
насосов являются поршневые. Насос состоит из цилиндра 1 
(рис. 8-2), в котором с помощью кривошипно-шатунного механиз
ма движется возвратно-поступательно поршень 2 ; при движении 
поршня слева направо (из крайнего левого положения а) в цилиндре 
возникает разрежение, вследствие чего всасывающий клапан 4 под
нимается и жидкость из резервуара по всасывающему трубопроводу 
6 поступает в цилиндр 1 и движется за поршнем. Нагнетательный 
клапан 5 при этом закрыт, так как на него действует сила давления 
жидкости, находящейся в нагнетательном трубопроводе 7. При ходе 
поршня справа налево (из крайнего правого положения б) в цилинд
ре создается избыточное давление, под действием которого закры
вается (опускается) всасывающий клапан, а нагнетательный клапан 
5 открывается, и жидкость поступает в нагнетательный трубопро
вод. Таким образом, в рассмотренном насосе за один оборот вала 
кривошипно-шатунного механизма (при этом поршень делает два 
хода-слева направо и справа налево) происходит одно всасывание 
и одно нагнетание, т. е. процесс перекачивания жидкости таким 
насосом, который называют насосом простого действия, осуществ
ляется неравномерно.

В зависимости от числа всасываний и нагнетаний за один оборот



Рис. 8-2. Горизонтальным поршневой 
насос простого действия:
/-цилин др ; 2 -поршень (Я-ход  поршня);
3 -  кривошипно-шатунный механизм; 4 и 5 -  
соответственно всасывающий и нагнетатель
ный клапаны; 6, 7-соответственно всасы
вающий и нагнетательный трубопроводы; 
а и б  поясняются в тексте

вала кривошипно-шатунного механизма или за два хода 5 поршня 
(см. рис. 8-2) поршневые насосы подразделяют на насосы простого 
и многократного действия. У последних достигается более равно
мерная подача и более высокая производительность, чем у насосов 
простого действия.

На рис. 8-3 показаны некоторые типы конструкций поршней, 
а на рис. 8 -4 -клапанов поршневых насосов.

По расположению поршня различают горизонтальные и верти
кальные поршневые насосы. В горизонтальных насосах вследствие 
неравномерного давления поршня на цилиндр (нижняя часть ци
линдра испытывает повышенное давление под действием силы 
тяжести поршня во время его движения) происходит неравномер
ный износ цилиндра и поршня и, следовательно, более быстрый, 
чем в вертикальных насосах, их выход из строя.

1 2  д

Рис. 8-3. Устройство поршня (а) и конструкции облегченных дисковых порш
ней-сплошного (б) и составного (в):
/-порш ень; 2 -сменные уплотняющие кольца; ^-цилиндр; 4-ш ток



Рис. 8-4. Клапаны поршневых насосов:
а-тарельчаты й (/-пружина; 2 -стержень; 3 -  тарелка; 4 -  седло); б-откидной (/ -крышка; 
2 -сопло; 3 -  ограничитель подъема); в -ш аровой (1 -клапан; 2 -корпус; 3 -крышка)

При работе в условиях высокого давления поршневые насосы 
требуют сложных уплотняющих устройств (поршневые кольца, 
эластичные манжеты), высокоточной обработки поверхностей 
поршня и цилиндра. Поэтому для создания высоких давлений 
поршень заменяют полым или сплошным плунжером (скалкой). 
В этой связи отметим еще одну классификацию поршневых насосов: 
в зависимости от конструкции поршня их подразделяют на собст
венно поршневые и плунжерные (скальчатые).

На рис. 8-5 представлен плунжерный вертикальный насос прос
того действия, в котором всасывание и нагнетание жидкости проис-

Рис. 8-5. Плунжерный вертикальный насос простого действия:
/-цилиндр; 2 -плунжер; 3 -сальник; 4 и 5 -соответственно всасывающий и нагнетательный 
клапаны

Рис. 8-6. Диафрагменный (мембранный) насос:
/-корпус; 2 - клапаны; 3 -цилиндр; 4 - плунжер; 5 -диафрагма



ходят вследствие возвратно-поступательного движения плунжера
2 в цилиндре 1. Уплотнение плунжера осуществляется с помощью 
сальника 3. В химической промышленности плунжерные насосы 
распространены более широко, чем поршневые, поскольку требуют 
менее тщательной обработки внутренней поверхности цилиндра 
и проще уплотняются (подтягиванием или заменой набивки 3).

По скорости вращения вала кривошипа поршневые насосы 
подразделяют на тихоходные (40-60 об/мин), нормальные (60-120 
об/мин) и быстроходные (120-180 об/мин и более).

Разновидностью поршневого насоса простого действия является 
диафрагменный (мембранный) насос (рис. 8-6), который применяют 
для перекачивания загрязненных и химически агрессивных жидкос
тей. В этом насосе цилиндр 3 и плунжер 4 отделены от перекачива
емой жидкости гибкой перегородкой-диафрагмой 5 из резины или 
специальной стали. При ходе плунжера вверх диафрагма под 
действием разности давлений по обе ее стороны прогибается впра
во, открывается нижний клапан 2 , и жидкость поступает в насос. 
При ходе плунжера вниз диафрагма прогибается влево, открывается 
верхний клапан 2 (нижний клапан при этом закрывается), и жид
кость поступает в нагнетательный трубопровод.

Серьезным недостатком поршневых насосов простого действия 
является неравномерность их работы. Существенно снижается не
равномерность в насосах многократного действия. На рис. 8-7 
приведена схема насоса двойного, а на рис. 8-8- тройного действия. 
Насосы двойного действия (рис. 8-7) имеют два всасывающих (1 
и 2) и два нагнетательных (3 и 4) клапана. Насос тройного действия 
(триплекс-насос; рис. 8-8) представляет собой строенные насосы

\Газ

г1—1Т 1 1—Т-1 -х—т,

Г
Рис. 8-7. Горизонтальный плунжерный насос двойного действия:
/ , 2 - всасывающие клапаны; 3, 4 -нагнетательные клапаны; 5-плунжер; 6-сальник

Рис. 8-8. Плунжерный насос тройного действия (триплекс-насос):
/-цилиндры; 2 -плунжеры; 3 -шатуны; 4 -коленчатый вал; /  линия всасывания; 
нагнетания

//-л и н и я



простого действия с общими трубопроводами всасывания и нагне
тания и коленчатым валом, причем кривошипы каждого из трех 
насосов простого действия расположены под углом 120° друг 
относительно друга. За один оборот коленчатого вала жидкость три 
раза всасывается и три раза нагнетается.

Производительность поршневого насоса простого действия опре
деляется следующим образом. Обозначим длину хода поршня (или 
плунжера) Б (см. рис. 8-2), площадь поперечного сечения поршня ¥. 
Тогда объем жидкости, всасываемой насосом за один ход поршня 
слева направо при непрерывном движении жидкости за поршнем, 
равен РБ. Если бы не было утечек жидкости, такой же объем при 
ходе поршня справа налево должен подаваться в нагнетательный 
трубопровод. Очевидно, что в этом случае теоретическая произво
дительность <2Т (в м 3/с) насоса простого действия при числе оборо
тов вала п (мин-1) кривошипно-шатунного механизма определяется 
по формуле

(1г = РЗп/ 60. (8.10)

Действительная производительность насоса будет меньше тео
ретической вследствие утечки жидкости через неплотности в саль
никах, клапанах и запаздывания открытия и закрытия клапанов. 
Кроме того, во всасываемой жидкости вследствие разрежения 
могут выделяться пузырьки растворенного в ней воздуха с образо
ванием в цилиндре воздушных «мешков», снижающих подачу насо
са. Все эти потери учитываются объемным к. п. д., или коэффициен
том подачи г\у.

Поэтому действительная производительность насоса просто
го действия определяется по формуле

е ,  = е,лк = га"Як/бо. ■ (8.П)
В поршневом насосе двойного действия (см. рис. 8-7) при ходе 

поршня вправо с левой стороны засасывается объем жидкости, 
равный РБ, а с правой -  нагнетается объем (Р —/ )  5 (где /-площ адь 
поперечного сечения штока). При ходе поршня влево с правой 
стороны засасывается из всасывающей линии объем (Р  — жид
кости, а с левой -  выталкивается в нагнетательный трубопровод 
объем жидкости, равный РБ. Тогда теоретическая производитель
ность насоса двойного действия за один оборот вала кривошипа 
составит

6 Т =  ^  +  (Р  —/ ) 5  =  {2Р —/ ) Х ,  

а за п оборотов в 1 мин
й Т = (2Р -Л Б п /б О .  (8.12)

Из выражения (8.12) следует, что если /  «  Р, то производитель
ность насоса двойного действия вдвое больше производительности 
насоса простого действия.

Действительная производительность насоса двойного действия
е д =  (2 Г - /)Х п т |и/60. (8.13)



Производительность насоса тройного действия, состоящего из 
трех насосов простого действия, при /  «  ^  составит

бд = ЗР\5иг|к/60. ' (8.14)

Значение г\г  зависит от размеров насоса и его износа. Для 
больших насосов (диаметром поршня больше 150 мм) г) у может 
составлять 0,95-0,99.

Изменение производительности поршневого насоса за один 
оборот вала кривошипа можно изобразить графически, что дает 
наглядное представление о последовательности процессов всасыва
ния и нагнетания, а также возможность оценить степень неравно
мерности подачи.

Изменение мгновенной скорости движения и',т поршня во време
ни с достаточной степенью приближения следует синусоидальному 
закону

где г =  8/2 - радиус кривошипа; со =  2пп/60-угловая скорость; а =  /(т ) -у г о л  поворо
та кривошипа; т время.

Соответственно мгновенная производительность (подача) насоса

Из выражения (8.16) следует, что скорость поршня равна нулю 
в обоих крайних положениях (а =  0 и а = 180°) и максимальна 
посредине хода (а =  90°).

Изменение функции (8.16) за один оборот вала кривошипа 
показано на рис. 8-9, а. Заменим площадь, ограниченную синусои-

и>п = гакш а , (8.15)

(8.16)

а

в

Рис. 8-9. Диаграмма подачи жидкости поршневым насосом: 
а - простого действия; 6-двойного действия; «-тройного действия



дой и осью абсцисс графика, площадью равновеликого прямо
угольника, построенного на отрезке прямой длиной 2пг. Обе эти 
площади выражают объем жидкости, подаваемой насосом в напор
ный трубопровод за один оборот кривошипа. Высота прямоуголь
ника, таким образом, будет представлять в принятом масштабе 
среднюю подачу, а наибольшая высота синусоиды -  максимальную 
подачу. Отношение максимальной подачи Q ш а х  к средней Qcp (сте
пень неравномерности подачи) составит Q m ax /е.Р =  F/h.

Площадь прямоугольника на рис. 8-9 равна 2nrh = FS =  F ■ 2r, 
откуда h =  F/п. Тогда

QmJ Q * P = 71 =  3,14, (8.17)

т. е. у поршневого насоса простого действия максимальная произ
водительность (подача) в 3,14 раза больше, чем средняя.

Для насоса двойного действия (рис. 8-9, б), пользуясь аналогич
ными методами, получим две синусоиды. При этом 2nrh =  2FS = 
=  2F ■ 2г, откуда h =  2F/n. Следовательно,

=  F/(2F/n) =  ж/2 =  1,57, (8.18)

т. е. максимальная подача больше средней в 1,57 раза.
Для получения суммарной кривой подачи насоса тройного 

действия (триплекс-насоса) нужно построить три синусоиды, сдви
нутых одна по отношению к другой на 120°, и затем суммировать 
их ординаты (рис. 8-9, в). Площадь диаграммы, ограниченная свер
ху суммарной кривой, изображает подачу всеми тремя цилиндрами. 
Наибольшая ордината графика равна F, так как она получена от 
сложения двух отрезков ab и Ьс, каждый из которых составляет 
F  sin 30° =  0,5F. В этом случае имеем 2nrh =  3FS =  3F • 2г, откуда 
h =  3F/п. Тогда степень неравномерности подачи

ômax/ôcp =  № F / x )  = Ф  =  1-047. (8.19)

Для снижения неравномерности подачи и уменьшения инерции 
массы жидкости, заполняющей насосную установку, на входе жид
кости в насос и выходе ее из насоса практикуется также установка 
воздуш ных колпаков. Воздушный колпак представляет собой про
межуточный сосуд, который примерно на /2—2/ 3 заполнен возду
хом. Во время цикла нагнетания происходит сжатие воздуха, 
вследствие чего объем жидкости в колпаке увеличивается. Во время 
цикла всасывания воздух в колпаке расширяется, и избыточная 
жидкость выталкивается из колпака в нагнетательный трубопровод.

Графическую зависимость между напором Н  и производитель
ностью насоса Q при п =  const называют характеристикой поршне
во го  насоса. Она выражается вертикальной прямой, откуда следует, 
что производительность поршневого насоса не зависит от напора. 
Однако в реальных условиях работы насоса вследствие утечки 
жидкости через различные неплотности в насосе, возрастающих 
с повышением давления, действительная (рабочая) характеристика 
не совпадает с теоретической (рис. 8-10).
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Рис. 8-10. Теоретическая (]) и действительная (2) характеристики поршневого насоса 

Рис. 8-11. Шестеренный насос:
/к о р п у с ; 2, 4- шестерни; 3 -всасывающий патрубок; 5 -  нагнетательный патрубок

При расчете высоты всасывания поршневых насосов в уравнение 
(8.5а) следует вводить поправку А/ги-потери  напора на преодоление 
сил инерции:

(8 .20)

где Авс-высота столба жидкости во всасывающем трубопроводе; /  и площадь 
сечения соответственно поршня и трубопровода; «-окружная скорость вращения 
кривошипа; г-радиус кривошипа.

Шестеренные насосы. В корпусе 1 насоса (рис. 8-11) установлены 
две шестерни 2 и 3, одна из которых-ведущ ая-приводится во 
вращение от электродвигателя. Между корпусом и шестернями 
имеются небольшие радиальные и торцовые зазоры. При вращении 
шестерен в направлении, указанном стрелками, вследствие созда
ваемого при выходе зубьев из зацепления разрежения жидкость из 
всасывающего патрубка 4 поступает в корпус. В корпусе жидкость 
захватывается зубьями шестерен, перемещается вдоль стенки 
корпуса по направлению вращения и поступает в нагнетательный 
патрубок 5.

Подача шестеренного насоса определяется выражением
Q = 2 / Ь п ц у /вО,  (8.21)

где /-площ адь поперечного сечения впадины между зубьями; /-длина зуба шестер
ни; z -число зубьев; л-частота вращения шестерен, об/мин.

Отметим, что шестеренные насосы обладают реверсивностью, 
т. е. при изменении направления вращения шестерен области всасы
вания и нагнетания меняются местами.

Объемный к. п. д. Г| v шестеренного насоса учитывает частичный



Рис. 8-12. Винтовой насос:
I -  ведущий винт; 2 -ведомые винты; 3 кожух; 4 -корпус

перенос жидкости обратно в полость всасывания, а также протечки 
жидкости через зазоры и обычно составляет 0,7-0,9.

Винтовые насосы. Эти насосы имеют ведущий винт 1 (рис. 8-12) 
и несколько ведомых винтов 2, расположенных внутри корпуса
4 в кожухе 3. Винты имеют специальный профиль-такой, что линия 
зацепления между ними обеспечивает полную герметизацию облас
ти нагнетания от области всасывания. Направление нарезки ведо
мых винтов противоположно направлению нарезки ведущего.

Наибольшее распространение в промышленности получили вин
товые насосы с тремя винтами, из которых средний -  ведущий, а два 
боковых -  меньшего диаметра -  ведомые. Винты помещены в кожух 
с гладкой цилиндрической поверхностью. При вращении винтов 
жидкость, заполняющая впадины в нарезках, перемещается вдоль 
оси насоса и вытесняется в линию нагнетания.

Давление, развиваемое винтовыми насосами, зависит от числа 
шагов винтовой нарезки. Оно увеличивается с возрастанием отно
шения длины витка к его диаметру. Производительность этих 
насосов увеличивается с увеличением числа оборотов винтов, при 
этом давление, создаваемое насосом, остается без изменения.

Пластинчатые насосы. Насос состоит из ротора 1 (рис. 8-13), 
расположенного эксцентрично в корпусе 2. В роторе имеются 
радиальные прорези, в которых свободно могут скользить пласти
ны 3. При вращении ротора пластины под действием центробежной 
силы плотно прижимаются к внутренней поверхности корпуса. При 
этом серповидное рабочее пространство 4 разделяется на камеры-  
всасывания и нагнетания. Объем камеры всасывания при движении
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Рис. 8-13. Пластинчатый ротационный 
насос:
1 - ротор; 2 -корпус; 3 - пластины; 4-  рабочее 
пространство; 5 - всасывающий патрубок; 
6 нагнетательный патрубок

Рис. 8-14. Монтежю:
/ - корпус; 2 линия подачи перекачиваемой жидкости; 5 -линия подачи сжатого газа; 4 -во зду ш 
ник; 5 линия вакуума; б-нагнетательный трубопровод

пластины от всасывающего патрубка 5 увеличивается, в результате 
чего в этой камере создается разрежение и жидкость всасывается 
в корпус насоса через патрубок 5. После прохождения пластиной 
точки а объем камеры уменьшается, и жидкость поступает из насоса 
в нагнетательный патрубок 6.

Подача жидкости роторными насосами, в том числе и пластин
чатыми, весьма равномерна, ее можно регулировать изменением 
числа оборотов вала (ротора). Теоретически подача роторных 
насосов, как и всех объемных насосов, не зависит от создаваемого 
ими напора. В действительности возникает незначительное сниже
ние подачи при повышении напора вследствие протечки жидкости 
через зазоры внутри насоса.

Монтежю. К объемным насосам, которые перекачивают жид
кость с помощью вытесняющей среды, относятся монтежю (рис. 8-14). 
Обычно монтежю представляют собой резервуар 1, заполняемый 
самотеком перекачиваемой жидкостью с помощью трубопровода 
2 (таким резервуаром может быть аппарат, в котором осуществля
ется тот или иной процесс); при этом вентиль на линии 4 открыт. 
Если жидкость самотеком подавать в корпус нельзя, открывается 
вакуумная линия 5; при этом все остальные линии, кроме линии 
2  (т. е. 3, 4, 6), естественно, должны быть закрыты. Для перекачива
ния жидкости с помощью монтежю используют сжатый газ (обычно 
воздух), поступающий в резервуар через трубопровод 3. При этом  
перекрываются линии 2, 4, 5. Под действием давления сжатого газа 
жидкость перетекает из корпуса в нагнетательный трубопровод 6. 
После опорожнения монтежю перекрываются линии 3, 5 ,6  и откры 
вается линия 4 для сообщения резервуара с атмосферой. Таким 
образом, монтежю работает периодически. Давление, необходимое 
для перекачивания жидкости с помощью монтежю, определяют по 
уравнению Бернулли.



К достоинствам монтежю следует отнести простоту устройства, 
отсутствие движущихся деталей, легкость чистки. Поэтому монте
жю можно применять для перекачивания сравнительно небольших 
объемов химически агрессивных и загрязненных жидкостей.

К недостаткам монтежю относятся периодичность работы, низ
кий к. п. д. (0,1-0,25), громоздкость, необходимость постоянного 
наблюдения за их работой.

8.3. ДИНАМИЧЕСКИЕ НАСОСЫ

Центробежные насосы. Наиболее распространенными динамичес
кими насосами являются центробежные. Основным рабочим орга
ном центробежного насоса (рис. 8-15) является свободно враща
ющееся внутри спиралевидного (или улитообразного) корпуса 1 ко
лесо 2, насаженное на вал 9. Между дисками колеса, соединяя их 
в единую конструкцию, находятся лопасти (лопатки) 3, плавно 
изогнутые в сторону, противоположную направлению вращения 
колеса. Внутренние поверхности дисков и поверхности лопаток 
образуют так называемые межлопастные каналы колеса, которые

Рис. 8-15. Центробежный насос:
1 -корпус; 2 -рабочее колесо; 5 -лопатки; 4 -линия для залива насоса перед пуском; 5-всасы
вающий трубопровод; б —обратный клапан; 7-фильтр; 8 —нагнетательный трубопровод, 9—вал, 
10 -сальник



при работе насоса заполнены перекачиваемой жидкостью. Всасыва
ние и нагнетание жидкости в центробежных насосах происходит 
равномерно и непрерывно под действием центробежной силы, 
возникающей при вращении колеса.

При вращении колеса на каждую частицу жидкости массой га, 
находящейся в межлопастном канале на расстоянии г от оси вала, 
действует центробежная сила С, определяемая выражением

где со -угловая скорость вала, рад/с.

При переходе жидкости из канала рабочего колеса 2 в корпус
1 происходит резкое снижение скорости, в результате чего кинети
ческая энергия жидкости превращается в потенциальную энергию 
давления, т. е. происходит превращение скорости в давление, необ
ходимое для подачи жидкости на заданную высоту. При этом 
в центре колеса создается разрежение, и вследствие этого жидкость 
непрерывно поступает по всасывающему трубопроводу в корпус 
насоса, а затем -в  межлопастные каналы рабочего колеса. Если 
перед пуском центробежного насоса всасывающий трубопровод
5 и корпус 1 не залиты жидкостью, то разрежения, возникающего 
в этом случае при вращении колеса, будет недостаточно для 
подъема жидкости в насос (вследствие зазоров между колесом 
и корпусом). Поэтому перед пуском центробежного насоса его 
необходимо залить жидкостью с помощью линии 4. Для того чтобы 
при этом жидкость не выливалась из насоса, на всасывающем 
трубопроводе устанавливают обратный клапан 6. Герметизация 
насоса осуществляется с помощью сальника 10.

Для отвода жидкости в корпусе насоса имеется расширяющаяся 
спиралевидная камера; жидкость из рабочего колеса поступает

С =  т<а2г , (8.22)

а

Рис. 8-16. Колеса центробежных насосов: 
а-открытое; 6 закрытое; 7-диски; 2-лопатки



сначала в эту камеру, а затем в нагнетательный трубопровод 8.
На рис. 8-16 показаны некоторые типы рабочих колес центро

бежных насосов.
В насосах с одним рабочим колесом создаваемый напор ограни

чен и обычно не превышает 50-100 м столба жидкости. Для 
создания более высоких напоров применяют многоступенчатые 
насосы. В этих насосах перекачиваемая жидкость проходит после
довательно через ряд рабочих колес, насаженных на общий вал. 
Создаваемый таким насосом напор ориентировочно равен напору 
одного колеса, умноженному на число колес. В зависимости от 
числа колес (ступеней) различают насосы двухступенчатые, трех
ступенчатые и т.д .

Основное уравнение центробежных машин. Анализ уравнения
(8.22) показывает, что центробежная сила, а следовательно и напор, 
развиваемый насосом, тем больше, чем больше угловая скорость 
со и радиус г рабочего колеса. Отметим, что угловая скорость 
пропорциональна числу оборотов или частоте вращения рабочего 
колеса насоса. Установим связь между напором насоса и величина
ми, определяющими его с учетом специфических условий работы 
центробежных машин.

Проходя по каналу между лопатками рабочего колеса (рис. 8-17), 
жидкость совершает сложное движение: с одной стороны, она 
движется вдоль рабочего колеса, а с другой -  получает движение по 
направлению вращения колеса. В соответствии с этим различают 
окружную скорость вращения и = п0п/60  (где О-диаметр окруж
ности вращения частицы жидкости; и-частота вращения колеса, 
мин *) и относительную  скорость п> перемещения частицы жидкос
ти по отношению к лопатке. Абсолютная скорость с движения 
частицы является равнодействующей окружной и относительной 
скоростей и может быть найдена по правилу сложения скоростей (из 
параллелограмма скоростей).

Рассмотрим скорость жидкости на входе в рабочее колесо и на 
выходе из него. Построив параллелограмм скоростей, находим



скорость c í на входе жидкости в рабочее колесо, направленную под 
углом сц, и скорость с 2 на выходе из колеса, направленную под 
углом а 2.

Центробежная сила С, действующая на частицу жидкости мас
сой т, определяется по уравнению (8.22). Работа, совершаемая 
центробежной силой на элементе длины струи dг, определяется по 
формуле

dA r = ma>2rár = G<a2r d r / g , 

где G вес частицы жидкости.

Тогда работа, совершаемая центробежной силой на пути от г t до 
г 2, определяется по формуле

A r = \  G(02rdr/g = G(o2 (r2 — r 2) / 2 g . 
ri

Но rico2 = u\ и rico2 =  u i. Отсюда
A,  = G(u\  -  u2)/2g.

Удельная работа А, т.е. работа, отнесенная к единице массы 
жидкости, равна удельной энергии, приобретаемой жидкостью в на
сосе. Тогда

А = ( и 2 — и 2)/2.  (8.23)

По уравнению Бернулли определим полный напор, создаваемый 
насосом при условии, что рабочее колесо находится в состоянии 
покоя (за плоскость сравнения принимаем плоскость колеса, т. е. 
Zj = z2 для всех точек на входе в колесо и на выходе из него).

При отсутствии потерь напора (т. е. при условии, что жидкость 
идеальная и hn =  0) имеем

PiK(>g) +  w 2/(2g) =  р 2/(рд) +  wl / (2g) ,  (8.24)

где Wj и w2 скорость движения жидкости соответственно на входе в колесо и на 
выходе из него; p¡ и р г - давление соответственно на входе в колесо и на выходе из 
него.

При наличии центробежной силы (при вращении колеса) проис
ходит приращение энергии на величину А [уравнение (8.23)], и тогда 
правая часть выражения (8.24) должна быть больше на величину А. 
Для того чтобы сохранить равенство, следует добавить в левую 
часть уравнения (8.24) величину А, определяемую по уравнению
(8.23):

Pi/(Pg) + w]¡(2g) +  (и\  -  u\)l(2g) =  p 2/(pg) + wl / (2g) .

Тогда разность давлений, создаваемая насосом, или напор, 
выразится уравнением

( р 2 -  Pi)/{pg) =  H  =  ( w \ -  w\)l(2g) +  ( « |  -  u\)l(2g).  (8 .24a)

Напор H x на входе жидкости во вращающееся колесо (по 
уравнению Бернулли):

H i ^ P i / ( p g )  + c 2/(2g),



а напор Н 2 на выходе из колеса
н 2 =Pi/(Pe) + cl/(2g).

Тогда полный теоретический напор Н Т насоса
н т =  Н 2 -  #  i =  {р2 -  р, У(рд) +  (с\ -  с\)Ц2д). (8.25)

Сопоставив уравнения (8.24а) и (8.25), получим
н т =  (wj -  w 22)l(lg) + (uj -  u\)l(2g) +  (c\ -  cj)/(2g). (8.26)

Из параллелограммов скоростей на входе в колесо и выходе из 
него (см. рис. 8-17) при условии, что все частицы жидкости движутся 
по подобным траекториям, получим

tv? =  и \  +  с? — 2«l c1co sa l ; w\ =  и \  +  с \  — 2«2c2cos a 2.

Подставив эти выражения в уравнение (8.26) и проведя соответ
ствующие преобразования, получим

Н т =  (и2с2 cos a 2 -  u^c-l cos a t ) /g . (8.27)

Уравнение (8.27) называют основным уравнением центробежных 
машин Эйлера. Оно может быть использовано для расчета всех 
центробежных машин, включая машины для перемещения газов.

Обычно в центробежных насосах для создания безударного 
ввода жидкости в колесо угол а , = 90°, т. е. cos а х = 0. В этом случае 
теоретический напор

Н Т = и2с2 cos а 2/ д . (8.27а)

Так как часть энергии реальной жидкости расходуется на пре
одоление гидравлических сопротивлений внутри насоса и не вся 
жидкость в нем движется по подобным траекториям, действитель
ный напор Н  всегда меньше теоретического. Поэтому при расчете 
действительного напора центробежного насоса вводят соответст
вующие поправки:

Я Д = (8.28)
где т|г-гидравлический к. п. д. насоса; т|л-коэффициент, учитывающий отклонения 
траекторий движения частиц от подобных.

Значение Г|г зависит от конструкции насоса и его размеров 
и находится в пределах 0,8-0,95; значение ri обычно составляет
0,7-0,8.

Из уравнения (8.27а) следует, что чем меньше угол а 2, тем 
больше напор; при а 2 < 0 теоретический напор имеет наибольшее 
значение, т. е. в этом случае лопатки насоса должны быть изогнуты 
вперед. Однако для вязких жидкостей при таком положении лопа
ток резко увеличивается гидравлическое сопротивление. Поэтому 
в центробежных машинах для перекачивания жидкостей лопатки 
рабочих колес, как правило, изогнуты назад.

При расчете допустимой высоты всасывания центробежных 
насосов следует учитывать явление кавитации, которое заключается



в том, что в случае локальных (местных) понижений давления 
в насосе ниже упругости (давления) насыщенного пара жидкости 
при данной температуре из жидкости начинают выделяться пары 
и растворенные в ней газы. Пузырьки пара, увлекаемые жидкостью 
по каналам колеса в область более высоких давлений, быстро 
конденсируются. Жидкость мгновенно проникает в пустоты, обра
зующиеся при конденсации пузырьков, что приводит к многочис
ленным мелким гидравлическим ударам и усилению эрозии в пе
риод парообразования. Это ведет к резкому снижению подачи 
и напора насоса и быстрому его разрушению.

Для предотвращения кавитации можно повысить давление жид
кости на входе в насос, снизить высоту всасывания. В последнем 
случае при определении высоты всасывания по уравнению (8.5а) из 
рассчитанного значения йвс вычитают некоторую высоту, называ
емую кавитационным запасом, которая приводится в каталогах по 
насосам.

Производительность центробежного насоса может быть най
дена на основе уравнения расхода (см. рис. 8-17):

0, = Ь1{кО1- Ь г ) с и  = Ь2(п й 2 -  8 2 )с2т, (8.29)

где 5 -толщина лопаток; X -число лопаток; си  и с2г-  радиальные составляющие 
абсолютных скоростей соответственно на входе в колесо и выходе из него, причем 
С\, = С\-

Приближенно принимают скорость жидкости сх равной ско
рости жидкости во всасывающем трубопроводе. Отметим, что 
обычно величина () задана, так что требуется подобрать насос для 
обеспечения заданной производительности. Поэтому уравнением 
(8.29) пользуются только для поверочных расчетов, что в реальных 
условиях встречается нечасто.

Мощность на валу центробежного насоса определяют по зави
симости (8.7). При определении к. п. д. насосной установки г| следует 
иметь в виду, что центробежные насосы, как правило, приводятся 
в движение непосредственно от электродвигателя, без передаточно
го механизма. Поэтому в к. п. д. насосной установки не входит 
величина г|пер, и мощность, потребляемая двигателем, в этом 
случае будет определяться так:

ЛГдв =  рзе#/(1000т1и ЛгЛмехЛдв)- (8-3° )

Характеристики центробежных насосов. Из уравнения (8.29) сле
дует, что производительность насоса зависит от радиальной со
ставляющей абсолютной скорости, т. е. б  ~  с 2г, которая, в свою 
очередь, меняется с изменением частоты вращения рабочего колеса. 
При изменении числа оборотов колеса от и 1 до п2 производитель
ность насоса изменится от ( )1 до ()2 . Если соблюдается условие 
подобия траекторий движения частиц жидкости, то будут геометри
чески подобны параллелограммы скоростей в любых точках потока 
(рис. 8-18). Тогда

с'г1с"г = с’2г/с2г = и'2/«5 = я 0 2 «,/(ге02«2) =  п 1/п 2 . (8.31)



Как следует из уравнения (8.29), О =  Ь2 (п 0 2 -  67 ) с 1г. Тогда
6 1 /6 2  =  сУс'г, =  П1/П2 , (8.32)

т. е. изменение производительности пропорционально числу оборо
тов рабочего колеса насоса. Так как Н  ~  и2 и Н  ~  с2 [из уравнения 
(8.27а)], а и2 ~  п и с 2 ~  п, то очевидно, что напор центробежного 
насоса пропорционален квадрату числа оборотов рабочего колеса. 
Отсюда

Я ^ ё К / И а ) 2 . (8.33)

Поскольку из уравнения (8.6) мощность N  пропорциональна произ
ведению ОН, т. е. N  ~  ОН, то можно записать, что N  ~  и3. Тогда

ЛГ^ЛГг ^  («х/и2)3 - (8.34)

Уравнения (8.32) —(8.34) называют законами пропорциональ
ности. Законы пропорциональности позволяют по одной опытной 
характеристике Н ~ 0  построить ряд характеристик центробежного 
насоса. Однако зависимости (8.32)-(8.34) достаточно точны при 
изменении числа оборотов рабочего колеса не более чем в два раза.

Основная трудность в получении характеристик центробежных 
насосов расчетным путем заключается в сложности правильного 
определения коэффициентов потерь, влияющих на производитель
ность и напор насоса (т|г, г|л). Поэтому при выборе режима работы 
насоса пользуются опытными характеристиками, которые получа
ют при испытаниях насосов. Эти характеристики приводятся в пас
портах насосов и каталогах по насосам.

На рис. 8-19 представлена графическая зависимость напора Я, 
мощности N а и к. п. д. т|н центробежного насоса от его производи
тельности 0  при постоянном числе оборотов п рабочего колеса, 
полученная экспериментально. Кривые Н ~ 0 ,  /Уд- £  и г|н- 6  назы

Рис. 8-18. Подобие параллелограммов скоростей при разных числах оборотов 
рабочего колеса

Рис. 8-19. Энергетические характеристики центробежного насоса 
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вают энергетическими характеристиками центробежного насоса 
и вносят в паспорт насоса. Из рис. 8-19 видно, что максимальному 
значению к. п. д. насоса г)н соответствуют расчетная производи
тельность Qp и расчетный напор Н р. Точку Р  характеристики H - Q ,  
соответствующую максимальному значению к. п. д. насоса, назы
вают оптимальной режимной (рабочей) точкой. С уменьшением 
подачи насоса напор возрастает и при Q =  0, т. е. при закрытой 
задвижке на напорном трубопроводе, достигает максимального 
значения. При этом расходуемая мощность минимальна. Поэтому 
во избежание перегрузки двигателя пуск центробежных насосов 
производится всегда при закрытой задвижке на нагнетательном 
трубопроводе. Отметим, что некоторые насосы развивают макси
мальный напор при начальном увеличении производительности 
после открытия задвижки, а потом он падает. Изменение подачи 
наступает внезапно, при этом в насосе вследствие гидравлических 
ударов возникают шумы и насос работает неустойчиво.

Для анализа работы центробежного насоса, выбора оптималь
ного режима его работы при п ф const целесообразно использовать 
его универсальную характеристику (рис. 8-20), которая получается 
при снятии характеристик насоса по типу рис. 8-19, но при различ
ных числах оборотов рабочего колеса. Линия р - р  соответствует 
максимальным значениям к. п. д. насоса при данных числах оборо
тов рабочего колеса. Универсальная характеристика позволяет 
наиболее полно провести анализ работы центробежного насоса 
и выбрать ее оптимальный режим.

Совместная характеристика насоса и сети и выбор рабочих точек 
насоса. Производительность центробежного насоса зависит от на-

н,м

Рис. 8-20. Универсальная характеристика центробежного насоса: 
р - р -линия оптимальных условий работы насоса
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Рис. 8-22. Осевой (пропеллерный) насос:
У-рабочее колесо; 2 -корпус; 3 -направляющий аппарат

Рис. 8-21. Совместная характеристика 
центробежного насоса (I) и сети (2)
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пора и, следовательно, в значительной степени от гидравлического 
сопротивления сети -  трубопроводов и аппаратов, через которые 
транспортируется жидкость. Поэтому систему насос-сеть следует 
рассматривать как единое целое, а выбор насосного оборудования 
и трубопроводов должен решаться на основании анализа совмест
ной работы элементов этой системы.

Совместная работа насосов и сети характеризуется точкой мате
риального и энергетического равновесия системы. Для определения 
этой точки нужно рассчитать энергетические затраты в системе. 
Поскольку аналитический расчет режимной точки работы насоса 
связан со значительным объемом вычислений, то для его проведе
ния наиболее рационально применять вычислительную технику 
и использовать при этом полученные выше уравнения.

В практике гидравлического расчета насосных установок и при 
анализе режимов работы насосов широко применяют графоанали
тический метод расчета совместной работы систем насос-сеть 
(рис. 8-21). Напор Н, который должен создавать насос, определяет
ся по уравнению (8.3):

причем потерянный напор /гп с учетом уравнений (6.37) и (3.9а) 
можно представить следующим образом: /гп =  а<22 (где «-коэффи
циент пропорциональности). Тогда характеристика сети выразится 
уравнением параболы Н  =  Н Г +  а()2.

Точку А пересечения двух кривых, отражающих характеристику 
насоса и сети, называют рабочей, или режимной, точкой. Эта точка 
соответствует максимальной подаче жидкости ( )х насосом в данную

н  = н г + кп,



сеть. Если нужно увеличить подачу в сеть, то следует увеличить 
число оборотов рабочего колеса в соответствии с уравнением (8.32). 
Если это невозможно, то нужно поставить новый, более производи
тельный насос или каким-то образом снизить гидравлическое со
противление сети. При необходимости снижения подачи до величи
ны (¿2 путем частичного перекрывания нагнетательного трубопро
вода потерянный напор увеличится на преодоление гидравлическо
го сопротивления задвижки или вентиля на этом трубопроводе. 
Такое регулирование (снижение) подачи допустимо только в случае 
малых производительностей насосов. Для условий больших подач 
следует для такого случая рассмотреть возможность замены насоса 
меньшей производительности на насос большей или снижения числа 
оборотов рабочего колеса. Таким образом, центробежный насос 
должен быть выбран так, чтобы рабочая точка отвечала заданной 
производительности и напору при максимально возможных к. п. д.

Осевые (пропеллерные) насосы. Рабочее колесо 1 (рис. 8-22) 
с лопатками винтового профиля при вращении в корпусе 2 сообща
ет жидкости движение в осевом направлении. При этом поток 
несколько закручивается. Для преобразования вращательного дви
жения жидкости на выходе из колеса в поступательное в корпусе
2 устанавливают направляющий аппарат 3. Осевые насосы приме
няют для перемещения больших объемов жидкостей (десятки куби
ческих метров в секунду) при относительно невысоких напорах (от 
3-5  до 15-25 м), т. е. по сравнению с центробежными насосами 
осевые имеют значительно большую подачу, но меньший напор. 
К. п. д. высокопроизводительных осевых насосов достигает 0,9 и 
выше.

Вихревые насосы. Рабочее колесо вихревого насоса (рис. 8-23) 
представляет собой плоский диск с короткими радиальными пря-

/7-/7

Рис. 8-23. Вихревой насос:
1 -  рабочее колесо; 2-лопатка; 3 -  межлопастные каналы; 4 -кольцевой отвод; 5 и б-соответст
венно всасывающий и нагнетательный патрубки; 7 - разделитель потоков; 8 -в ал  рабочего 
колеса; 9 -корпус
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молинейными лопатками 2, расположенными на периферии колеса. 
В корпусе 9 имеется кольцевая полость 4. Зазор между колесом 
и корпусом достаточно мал, что предотвращает переток жидкости 
из полости нагнетания в полость всасывания. При вращении рабо
чего колеса жидкость, находящаяся в межлопастных каналах 3, 
увлекается лопатками и одновременно под воздействием центро
бежной силы завихряется. При этом один и тот же объем жидкости 
на участке от входа в кольцевую полость до выхода из нее 
многократно попадает в межлопастные каналы, где каждый раз 
получает дополнительное приращение энергии, а следовательно, 
и напора. Поэтому напор вихревых насосов в два-четыре раза 
больше, чем центробежных, при одном и том же диаметре колеса, 
т.е. при одной и той же угловой скорости. Это, в свою очередь, 
позволяет изготавливать вихревые насосы значительно меньших 
размеров и массы по сравнению с центробежными. К достоинствам 
вихревых насосов следует отнести также простоту устройства и от
сутствие необходимости заливки линии всасывания и корпуса перед 
каждым пуском насоса, так как эти насосы обладают самовсасыва
ющей способностью.

Характеристика вихревых насосов 
отлична от характеристики центробеж
ных (рис. 8-24): с уменьшением произ
водительности насоса напор и мощ
ность резко возрастают, достигая мак
симума при <2 = 0. Поэтому пуск этих 
насосов проводят при открытой задвиж
ке на нагнетательном трубопроводе.

Недостатком вихревых насосов яв
ляется сравнительно невысокий к. п. д.

Рис. 8-24. Характеристика вихревого насоса

(0,25-0,5) и быстрый износ их деталей при работе с загрязненными 
жидкостями.

Струйные насосы. В струйных насосах (рис. 8-25) рабочая жид
кость (обычно вода или водяной пар) с большой скоростью из сопла 
1 поступает в камеру смешения 2. При этом за счет поверхностного 
трения в камере смешения создается разрежение, достаточное для 
подъема жидкости из перекачиваемого резервуара в насос. Засасы
ваемая жидкость быстро смешивается с рабочей, и смесь поступает 
вначале в конфузор 3, в котором скорость движения смеси плавно 
увеличивается, достигая в горловине 4 максимального значения. 
В диффузоре 5 скорость потока уменьшается и, в соответствии 
с уравнением Бернулли, кинетическая энергия движения переходит 
в потенциальную энергию давления, вследствие чего смесь поступа
ет в нагнетательный трубопровод под напором.

Струйные насосы подразделяют на инжекторы (нагнетатель
ные) и эж ект оры  (всасывающие).



Рис. 8-25. Струйный насос:
/-сопло; 2-камера смешения; 3-конфузор; ■/-горловина; 5-диффузор; /-рабочее тело (вода 
или пар); / /  перекачиваемая жидкость; / / /  смесь

Подачу струйных насосов характеризуют коэффициентом ин- 
жекции кИ =  ё п/б р : ПРИ любом заданном коэффициенте инжекции 
степень повышения давления струйного насоса увеличивается с 
уменьшением площади сечения камеры смешения относительно 
площади выходного сечения сопла рабочей жидкости. При умень
шении коэффициента инжекции характерно повышение развиваемо
го струйным насосом давления.

К достоинствам струйных насосов относятся простота устройст
ва и отсутствие движущихся частей, а их недостаток -  низкий коэф
фициент полезного действия (0,1-0,25). Струйные насосы можно 
применять только в том случае, если допустимы смешение рабочей 
и перекачиваемой жидкостей и низкий напор.

Воздушные (газовые) подъемники. Эти насосы чаще называют 
эрлифтами или газлифтами. Они состоят (рис. 8-26) из вертикаль
ной подъемной трубы 3, погруженной под уровень перекачиваемой 
жидкости, линии 1 подачи газа (обычно воздуха) с распределителем 
(барботером) 2, с помощью которого газ в виде пузырьков поступа-

-сх---

Рис. 8-27. Области применения насосов 
различных типов

Рис. 8-26. Воздушный подъемник (эрлифт):
/-ли ния подачи газа; 2 -распределитель газа; 3 -подъемная труба; 4 -отбойник; 5 -сборник



ет в трубу 3. Плотность образующейся при этом газожидкостной 
смеси рсм значительно меньше плотности жидкости рж, в результате 
чего смесь поднимается по трубе 3 над уровнем жидкости на высоту 
Н т. На выходе из трубы при ударе об отбойник 4 газожидкостная 
смесь разделяется: воздух выделяется, а осветленная жидкость 
поступает в сборник 5.

По принципу сообщающихся сосудов в условиях равновесия

й*Р* = (Л* + Яг)Рсм-
Отсюда находим высоту подъема Н г газлифта, которая без 

учета потерь в трубе составит
ы г =  /1*(рж — Рс„)/Рсм • (8-35)

Газлифты применяют для подъема жидкостей из глубоких сква
жин, а также для взаимодействия газов и жидкости при ее интенсив
ной циркуляции в проведении ряда химико-технологических процес
сов.

К достоинствам газлифтов следует отнести простоту их устрой
ства, отсутствие движущихся частей, возможность подачи загряз
ненных жидкостей. Однако к. п. д. газлифтовых установок очень 
низок и составляет 0,15-0,2.

8.4. ДОСТОИНСТВА И НЕДОСТАТКИ НАСОСОВ 
РАЗЛИЧНЫХ ТИПОВ

По значению возможной производительности насосы располагают
ся в следующем порядке (рис. 8-27): объемные, центробежные и осе
вые. Если же в качестве определяющего параметра рассматривать 
максимально возможное значение напора, порядок будет обрат
ным. Специальные типы насосов (включая струйные), как следует из 
рис. 8-27, по значениям 0, и Н  занимают области, прилегающие 
к осям координат, и характеризуются либо малыми (), либо 
малыми Н. Таким образом, практически весь диапазон напоров от 
1 до 104 м и производительности от нескольких дм3/ч до 1,5 • 105 м3/ч 
перекрывается большим числом насосов различных типов.

Проанализируем достоинства и недостатки рассмотренных на
сосов, определяющие области их возможного применения.

Объемные насосы. Основными достоинствами поршневых и 
плунжерных насосов являются высокий к. п. д. и возможность пода
чи незначительных объемов жидкостей, в том числе высоковязких, 
под любым заданным давлением. Однако неравномерность подачи, 
наличие легко изнашиваемых клапанов, сложность соединений с 
двигателем, тихоходность, а следовательно, большие размеры и 
масса существенно ограничивают области применения поршневых 
и плунжерных насосов в химической промышленности. Следует 
отметить, что в эксплуатации плунжерные насосы несколько проще, 
так как у них меньше изнашиваемых деталей (отсутствуют поршне
вые кольца и т.п.).



Объемные насосы с вращательным движением рабочего органа 
(шестеренные, винтовые) конструктивно более просты и обеспечи
вают плавную подачу перекачиваемой жидкости. Эти насосы обыч
но применяют для перекачивания малых количеств вязких жидкос
тей. Для перекачивания загрязненных жидкостей данные насосы 
непригодны.

Центробежные и осевые насосы. Эти насосы обеспечивают плав
ную и непрерывную подачу перекачиваемой жидкости при доста
точно высоких значениях коэффициента полезного действия. О тно
сительно простое устройство обеспечивает их высокую надежность 
и достаточную долговечность. Отсутствие поверхностей трения, 
клапанов создает возможности для перекачивания загрязненных 
жидкостей. Простота непосредственного соединения с высокообо
ротными двигателями способствует компактности насосной уста
новки и повышению ее к. п. д. Все эти достоинства лопастных 
насосов, прежде всего центробежных, привели к тому, что они 
являются основными насосами в химической промышленности.

К недостаткам центробежных насосов относится ограниченность 
их применения в области малых производительностей и больших 
напоров, что объясняется снижением к. п. д. при увеличении числа 
ступеней для достижения высоких значений Н.

Эти недостатки отсутствуют у вихревых насосов. Однако вслед
ствие невысоких к. п. д. они находят ограниченное применение.

Струйные насосы. Достоинствами этих насосов являются прос
тота устройства, способность перекачивать жидкости с достаточно 
большим содержанием взвешенных частиц и высокая надежность 
в работе. В технике водоструйные насосы часто применяют для 
откачки воды из котлованов, скважин и т. д., а на крупных насосных 
установках-в качестве вспомогательных для отсасывания воздуха 
из корпусов основных насосов перед их запуском и для повышения 
всасывающей способности центробежных насосов. Пароструйные 
насосы используют для подачи воды в паровые котлы, создания 
вакуума и т. п.

К недостаткам струйных насосов относятся низкий к. п. д. и не
обходимость подачи большого количества рабочей жидкости под 
давлением. Кроме того, струйные насосы можно применять только 
в том случае, если допустимо смешение перекачиваемой жидкости 
с рабочей.

Воздушные (газовые) подъемники. Простота устройства и обслу
живания, надежность работы газлифтов позволяют им в ряде 
случаев успешно конкурировать с центробежными насосами, на
пример при подъеме воды из глубоких скважин, подаче агрессивных 
жидкостей и т.д. Однако необходимость большого заглубления 
форсунки и низкий к. п. д. этих насосов существенно ограничивают 
области их применения.

В заключение следует отметить, что выбор типа насоса в каж
дом конкретном случае производится с учетом его эксплуатацион
ных и конструктивных характеристик, наиболее полно удовлетво
ряющих требованиям данного технологического процесса.



1. Что называют подачей и напором насоса?
2. Как определить напор на действующих насосных установках?
3. Как влияет температура перекачиваемой жидкости на допус

тимую высоту всасывания?
4. Как рассчитать мощность на валу насоса?
5. В насосах каких типов коэффициент передачи от электродвига

теля к насосу равен 1?
6. Каковы способы увеличения равномерности подачи поршневых 

насосов?
7. Как рассчитать подачу поршневого насоса двойного действия?
8. Что такое кавитация? Каким образом ее можно предотвратить?
9. Какие выражения называют законами пропорциональности 

центробежных насосов?
10. Как выбрать рабочую  точку при работе насосов на сеть?
11. Насосы каких типов обеспечивают: а) высокие подачи, б) высокие 

напоры?
12. Какие насосы используют для перекачивания высоковязких жид

костей?
13. Выведите уравнение для определения давления для перекачивания 

жидкости с помощью монтежю.

Г Л А В А  9

СЖАТИЕ И ТРАНСПОРТИРОВАНИЕ ГАЗОВ

В химической и смежных отраслях промышленности широко при
меняют сжатие и транспортирование больших количеств газов при 
давлениях, отличных от атмосферного,-от тысячных долей Па до 
сотен МПа. Предназначенные для этого машины называют ком
прессорами.

Отношение конечного давления р2, создаваемого компрессором, 
к начальному р х, при котором происходит всасывание, называют 
степенью сжатия с, т. е. с =  р 2/р 1. В зависимости от значения 
с компрессионные машины подразделяют на вентиляторы (с <  
<  1,15)-д л я  транспортирования больших количеств газов при низ
ких давлениях; газодувки  (1,15 < с < 3 ,0 )-для транспортирования 
значительных количеств газов при существенных гидравлических 
сопротивлениях системы, в которой перемещается газ; компрессоры 
(с >  3,0)-д л я  создания высоких давлений.

Для создания давления ниже атмосферного (при отсасывании 
газов), т. е. вакуума, могут быть использованы любые компрессоры, 
но чаще для этой цели применяют поршневые и ротационные 
вакуум-насосы, по принципу действия не отличающиеся от ком
прессоров.



Рис. 9-1. Классификация основных типов компрессоров

Поскольку в вентиляторах степень сжатия с мала, изменением 
плотности газа можно пренебречь. Поэтому расчет основных па
раметров вентиляторов (напора, производительности и мощности) 
осуществляют по аналогии с расчетом этих параметров для центро
бежных насосов (см. гл. 8).

Рассмотрим классификацию компрессоров (рис. 9-1). По прин
ципу сжатия компрессоры подразделяют на объемные и динами
ческие. В объемных компрессорах сжатие происходит в результате 
периодического уменьшения объема, занимаемого газом. Их под
разделяют на поршневые, мембранные и роторные. В динамических 
компрессорах сжатие происходит в результате непрерывного со
здания ускорений в потоке газа. По принципу действия их подраз
деляют на турбокомпрессоры и струйные.

В зависимости от создаваемого рабочего давления все компрес
соры делятся на вакуумные (начальное давление газа ниже атм ос
ферного), низкого давления (конечное давление газа 0,115-1,0 М Па), 
высокого (конечное давление 10-100 МПа) и сверхвысокого (конеч
ное давление свыше 100 МПа).

Конечное давление может создаваться компрессором с одной



ступенью (одноступенчатый компрессор) или же с последовательно 
работающими несколькими ступенями {многоступенчатый ком
прессор). Основными параметрами, характеризующими работу 
компрессора, являются объемная подача (производительность) Q, 
начальное р 2 и конечное р х давления, степень сжатия с, мощность на 
валу компрессора N e.

Для того чтобы лучше понять, как эти параметры зависят от 
условий сжатия и конструкции компрессора, рассмотрим термоди
намику компрессорного процесса.

9.1. ТЕРМОДИНАМИКА КОМПРЕССОРНОГО ПРОЦЕССА

Поскольку при работе компрессорных машин происходит сжатие 
газа с изменением его объема, давления и температуры, теория 
компрессорного процесса основывается на термодинамике идеаль
ного газа в соответствии с уравнением

p = pRT. (9.1)

При давлении на выходе из компрессора более 10 МПа следует 
пользоваться уравнением состояния реального газа

р  = zpRT, (9.2)

где z -  коэффициент сжимаемости, значения которого приведены в справочной 
литературе.

Совместное использование первого закона термодинамики и 
уравнения состояния идеального газа приводит к следующим урав
нениям процессов, происходящих в компрессорах:

при политропном процессе р /р" =  const, pY" =  const; (9.3)

при адиабатном процессе р/рк =  const, pV k =  const; (9.4)

при изотермическом процессе р/р = const, p V =  const. (9.5)

Политропный процесс является общим видом термодинамиче
ского процесса и протекает в компрессорах в зависимости от 
внешних и внутренних условий с показателем политропы п = 
=  1,15 -  1,80.

Адиабатным называют процесс без теплообмена с внешней 
средой; в таком процессе возможно внутреннее образование тепло
ты за счет работы газового трения и вихреобразования. Строго 
адиабатный процесс в компрессорах получить нельзя вследствие 
невозможности полной тепловой изоляции газового потока от 
окружающей среды.

Иногда рассматривают изоэнтропийный процесс, характеризую
щийся постоянством энтропии в результате отсутствия теплооб
мена с окружающей средой и внутреннего тепловыделения вслед
ствие трения в газовом потоке. В реальных компрессорах изоэнтро
пийный процесс невозможен.

Указанные процессы удобно изображать графически в коорди
натах S — Т  (рис. 9-2). На этом рисунке представлены основные
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Рис. 9-2. Диаграммы S - Т  компрессорных процессов, описываемых уравнениями 
(9.3)—(9.5)

виды компрессорных процессов: политропный при п <  к (/с-пока
затель адиабаты), свойственный компрессорам с интенсивным во
дяным охлаждением (рис. 9-2, а); политропный при п >  к, типичный 
для центробежных и осевых компрессоров (рис. 9-2,6); изоэнтро- 
пийный с S =  const (рис. 9-2, <?); изотермический с Т =  const 
(рис. 9-2, г).

Процессы, представленные на рис. 9-2, в и 9-2, г, в компрессорах 
неосуществимы и используются лишь для оценки их энергетической 
эффективности.

Процесс сжатия во всех четырех случаях представлен линиями
1 -2 . На рис. 9-2, а и 9-2,6 сжатие сопровождается изменением 
энтропии и повышением температуры, энтальпия при этом увели
чивается.

В политропном компрессорном процессе при п <  к (рис. 9-2, а) 
линия 1 -2  представляет собой процесс сжатия, протекающий в р а
бочей полости компрессоров; линия 2 - 3  отображает процесс изо
барного охлаждения сжатого газа, уходящего из компрессора. Э тот 
процесс протекает в охладителе компрессора.

По определению энтропии dS — dQ/T. Тогда для процессов 1— 2  
и 2 -3

2 3
Ql 2  = iTdS- Q2-3 =  I T d S .



р Рис. 9-3. Диаграммы Р -  V компрессорных 
процессов, описываемых уравнениями
(9.3) (9.5)

1

V площадей диаграммы 1 - 2 - 5 - 6  и

Подынтегральные произведения 
являются элементарными площа
дями процессов сжатия и охлаж
дения. Следовательно, количест
во энергии, подводимое к газу для 
осуществления компрессорного 
процесса, представляется суммой

2 - 3 - 4 - 5 .
При сжатии газа по политропе с показателем п >  к (рис. 9-2, б), 

что характерно для компрессоров с воздушным или водяным 
охлаждением, площадь 1 - 2 - 6 - 5  представляет собой количество 
теплоты, образующейся в потоке вследствие газового трения и вих- 
реобразования. Энергия, подводимая к компрессору, расходуется 
на проведение компрессорного процесса и преодоление гидравли
ческого сопротивления в системе. Работа компрессорного процесса 
представляется площадью 1 - 2 - 3 - 4 - 5 .  Следовательно, полная энер
гия, расходуемая компрессором, выражается площадью 2 - 3 - 4 -6 .  
Если бы процесс в компрессоре протекал по изоэнтропе 1 -2 , то 
полная затрата энергии была бы равна площади 1 -2 ' - 3 - 4 - 5 ,  т. е. 
была бы меньше на размер площади 1 - 2 ' - 2 - 6 - 5 .  Следовательно, 
увеличение энергии, расходуемой компрессором, при переходе от 
изоэнтропийного процесса к реальному политропному с п >  к 
сопровождается увеличением потребления энергии, равным пло
щади I - 2 - 6 - 5 - 1 .

Наименьшее количество энергии затрачивается в компрессорном 
процессе с изотермическим сжатием (рис. 9-2, г). Эта энергия пред
ставляется площадью 1 - 2 - 4 - 5 .

Иногда удобнее изображать компрессорные процессы на р — V- 
диаграмме (рис. 9-3). На рисунке сплошной линией 1 -2  показан 
процесс при политропном сжатии с п <  к.

Процесс охлаждения 2 -3  теоретически проходит по изобаре 
р 2 =  const. Изотермическое сжатие изображается штриховой линией 
1-2" , изоэнтропийное -  линией 1-2', адиабатное при п > /с-линией

Энергия Ь, затрачиваемая при сжатии и выталкивании 1 кг газа, 
выражается площадью р  — V1 диаграммы, ограниченной изобарами 
р х и р 2 давлений, политропой сжатия и осью ординат (рис. 9-3). 

При п <  к
2

L =  - \ p á V + p 2V2 - P lVx .



Для политропного сжатия p V n = /?1К", или р  =  p 1V \ /V n, и, следова
тельно,

2

¿п о л  =  -  р  1 Ух i d V / V  + Р 2 У 2 -  Р 1 V, .
1

После интегрирования получим
L non = Ы (п  -  1 )- \р М  [(p 2/p 1)(n- 1,/M-  1] • (9.6)

Связь между давлениями и температурами в политропных процес
сах определяется соотношением

P 2 -/P i= (7 i/r1r ' <" - 1>. (9.7)

Тогда
¿пол =  Ш п  - ! ) ] / > !  V, L T J T ,  -  1] . (9.8)

С учетом уравнения состояния для начальных условий p i Vi =  
= RTt . Тогда

¿„ол = Ы ( п - Щ Щ Т 2 - Т 1).  (9.9)

Уравнения политропного и изоэнтропийного процессов анало
гичны и различаются только значениями показателей. Поэтому для 
изоэнтропийного компрессорного процесса можно записать сле
дующие соотношения:

La =  [fc/(* -  1 [(p2/p i y - l>/k -  1] ; (9.10)

Р2// '1 = № / Г 1)‘/(‘ - 1); (9.11)

К  =  [*/(* -  1 Ъ р М  IT J T i  -  1] ; (9.12)

^  =  [ f c / ( f c - l ) ] ^ [ T 2a- r , ] .  (9.13)

Данные уравнения с помощью соотношений R  =  ср — cY и к — 
=  ср/су  преобразуются в уравнение

К  = СР(Т2Л- Т 1) = Н 2> - Н 1, (9.14)

выражающее работу изоэнтропийного компрессорного процесса 
через начальную Н 1 и конечную Н 2 энтальпии сжимаемого газа.

Для изотермического компрессорного процесса p V =  p 1V1 =  p 2V2 
из р  -  К диаграммы имеем

2 2 

Lm,=  - № V + P * V i -PiVi = - lP *V -  
1 1

Поскольку р  =  p i Vl /V, получим 
2

или Lm = p l vl ln(p2/pl ).  (9.15)
1

Энергия, расходуемая в компрессорном процессе, идет на изме
нение энтальпии и кинетической энергии газа, а также на покрытие



потерь в окружающую среду. Это условие можно записать в самом 
общем виде при равенстве скоростей газа на входе и выходе из 
компрессора как уравнение баланса энергии компрессорного про
цесса:

# 1 + Ь = Я 2 + (7, и л и  Ь ± ц  = Н 2 — Н 1, (9.16)

где Ну или Н 2- энтальпия газа на входе и выходе компрессора соответственно; 
<7- количество теплоты, подводимое к газу или уходящее в окружающую среду 
вследствие охлаждения компрессора.

При изотермическом процессе газ сжимается при постоянной 
температуре, внутренняя энергия газа не изменяется и соблюдается 
[уравнение (9.5)] равенство р 1У1 =  р 2Уг- ® этом случае энтальпия 
газа при сжатии не изменяется, поэтому уравнение (9.16) принимает 
вид

Ь + q = 0, или L = — q.  (9.16а)

Знак минус перед q указывает на отвод теплоты, т.е. при изотер
мическом сжатии вся затраченная работа обращается в теплоту 
и отводится от газа. Поэтому температура, внутренняя энергия 
и энтальпия газа не изменяются. Очевидно, что при изотермическом 
сжатии необходимо охлаждать компрессор, чтобы отводить тепло
ту, эквивалентную затрачиваемой работе.

При адиабатическом сжатии теплота не подводится к газу и не 
отводится от него, т. е. q = 0. Тогда

Ь = Н 1 - Н 1, (9.166)

т.е. вся затраченная в компрессоре работа идет на повышение 
энтальпии газа; при этом температура газа повышается.

Теоретическую мощность АГТ (Вт), затрачиваемую на сжатие газа 
компрессором, определяют как произведение производительности 
компрессора р<2 (кг/с) на удельную работу сжатия Ь (Дж/кг):

]ут =  Рд ь . (9.17)

Мощность на залу компрессора N e можно рассчитать по урав
нению

Ы .=  р й Ь П ц гг\ып) ,  (9.18)

где р-плотность газа, поступающего в компрессор, кг/м3; () объемная производи
тельность компрессора, м 3/с; Ь -  удельная энергия компрессорного процесса, Дж/кг; 
г|у -  объемный коэффициент, учитывающий потери объема газа вследствие утечки 
через зазоры уплотнений компрессора; г|мех-механический к.п.д. компрессора, учи
тывающий расход энергии на преодоление механического трения.

Мощность двигателя N ав больше мощности на валу компрес
сора N е вследствие потерь мощности в самом двигателе и в пере
даче:

^ . ^ е Д т и Л , . ) ,  (9.19)

где Л „и и Лдв к.п.д, передачи и двигателя соответственно.



Установочную мощность двигателя Л/уСХ обычно принимают 
с запасом 10-15%, т.е. N ycт =  (1,1 — 1,15)Л/ДВ.

При расчете мощности на валу компрессора ЛГе по выражению 
(9.18) величину удельной энергии на сжатие Ь  подсчитывают по 
одному из уравнений (9.6), (9.8), (9.10), (9.12), (9.13) или (9.15) 
в зависимости от того, ближе к какому виду термодинамического 
процесса происходит процесс сжатия в компрессоре.

9.2. ОБЪЕМНЫЕ КОМПРЕССОРЫ

Наибольшее распространение в этой группе получили поршневые 
и роторные компрессоры. Работа этих машин выполняется путем 
всасывания и вытеснения газовых сред твердыми телами -  поршня
ми, пластинами, зубцами, движущимися в цилиндрах и корпусах 
специальных форм.

9.2.1. Поршневые компрессоры
Поршневые компрессоры по числу ступеней сжатия делят на одно
ступенчатые, двухступенчатые и многоступенчатые, а по характе
ру действия-на компрессоры простого (одинарного) и двойного 
действия.

Ступенью сжатия называют часть компрессорной машины, где 
газ сжимается до промежуточного (перед подачей в следующую 
ступень) иди конечного давления.

В поршневых компрессорах простого действия (рис. 9-4) за один 
двойной ход поршня происходит одно всасывание и одно нагнета-

Рис. 9-4. Поршневые компрессоры простого действия:
а -  одноцилиндровый простого действия; б-одноцилиндровый двойного действия; «-двухци
линдровый простого действия; /-цилиндр; 2-поршень; 3 -  всасывающий клапан; ^-нагнета
тельный клапан; 5-шатун; 6-кривошип; 7-маховик; 5 -крейцкопф



ние, а в компрессорах двойного действия (рис. 9-5)-д в а  всасывания 
и два нагнетания.

Одноступенчатые компрессоры изготовляют горизонтальными 
и вертикальными. Горизонтальные компрессоры обычно являются 
машинами двойного действия, а вертикальные -  простого действия.

В одноступенчатом горизонтальном компрессоре простого дей
ствия (рис. 9-4, а) поршень 2  передвигается в цилиндре 1. С одной 
стороны цилиндр закрыт крышкой, имеющей всасывающий 3 и на
гнетательный 4 клапаны. Поршень соединен непосредственно с ша
туном 5 и кривошипом 6, на валу которого установлен маховик 8. 
При ходе поршня слева направо в пространстве между крышкой 
цилиндра и поршнем создается разрежение. Под действием разно
сти давлений во всасывающей линии и цилиндре открывается 
клапан 3, и газ поступает в цилиндр. При ходе поршня справа 
налево всасывающий клапан закрывается, а находящийся в ци-

Рис. 9-5. Поршневые компрессоры двойного действия:
а-«тандем»; 6 - «компаунд»; в - с  дифференциальным поршнем; г - с  У-образным расположением 
цилиндров; 1 -цилиндр; 2 -поршень; 3 -всасывающий клапан; 4 -нагнетательный клапан; 
5 -крейцкопф; б-ш атун; 7 - кривошип; 8 -маховик; 9 -холодильник



линдре газ сжимается поршнем до определенного давления р 2, при 
котором открывается клапан 4, и газ выталкивается в нагнетатель
ную линию. После этого цикл повторяется снова.

В одноступенчатом компрессоре двойного действия (рис. 9-4,6) 
имеется два всасывающих 3 и два нагнетательных 4 клапана. 
Устройство таких компрессоров сложнее, но производительность их 
практически в два раза больше, чем компрессоров простого дей
ствия (при одинаковых массе и занимаемой площади).

Для охлаждения сжатого газа цилиндр, а иногда и крышки 
компрессоров снабжают водяными рубашками.

Для увеличения производительности рассмотренных компрес
соров их изготовляют многоцилиндровыми. На рис. 9-4, в пред
ставлен компрессор с двумя цилиндрами, по существу являющийся 
сдвоенным компрессором простого действия с приводом от одного 
коленчатого вала- и кривошипами, сдвинутыми друг относительно 
друга на угол 90 или 180°.

Вертикальные одноступенчатые компрессоры по сравнению с 
горизонтальными более быстроходны и, следовательно, более про
изводительны; занимают меньшую производственную площадь, 
цилиндр и поршень медленнее изнашиваются (в горизонтальных 
компрессорах под действием силы тяжести происходит односто
роннее изнашивание поршня).

Двухступенчатые горизонтальные компрессоры обычно изго
товляют одноцилиндровыми со ступенчатым (или дифференциаль
ным) поршнем (рис. 9-5, в). Вначале газ сжимается в цилиндре 
1 левой стороной поршня 2, затем проходит через холодильник 9, 
поступает в цилиндр с другой его стороны и сжимается в нем до 
заданного давления р 2.

Многоступенчатые компрессоры изготовляют с последователь
ным расположением цилиндров по одной оси-системы тандем 
(рис. 9-5, а) или с параллельным расположением цилиндров -  си
стемы компаунд (рис. 9-5, б).

В последнее время получили распространение оппозитные ком
прессоры со взаимно противоположным направлением движения 
поршней. В этих компрессорах цилиндры располагаются по обе 
стороны коленчатого вала. В оппозитных компрессорах скорость 
вращения вала может быть увеличена в 2-2,5 раза, что повышает 
производительность машины.

Для снижения пульсаций газа, его очистки от масла и влаги 
сжатый газ из поршневых компрессоров к месту потребления 
направляется через ресивер.

Индикаторная диаграмма. При испытании компрессора, как 
и поршневого насоса, снимается индикаторная диаграмма, которая 
представляет собой зависимость между давлением р  и объемом
V газа, всасываемым и нагнетаемым компрессором за один оборот 
коленчатого вала.

На рис. 9-6, а показана теоретическая р  — V-диаграмма одно
ступенчатого компрессора простого действия. В теоретическом



компрессоре поршень в крайних (мертвых) положениях, которым 
соответствуют точки Ь и й? на диаграмме, вплотную подходит 
к крышке цилиндра, и всасывание начинается сразу же по окончании 
нагнетания. При этом процесс всасывания на диаграмме отражается 
линией аЬ, сжатия-линией Ьс и нагнетания-линией ей.

Процесс сжатия в реальном компрессоре (рис. 9-6, 6) существен
но отличается от теоретического. Между поршнем в крайнем 
положении и крышкой цилиндра всегда имеется зазор, образующий 
свободный объем, или так называемое вредное пространство. В 
этом пространстве остающийся после окончания нагнетания, сжа
тый до давления р 2 газ при обратном ходе поршня расширяется, 
и поэтому всасывающий клапан открывается лишь при снижении 
давления до давления всасывания, т.е. поршень определенный 
отрезок пути в цилиндре движется как бы вхолостую-до точки а, 
вследствие чего производительность компрессора снижается. Вели
чина вредного пространства выражается в долях от рабочего 
объема цилиндра г¥ П (где е-отношение объема мертвого про
странства к объему, описываемому поршнем) и на диаграмме 
(рис. 9-6 ,6) отражена отрезком Увг>.

Рис. 9-6. Индикаторные диаграммы: 
¿/-теоретическая; б-рабочая

На рис. 9-6,6 линии сжатия Ьс' и Ьс" характеризуют соответст
венно изотермические и адиабатические процессы. Поскольку пло
щадь диаграммы выражает работу, совершаемую в процессе сжа
тия, то очевидно, что при изотермическом сжатии эта работа будет 
минимальна, а при адиабатическом сжатии -  максимальна. В реаль
ных условиях процесс сжатия идет по политропе Ьс, отражающей 
процесс сжатия с неполным отводом теплоты.

Производительность компрессора. Объем газа, всасываемый 
поршнем Увс за один ход, из-за влияния вредного пространства 
меньше объема ¥П, описываемого поршнем, что приводит к умень
шению производительности. Это снижение производительности 
учитывается объемным к.п.д. Х0 компрессора, который выражается



следующим отношением:

где QT-  теоретическая производительность компрессора, равная объему Vn, описы
ваемому поршнем в единицу времени [рассчитывается по уравнениям (8 .10) и (8 .12)].

Обозначим через х отношение между полным объемом ци
линдра Va(V0 = Vn +  еVa) и фактически всасываемым объемом газа 
(Кс = ^ п )  к величине Vn:

x  =  (V „ - V J /V U = (V„ + eVn -  X0Vn)l Vn = 1 + e -  .

Тогда
A,0 =  1 +  e — x . (9.21)

Принимая во внимание то, что расширение газа в мертвом 
пространстве можно считать политропическим, с учетом уравнения 
(9.3) можно записать

p2W  = р Л К -  v j "  =  Pl(xvnf,

где xVn = V„— Vbc объем, который занимает газ после расширения его в мертвом 
пространстве от давления р 2 до давления p i .

Отсюда
х  =  Е (Р г/ Р у )11”.

Подставив это выражение в уравнение (9.21), получим
(9-22)

Из уравнения (9.22) следует, что значение существенно зави
сит от величины 8, степени сжатия p 2!pi и показателя политропы 
расширения п, т. е. конструкции компрессора и свойств сжимаемого 
газа.

С увеличением степени сжатия значение объемного коэффици
ента А0 снижается и может стать равным нулю. Степень сжатия, при 
котором Х0 = 0, называют пределом сжатия. В этом случае газ, 
находящийся в мертвом пространстве, расширяясь, занимает весь 
объем цилиндра, и всасывание прекращается. Вполне понятно, что 
производительность компрессора при этом равна нулю.

Производительность компрессора зависит не только от тех 
величин, которые входят в [уравнение (9.22)]: она снижается 
также вследствие утечек газа через неплотности в клапанах и по
догрева всасываемого газа при соприкосновении его с нагретыми 
стенками цилиндра, поскольку при нагреве газа его удельный объем 
увеличивается, а количество всасываемого газа уменьшается. По
этому при расчете производительности компрессора для учета 
потерь вводят коэффициент подачи. Под коэффициентом подачи Xv 
понимают отношение объема газа, подаваемого компрессором (и 
приведенного к условиям всасывания), к объему, описываемому 
поршнем, т. е. коэффициент подачи учитывает все виды потерь 
производительности. Коэффициент Xv подачи может быть пред
ставлен в виде произведения объемного коэффициента Х0 и коэф-



фициента Я.х, учитывающего утечку газа через неплотности и по
догрев его на входе в цилиндр:

К  =  Х0Х1 . (9.23)

Приближенно коэффициент подачи Ху можно определить по 
выражению

Ху = Хо(1,01 -  1,02P2/Pl). (9.24)

Тогда фактическая производительность Q, если пренебречь пло
щадью сечения штока, определяется по формуле

Q =  XvzFSn, (9.25)

где z - число всасываний за один ход поршня (для компрессоров простого действия 
z =  1); F - площадь сечения поршня; S -х о д  поршня; и-число оборотов вала ком
прессора в 1 с.

Если необходимо сжимать газ до давлений свыше 0,5-0,7 МПа, 
применяют многоступенчатые компрессоры. Это позволяет также 
избегать чрезмерного повышения температуры газа и дает возмож
ность повысить эффективность работы компрессора. Например, 
при сжатии газа в двухступенчатом компрессоре затрачивается 
меньше энергии, чем при сжатии его до такого же давления 
в одноступенчатом. Рассмотрим эти процессы для удобства с по
мощью теоретической диаграммы р — К(рис. 9-7). Процесс в первой 
ступени двухступенчатого компрессора часто происходит по адиа
бате ab от давления р 0 до давления р х, далее по прямой ¿с-охлаж 
дение в промежуточном холодильнике до начальной температуры 
газа, лежащей на изотерме асе. Во второй ступени газ сжимается по 
адиабате cd  до конечного давления р 2. Поэтому процесс двухсту
пенчатого сжатия с промежуточным охлаждением газа ближе к изо
терме (идет по ломаной abed), чем к адиабате abf, которая характе
ризует процесс сжатия газа в одноступенчатом компрессоре до того 
же давления. Заштрихованная площадь bedf выражает выигрыш 
в работе при двухступенчатом сжатии по сравнению с одноступен
чатым. Отсюда ясно, что увеличение числа ступеней ведет к при
ближению процесса сжатия к изотермическому, но это приводит

к значительному усложнению кон
струкции компрессора. Поэтому 
число ступеней сжатия в компрессо
рах обычно не превышает 6-7.

Процесс сжатия в многоступен
чатых компрессорах наиболее эко
номичен, если степени сжатия с во 
всех ступенях одинаковы. При т сту
пенях сжатия

c = (p j p i ) ' lm- (9.26)
Рис. 9-7. Теоретическая р -  [/-диаграмма про
цесса многоступенчатого сжатия газа в комп
рессоре



Производительность многоступенчатых компрессоров опреде
ляют по всасываемому газу на первой ступени по уравнению (9.25).

Вследствие потерь давления между ступенями степень сжатия 
в каждой ступени должна быть несколько больше теоретической 
и рассчитывается по следующему выражению:

С = 4/(р>1)1/т. (9-27>
где 4/ =  1,1 — 1,5 -коэффициент, учитывающий потери давления между ступенями;

конечное давление.
Поршневые компрессоры имеют недостатки, присущие всем 

поршневым машинам,-громоздкость, тихоходность, большую мас
су и др. В то же время изготовление центробежных компрессоров 
сравнительно небольшой производительности и высокого давления 
связано с определенными трудностями. Поэтому для создания 
давления более 0,5 МПа и производительности до 3000-6000 м 3/ч 
обычно применяют поршневые компрессоры, причем чаще при
меняют вертикальные поршневые компрессоры -  более быстроход
ные, компактные и имеющие больший к.п.д., чем горизонтальные.

9.2.2. Роторные компрессоры

Роторный компрессор пластинчатого (шиберного) типа представ
лен на рис. 9-8. При вращении массивного ротора 2, в продольных 
пазах (прорезях) 4 которого могут свободно перемещаться плас
тины 3, газ захватывается в межлопастные пространства, перено
сится от всасывающего патрубка 5 к нагнетательному 6 и вытес
няется в трубопровод.

Вал роторного компрессора может соединяться с валом при
водного двигателя непосредственно, без редуктора. Это обуслов
ливает компактность и малую массу установки в целом.

Роторный водокольцевой компрессор (рис. 9-9). В корпусе 1 экс
центрично по отношению к нему расположен ротор 2 с лопатками

Рис. 9-8. Роторный компрессор пластинчатого (шиберного) типа:
/-корпус (статор); 2 -ротор; 3 -пластины; 4 -прорези; 5 -всасывающий патрубок; б-нагнета
тельный патрубок
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Рис. 9-9. Роторный водокольцевой (мокрый) компрессор:
1 — цилиндрический корпус (статор); 2 —ротор; 5-лопасти; 4 жил кос т и с  кольцо; 5 и б на [рубки 
для всасывания и нагнетания газа

3 одинаковой длины. Перед пуском компрессор примерно наполо
вину заполняют водой. При вращении ротора вода отбрасывается 
к периферии и образует водяное кольцо 4 равномерной толщины. 
Между лопатками ротора и водяным кольцом образуются ячейки, 
объем которых за время первой половины оборота ротора увели
чивается, а за время второй половины -  уменьшается. Г аз засасыва
ется через патрубок 5, а сжатый газ выходит из компрессора через 
патрубок 6. Таким образом, роль поршня в водокольцевом ком
прессоре играет водяное кольцо, так как с помощью этого кольца 
изменяется рабочий объем камер А -Д .

Давление, которое создает водокольцевой компрессор, невелико. 
Поэтому его используют как газодувку или вакуум-насос.

Компрессор с двухлопастными роторами (газодувка). На двух 
параллельных валах в корпусе 1 (рис. 9-10) вращаются два ротора 2. 
Один из них приводится во вращение от электродвигателя, второй 
связан с зубчатой передачей, передаточное число которой равно 
единице. Роторы 2 плотно прилегают друг к другу и к стенкам 
корпуса 1, образуя две разобщенные камеры, в одной из которых 
происходит всасывание через патрубок 3, а в другой -  нагнетание 
через патрубок 4, при поступлении в который газ сжимается и вы
талкивается в напорный трубопровод.

Роторные компрессоры применяют при средних производитель
ностях (до 5000-6000 м 3/ч) и избыточном давлении до 1,0 МПа. 
Недостатками роторных компрессоров являются сложность изго
товления и обслуживания (как правило, высокий уровень шума), 
довольно быстрый износ пластин ротора и др.



Рис. 9-10. Ротационный компрессор (газодувка) с двухлопастными роторами: 
/-корпус; 2 - роторы («поршни»); 3 и 4-всасывающий и нагнетательный патрубки

Рис. 9-11. Центробежный вентилятор:
/  корпус; ~ рабочее колесо; 3 и 4 всасывающий и нагнетательный патрубки

9.3. ДИНАМИЧЕСКИЕ КОМПРЕССОРЫ

К динамическим компрессорам относятся в основном центробеж
ные, осевые и струйные (см. рис. 9-1).

Центробежные компрессоры по принципу действия аналогичны 
центробежным насосам. К ним относятся вентиляторы, турбогазо- 
дувки и турбокомпрессоры.

Центробежные вентиляторы условно подразделяют на венти
ляторы низкого (р < 103 Па), среднего (р  =  103 -н 3 -103 Па) и вы
сокого давления (р =  3 -103 -н 104 Па).

В спиралевидном корпусе 1 вентилятора низкого давления 
(рис. 9-11) вращается рабочее колесо 2  с большим числом лопаток. 
Газ поступает по оси колеса через всасывающий патрубок 3, 
захватывается лопатками и выбрасывается из корпуса через нагне
тательный патрубок 4. Рабочие колеса вентиляторов среднего и вы
сокого давления имеют относительно большую ширину, лопатки их 
загнуты вперед.

Характеристики центробежных вентиляторов подобны харак
теристикам центробежных насосов, а зависимости <2, Н  и N  от числа 
оборотов п выражаются уравнениями (8.32)-(8.34). Напор Н , со
здаваемый вентилятором, определяют по уравнениям (8.3а) или 
(8.36).

Мощность на валу вентилятора N e находят по уравнению
ЛГ. =  Р е Я 3 / Л в, (9-28)

где т|в к.п.д. вентилятора, определяемый как произведение коэффициента подачи Ху , 
гидравлического г)г и механического г|мех к.п.д.

Турбогазодувки. Одноступенчатые турбогазодувки (рис. 9-12) в 
принципе являются разновидностью вентиляторов высокого дав-



Рис. 9-12. Турбогазодувка:
/-корпус; 2 рабочее колесо; 3 -  направляющий аппарат; 4 и 5-всасывающий и нагнетательный 
патрубки

ления и сжимают таз до давления 3 • 104 Па. В спиралевидном 
корпусе 1 вращается колесо 2 с лопатками внутри направляющего 
аппарата 3, в котором кинетическая энергия газа преобразуется 
в потенциальную энергию давления. Сжатый газ выходит из турбо- 
газодувки через патрубок 5.

В многоступенчатых турбогазодувках на валу устанавливают 
несколько колес с лопатками (обычно 3-4), причем газ между 
ступенями не охлаждается. Диаметры колес в многоступенчатой 
турбогазодувке постоянны, но ширина их снижается в направлении 
от первого колеса к последнему. Этим достигается возможность 
сжатия в каждой последующей ступени без изменения числа обо
ротов вала и формы лопаток рабочих колес. Степень сжатия 
в турбогазодувках не превышает 3-3,5.

Турбокомпрессоры но устройству аналогичны турбогазодувкам, 
но создают более высокие степени сжатия. В них устанавливают 
большее число колес, чем в турбогазодувках, причем колеса имеют 
разный диаметр (диаметр и ширина колеса уменьшаются от первого 
колеса к последнему). Часто рабочие колеса турбокомпрессоров 
секционируют и располагают их в двух или трех корпусах. В пре
делах каждого корпуса колеса имеют одинаковый диаметр, но 
разную ширину. При этом обычно газ между корпусами охлаждают 
в промежуточных холодильниках. Давление нагнетания в центро
бежных турбокомпрессорах достигает 2,5-3,0 МПа.

Осевые компрессоры. Корпус осевого вентилятора изготовляют 
в виде короткого цилиндрического патрубка 1 (рис. 9-13), в котором 
вращается рабочее колесо 2 (в виде пропеллера с лопатками). 
Воздух движется прямотоком вдоль оси вала, вследствие чего к.п.д. 
осевых вентиляторов существенно выше, чем центробежных (сни
жается гидравлическое сопротивление самого вентилятора). Однако 
напор, развиваемый осевыми вентиляторами, значительно ниже, 
чем развиваемый центробежными (в 3-4 раза).



Рис. 9-13. Осевой (пропеллерный) вентилятор:
/-корпус; 2-рабочее колесо

Рис. 9-14. Осевой компрессор:
1 -корпус (статбр); 2 -ротор  с лопатками; 3 и -/-неподвижные лопатки статора

Осевой компрессор (рис. 9-14) в принципе представляет собой 
многоступенчатый осевой вентилятор -  число ступеней может до
стигать 10-20 (без охлаждения в них газа). В корпусе 1 вращается 
цилиндрический ротор 2 с рабочими лопатками 3. Эти лопатки 
вращаются между закрепленными в корпусе неподвижными ло
патками 4, которые являются направляющими для газа при пере
ходе его от одной ступени рабочих лопаток к другой. Зазор между 
лопатками и корпусом мал (до 0,5 мм).

Осевые компрессоры компактны, имеют достаточно высокий 
к.п.д., обеспечивают высокую производительность (50 0 0 0 - 
80 000 м3/ч и более), но создаваемое ими давление обычно не 
превышает 0,5-0,6 МПа.

Центробежные компрессоры (турбогазодувки и турбокомпрес
соры) применяют при больших производительностях -  свыше 
3000-6000 м 3/ч - и  давлениях порядка 1-1,2 МПа (но не более 
3,0 МПа).

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Приведите классификацию компрессоров по степени сж ат ия и 
величине создаваемого ими давления.

2. Проведите анализ уравнений процессов сжатия и расширения, 
происходящих в компрессорах.

3. Изобразите процессы сжатия газа  в компрессорах на ди аграм 
мах 8 - Т  и р - ¥

4. Как определяют энергию, расходуем ую  в компрессорном процес
се?

5. Как определяют мощность на валу компрессора и двигателя?
6. Дайте классификацию объемных компрессоров.
7. Как подразделяют поршневые компрессоры?



8. Дайте определение производительности поршневого компрессора. 
От чего она зависит? Что понимают под объемным коэффи
циентом Х0 компрессора?

9. Опишите индикаторную диаграмму поршневого компрессора. 
Изобразите индикаторную диаграмму при пределе сжатия ком
прессора.

10. Сформулируйте принцип действия роторных, центробежных 
и осевых компрессоров.

11. Какие примерно давления создают центробежные вентиляторы, 
турбогазодувки, турбокомпрессоры?

12. Сопоставьте достоинства и недостатки компрессоров различ
ных типов.

Г Л А В А  10

РАЗДЕЛЕНИЕ НЕОДНОРОДНЫ Х СИСТЕМ

Неоднородными, или гетерогенными, называют системы, состоя
щие по меньшей мере из двух фаз. При этом одна из фаз является 
сплошной, а другая -дисперсной, распределенной в первой в раз
дробленном состоянии: в виде капель, пузырей, мелких твердых 
частиц и т. д. Сплошную фазу часто называют дисперсионной средой.

В зависимости от физического состояния фаз различают сле
дующие бинарные гетерогенные системы: суспензии, эмульсии, 
пены, пыли, дымы и туманы.

Суспензия -  система, состоящая из жидкости и взвешенных в ней 
твердых частиц. В зависимости от размеров частиц суспензии 
условно подразделяют на грубые (с частицами размером более 
100 мкм), тонкие (содержащие частицы размером 0,1-100 мкм) 
и коллоидные растворы (с частицами менее 0,1 мкм).

Э м ульси я-система, состоящая из жидкости и распределенных 
в ней капель другой жидкости, не растворяющейся в первой.

Пена -  система, состоящая из жидкости и распределенных в ней 
пузырьков газа.

П ы л ь -система, состоящая из газа и распределенных в нем 
твердых частиц размером более 5 мкм. В процессах химической 
технологии пыль образуется преимущественно при дроблении, сме
шивании и транспортировании твердых материалов.

Д ы м -система, состоящая из газа и распределенных в нем 
твердых частиц размером менее 5 мкм; образуется при горении.

Т ум а н -система, состоящая из газа и распределенных в нем 
капель жидкости размером менее 5 мкм.

Пыли, дымы и туманы представляют собой аэродисперсные 
системы и носят общее название -аэрозоли.

Неоднородные системы характеризуются концентрацией дис



персной фазы и размерами образующих ее частиц. Для эмульсий 
и пен при определенных концентрациях дисперсной фазы возможен 
ее переход в сплошную; при этом фаза, бывшая сплошной, стано
вится дисперсной. Этот переход называют инверсией фаз.

В большинстве случаев дисперсные системы содержат частицы, 
различающиеся по размеру. Такие системы называют полидисперс- 
ными. Они характеризуются фракционным, или дисперсным, со
ставом, т. е. долей частиц определенного размера от общего содер
жания дисперсной фазы. Иногда встречаются системы, в которых 
все частицы близки по размерам. Их называют монодисперсными.

Большинство дисперсных систем неустойчиво, т.е. имеет тен
денцию к укрупнению частиц. Укрупнение капель или пузырей 
путем их слияния называют коалесценцией, а укрупнение твердых 
частиц вследствие их слипания -коагуляцией.

Процессы, связанные с разделением неоднородных систем, игра
ют большую роль в химической технологии при подготовке сырья 
и очистке готовых продуктов, при очистке сточных вод и отходящих 
газов, а также при выделении из них ценных компонентов.

Применяют следующие основные методы разделения: осажде
ние, фильтрование и мокрую очистку газов.

Осаждение представляет собой процесс разделения, при котором 
взвешенные в жидкости или газе твердые или жидкие частицы 
отделяются от сплошной фазы под действием сил тяжести (отстаи
вание), центробежной силы (циклонный процесс и центрифугирова
ние), сил инерции, электростатических сил (очистка газов в электри
ческом поле).

Фильтрование-это процесс разделения с помощью пористой 
перегородки, способной пропускать жидкость или газ, но задержи
вать взвешенные частицы. Движущей силой процесса фильтрования 
является разность давлений. В случаях, когда разность давлений 
создается центробежными силами, процесс называют центробеж 
ным фильтрованием.

Мокрая очистка газов -процесс разделения, основанный на улав
ливании взвешенных в газе частиц жидкостью. Улавливание осу
ществляется, как правило, под действием сил инерции.

Выбор метода разделения зависит от концентрации дисперсных 
частиц, их размера, требований к качеству разделения, а также от 
разницы плотностей дисперсной и сплошной фаз и вязкости послед
ней.

Составим материальный баланс процессов разделения. Пусть 
разделению подвергается система, состоящая из сплошной и дис
персной фаз.

Введем следующие обозначения: Сси, Соч, Сос-массовый расход 
соответственно исходной смеси, очищенной сплошной фазы и осад
ка (сгущенной дисперсной фазы), кг/с; хсм, х„ч, хос - концентрация 
дисперсной фазы соответственно в исходной смеси, в очищенной 
сплошной фазе и в осадке, масс. доли.



При отсутствии потерь вещества в процессе разделения можно 
записать следующие уравнения материального баланса: 

по всему веществу
(10.1)

по диспергированному веществу

Если известны расход исходной смеси и все концентрации, то 
решением уравнений (10.1) и (10.2) можно найти расходы Соч и С?ос.

Полученные уравнения в записанной форме применимы к осаж
дению и фильтрованию. Материальный баланс процесса мокрого 
разделения рассмотрен ниже.

В ряде случаев при расчетах используют объемные расходы
V (м3/с) и концентрации, выраженные в объемных долях, а (м3/м 3). 
Для пересчета величины из одной размерности в другую вводят 
условное понятие плотности гетерогенной смеси рсм:

где рт-плотность дисперсной фазы; р-плотность сплошной фазы; ат и ^ - к о н 
центрация дисперсной фазы, выраженная соответственно в объемных и массовых 
долях.

Эффективность мет ода разделения можно оценивать по степени 
очистки г) (в %) газа или жидкости следующим образом:

где С, и С2 -  концентрации частиц в газе или жидкости соответственно до и после 
разделения.

10.1. ОСАЖДЕНИЕ

Как было отмечено выше, к основным видам осаждения относят 
осаждение под действием сил тяжести — отстаивание; осаждение 
под действием центробежных сил-циклонный процесс и осадитель
ное (отстойное) центрифугирование; очистку газов в электрическом 
поле.

10.1.1. Отстаивание

Отстаивание применяют в промышленности для сгущения суспензий 
или классификации суспензий по фракциям частиц твердой фазы, 
для грубой очистки газов от пылей и для разделения эмульсий. 
Ввиду малой движущей силы (сила тяжести) в процессе отстаивания 
возможно с достаточной эффективностью отделять только крупные 
частицы. Однако отстаивание -  это наиболее простой и дешевый

С оч =  С с м ( * о с  -  ■*с„ ) / ( * „ с  -  х с ч )  ;

(10.3)
С ос =  6 'с м ( * с м  -  * „ , ) / ( * о с  -  * о ч ) -

Р с м  =  а т Р т  +  ( •  -  « т )  Р  =  1 /  О т / Р т  +  ( 1  -  * т ) / р ] , (10.4)

Т1 =  (С1 -  С2) 100/С!, (10.5)



процесс среди гидродинамических, поэтому его часто используют 
для первичного разделения, что удешевляет последующее оконча
тельное разделение гетерогенной смеси более сложными способами.

В гл. 6 были рассмотрены законы движения твердых тел в жид
костях (включая капельные и упругие) и получены формулы для 
расчета скорости свободного осаждения частиц под действием силы 
тяжести. Эти же формулы могут применяться при расчете скорости 
осаждения мелких капель в газе. При осаждении капель жидкости 
в жидкой среде благодаря внутренней циркуляции в капле скорость 
движения капли может быть на 50% выше, чем скорость твердой 
сферической частицы эквивалентного диаметра. При загрязнении 
капель примесями или в присутствии поверхностно-активных ве
ществ тенденция к циркуляции сильно снижается; скорость осажде
ния таких капель, называемых «жесткими», следует рассчитать по 
уравнениям, полученным для твердых частиц. В случае чистых 
капель скорость осаждения возрастает с увеличением размера капли 
только до определенного (критического) значения их эквивалентно
го диаметра <1кр (размер капель с! выражается как диаметр сферы, 
объем которой равновелик объему капли). Капли с (I >  с!кр в про
цессе осаждения периодически меняют свою форму и называются 
поэтому осциллирующими. Скорость осаждения осциллирующих 
капель с увеличением их размера немного уменьшается.

Скорость свободного осаждения мелких капель можно рассчи
тать по уравнению Адамара

(рд - р сЫ 2(цд +  р с)
°  6цс(2цс + Зця)

где рд и рс плотность жидкостей, образующих соответственно дисперсную и спло
шную фазу; [1 и цс-вязкость жидкостей, образующих соответственно дисперсную 
и сплошную фазу.

Уравнение Адамара применимо, когда критерий Рейнольдса для 
капли 11е0 < 1 (Яе0 =  н'0ф сЛО-

Если цд »  цс, уравнение (10.6) вырождается в уравнение (6.59), 
определяющее скорость свободного осаждения твердых частиц 
в ламинарном режиме.

Расчет скоростей осаждения крупных капель проводят по эм 
пирическим формулам.

Все расчетные формулы, приведенные выше [уравнение (10.6); 
гл. 6], относились к свободному осаждению, когда концентрация 
дисперсной фазы очень мала и ее частицы при движении не 
соприкасаются друг с другом.

В промышленности отстаивание применяют чаще всего в усло
виях высокой концентрации дисперсной фазы, когда происходит 
стесненное осаждение, скорость которого может быть значительно 
меньше скорости свободного осаждения. При этом вследствие 
трения между частицами и их взаимных столкновений наблюдается 
тенденция к сближению скоростей осаждения частиц различных 
размеров, возникает коллективное, или солидарное (стесненное), 
осаждение частиц со скоростями, близкими в каждом сечении



аппарата, но различными по его высоте: с приближением к днищу 
аппарата скорость осаждения все более замедляется. Это связано 
с возникновением восходящих потоков жидкости из-за вытеснения 
ее осаждающимися на дно частицами. При этом процесс осложня
ется тем, что крупные частицы обгоняют мелкие. В условиях 
стесненного осаждения концентрация диспергированных частиц 
сильно изменяется по высоте отстойника: в верхней части распола
гается слой осветленной жидкости, ниже его-зона практически 
свободного осаждения, затем зона стесненного осаждения и, нако
нец, на дне находится слой осадка.

Скорость стесненного осаждения н’ст является функцией ско
рости свободного осаждения и концентрации суспензии, которая 
в расчетных формулах выражается через объемную долю жидкости 
в суспензии е:

е =  УЖЦУЖ+ Ут),  (10.7)

где Кж и Уг объем соответственно сплошной (жидкой) и дисперсной (твердой) фазы.

Для расчетов могут быть использованы следующие уравнения:
при в > 0,7 и>ст =  н'ое2-10_1'82(1_Е); (10.8)

при 8 < 0,7 н>ст =  и>о-0,123е3/(1 — е). (10.8а)
Скорость стесненного осаждения можно рассчитать также, ис

ходя из следующей зависимости для критерия Рейнольдса:
Ке0,ст =  Аге4,75/(18 + 0,6,/А ге4’75) . (10.9)

На основе уравнений (10.8), (10.8а) и (10.9) можно рассчитать 
скорость стесненного осаждения одинаковых по размеру шарооб
разных частиц. При осаждении частиц иной формы полученное 
значение и’сх следует умножить на поправочный коэффициент фор
мы ф(ф < 1), значения которого определяют опытным путем. Кро
ме того, при расчетах скоростей осаждения нешарообразных частиц 
в качестве их диаметра следует использовать диаметр эквивалент
ного шара.

Расчет скоростей осаждения для суспензий, содержащих частицы 
различного диаметра, не может быть выполнен с достаточной 
точностью. В этих случаях необходима постановка экспериментов.
10.1.2. Отстойники
Отстаивание проводят в аппаратах, называемых отстойниками. 
Отстойники для сгущения суспензий называют сгустителями, а для 
классификации твердых частиц на фракции -  классификаторами.

Различают отстойники непрерывного, полунепрерывного и пе
риодического действия. В первых все процессы протекают непре
рывно, в последних -  периодически; в отстойниках полунепрерывно
го действия подача разделяемой смеси и вывод очищенной спло
шной фазы проводятся непрерывно, а удаление сгущенной дисперс
ной фазы (осадка, шлама и т. п.)-периодически.



Рис. 10-1. Отстойник непрерывного действия с гребковой мешалкой:
1 -корпус; 2 -днище; 3 - гребковая мешалка; 4 -кольцевой желоб

Периодически действующие отстойники для суспензии обычно 
представляют собой бассейны без перемешивающих устройств. 
Отстойник заполняют суспензией, а через определенное время, 
необходимое для осаждения твердых частиц, слой осветленной 
жидкости сливают через штуцера, расположенные выше уровня 
осадка. После этого осадок, представляющий собой текучую жид
кую массу-шлам, выгружают вручную через верх аппарата или 
удаляют через нижний штуцер с помощью спускового крана.

Широко распространены отстойники непрерывного действия с 
гребковой мешалкой (рис. 10-1). Они представляют собой цилиндри
ческий резервуар 1 с коническим днищем 2. В резервуаре установ
лена мешалка 3, снабженная гребками, которые непрерывно пере
мещают осадок к центральному разгрузочному отверстию и одно
временно слегка взбалтывают осадок, способствуя его обезвожива
нию. Частота вращения мешалки незначительна (0,00025— 
0,0083 с-1 ), поэтому процесс осаждения не нарушается. Суспензия 
непрерывно поступает по трубе в середине резервуара. Осветленная 
жидкость переливается в кольцевой желоб 4 и удаляется через 
штуцер. Осадок (шлам), представляющий собой сгущенную суспен
зию, удаляется через штуцер в коническом днище с помощью 
диафрагмового насоса. Вал мешалки приводится во вращение от 
электродвигателя через редуктор.

Отстойники с гребковой мешалкой обеспечивают однородность 
осадка, позволяют обезводить его до концентрации твердой фазы 
35-55%; работа таких отстойников полностью автоматизирована. 
К недостаткам этих аппаратов следует отнести их громоздкость.

Диаметр нормализованных аппаратов-от 1,8 до 30 м; в отдель
ных случаях применяют отстойники диаметром до 100 м. Для 
уменьшения площади, занимаемой отстойниками, применяют мно
гоярусные аппараты, представляющие собой несколько отстойни
ков, поставленных друг на друга и имеющих общий вал для



гребковых мешалок. Многоярусность существенно усложняет кон
струкцию аппарата.

Несложны по конструкции и обладают большой поверхностью 
отстойники непрерывного действия с коническими полками 
(рис. 10-2). Поступающая в аппарат суспензия распределяется по 
каналам между коническими полками, на поверхности которых 
осаждаются твердые частицы. Осадок сползает по наклонным 
полкам к стенкам корпуса и затем перемещается в нижнюю часть 
аппарата, откуда удаляется. Осветленная жидкость поступает в 
центральную трубу и выводится из верхней части аппарата.

Помимо большой поверхности осаждения к достоинствам от
стойников этого типа относятся отсутствие движущихся частей 
и простота обслуживания. Однако влажность шлама в них больше, 
чем в отстойниках с гребковой мешалкой.

На рис. 10-3 показан отстойник непрерывного действия для 
разделения эмульсий. Он представляет собой горизонтальный ре
зервуар с перфорированной перегородкой 2, которая предотвраща
ет возмущение жидкости в отстойнике струей эмульсии, поступаю
щей в аппарат. Поперечное сечение отстойника выбирают таким, 
чтобы скорость течения жидкости в корпусе 1 аппарата не превы
шала нескольких миллиметров в секунду и режим течения был 
ламинарным, что предупреждает смешение фаз и улучшает процесс 
отстаивания. Расслоившиеся легкая и тяжелая фазы выводятся 
с противоположной стороны отстойника. Трубопровод для вывода 
тяжелой фазы соединен с атмосферой для предотвращения заси- 
фонивания.

Очистку газов от пыли под действием сил тяжести проводят 
в пылеосадительных камерах (рис. 10-4). Запыленный газ поступает 
в корпус камеры 1, в котором установлены горизонтальные полки 2. 
Расстояние между полками составляет 100-300 мм. Газ проходит 
в каналах между полками, при этом на поверхности последних 
осаждается пыль. Пройдя полки, газ огибает вертикальную отра
жательную перегородку 3 и удаляется из камеры. Основное назна
чение перегородки 3 -  обеспечить равномерное распределение газа 
между полками; кроме того, при огибании газом перегородки из 
него под действием сил инерции удаляется часть пыли. Осевшая на 
полках пыль периодически удаляется с помощью скребков через 
люки 4 или же смывается водой.

Хотя поверхность осаждения при большом числе полок может 
быть достаточно велика, степень очистки газа от пыли в этих 
аппаратах обычно не превышает 30-40%, причем частицы разме
ром 5 мкм и меньше вообще не отделяются от газа. Поэтому 
пылеосадительные камеры используют для предварительной гру
бой очистки сильно запыленных газов, содержащих частицы раз
мером не менее нескольких десятков микрометров.

Расчет отстойников. При расчете сгустителей основываются на 
скорости осаждения самых мелких частиц суспензии, подлежащих 
отделению, а при расчете классификаторов -  на скорости осаждения



Рис. 10-2. Отстойник непрерывного действия с 
коническими полками

Рис. 10-3. Отстойник непрерывного действия 
для разделения эмульсий:
/  корпус; 2 -  перфорированная перегородка

Рис. 10-4. Пылеосадительная камера: 
/-корпус; 2 -полки; 3 - отражательная перего
родка; 4 -люки для удаления пыли

Очищенный Запыленный
газ газ



тех частиц, которые должны быть преимущественно отделены на 
данной стадии.

Будем считать, что время (продолжительность) прохождения 
потока через аппарат (х) равно времени осаждения частиц, наиболее 
удаленных от дна (хос). (Если допустить, что т > тос, то часть 
отстойника окажется ненужной; если же х < хос, то не все частицы 
осядут.)

Рассмотрим простейший отстойник, имеющий форму паралле
лепипеда. Время х можно представить как

T =  //wn, (10.10)

где /-длина отстойника; н>п-скорость потока.
Скорость потока можно найти, разделив объемный расход 

очищенной жидкости Q04 на площадь поперечного сечения потока, 
равную произведению ширины отстойника b на высоту слоя освет
ленной жидкости /г:

Wn — QmKbh) . (10.11)

Отсюда
т =  lbh/Qm = Fh!Q,„ , (10.12)

где F -поверхность осаждения.

Время (продолжительность) осаждения частиц, наиболее уда
ленных от дна, составит

= (10.13)

Приравнивая (10.12) и (10.13), получим
FN Q a4 = h/wcr, откуда F = Q J w cr. (10.14)

Аналогичное выражение получается и для отстойников ци
линдрической формы, если найти время х путем интегрирования 
с учетом изменения поперечного сечения потока при его радиаль
ном течении от центра.

Выражение (10.14) показывает, что производительность отстой
ника не зависит в явном виде от его высоты. Поэтому при 
проектировании отстойников их высоту следует принимать воз
можно меньшей, но такой, чтобы поперечное сечение потока было 
достаточным для обеспечения ламинарного режима течения.

С учетом того, что <2оч = G04/ роч (где роч -  плотность очищенной 
жидкости), и используя уравнение (10.3), представим выражение 
(10.14) в виде, удобном для расчета:

F — Ссм/(Рочи’<.т) . (10.15)

При выводе этого уравнения не учитывали ряд обстоятельств, 
ухудшающих процесс отстаивания в реальных промышленных ап
паратах: возможность вихреобразования в области ввода суспензии, 
наличие застойных зон и ряд других. Поэтому при инженерных 
расчетах рекомендуется увеличить значение поверхности, получен
ное по уравнению (10.15), на 30-35%.



Проводя процесс разделения гетерогенных систем под действием 
центробежных сил, можно существенно интенсифицировать^ его по 
сравнению с отстаиванием благодаря увеличению движущей силы.

Для создания поля центробежных сил обычно используют один 
из двух способов: либо обеспечивают вращательное движение 
потока в неподвижном аппарате, либо поток направляют во вра
щающийся аппарат, где он начинает вращаться вместе с аппаратом. 
В первом случае процесс проводят в циклонах, во втором -в  
отстойных (осадительных) центрифугах.

Соответственно в первом случае разделение называют циклон
ным процессом, во вто р о м -осадительным (отстойным) центрифу
гированием.

Для оценки эффективности осаждения под действием центро
бежной силы сравним его с осаждением под действием силы 
тяжести.

Центробежная сила, действующая на частицу, составляет
Сц =  ши'?/г, (10.16)

где т -  масса частицы; г-радиус ее вращения; и> окружная скорость вращения 
частицы вместе с потоком на радиусе г.

Сила тяжести
<7т =  т 0 . (10.17)

Разделив (10.16) на (10.17), получим
Са/СТ = п/?/(дг). (10.18)

Таким образом, центробежная сила, действующая на частицу, 
может быть больше силы тяжести во столько раз, во сколько 
ускорение центробежной силы н¿¡г больше ускорения свободного 
падения д. Отношение этих ускорений называют фактором разде
ления и обозначают К  :

К р = н’2/(дг). (10.19)

Учитывая, что окружная скорость юг =  2п т , фактор разделения 
можно выразить также через л-частоту вращения частицы с пото
ком:

К р = (2лгп)2/(дг) =  4п2г2п2/(дг) = 4к2п2г /д . (10.19а)

Значение К  для циклонов имеет порядок сотен, а для центри
фуг-около 3000; таким образом, движущая сила процесса осажде
ния в циклонах и центрифугах на 2-3 порядка больше, чем в от
стойниках. Благодаря этому производительность циклонов и цент
рифуг выше производительности отстойников, и в них можно 
эффективно отделять мелкие частицы: в центрифугах размером 
порядка 1 мкм, в циклонах -  порядка 10 мкм.

Скорость осаждения частиц в циклонах и отстойных центрифу
гах можно найти аналогично тому, как это было сделано в гл. 6 для



осаждения под действием силы тяжести, однако при этом нужно 
учесть не только новый вид движущей силы (центробежная сила), но 
и то, что ее значение не остается постоянным. Если гравитационное 
поле в отстойниках однородно, то интенсивность поля центро
бежных сил возрастает при движении частицы от центра к перифе
рии пропорционально радиусу вращения. Это легко увидеть, преоб
разовав уравнение (10.16) с учетом того, что wr = 2пгп:

Gu = т(2кгп)2/г  = т ■ 4п 1п2г . (10.20)

Отсюда видно, что скорость осаждения в рассматриваемом 
случае также непостоянна и возрастает по мере увеличения радиуса 
вращения частицы.

Если представить скорость осаждения как
w0 = dr/d t ,  (10.21)

то время (продолжительность) осаждения определится интегралом
К 2

T0 = J ( d  r/w0), (10.22)
Ä1

где R i и соответственно минимальный и максимальный радиусы вращения 
потока в аппарате.

Подставив в выражение (10.22) скорость осаждения как функ
цию, вид которой зависит от режима осаждения, можно найти 
время (продолжительность) осаждения частиц. В частности, для 
ламинарного режима (  ̂= 24/Re) и шарообразных частиц диамет
ром d  можно получить

d 2g(pT -  р)4я2и2г

И'° = — й*------- J -  (1023)
Сравнивая выражение (10.23) с (6.59) и учитывая выражение 

(10.19а), можно заметить, что скорость свободного осаждения под 
действием центробежной силы в К р раз больше скорости свободно
го осаждения под действием силы тяжести.

Подставляя (10.23) в (10.22) и интегрируя, получим

18цз
^ 29(Рт -  Р)4т12п2

dг _  4,5ц R2

Г d2(pT-  рд) тс2« 21п /г,*7- ----- (10.24)

Ki
Аналогичным образом можно получить выражения для ц?0 и т 

при переходном и турбулентном режимах осаждения.
Однако на практике расчеты, выполненные по формулам (10.23) 

и (10.24) и аналогичным для других режимов, приводят к большим 
ошибкам. Это объясняется следующим: поскольку скорость осаж
дения непрерывно меняется, соответственно меняется число Рей
нольдса и, следовательно, могут меняться режим осаждения и зави
симость £ =  /  (Яе).

В циклонах и центрифугах происходит вихреобразование, нару
шающее нормальное осаждение частиц. Кроме того, уже осевшие



частицы могут вновь вовлекаться в поток. В центрифугах возможно 
отставание вращения суспензии от вращения ротора, что снижает 
фактор разделения.

Еще более усложняется расчет реальных систем вследствие их 
полидисперсности, нешарообразной формы частиц, стесненного 
осаждения.

Поэтому при инженерных расчетах циклонов и центрифуг до 
вольно часто приходится основываться на экспериментальных дан
ных.

10.1.4. Циклоны и отстойные центрифуги

Циклоны. Циклонный процесс получил свое название от циклонов-  
аппаратов для разделения пылей. Позднее начали использовать 
работающие по тому же принципу аппараты для разделения суспен
зий -гидроциклоны. Применяют циклонный процесс и для отделения 
газа от капель жидкости.

Схема циклона показана на рис. 10-5. Циклон состоит из ци
линдрического корпуса 1 с коническим днищем 2. Запыленный газ 
вводится в корпус 1 через штуцер тангенциально со скоростью 
20-30 м/с. Благодаря тангенциальному вводу он приобретает вра
щательное движение вокруг трубы для вывода очищенного газа, 
расположенной по оси аппарата. Частицы пыли под действием 
центробежной силы отбрасываются к стенкам корпуса. В аппарате 
создаются два спиральных потока: внешний поток запыленного 
газа, который движется вниз вдоль поверх
ности стенок циклона, и внутренний поток 
очищенного газа, который поднимается 
вверх, располагаясь вблизи оси аппарата, 
и удаляется из него. Пыль концентрируется 
вблизи стенок и переносится потоком в раз
грузочный бункер 3.

Степень очистки газа в циклонах тем 
больше, чем больше фактор разделения К р.
Из выражения (10.19) видно, что К р можно 
увеличить либо путем уменьшения радиуса 
вращения газового потока, либо увеличе
нием его скорости, что сопряжено со значи
тельным возрастанием гидравлического со
противления и увеличением турбулентности 
газового потока (которая ухудшает процесс 
осаждения и способствует перемешиванию 
очищенного газа с запыленным). В то же

Рис. 10-5. Циклон:
/ -  цилиндрический корпус; 2- коническое днище; 3 - разгрузоч
ный бункер

Очищенный
газ



Рис. 10-6. Батарейный циклон (а) и его элементы (б):
1 корпус; 2 -  газораспределительная камера; 3 корпуса циклонных элементов; 4 -трубные 
решетки; 5-бункер для пыли; б -лопастные устройства для закручивания газового потока внутри 
элементов

время уменьшение радиуса циклона приводит к снижению его 
производительности. Поэтому при больших расходах запыленного 
газа вместо одного циклона большого диаметра применяют не
сколько циклонных элементов меньшего размера, объединенных 
в одном корпусе. Такие аппараты называют батарейными цикло
нами (мультициклонами).

На рис. 10-6 показаны батарейный циклон и его элементы. 
В общем корпусе циклона 1 расположены циклонные элементы 3, 
герметично закрепленные в трубных решетках 4. Запыленный газ 
через входной штуцер поступает в газораспределительную камеру 2, 
а из нее-в  циклонные элементы, в кольцевое пространство между 
корпусом элемента 3 и патрубком для вывода очищенного газа. 
В этом пространстве размещены лопастные устройства 6, которые 
придают газовому потоку вращательное движение. Пыль отбра
сывается к стенкам, движется вниз по спирали и ссыпается из всех 
элементов в общий бункер 5. Очищенный газ выходит из элементов 
по трубам в общую камеру и удаляется из аппарата через верхний 
штуцер.

Диаметр одиночных циклонов обычно составляет от 40 до 
1000 мм, а элементов батарейных циклонов-от 40 до 250 мм.



В промышленности применяют циклоны разнообразных кон
струкций. Наиболее распространены циклоны НИИОгаза, отличи
тельной особенностью которых является наклонный патрубок пря
моугольного сечения, через который газ вводится в циклон. То 
обстоятельство, что газ получает спиральное направление движения 
уже при входе в циклон, способствует снижению гидравлического 
сопротивления аппарата.

Гидроциклоны и мультигидроциклоны аналогичны по устрой
ству циклонам и мультициклонам.

Характеристики ряда циклонов НИИОгаза приведены ниже:

Характеристика циклона *

Диаметр трубы для вывода очищенного газа 
Высота этой трубы
Ширина входного прямоугольного патрубка 
Высота входного патрубка 
Высота цилиндрической части циклона 
Высота конической части циклона 
Общая высота циклона 
Коэффициент сопротивления

Тип циклона
ЦН-24 ЦН-15 ЦН-11

0,6 0,6 0,6
2,11 1,74 1,56
0,26 0,26 0,26
1,11 0,66 0,48
2,11 1,74 1,56
1,75 2,0 2,0
4,26 4,56 4,38

60 160 250

* Все линейные размеры даны в долях диаметра циклона.

Степень очистки газов от пыли в циклонах составляет для 
частиц диаметром 5 мкм 30—85%, диаметром 10 м км -70-95% , 
диаметром 20 мкм-95-99% . В батарейных циклонах степень 
очистки газа в несколько меньшей степени зависит от размера 
частиц: для указанных выше размеров (5, 10 и 20 мкм) она состав
ляет соответственно 65—85, 85—90, 90—95%. Большая степень 
очистки газов достигается в циклонах с большим гидравлическим 
сопротивлением.

Аппараты для проведения циклонного процесса характеризуют
ся простотой конструкции, отсутствием движущихся частей, воз
можностью обработки химически агрессивных сред. Они обеспечи
вают повышенную степень разделения по сравнению с аппаратами 
гравитационного осаждения, более компактны.

К недостаткам их относятся сравнительно высокое гидравли
ческое сопротивление (в циклонах оно составляет 400-700 Па), 
невысокая степень улавливания частиц размером менее 10 мкм, 
механическое истирание корпуса аппарата твердыми частицами, 
чувствительность к колебаниям нагрузки по газу или жидкости. 
Поэтому аппараты циклонного типа не рекомендуется использо
вать, если требуется улавливать частицы размером менее 10 мкм 
и частицы, обладающие сильным абразивным действием.

Расчет циклонов. Теоретический расчет циклонов весьма сложен 
(по причинам, о которых говорилось выше), поэтому на практике 
расчеты ведут по упрощенной методике.

Гидравлическое сопротивление циклона можно представить 
уравнением

Ар =  СцИ^р/г, (10.25)



где у/ -фиктивная скорость газа в циклоне, получаемая делением объемного расхода 
газа б  на поперечное сечение цилиндрической части циклона; р -плотность газа; 
^-коэффициент сопротивления циклона (постоянный для данного циклона незави
симо от его диаметра).

Выразим из уравнения (10.25) отношение Ар/р:
Ар/р  = С,Уи/2 .  (10.26)

Из опытов установлено, что величина Ар/р для каждого типа 
циклонов имеет оптимальное значение (например, для циклонов, 
представленных выше, Ар/р =  500 — 750 м2/с2). Выбрав значение 
этой величины и зная £ц, по соотношению (10.26) можно рассчитать
И" .Ц ггДалее по уравнению расхода определяют диаметр циклона Оп:

0 „  =  [4 е /(™ „ ) ]112 • (10.27)
Для полученного значения диаметра по нормалям находят все 

остальные размеры. Затем определяют степень очистки газа от 
пыли по номограммам, составленным на основе опытных данных, 
в зависимости от фракционного состава пыли, ее плотности, на
чальной запыленности газа и ряда других факторов. Если найденное 
значение степени очистки окажется недостаточным, следует сделать 
пересчет, внеся изменения увеличить отношение Ар/р, тем самым 
повысив скорость и уменьшив диаметр циклона; выбрать другой 
тип циклона, с большим £ц, а значит, более эффективный, или же 
установить несколько циклонов меньшего диаметра, работающих 
параллельно. В последнем случае и’ц остается без изменения, и та
ким образом удается повысить эффективность циклона без увели
чения гидравлического сопротивления.

Наиболее правильно выбирать тип циклона и число циклонов на 
основе минимальных приведенных затрат.

Отстойные (осадительные) центрифуги. Эти центрифуги приме
няют для разделения суспензий и эмульсий путем осаждения дис
персных частиц под действием центробежной силы. Кроме от
стойных центрифуг в химической технологии используют фильт
рующие центрифуги (см. разд. 10.2).

Помимо деления на отстойные и фильтрующие, центрифуги 
классифицируют по организации процесса (непрерывные и перио
дические); по расположению вала (вертикальные, горизонтальные, 
наклонные); по способу выгрузки осадка (с ручной, шнековой, 
гравитационной, центробежной выгрузкой и т.д.).

Схема простейшей отстойной центрифуги периодического дей
ствия показана на рис. 10-7. Основной частью центрифуги является 
сплошной барабан 2, насаженный на вращающийся вал 1. Под 
действием центробежной силы твердые частицы из суспензии от
брасываются к стенкам барабана и отлагаются в виде осадка. 
Осветленная жидкость (фугат) переливается в неподвижный корпус 
(кожух) 3 и удаляется через патрубок в его нижней части. По 
окончании отстаивания центрифугу останавливают и выгружают 
осадок с помощью лопаты или совка.



Рис. 10-7. Схема отстойной центрифуги пе
риодического действия с горизонтальным ва
лом и ручной выгрузкой осадка: 
/-вращающийся вал; 2 -барабан; 3 - кожух

К недостаткам таких центрифуг относятся невысокая произво
дительность и необходимость ручного труда.

На рис. 10-8 показана горизонтальная отстойная центрифуга 
непрерывного действия со шнековой выгрузкой осадка. Она состоит 
из конического отстойного барабана 1, вращающегося на полом 
внешнем валу 3, и внутреннего барабана 2 со шнековыми лопастями
4, вращающегося на полом внутреннем валу 5 с меньшей частотой, 
чем частота отстойного барабана. Суспензия вводится по трубе во 
внутренний барабан 2 и через окна 7 выбрасывается в отстойный 
барабан 1, где происходит ее разделение. Осветленная жидкость 
(фугат) перетекает в кожух 6 и удаляется из него через патрубок. 
Осадок перемещается в барабане справа налево с помощью шнека 
и благодаря различию частот вращения шнека и барабана выбра
сывается в кожух 6 и удаляется через патрубок.

Достоинствами подобных центрифуг являются непрерывность

Рис. 10-8. Схема отстойной центрифуги непрерывного действия с горизонтальным 
валом и шнековой выгрузкой осадка:
/  — конический барабан; 2 — внутренний барабан; 3 -  полый внешний вал; 4 —лопасти шнека, 
5 -полый внутренний вал; 6 -кожух; 7-окна во внутреннем барабане



действия, высокая производительность и возможность обработки 
суспензий с большой концентрацией дисперсных частиц. Основным 
недостатком их является высокое содержание жидкости в осадке 
и твердой ф а зы -в  осветленной жидкости. Кроме того, центрифуги 
характеризуются повышенным расходом энергии.

Отстойные центрифуги для разделения эмульсий часто назы
вают сепараторами. Широко распространены тарельчатые сепара
торы (рис. 10-9). Эмульсия по центральной трубе попадает в ниж
нюю часть вращающегося барабана (ротора) /, снабженного рядом 
конических перегородок-тарелок 2, которые делят смесь на не
сколько слоев (тем самым достигается уменьшение пути, прохо
димого частицей при осаждении). Более тяжелая жидкость отбра
сывается центробежной силой к периферии ротора, более легкая 
перемещается к его центру. Путь движения жидкостей показан 
стрелками. Разделившиеся жидкости не соприкасаются и поэтому 
не могут вновь смешиваться.

В рассмотренном сепараторе используют тарелки с отверстия
ми. В сепараторах с тарелками без отверстий из суспензии выде
ляют твердую дисперсную фазу, которая оседает на внутренней 
стенке корпуса барабана. Осветленная жидкость движется к центру 
барабана, поднимается вверх и выходит из него. Осадок, образую
щийся на стенке барабана, обычно выгружают вручную. Однако за 
последние годы разработаны сепараторы, в которых выгрузка 
осадка осуществляется автоматически.

Тарельчатые сепараторы характеризуются высокой производи
тельностью и высоким качеством разделения, однако имеют до
статочно сложное устройство.

Значительное увеличение центробежной силы путем уменьшения 
радиуса вращения и одновременного увеличения частоты вращения 
заложено в основу конструирования центрифуг, называемых сверх
центрифугами. Фактор разделения в них К р > 3000 и часто дости
гает несколько десятков тысяч, благодаря чему оказывается воз
можным разделение тонкодисперсных суспензий и эмульсий.

Схема трубчатой сверхцентрифуги периодического действия для 
осветления жидкостей показана на рис. 10-10. В кожухе 2 вращается 
трубчатый барабан (ротор) 1 со сплошными стенками, внутри 
которого имеются радиальные лопасти 3, препятствующие отста
ванию жидкости от стенок барабана при его вращении. Барабан 
жестко соединен с коническим шпинделем 7, подвешенным на опоре
б, и приводится во вращение от шкива 5. В нижней части центрифу
ги установлен подпятник 4, через который в барабан проходит 
труба для ввода суспензии. Твердые частицы суспензии оседают на 
стенках барабана, а осветленная жидкость выбрасывается из него 
через отверстия вверху и удаляется из верхней части кожуха. Осадок 
удаляют вручную периодически после остановки центрифуги и раз
борки ротора. Ввиду небольшого рабочего объема подобные цент
рифуги применяют только для разделения суспензии с небольшим 
содержанием твердой фазы (не более 1%).



/-корпус (ротор); 2-тарелки

Рис. 10-10. Трубчатая сверхцентрифуга периодического действия для осветления 
жидкостей:
/  трубчатый барабан (ротор); 2 -кожух; 3 - радиальные лопасти; -/-подпятник; 5 -шкив; 6 - опо
ра; 7-шпиндель; 5-отверстия для вывода осветленной жидкости

Для разделения эмульсий применяют трубчатые сверхцентрифу
ги непрерывного действия, отличающиеся более сложным устрой
ством верхней части ротора, позволяющим раздельно отводить 
расслоившиеся жидкости.

Расчет отстойных центрифуг непрерывного действия. При расчете 
центрифуги можно рассматривать как отстойники, в которых ско
рость осаждения частиц в К р раз больше, чем при гравитационном 
осаждении (под действием силы тяжести).

Исходя из этого, выражение (10.15) применительно к центрифу
гам можно записать в следующем виде:

^ = ° см *°с~*см, (10.28) 
х ос -

где \\?ст—скорость стесненного гравитационного осаждения.
Если пренебречь толщиной слоя осадка, то для центрифуг 

с цилиндрическим барабаном
?  =  тгГ>ср/; (10.29) К р = 2п2п2Оср/ д , (10.30)

где Д.^,- средний диаметр потока жидкости в барабане, Оср =  ф в +  О0)/2; Ов-внут
ренний диаметр слоя суспензии в барабане; О0-внутренний диаметр кольцевого слоя 
суспензии в барабане; /-длина барабана; Кр-средний фактор разделения цен
трифуги.

Входящий в выражение (10.28) коэффициент £ называют коэф
фициентом эффективности разделения. Он учитывает снижение



эффективности вследствие скольжения жидкости относительно сте
нок барабана, образования вихревых потоков, перемешивающего 
действия шнека и других факторов. Его значение находят по 
эмпирическим формулам; обычно для центрифуг непрерывного 
действия £ =  0,20 -н 0,25.

Подставим (10.29) и (10.30) в (10.28) и проведем преобразования, 
вынеся Ссм в левую часть:

<7СМ = 2я30^/р„чисг«2̂ / [д (хос -  хсм)/(*оС -  *оч)] • (10.31)

С помощью выражения (10.31) можно рассчитать производи
тельность данной центрифуги по суспензии или же подобрать 
центрифугу, обеспечивающую требуемую производительность.

В отдельных случаях производительность центрифуги по суспен
зии может лимитироваться ее пропускной способностью по осадку. 
Максимальная пропускная способность по твердой фазе обычно 
приведена в технической характеристике центрифуги. Рабочая про
изводительность по твердой фазе должна составлять 50-80% от 
максимальной. Если производительность по осадку Сос окажется 
больше рабочей производительности по твердой фазе, необходимо 
соответственно уменьшить (7СМ.

10.1.5. Очистка газов в электрическом поле

Осаждение дисперсных твердых и жидких частиц в электрическом 
поле (электроосаждение) позволяет эффективно очистить газ от 
очень мелких частиц. Оно основано на ионизации молекул газа 
электрическим разрядом. Если газ, содержащий свободные заряды 
(электроны и ионы), поместить между двумя электродами, создаю
щими постоянное электрическое поле, то свободные заряды начнут 
двигаться по силовым линиям поля. Скорость движения и кинети
ческая энергия будут определяться напряженностью электрического 
поля. При повышении разности потенциалов до нескольких десят
ков киловольт кинетическая энергия ионов и электронов становится 
достаточной для того, чтобы они сталкивались с нейтральными 
газовыми молекулами, расщепляли их на ионы и свободные элект
роны. Вновь образовавшиеся заряды при своем движении также 
ионизируют газ. В результате образование ионов происходит лави
нообразно, газ полностью ионизируется. Такую ионизацию назы
вают ударной. При этом возникают условия для электрического 
разряда. При дальнейшем увеличении напряженности электрическо
го поля возможны электрический пробой и короткое замыкание 
электродов. Чтобы избежать этого, создают неоднородное электри
ческое поле: один электрод делают в виде проволоки, а другой-в 
виде охватывающей ее трубы или расположенной рядом пластины 
(рис. 10-11).

Напряженность поля при этом наиболее высока у провода 
и постепенно убывает с приближением к трубе или пластине, 
становясь недостаточной для электрического пробоя. При напря-



е

а Г аз

тг

Рис. 10-11. Формы электродов трубчатого (а) и пластинчатого (б) электрофильтров: 
/  - коронирующие электроды; 2 -  осадительные электроды

женности поля, обеспечивающей полную ионизацию газа, между 
электродами возникает коронный разряд, сопровождающийся обра
зованием светящейся «короны» вокруг проволоки. Поэтому этот 
электрод получил название коронирующего. Противоположно заря
женный электрод, выполненный в виде трубы или пластины, назы
вают осадительным. Коронирующие электроды присоединяют к 
отрицательному полюсу источника тока, а осадительные -  к поло
жительному. Благодаря этому оказывается возможным использо
вать более высокое напряжение без возникновения пробоя.

Образовавшиеся в области «короны» положительные ионы дви
жутся к коронирующему электроду и нейтрализуются на нем. 
Отрицательные ионы и свободные электроды перемещаются к оса
дительному электроду. Соприкасаясь со встречными пылинками 
и капельками, находящимися в газе, они сообщают им свой заряд 
и увлекают их к осадительному электроду. В результате дисперсные 
частицы оседают на этом электроде. Некоторая, очень небольшая, 
часть дисперсных частиц, столкнувшихся с положительно заряжен
ными ионами в области «короны» (сечение которой значительно 
меньше сечения межэлектродного пространства), оседает на коро- 
нирующем электроде.

Степень очистки газов в электрофильтре во многом зависит от 
электропроводности частиц пыли и их адгезионной способности. 
Если частицы хорошо проводят ток, а силы адгезии невелики, то 
частица, достигнув осадительного электрода, отдает ему свой за
ряд, получает заряд электрода и вновь попадает в газовый поток, 
что снижает степень очистки. Если пыль плохо проводит ток, а силы 
адгезии существенны, то на электроде образуется плотный слой 
отрицательно заряженных частиц, противодействующий основному 
электрическому полю. При большой толщине этого слоя напряже
ние в его порах может превысить критическое и вызвать корониро- 
вание газа у осадительного электрода -  «обратную корону». Это



явление также снижает эффективность очистки. Его можно пре
дотвратить своевременной очисткой электрода от пыли.

При очистке газов с высокой концентрацией твердых частиц 
возможно падение силы тока практически до нуля -  «запирание 
короны». Оно связано с тем, что в таких условиях ток переносится 
исключительно заряженными частицами пыли, а их подвижность 
мала по сравнению с подвижностью ионов. Для борьбы с этим 
явлением необходимо уменьшить концентрацию взвешенных час
тиц, проведя предварительную очистку газа каким-либо другим 
методом, или же снизить скорость поступающего газа, уменьшая 
тем самым нагрузку на электрофильтр.

При нормальных условиях работы электрофильтра эффектив
ность газоочистки определяется многими факторами: свойствами 
газа (химический состав, температура, влажность); свойствами пы
ли (химический состав, электрические свойства, дисперсность), кон
центрацией пыли, скоростью газа, параметрами электрофильтра 
и т.д .

Теоретический учет всех этих факторов практически невозможен, 
поэтому эффективность газоочистки обычно определяют экспери
ментально.

Скорость осаждения частиц можно найти из условия равенства 
силы, движущей частицу, силе сопротивления среды.

Электрическое поле действует на частицу с силой F:
Р =  пе0Ех, (10.32)

где и-число зарядов, полученных частицей; е0-  величина элементарного заряда; 
Е х-напряженность поля.

Сила сопротивления среды движению шарообразной частицы 
в соответствии с уравнением (6.56)

яа(2 риг?
Я = 1--- — .

ь 4 2

При ламинарном режиме осаждения, характерном для электро
фильтров, в соответствии с (6.49) £ = 24/Ле.

Подставляя С, и раскрывая значение ке, получим:
24ц кс12 рц>1

К = =  ЗяцЛ>„. (10.33)
и>0ф  4 2

Приравниваем (10.32) и (10.33): пе0Ех =  Зяцг&у,,. Отсюда
и'о =  пе0Ех/(Зп\1с!). (10.34)

По этой формуле можно рассчитать скорость свободного осаж
дения в электрическом поле шарообразной частицы с известным 
зарядом. На практике расчеты по этой формуле трудноосуществи
мы, поскольку заряд частицы зависит от многих факторов (размера 
частицы, диэлектрической проницаемости ее материала, напряжен
ности поля и т.д.) и не может быть определен с достаточной 
точностью. К тому же, как указывалось выше, напряженность поля



меняется от максимальной у коронирующего электрода до мини
мальной у осадительного.

10.1.6. Электрофильтры

По форме электродов электрофильтры делятся на трубчатые и 
пластинчатые, а в зависимости от вида удаляемых из газа частиц-  
на сухие и мокрые. В сухих электрофильтрах очистка газа происхо
дит при температуре выше точки росы и улавливается сухая пыль. 
Мокрые электрофильтры предназначены для удаления влажной 
пыли, а также для осаждения взвешенных в газе капель жидкости.

Трубчатый электрофильтр (рис. 10-12, а) представляет собой 
аппарат, в котором расположены осадительные электроды 2 , вы
полненные в виде труб диаметром 0,15-0,3 м и длиной 3 -4  м. По 
оси труб проходят коронирующие электроды 1 из проволоки 
диаметром 1,5-2 мм, которые подвешены к раме 3, опирающейся 
на изоляторы 5. Запыленный газ входит в аппарат через штуцер 
внизу и далее двигается внутри труб 2. Пыль оседает на их стенках, 
а очищенный газ выходит из аппарата через штуцер вверху. В сухих 
электрофильтрах пыль удаляется периодически путем встряхивания 
электродов с помощью специального устройства 4. В мокрых 
электрофильтрах осевшие частицы удаляются периодически или 
непрерывно промывкой внутренней поверхности электродов водой.

Аналогично устроены и работают пластинчатые электрофильт
ры (рис. 10-12,6). Основное отличие их от трубчатых состоит в том ,
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Рис. 10-12. Трубчатый (в) и пластинчатый (б) электрофильтры:
1 -коронирующие электроды; 2 -осадительные электроды; 3 -рам а; 4 устройства для встряхи
вания электродов; 5 -изоляторы



что осадительные электроды выполнены в виде прямоугольных 
пластин или сеток, натянутых на рамы.

Пластинчатые электрофильтры более компактны, чем трубча
тые, с них легче удаляется пыль. В свою очередь, трубчатые 
электроды позволяют получить большую напряженность электри
ческого поля и поэтому более производительны и обеспечивают 
лучшее отделение трудноулавливаемых пылей и туманов.

Хотя электрофильтры работают при высоком напряжении по
стоянного тока (40-75 кВ), расход электроэнергии в них невелик 
и обычно составляет 0,2-0,3 кВт ч на 1000 м 3 газа. Гидравлическое 
сопротивление электрофильтров меньше, чем большинства других 
аппаратов газоочистки, и составляет 150-200 Па. Степень очистки 
газа от пыли достигает 95-99%.

Электрофильтры характеризуются относительно высокой стои
мостью, сложны в эксплуатации, непригодны для очистки газов от 
частиц с малым электросопротивлением.

Расчет электрофильтров. Электрофильтры рассчитывают на ос
нове практических данных о допустимой скорости очищаемых газов 
в электрическом поле электрофильтра. Исходя из этого и из 
заданного расхода, определяют площадь рабочего (активного) се
чения электрофильтров. Конструкцию электрофильтра выбирают 
также на основании эксплуатационного опыта, исходя из условия 
обеспечения максимальной степени очистки газового потока. По 
требуемой площади активного сечения и выбранного электрофильт
ра определяют необходимое число электрофильтров.

В частных случаях, если имеется возможность точного опреде
ления скорости осаждения частиц, степень очистки газа в электро
фильтре (в %) может быть определена по формуле

Ц = (1 -  е" V )  100 , (10.35)

где м0-скорость осаждения частиц; / - отношение площади осадительных электродов 
к объемному расходу газа.

10.2. ФИЛЬТРОВАНИЕ

Фильтрование применяют в промышленности для тонкого разделе
ния жидких или газовых гетерогенных систем. С его помощью 
можно добиться значительно более полной, чем в процессах осаж
дения, очистки жидкости или газа от взвешенных частиц и, соот
ветственно, более высокого выхода продукта (если им является 
твердая фаза суспензии).

В процессе фильтрования твердые частицы либо задерживаются 
на поверхности фильтровальной перегородки, образуя осадок, либо 
проникают в ее глубину, задерживаясь в порах. В соответствии 
с этим различают фильтрование с образованием осадка и фильтро
вание с закупориванием пор. Иногда их совмещают (применяя 
фильтрование с образованием осадка и закупориванием пор).

Движущей силой процесса фильтрования является разность 
давлений до и после фильтра. Если эта разность создается с по



мощью насоса, компрессора или вакуум-насоса, происходит фильт
рование под действием перепада давления, если с помощью центро
бежных сил-центробеж ное фильтрование (центрифугирование).

10.2.1. Фильтрование суспензий

Схема процесса фильтрования суспензий показана на рис. 10-13. 
В простейшем случае фильтр представляет собой сосуд, корпус
1 которого разделен на две части фильтровальной перегородкой 4. 
Суспензию 2 помещают в верхнюю часть сосуда таким образом, 
чтобы она в течение всего процесса фильтрования соприкасалась 
с фильтровальной перегородкой. В разделенных частях сосуда 
создают разность давлений Ар =  р 1 — р 2, под действием которой 
жидкость проходит через поры фильтровальной перегородки, обра
зуя фильтрат 5. Твердые частицы задерживаются на поверхности 
перегородки 4, формируют осадок 3. Этот процесс является при
мером фильтрования с образованием осадка. Он предпочтительнее 
фильтрования с закупориванием пор, так как в последнем случае 
сильно осложняется или становится вообще невозможной регенера
ция фильтровальной перегородки.

Разность давлений по обе стороны фильтровальной перегородки 
создают разными способами, соответственно и фильтрование про
ходит при различных условиях.

Если пространство над суспензией сообщают с источником 
сжатого газа или пространство под фильтровальной перегородкой 
присоединяют к источнику вакуума, происходит фильтрование при 
постоянной разности давлений. При этом скорость фильтрования 
уменьшается вследствие повышения гидравлического сопротивле
ния слоя осадка возрастающей толщины.

Если суспензию подают на фильтр поршневым насосом, произ
водительность которого практически не зависит от напора, фильт
рование осуществляется при постоянной скорости. Разность дав
лений при этом увеличивается по мере роста сопротивления осадка.

Если суспензию подают на фильтр 
центробежным насосом, процесс 
фильтрования происходит при пере
менных разности давлений и ско
рости (с ростом давления скорость 
снижается в соответствии с характе
ристикой насоса).

При промывке фильтра, когда 
чистая промывная жидкость фильт
руется через слой осадка постоянной

Рис. 10-13. Схема фильтра для разделения 
суспензии:
/  корпус; 2 -суспензия; 3 -  осадок; 4 фильтроваль
ная перегородка; 5 -фильтрат



толщины, происходит фильтрование при постоянных разности дав
лений и скорости.

Процесс фильтрования сопровождается осаждением твердых 
частиц, что усложняет процесс и влияет на его закономерности. Это 
влияние зависит от взаимного направления действия сил тяжести 
и движения фильтрата. Если суспензия находится над фильтроваль
ной перегородкой, осаждение твердых частиц приводит к более 
быстрому образованию осадка. Если же суспензия находится под 
фильтровальной перегородкой, осаждение препятствует образова
нию осадка, что вызывает необходимость перемешивания суспензии 
для поддержания ее однородности.

Осадки, получаемые на фильтровальной перегородке, подразде
ляют на сжимаемые и несжимаемые-в зависимости от того, умень
шается пористость осадка при увеличении разности давлений или 
остается практически постоянной. Уменьшение пористости сжимае
мых осадков приводит к росту гидравлического сопротивления 
потоку жидкой фазы. Поэтому фильтрование в случае образования 
сжимаемых осадков проводят обычно под вакуумом или при 
небольшом избыточном давлении (Ар ^  105 Па).

Обычно процесс фильтрования не завершается разделением 
суспензии на фильтрат и осадок. Перед удалением осадка с фильт
ровальной перегородки его, как правило, подвергают промывке 
другими жидкостями для удаления остатков фильтрата и продувке 
холодными или нагретыми газами-для уменьшения влажности.

Производительность фильтра и чистота фильтрата во многом 
зависят от используемой фильтровальной перегородки. Правильно 
выбранная перегородка должна обеспечивать необходимую степень 
задержания твердых частиц при минимально возможном гидравли
ческом сопротивлении. Кроме того, перегородка должна легко 
отделяться от осадка, обладать достаточно высокой механической 
стойкостью. Следует отметить, что проскок твердых частиц с 
фильтратом в начальный период фильтрования не является доста
точным основанием для того, чтобы считать фильтровальную 
перегородку непригодной. Свою предельную задерживающую спо
собность перегородка приобретает только после того, как умень
шается эффективный размер ее пор вследствие оседания в них 
мелких частиц и образования сводиков над входом в поры. Чтобы 
исключить проскок частиц в фильтрат, необходимо при снятии 
осадка с перегородки оставлять тонкий слой его.

В зависимости от размера дисперсных частиц, химической агрес
сивности и вязкости жидкой фазы суспензии на практике применяют 
фильтровальные перегородки из стеклянных, хлопчатобумажных, 
шерстяных и полимерных тканей и волокон, металлических сеток 
и т.п. До последнего времени применяли также асбестовые ткани 
и волокна, однако от них необходимо отказаться, учитывая канце- 
рогенность асбестовой пыли.

При проведении фильтрования с образованием осадка необхо
димо избегать закупоривания пор фильтровальной перегородки,



что может происходить при разделении суспензий с небольшой 
концентрацией твердой фазы. Для этого часто применяют вспомо
гательные вещества, образующие на перегородке слой, препят
ствующий проникновению микрочастиц суспензии в поры. В каче
стве вспомогательных веществ используют диатомит, перлит, дре
весный уголь, силикагель и т. д. Эти вещества добавляют в суспен
зию или наносят на фильтровальную перегородку перед ее исполь
зованием.

Уравнения фильтрования под действием перепада давления. Рас
смотрим процесс фильтрования с образованием осадка. Скорость 
фильтрования w определяют как производную объема фильтрата 
по времени т, отнесенную к поверхности фильтрования S:

w = dV/(Sdx). (10.36)

При фильтровании суспензии вследствие небольшого размера 
пор осадка и фильтровальной перегородки и малой скорости 
движения жидкой фазы фильтрование протекает в ламинарной 
области. При этом в каждый момент времени скорость фильтрова
ния прямо пропорциональна разности давлений Ар и обратно 
пропорциональна вязкости жидкости и суммарному гидравличе
скому сопротивлению слоя осадка Roc и фильтровальной перего
родки Лф.п:

*  =  Д /> /[ц (Л „с +  Я Ф.п )]-  (Ю .37)

Приравнивая (10.36) к (10.37), получим основное дифференци
альное уравнение фильтрования:

dF/(Sdt) =  Д М ц(Я ос + Дф.п)] • (10.38)

Для приведения уравнения (10.38) к виду, удобному для интегри
рования, необходимо выразить величины Roc и /?ф п в виде функции 
объема фильтрата. В процессе фильтрования может происходить 
некоторое увеличение Лф.п из-за проникновения в поры перегородки 
твердых частиц. Однако это увеличение незначительно, так что для 
практических целей можно считать Лф п = const. Величина R oe с воз
растанием толщины слоя осадка изменяется от нуля в начале 
фильтрования до максимального значения в конце его. Пренебрегая 
влиянием гравитационного осаждения (под действием сил тяжести) 
на образование осадка, можно считать, что объем осадка, Voc прямо 
пропорционален объему фильтрата V:

К с = х„У, (10.39)

где ^„-коэффициент пропорциональности, зависящий от концентрации твердой 
фазы и структуры осадка (его определяют экспериментально как объем осадка, 
образующегося при прохождении 1 м 3 фильтрата).

Представим объем осадка как произведение hocS (где Аос-  высота 
слоя осадка). Тогда

hocS = x 0V, (10.40)



откуда
hoc = Х0 V/S. (10.41)

Представим теперь сопротивление слоя осадка как произведе
ние:

Лос =  гЛ с, (10.42)
где г0-удельное объемное сопротивление слоя осадка (м-2), т.е. сопротивление, 
оказываемое потоку жидкой фазы слоем осадка толщиной 1 м.

Подставляя в соотношение (10.42) высоту осадка, определяемую 
по (10.41), получим выражение, связывающее сопротивление осадка 
с объемом фильтрата:

Roc = r0x cV/S. (10.43)

Перепишем выражение (10.38) с учетом (10.43): 
dV  Ар

Sd i  = \i(r0x 0V/S +  Лф.п) ' (10'44)
Решая это дифференциальное уравнение, можно получить урав

нения фильтрования для различных частных случаев. Поскольку 
большинство фильтров работает при постоянной разности давле
ний, а процесс промывки можно рассматривать как фильтрование 
при постоянных разности давлений и скорости, ограничим рассмот
рение этими двумя вариантами.

Уравнение фильтрования при постоянной разности давлений. 
Перепишем выражение (10.44) в следующем виде:

H(r0x0K/S +  Лф,,)с1К= ApSdx.

Проинтегрируем левую часть от 0 до К а правую -от 0 до т, 
вынеся постоянные величины за знак интеграла:

V V X

^  j VdV  +  цДф.п f d v =  A pS i dT;
Ь о о о

(V-w J S ) ( V 2/2) +  цЛф.пК= ApSx.

Разделив последнее выражение на \ar0xJ(2S), получим:
V2 + 2Лф пХ V/ (г0х 0) = 2ApS2x/(]ir0x J . (10.45)

Это уравнение называют уравнением фильтрования при постоянной 
разности давлений.

На практике часто можно считать сопротивление фильтроваль
ной перегородки пренебрежимо малым по сравнению с сопротивле
нием осадка. Тогда уравнение (10.45) принимает вид:

V2 = 2Дp S 2z/ (ц/ус0) . (10.46)

Уравнения (10.45) и (10.46) применимы как к несжимаемым 
осадкам, так и к сжимаемым, поскольку при Ар =  const значения г0 
и х а в процессе фильтрования остаются постоянными. Из уравнения
(10.46) видно, что объем фильтрата возрастает пропорционально 
квадратному корню из времени.



Уравнение фильтрования при постоянных разности давлений 
и скорости. При постоянной скорости отношение dF/dx можно 
заменить отношением 7/т. Кроме того, поскольку рассматривае
мый процесс осуществим только при постоянной толщине слоя 
осадка, заменим x0V/S на высоту слоя осадка /гос. С учетом 
сказанного уравнение (10.44) примет вид:

V / ( S t) = Ap/\ \ i (r0h0C + Яф.„)]>

откуда
V= ApSi/[\i(rJios. +  Дф.,,)]. (10.47)

Уравнение (10.47) представляет собой уравнение фильтрования 
при постоянных разности давлений и скорости. Оно применимо для 
несжимаемых и сжимаемых осадков.

Для выполнения расчетов по уравнениям (10.45) — (10.47) необхо
димо экспериментально определить величины г0 и ЯфЛ1 и затем ха, 
носящие название констант фильтрования.

Рассмотрим один из способов определения этих величин. Раз
делим все члены уравнения (10.45) на 2Ар52К/(цг0х0) и поменяем 
местами левую и правую части уравнения:

т/И= nV o K/(2ApS2) +  ц«ф,,/(Др5). (10.48)

Введем обозначения:
\ir0xJ(2A pS2) = M; (10.49) \ iR ^n/(ApS) =  N . (10.50)

При постоянных разности давлений и температуре все величины, 
входящие в правые части равенств (10.49) и (10.50), являются 
постоянными. Таким образом, М  =  const и N  =  const. Теперь пе
репишем выражение (10.48):

т/К =  M V  +  N . (10.51)
Это уравнение показывает прямолинейную зависимость функции 
t / F o t  аргумента V. Тангенс угла наклона прямой равен М , а отре
зок, отсекаемый на оси ординат,-N.

Для определения этих величин проводят эксперимент на мо
дельном фильтре, в процессе которого замеряют во времени объем 
полученного фильтрата. Обработкой данных по методу наимень
ших квадратов рассчитывают М  и N , а затем с помощью выраже
ний (10.49) и (10.50) находят г„ и Яф.п. Кроме того, в эксперименте 
замеряют объем осадка на фильтре и рассчитывают х а по соотно
шению х а =  Voc/V.

При фильтровании суспензий, содержащих монодисперсные час
тицы большого размера (порядка нескольких миллиметров), значе
ние г0 можно вычислить по уравнению (6.72). Для этого, исключив 
из уравнения (10.37) сопротивление фильтровальной перегородки, 
представим его в следующем виде:

w =  Ap/(\irJtoc) , (10.52)

га =  Ар/ (цЛосн’) . (10.53)
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Подставляя сюда Ар, определяемое по (6.72) с учетом того, что 
Н  =  /гос и и>0 = п>, получим:

г0 = 150(1 - е ) 2/(Ф2е34 2).  (10.54)

Уравнения центробежного фильтрования. Это фильтрование, осу
ществляемое под действием центробежной силы, проводят в фильт
рующих центрифугах. В отличие от отстойных центрифуг, они 
имеют барабан с перфорированной стенкой, покрытый изнутри 
фильтровальной перегородкой. Под действием разности давлений, 
получаемой с помощью центробежной силы, жидкая фаза проходит 
через фильтровальную перегородку. Твердая фаза задерживается на 
ней, формируя осадок. В общем случае разделение суспензий в 
фильтрующих центрифугах складывается из трех стадий: образова
ние осадка, уплотнение осадка и его механическая сушка (отжим). 
Границы между стадиями весьма условны: например, уплотнение 
осадка происходит и тогда, когда он еще не полностью сформиро
вался.

Разность давлений по обе стороны фильтровальной перегородки 
можно определить следующим образом. Рассмотрим цилиндри
ческий барабан фильтрующей центрифуги высотой Н  и радиусом Я2 
(рис. 10-14). Выделим в слое суспензии элементарное кольцо радиу
сом г и толщиной &г. Масса суспензии в кольцевом слое будет 
определяться по формуле

Ат = 2кгНрсыА г. (10.55)

Центробежная сила, действующая на массу элементарного коль
ца, может выражаться следующим образом:

¿Сц =  Атю2/г  =  Ат(2кгп)2/ г , (10.56)

где - окружная скорость вращения суспензии на радиусе г; и-частота вращения.
Подставив (10.55) в (10.56) и проведя преобразование, получим

<ЮЦ =  8к3Н р с„п2г2Аг. (10.57)
Перепад давления на участке с!г определим, разделив центро

бежную силу на поверхность, к которой она приложена, равную 
2пгН :

Ар =  8п3Н рсып2г2Аг/(2пгН) = 4п2рсип2гАг. (10.58)

Разность давлений, действующую на фильтровальную перего-

/ Рис. 10-14. Схема барабана фильтрую-
2 щей центрифуги:

/-стенка барабана; 2 -осадок



родку, найдем, проинтегрировав это выражение от внутреннего 
радиуса суспензии в барабане до наружного Я 2 :

*2
Др = 4я2рсми2 I гйг =  4п2рсми2 (Л2 — Л2)/2 =  2л2рсмп2 (Л2 — Л2). (10.59)

Следует заметить, что в промышленных фильтрующих центри
фугах значение Ар достигает 1-1,5 МПа. При таких высоких давле
ниях сжимаемые осадки сильно уплотняются, и их гидравлическое 
сопротивление потоку становится чрезмерно большим. Поэтому на 
фильтрующих центрифугах нецелесообразно разделять суспензии, 
образующие сильно сжимаемый осадок.

Кинетические уравнения (10.45) и (10.47) могут применяться 
к фильтрующим центрифугам на стадии образования осадка только 
в частных случаях: первое-в случае, когда объем образовавшегося 
осадка пропорционален количеству фильтрата (что может иметь 
место, например, когда плотность твердой фазы суспензии близка 
к плотности жидкой фазы); второе-когда осадок очень быстро 
образуется в результате осаждения под действием центробежной 
силы. Для второго и третьего периодов центрифугирования вообще 
не получено аналитических зависимостей, удовлетворительно опи
сывающих кинетику фильтрования. Ввиду этого продолжитель
ность центробежного фильтрования обычно находят опытным пу
тем.

10.2.2. Фильтры и фильтрующие центрифуги

По режиму работы различают фильтры периодического и непре
рывного действия; оба типа широко применяют в промышленности 
для процессов фильтрования с образованием осадка. Для фильтро
вания с закупориванием пор используют только фильтры периоди
ческого действия.

На фильтрах непрерывного действия осуществляют режим 
фильтрования при постоянной разности давлений (в случае про
мывки осадка -  одновременно и при постоянной, скорости). На 
фильтрах периодического действия осуществляют любой режим 
фильтрования.

По способу создания разности давлений различают вакуум- 
фильтры и фильтры, работающие под давлением. Последние наи
более целесообразно использовать, когда осадок малосжимаем, но 
обладает высоким гидравлическим сопротивлением. В других слу
чаях вакуум-фильтры предпочтительнее, поскольку проще по кон
струкции.

По взаимному направлению силы тяжести и движения фильтра
та различают фильтры с совпадающими, противоположными и пер
пендикулярными направлениями.

Ниже рассмотрены устройство и принцип действия и приведены 
сравнительные характеристики некоторых наиболее распространен
ных типов фильтров.



I Суспензия Сжатый воздух

Рис. 10-15. Открытый нутч-фильтр:
/  корпус; 2 -суспензия; 3 - фильтровальная перего
родка; 4 -пористая подложка; 5 -штуцер для вы
хода фильтрата, соединенный с вакуум-насосом

Рис. 10-16. Закрытый нутч-фильтр:
/-корпус; 2 -обогревающая рубашка; 3 - кольцевая 
перегородка; 4 - откидывающееся дно; 5 -  фильтро
вальная перегородка; б-опорная решетка; 7 -сетка; 
8 -съемная крышка; 9 -предохранительный клапан

Нутч-фильтры. Нутч представляет собой простейший фильтр 
периодического действия, работающий под вакуумом или под 
избыточным давлением. Направления силы тяжести и движения 
фильтрата в нем совпадают.

На рис. 10-15 изображен нутч-фильтр, работающий под вакуу
мом. Он представляет собой открытый резервуар /, над дном 
которого расположена пористая подложка (ложное дно) 4, под
держивающая фильтровальную перегородку 3. Суспензию 2 загру
жают сверху, затем в пространстве под ложным дном создают 
вакуум (соединяя его с вакуум-насосом), вследствие чего жидкая 
фаза проходит в виде фильтрата через фильтровальную перегород
ку 3 и удаляется из нутча через штуцер внизу. Твердая фаза 
суспензии образует осадок на фильтровальной перегородке. После 
этого в случае необходимости нутч заполняют промывной жид
костью и проводят отмывку осадка от фильтрата. По окончании 
процесса фильтрования нутч некоторое время остается под вакуу
мом, что позволяет уменьшить влажность осадка. Затем осадок 
удаляют из фильтра сверху вручную.

Основными достоинствами вакуумных нутч-фильтров являются 
простота и надежность в работе, возможность тщательной промыв
ки осадка. К недостаткам относятся громоздкость, ручная выгрузка 
осадка, негерметичность. Кроме того, для них, как и для других 
вакуум-фильтров (которые будут рассмотрены ниже), характерна 
невысокая движущая сила (на практике А/7 не более 75 кПа).

На рис. 10-16 изображен закрытый нутч-фильтр, работающий 
под давлением (до 0,3 МПа). Нутч состоит из корпуса 1 с рубашкой 
2, съемной крышки 8 и перемещающегося дна 4. На опорной



решетке 6 располагается фильтровальная перегородка 5. Иногда 
в качестве перегородки применяют слой волокон. В этом случае 
необходимо использовать защитную сетку 7. Над фильтровальной 
перегородкой располагают кольцевую перегородку 3, поддержи
вающую осадок во время его выгрузки. При этом дно 4 опускается 
и поворачивается на такой угол, чтобы осадок было удобно 
снимать вручную с фильтровальной перегородки. Нутч снабжен 
штуцерами 9, Ю н  11 соответственно для подачи суспензии и сжато
го воздуха и для удаления фильтрата. Для того чтобы давление 
в аппарате не превысило допустимого, он снабжен предохранитель
ным клапаном 12. В рубашку 2 обычно подают насыщенный 
водяной пар для повышения температуры фильтрования, что обес
печивает снижение вязкости фильтрата и соответствующее увели
чение производительности.

Цикл работы на нутче обычно состоит из следующих стадий: 
заполнение нутча суспензией, собственно фильтрование под давле
нием сжатого газа, подсушка осадка, заполнение нутча промывной 
жидкостью, промывка осадка, его сушка, удаление с фильтроваль
ной перегородки, регенерация последней.

К достоинствам конструкции, помимо перечисленных выше для 
открытого нутча, добавляются большая движущая сила и при
годность для разделения суспензий, выделяющих токсичные пары. 
К недостаткам относятся ручная выгрузка осадка, громоздкость. 
По этим причинам нутчи используют в основном в производствах 
малой мощности. Нутч небольшого размера применяют в лабора
торных исследованиях.

Фильтр-прессы. Они относятся к фильтрам периодического дей
ствия, работающим под давлением. Направления сил тяжести

Рис. 10-17. Фильтр-пресс:
а - плита; б-рама; в-сборка; I -  отверстия в плитах и рамах, образующие при сборке канал для 
подачи суспензии; 2 -отверстия в плитах и рамах, образующие канал для подачи промывной 
жидкости; 5-отводы для прохода суспензии внутрь рам; 4 - внутренние пространства рам; 
5 фильтровальные перегородки; 6 - рифления плит; 7-каналы  в плитах для выхода фильтрата 
на стадии фильтрования или промывной жидкости-на стадии промывки осадка; 8 -центральные 
каналы в плитах для сбора фильтрата или промывной жидкости; 9-краны на линиях вывода 
фильтрата или промывной жидкости



и движения фильтрата в них перпендикулярны. Одна из распро
страненных конструкций фильтр-пресса схематически изображена 
на рис. 10-17. Фильтр представляет собой сборку из чередующихся 
плит и рам, что существенно увеличивает рабочую поверхность 
фильтрующей перегородки. Плиты имеют вертикальные рифления
6 , предотвращающие прилипание фильтровальной ткани к плитам 
и обеспечивающие дренаж фильтрата. Полая рама фильтр-пресса 
помещается между двумя плитами, образуя камеру 4 для осадка. 
Отверстия 1 и 2 в плитах и рамах совпадают, образуя каналы для 
прохода соответственно суспензии и промывной воды. Между 
плитами и рамами помещают фильтровальные перегородки («сал
фетки») 5. Отверстия в салфетках также совпадают с отверстиями 
в плитах. Сжатие плит и рам производится посредством винтового 
или гидравлического зажимов.

На стадии фильтрования суспензия по каналу 1 и отводам 
3 поступает в полое пространство (камеру) 4 внутри рам. Жидкость 
проходит через фильтровальные перегородки 5, по желобкам риф
лений 6 движется к каналам 7 и далее в каналы 8. Отсюда фильтрат 
выводится через краны 9, открытые на стадии фильтрования.

После заполнения пространства (камеры) 4 осадком подачу 
суспензии прекращают. Затем начинается стадия промывки осадка. 
Промывная жидкость проходит по каналам 2, омывает осадок 
и фильтровальные перегородки и выводится через краны 9. По 
окончании промывки осадок обычно продувают сжатым воздухом 
для удаления остатков промывной жидкости. После этого плиты 
и рамы раздвигают, и осадок частично падает под действием силы 
тяжести в сборник, установленный под фильтром. Оставшуюся 
часть осадка выгружают вручную.

К достоинствам фильтр-прессов относятся большая удельная 
поверхность фильтрования, возможность проведения процесса при 
высоких давлениях (до 1,5 МПа), простота конструкции, отсутствие 
частей, движущихся в процессе эксплуатации, возможность отклю
чения отдельных неисправных плит закрытием выходного крана.

Недостатками являются ручное обслуживание, невозможность 
полной промывки осадка, быстрый износ фильтровальных салфеток 
из-за частой разборки фильтра и работы его при повышенных 
давлениях.

Среди фильтров непрерывного действия наиболее распростране
ны барабанные вакуум-фильтры. Схема такого фильтра представ
лена на рис. 10-18. Фильтр имеет вращающийся цилиндрический 
перфорированный барабан 1, покрытый металлической волнистой 
сеткой 2 , на которой располагается тканевая фильтрующая пере
городка 3. Барабан на 30-40% своей поверхности погружен в сус
пензию. Поскольку в данном фильтре направление осаждения 
твердых частиц противоположно направлению движения фильтра
та, в корыте б для суспензии установлена качающаяся мешалка 7, 
поддерживающая ее однородность.

Барабан разделен радиальными перегородками на ряд изолиро-





ванных друг от друга ячеек (камер) 9. Каждая камера соединяется 
трубой 10 с различными полостями неподвижной части 12 распре
делительной головки. Трубы объединяются во вращающуюся часть
11 распределительной головки. Благодаря этому при вращении 
барабана 1 камеры 9 в определенной последовательности присо
единяются к источникам вакуума и сжатого воздуха. В результате 
при полном обороте барабана каждая камера проходит несколько 
зон, в которых осуществляются процессы фильтрования, промывки 
осадка и другие.

Зона I -  фильтрования и отсоса фильтрата. Здесь камера сопри
касается с суспензией. В это время камера соединена с источником 
вакуума. Под действием вакуума фильтрат проходит через фильт
ровальную ткань, сетку и перфорацию барабана внутрь камеры 
и через трубу выводится из аппарата. На наружной поверхности 
барабана, покрытой фильтровальной тканью, образуется осадок 4.

Зона II-пром ы вки осадка и отсоса промывных вод. Здесь 
камера, вышедшая из корыта с суспензией, также сообщена с источ
ником вакуума, а на осадок с помощью устройства 8 подается 
промывная жидкость. Она проходит через осадок и по трубе 
выводится из аппарата.

Зона III-съ ем а осадка. Попав в эту зону, осадок сначала 
подсушивается вакуумом, а затем камера соединяется с источником 
сжатого воздуха. Воздух не только сушит, но и разрыхляет осадок, 
что облегчает его последующее удаление. При подходе камеры 
с просушенным осадком к ножу 5 подача сжатого воздуха прекра
щается. Осадок падает с поверхности ткани под действием силы 
тяжести. Нож служит в основном направляющей плоскостью для 
слоя осадка, отделяющегося от ткани.

Зона IV-очистки фильтровальной перегородки. В этой зоне 
фильтровальная ткань продувается сжатым воздухом или водяным 
паром и освобождается от оставшихся на ней твердых частиц.

После этого ячейки с регенерированной тканью вновь входят 
в корыто с суспензией, и весь цикл операций повторяется.

Таким образом, на каждом участке поверхности фильтра все 
операции проводятся последовательно одна за другой, но участки 
работают независимо, и поэтому в целом все операции проводятся 
одновременно, т. е. процесс протекает непрерывно. Эго одно из 
достоинств данного фильтра. Среди других следует отметить про
стоту обслуживания, возможность фильтрования суспензий с боль
шим содержанием твердой фазы, хорошие условия для промывки 
осадка.

К недостаткам фильтра относятся сравнительно небольшая 
удельная поверхность фильтрования, относительно высокая стои
мость, сложность герметизации, необходимость перемешивания 
суспензии в корыте 6 из-за противоположного направления движе
ний частиц под действием силы тяжести и фильтрата.



I Фильтрат
/с. !Э

Рис. 10-19. Ленточный вакуум-фильтр:
/-вакуум-камеры; 2 перфорированная лента; 3 натяжной барабан; 4 лоток для подачи 
суспензии; 5 фильтровальная ткань; 6 натяжные ролики; 7 - валик для перегиба ленты; 8-  при
водной барабан; 9 - форсунки для иодачи промывной жидкости

Ленточный вакуум-фильтр. Фильтр представляет собой рабо
тающий под вакуумом аппарат непрерывного действия, в котором 
направления силы тяжести и движения фильтрата совпадают. Схе
матически фильтр изображен на рис. 10-19.

Перфорированная резиновая ленга 2 перемещается по замкну
тому пути с помощью приводного 8 и натяжного 3 барабанов. 
Фильтрующая ткань 5 прижимается к ленте при натяжении ролика
ми 6. Из лотка 4 на фильтрующую ткань подается суспензия. 
Фильтрат отсасывается в вакуум-камеры 1, находящиеся под лен
той, и выводится из аппарата. Отложившийся на ткани осадок 
промывается жидкостью, подаваемой из форсунок 9. Промывная 
жидкость отсасывается в другие вакуум-камеры и также отводится 
из аппарата.

Осадок благодаря вакууму подсушивается и при перегибе ленты 
через валик 7 отделяется от ткани и сбрасывается в бункер. На 
обратном пути между роликами 6 фильтровальная ткань обычно 
регенерируется: очищается с помощью механических щеток, про
паривается или промывается жидкостью.

К достоинствам ленточных фильтров, помимо упомянутого 
выше совпадения направлений фильтрования и осаждения, отно
сятся простота устройства (отсутствие специальной распредели
тельной головки), хорошие условия промывки и обезвоживания 
осадка. Благодаря простоте съема осадка и регенерации ткани 
возможна обработка труднофильтруемых материалов.

Недостатками являются небольшая удельная поверхность и до
вольно быстрый износ фильтрующей ленты, громоздкость аппа
рата, сложность герметизации.



Рис. 10-20. Дисковый вакуум-фильтр:
У-привод; 2 -полы й барабан; 3 - диски с фильтрующими боковыми поверхностями; 4 -корыто 
для суспензии; 5 -  распределительная головка

Дисковый вакуум-фильтр. Фильтр представляет собой аналог 
барабанного фильтра, в котором для увеличения поверхности 
фильтрования установлены диски с фильтрующими боковыми по
верхностями (рис. 10-20). Вертикальные диски 3 насажены на полый 
горизонтальный вращающийся вал 2. Каждый диск имеет с обеих 
сторон рифленую поверхность, покрытую фильтровальной тканью. 
Диски примерно наполовину погружены в корыто с суспензией 4. 
Фильтрат под действием вакуума проходит внутрь дисков и по 
желобам их рифленой поверхности поступает в полость вала. На 
одном конце вала имеется распределительное устройство 5 (как 
и в барабанном вакуум-фильтре), на другом -  привод 1. Осадок, 
образовавшийся по поверхности ткани, удаляется с помощью ножей 
(на рис. 10-20 не показаны).

В таких фильтрах промывка осадка не производится, а за зоной 
фильтрования сразу следуют зоны просушки и отдувки осадка 
воздухом.

Основными достоинствами фильтра являются большая удель
ная поверхность фильтрования и возможность замены вышедших 
из строя дисков. К недостаткам следует отнести трудность гермети
зации и применимость только в тех случаях, когда осадок не 
требует промывки.

Карусельный вакуум-фильтр. Такой фильтр обладает достоин
ствами нутчей, являясь аппаратом непрерывного действия. Схема 
работы фильтра показана на рис. 10-21. Фильтр состоит из ряда 
горизонтальных нутчей, размещенных по кругу и соединенных 
гибкими шлангами с распределительным устройством, аналогич
ным применяемому в барабанных и дисковых вакуум-фильтрах. 
При вращении рамы, на которую опираются нутчи, каждый из них 
последовательно проходит стадии заполнения суспензий, фильтро
вания, промывки осадка, его сушки, удаления осадка, промывки
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Рис. 10-21. Схема работы карусельного вакуум-фильтра

и сушки фильтрующей ткани. При удалении осадка нутч опрокиды
вается, а после промывки фильтрующей ткани переводится в нор
мальное положение.

Достоинствами фильтра являются возможность тщательной 
промывки осадка, длительный срок службы фильтрующей ткани 
(нет ножа, натяга), совпадение направлений фильтрования и осаж
дения.

К недостаткам относятся громоздкость, большая металлоем
кость, трудность герметизации.

Расчет фильтров. Расчет периодических фильтров для разделения 
суспензий сводится к определению производительности фильтра 
с известной поверхностью фильтрования либо к определению числа 
фильтров с выбранной поверхностью фильтрования, обеспечиваю
щих заданную производительность.

Производительность одного фильтра, работающего при Ар =  
=  const, может быть найдена следующим образом. Решим уравне
ние (10.45) относительно х:

Перепишем это уравнение, учитывая, что в соответствии с (10.41)
V /S  =  h oc/ x 0:

В большинстве случаев время (продолжительность) фильтрова
ния обусловлено необходимостью получения слоя осадка опреде

( 10.60)

(10.61)



ленной толщины, зависящей от конструкции фильтра и других 
факторов. Она должна быть задана при расчете. Кроме того, из 
эксперимента на модельном фильтре должны быть найдены кон
станты фильтрования. Тогда по уравнению (10.61) определяют 
продолжительность фильтрования.

Для определения времени (продолжительности) промывки тпр 
можно использовать уравнение (10.47). Для этого перепишем его 
в следующем виде:

*„р = КРКР ( 'А с  + Лф.„)/(4р5) • (10.62)

где К -объемный расход промывной жидкости; цп — вязкость промывной жид
кости; Ар-перепад давлений, при котором проводится промывка.

Для расчета по уравнению (10.62) необходимо знать объем 
промывной жидкости. Он может быть определен по соотношению

К.Р =  »прКс =»прЛос5, (10.63)

где и„р -  удельный объем промывной жидкости (на 1 м3 осадка), обеспечивающий 
необходимое качество промывки; определяется экспериментально.

По эксплуатационным данным определяют продолжительность 
других вспомогательных операций (тво), к которым относятся 
сушка осадка, загрузка фильтра, выгрузка осадка и др. Общая 
продолжительность работы составит

*06 =  Т +  Тпр +  т„.0. (10.64)

За это время будет получено следующее количество фильтрата:
У = 8 Н 0С/ х0. (10.65)

Средняя производительность фильтра
К-р = У/и, ■ (10.66)

При заданной суточной производительности фильтрующей уста
новки Ууст расчеты ведут в следующем порядке. Выбирают по 
нормалям фильтрующую поверхность одного фильтра 5  и до
пустимую толщину слоя осадка Аос. Рассчитывают так же, как было 
сделано выше, тоб. Определяют число циклов фильтрования на 
одном фильтре а, которое необходимо осуществить для обеспече
ния заданной производительности Ууст:

а =  Куст/И, (10.67)
где V  находят по формуле (10.65).

Определяют число циклов фильтрования Ь, которое можно 
провести на одном фильтре в сутки:

¿ = тс/хоб, (10.68)
где тс-  рабочая продолжительность суток.

В заключение определяют требуемое число фильтров ЛГ:
1^ =  а/Ь.  (10.69)

Рассмотрим последовательность расчета непрерывнодействую
щих фильтров для разделения суспензий на примере барабанного



вакуум-фильтра. В начале расчета на основании стандартной раз
бивки поверхности фильтра на технологические зоны задаются 
значения: углов сектора (зоны) предварительной сушки осадка, 
осуществляемой на выходе из зоны фильтрования (cpci); зоны съема 
осадка (р0; зоны регенерации фильтровальной перегородки фр и 
мертвых зон фм1, (рм2, фмз и фм4 (находящихся между техно
логическими зонами), в которых ячейки отключены от источника 
вакуума и сжатого газа.

Ориентировочную частоту вращения барабана, обеспечиваю
щую образование осадка заданной толщины, его промывку и сушку, 
можно определить по уравнению

360 -  ^(рс1 +  ф„ +  фр +  X фм1̂
„ = --------------------------------- Ш------ , (10.70)

360 (х +  тпр +  тс2)
где х, т и тс2 продолжительность соответственно фильтрования, промывки и суш
ки осадка после промывки.

Время (продолжительность) фильтрования рассчитывают по 
уравнению (10.61). Необходимые для расчета по этому уравнению 
константы фильтрования определяют из эксперимента на модель
ном фильтре. Продолжительность промывки может быть найдена 
по уравнению (10.62). При этом из экспериментальных данных 
должен быть известен удельный объем промывной жидкости. Про
должительность сушки осадка после промывки задается на осно
вании экспериментальных данных.

Время (продолжительность) полного цикла работы фильтра тц 
представляет собой величину, обратную частоте вращения бараба
на: тц = 1/и.

Требуемую общую поверхность фильтрования F o6 находят по 
выражению

Foe =  КйХц/(«ф.удкп), (10.72)

где Ко6-заданная производительность по фильтрату, м 3/с; fcn -  поправочный коэф
фициент, учитывающий необходимость увеличения поверхности из-за повышения 
сопротивления фильтровальной перегородки при многократном ее использовании 
(можно принимать кп = 0,8); гф.уд -  удельный объем фильтрата, получаемый с 1 м 
фильтровальной перегородки за время фильтрования:

= V / S  = h J x „ .  (10.73)
По найденному значению F o6 из каталога выбирают типоразмер 

фильтра и определяют число фильтров. Затем проверяют пригод
ность выбранного фильтра. Для этого необходимо установить 
соответствие рассчитанной частоты вращения барабана диапазону 
частот, указанному в каталоге, и сравнить рассчитанный и стан
дартный углы сектора (зоны) фильтрования. Если частота выходит 
за рамки указанного диапазона или рассчитанный угол фильтрова
ния больше стандартного, следует повторно выполнить расчеты, 
задавшись другой высотой слоя осадка.

После этого проводят уточненный расчет фильтра. При этом 
принимают по каталогу данные распределения технологических



Суспензия
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Рис. 10-22. Фильтрующая центрифуга пе
риодического действия:
/-вертикальный вал; 2-перфорированный ба
рабан; 3 - кожух; 4 -фильтровальная ткань

Фугат
зон. Частоту вращения барабана выбирают наименьшую из рас
считанных по следующим зависимостям:

где фф-угол зоны (сектора) фильтрования; фпр-угол сектора промывки; фс2-угол 
сектора сушки осадка после промывки.

Фильтрующие центрифуги. Схема простейшей фильтрующей цен
трифуги периодического действия показана на рис. 10-22. Основной 
частью центрифуги является перфорированный барабан 2 , насажен
ный на вращающийся вал 1. На барабане располагается фильтро
вальная ткань 4 (как правило, между барабаном и тканью поме
щают дренажную сетку).

Суспензию загружают в барабан сверху, после чего он приводит
ся во вращение. Фильтрат (фугат) под действием центробежной 
силы проходит через осадок, фильтровальную перегородку и пер
форацию барабана и попадает в кожух 3, откуда выводится. По 
окончании фильтрования осадок из барабана выгружают вручную.

Примером фильтрующей центрифуги непрерывного действия 
является центрифуга с пульсирующим поршнем для выгрузки осад
ка (рис. 10-23). Суспензия поступает в коническую воронку 8, 
вращающуюся с той же частотой, что и перфорированный барабан
2. Суспензия приобретает вращательное движение и отбрасывается 
через отверстие в воронке на фильтровальную перегородку в зоне 
перед поршнем 5. Под действием центробежной силы жидкая фаза 
(фугат, фильтрат) проходит через фильтровальную перегородку 
и перфорацию барабана в корпус 1 и удаляется через штуцер в его 
нижней части. Твердая фаза задерживается на фильтровальной 
перегородке, образуя осадок, который периодически перемещается 
к краю барабана при движении поршня вправо приблизительно на 
0,1 длины барабана. Таким образом, за каждый ход поршня из 
барабана в кожух выталкивается часть осадка, которая затем 
удаляется из центрифуги через желоб. Поршень укреплен на валу- 
штоке 4, находящемся внутри полого вала 3, и соединен с устрой-

«1 =  Фф/(360т);

«2 =  ( Ф п р  +  Ф с 2 ) / [3 6 0 (ф пр +  фс2) ]  ,

(10.74)

(10.75)



Рис. 10-23. Фильтрующая центрифуга непрерывного действия с пульсирующим 
поршнем для выгрузки осадка:
/-кожух; 2 -перфорированный барабан с фильтровальной перегородкой; 3 -полы й вал; 4 -вал- 
шток; 5 -поршень-толкатель; 6 -устройство, придающее поршню-толкателю вращательное и 
возвратно-поступательное движения; 7 - желоб; 8 -  коническая воронка

ством 6, которое придает ему вращательное и возвратно-поступа- 
тельное движение. Барабан вращается с помощью полого вала 3. 
Частота вращения барабана и поршня одинакова.

Эта центрифуга более производительна, чем центрифуга пе
риодического действия, и не требует затрат ручного труда. Однако 
появляются дополнительные затраты энергии, связанные с работой 
поршня. Кроме того, в период после удаления осадка качество 
фильтрования понижается, поскольку оно происходит только на 
фильтровальной перегородке (без слоя осадка).

Расчет фильтрующей центрифуги непрерывного действия задан
ной производительности по суспензии сводится к определению 
требуемой поверхности фильтрования, выбору серийно выпускае
мой центрифуги по найденной поверхности и проверке ее про
пускной способности по осадку. Данные, необходимые для расчета 
промышленной центрифуги, могут быть получены на модельной 
центрифуге при том же режиме фильтрования и условии равенства 
их факторов разделения и высот слоя осадка.

Приближенный расчет может быть выполнен в предположении 
постоянной толщины слоя осадка по уравнению фильтрования при 
постоянных разности давлений и скорости (10.47). Величина Ар, 
входящая в это уравнение, может быть определена по формуле 
(10.59). Толщину слоя осадка hoc можно найти из соотношения

А„с = (R2R 1)/b ,  (10.76)

где величина b имеет определенное значение в зависимости от типа 
центрифуги. Константы фильтрования, входящие в уравнение



(10.47), могут быть найдены из эксперимента на модельном фильтре 
при той же величине Ар.

10.2.3. Фильтрование газовых неоднородных систем

Фильтры для очистки газов. Принцип действия аппаратов для 
очистки газов фильтрованием тот же, что и для разделения суспен
зий, однако при очистке газов в подавляющем большинстве случаев 
применяют фильтрование с закупориванием пор. Теоретическое 
описание такого процесса практически невозможно, поэтому рас
четы газовых фильтров основываются исключительно на экспери
ментальных данных.

В зависимости от типа фильтровальной перегородки различают 
следующие фильтры для очистки газов: а) с гибкими пористыми 
перегородками из природных, синтетических и минеральных во
локон (тканевые материалы), нетканых волокнистых материалов 
(войлок, картон и др.), металлоткани и т.п.; б) с полужесгкими 
пористыми перегородками (слои из волокон, металлических сеток 
и др.); в) с жесткими пористыми перегородками (из керамики, 
пластмасс, спеченных или спрессованных металлических порошков); 
г) с зернистыми перегородками (слой кокса, гравия, песка и др.).

Выбор фильтровальной перегородки определяется размером 
дисперсных частиц, температурой газа, его химическими свойства
ми, а также допустимым гидравлическим сопротивлением.

Устройство и принцип работы фильтров для очистки газов 
рассмотрим на примере рукавных фильтров, относящихся к фильт
рам с гибкими пористыми перегородками.

Рукавный фильтр (рис. 10-24) представляет собой корпус, в ко
тором находятся тканевые мешки (рукава) 1. Нижние открытые 
концы рукавов закреплены на патрубках трубной решетки 2. Верх
ние закрытые концы рукавов подвешены на общей раме. Запылен
ный газ вводится в аппарат через штуцер и попадает внутрь 
рукавов. Проходя через ткань, из которой сделаны рукава, газ 
очищается от пыли и выходит из аппарата через верхний штуцер. 
Пыль осаждается на внутренней поверхности и в порах ткани, при 
этом гидравлическое сопротивление возрастает. Когда оно дости
гает максимально допустимого значения, рукава очищают. Для 
этого их встряхивают с помощью устройства 5, пыль падает 
в разгрузочный бункер 3 и удаляется из аппарата шнеком 4. Кроме 
того, рукава продувают воздухом, подаваемым с наружной их 
стороны, т. е. в направлении, обратном направлению движения 
очищаемого газа. Для того чтобы рукава при продувке не сплющи
вались, они снабжены кольцами жесткости.

Чтобы обеспечить непрерывность процесса газоочистки, рукав
ные фильтры делают состоящими из нескольких секций: пока 
в одних секциях происходит фильтрование, в других проводится 
регенерация рукавов.

Для изготовления рукавов обычно используют хлопчатобумаж-



Рис. 10-24. Рукавный фильтр:
/  рукава с кольцами жесткости; 2-трубная решетка; 3 разгрузочный бункер; 4 - шнек; 5 уст
ройства для встряхивания рукавов
ные и шерстяные ткани. При этом возможная температура газа 
и продувочного воздуха ограничена теплостойкостью ткани. Ниж
ний предел этой температуры должен быть по крайней мере на 10 °С 
выше точки росы (температуры конденсации влаги из газа), в про
тивном случае ткань быстро увлажняется, загрязняется, и ее гид
равлическое сопротивление резко возрастает.

Основным достоинством рукавных фильтров является высокая 
степень очистки газов от тонкодисперсной пыли (частицы размером
1 мкм улавливаются на 98-99%).

К недостаткам их относятся высокое гидравлическое сопротив
ление (до 2500 Па), сравнительно быстрый износ ткани и закупо
ривание ее пор, непригодность для очистки влажных газов, а также 
газов, имеющих высокую температуру. Последнего недостатка 
лишены фильтры с фильтровальными перегородками на основе 
металлов, керамики и других термостойких материалов.

Расчет фильтров для очистки газов. Методику расчета фильтров 
для очистки газов рассмотрим на примере рукавного фильтра. 
Основной характеристикой такого фильтра является общая поверх
ность его рукавов Fo6:

Fo6 = zn d H ,  (10.77)

где г-общ ее число рукавов; ¿-диаметр рукава; Я -вы сота рукава.



Поскольку в процессе эксплуатации фильтра часть рукавов 
отключают на регенерацию, общая поверхность рукавов опреде
ляется по соотношению

Роб =  -  г р) , (1 0 .7 8 )

где Рф-  расчетная поверхность фильтрации; гр-  число рукавов, находящихся в про- 
цессе регенерации.

Для односекционных фильтров можно принять г р — (0,15 -т- 
-  0,20) 2.

Расчетная поверхность фильтрации может быть найдена по 
формуле

= К/и>, (10.79)

где V -  объемный расход газа, поступающего в аппарат; н>- до
пустимая скорость фильтрации газа через рукава. Она представляет 
собой скорость, при которой гидравлическое сопротивление запол
ненного фильтра достигает максимально допустимой величины, 
и может быть найдена экспериментально (обычно величина и' по
рядка 1 • 1 0 ~ 2 м/с).

10.3. МОКРАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ

Мокрую очистку применяют для очистки газов от пыли или тумана. 
В качестве промывной жидкости обычно используют воду, реже- 
водные растворы соды, серной кислоты и других веществ.

Поверхностью контакта фаз между газом и жидкостью может 
являться поверхность стекающей жидкой пленки (насадочные и 
центробежные скрубберы), поверхность капель (полые скрубберы, 
скрубберы Вентури), пузырьков газа (барботажные пылеуловители).

Соприкосновение дисперсных частиц с поверхностью жидкости 
происходит под действием силы, которая движет частицу. Такими 
силами могут быть сила тяжести, сила инерции, удары молекул 
(броуновское движение) и турбулентные пульсации.

При мокром улавливании (за исключением процесса в скруб
берах Вентури) газа эффективно очищаются от частиц размером не 
менее 3-5 мкм.

Частицы меньшего размера улавливаются плохо, что обуслов
лено двумя причинами. Во-первых, мелкие частицы движутся сов
местно с газовым потоком и огибают мокрую поверхность, не 
соприкасаясь с ней. Во-вторых, вблизи мокрой поверхности имеется 
пограничный газовый слой, который мелкая частица далеко не 
всегда может преодолеть. В скрубберах Вентури, где газ движется 
с высокой скоростью, силы инерции, возникающие при разрушении 
вихрей, позволяют частицам преодолевать пограничный ламинар
ный слой. Поэтому в данных аппаратах возможно улавливание 
твердых частиц размером 1 - 2  мкм и капелек тумана диаметром до 
0 ,2  мкм.

Если частицы гидрофобны, то для эффективного улавливания их 
они должны обладать дополнительным запасом кинетической энер



гии, необходимым для работы по преодолению сил поверхностного 
натяжения.

Раньше в тех случаях, когда была необходима очистка от 
гидрофобных частиц, для улучшения их смачиваемости к жидкости 
добавляли поверхностно-активные вещества. Однако такой способ 
сопряжен с дополнительным загрязнением органическими веще
ствами сточных вод, образующихся при мокрой очистке, и не 
отвечает современным экологическим требованиям.

Мокрая очистка газов наиболее эффективна в случаях, когда 
допустимы увлажнение и охлаждение очищаемого газа, а отде
ляемые частицы имеют незначительную ценность. Охлаждение газа 
ниже температуры конденсации находящихся в нем паров жидкости 
способствует увеличению массы частиц, которые служат центрами 
конденсации, что облегчает их улавливание. Кроме того, водяные 
пары могут конденсироваться и на поверхности холодных капель. 
Возникающее при этом движение молекул пара способствует пе
ремещению частиц пыли к каплям. Во многих случаях мокрую  
очистку применяют для выделения из газа частиц, имеющих боль
шую ценность.

При мокрой очистке образуются сточные воды, содержащие 
уловленные из газа дисперсные частицы. Если последние могут 
вызвать загрязнение окружающей среды, необходимо предусмо
треть их отделение в отстойниках или устройствах циклонного 
типа. При этом осветленную жидкость повторно используют для 
мокрой очистки. Таким образом одновременно обеспечиваются 
защита окружающей среды от загрязнения и экономия свежей воды, 
которая требуется лишь для подпитки в количестве, теряемом со 
шламами. Повторное использование осветленной жидкости делает 
экономически целесообразным отделение от жидкости частиц и в 
тех случаях, когда они безвредны для окружающей среды.

Полые скрубберы. Простейшими аппаратами для мокрой очист
ки и одновременного охлаждения газов являются полые скруббе
ры -  вертикальные колонны круглого или прямоугольного сечения 
(см. разд. 16.5.4). Колонна орошается водой, которая разбрызгива
ется через форсунки. Запыленный газ может подаваться как снизу 
колонны, так и сверху. Последний вариант предпочтителен, если 
мокрая очистка используется для предварительной обработки газов 
перед очисткой их от пыли в сухих электрофильтрах, рукавных 
фильтрах и т.д. В этом случае достигается более равномерное 
распределение газа по сечению колонны и интенсифицируется про
цесс его охлаждения. Жидкость с уловленной пылью выводится 
снизу из конического днища.

Если полый скруббер используют главным образом для охлаж
дения газов, то расход жидкости составляет 0,3-0,5 м 3 на 1000 м 3 
газа. Если основная задача -  очистка газа от пыли, то расход 
жидкости составляет от 3 до 10 м 3 на 1000 м 3 газа.

Степень улавливания пыли тем больше, чем больше расход



орошающей жидкости, запыленность газа и размер частиц пыли, но 
обычно она не превышает 60 75%. Гидравлическое сопротивление 
полых скрубберов невелико и составляет 100-250 Па.

Насадочные скрубберы. В насадочных скрубберах сечение колон
ны заполнено насадкой (см. разд. 16.5.2), по которой в виде пленки 
стекает жидкость. Противотоком к ней движется газ, подаваемый 
в нижнюю часть колонны. Смоченная поверхность насадки и явля
ется поверхностью контакта фаз.

При недостаточном орошении насадки на ее элементах может 
налипать пыль, что приводит к росту гидравлического сопротив
ления и снижению производительности скруббера. Очистка насадки 
от пыли представляет собой довольно трудоемкую операцию, 
связанную с удалением насадки из аппарата. Поэтому для очистки 
запыленных газов используют только регулярную насадку с круп
ными элементами или хордовую насадку (см. гл. 16).

Расход жидкости в насадочных скрубберах составляет 1,5-6 м 3 
на 1000 м 3 газа. Гидравлическое сопротивление их (200-300 Па) 
невелико, хотя и больше, чем полых скрубберов.

Степень улавливания пыли в насадочных скрубберах зависит от 
тех же факторов, что и в полых. Обычно улавливается до 70% 
частиц размером 2 -5  мкм, более крупная пыль улавливается на 
80-90% . Частицы размером 1 мкм и меньше улавливаются плохо.

Центробежные скрубберы. В этих скрубберах процесс мокрой 
очистки интенсифицируется благодаря проведению его в поле цент
робежных сил. Схема центробежного скруббера представлена на 
рис. 10-25. Запыленный газ поступает со скоростью порядка 20 м/с 
в цилиндрический корпус 1 через входной патрубок прямоугольного 
сечения, расположенный тангенциально, и приобретает вращатель
ное движение.

Внутренняя поверхность корпуса непрерывно орошается из со
пел (на рисунке не показаны), к которым подводится жидкость из 
кольцевой питающей трубы 2. Струя, выходящая из сопла, направ
ляется в сторону вращения очищаемого газа тангенциально к по
верхности корпуса и смачивает ее. Далее жидкость тонкой пленкой 
стекает по поверхности корпуса.

Взвешенные в поднимающемся по винтовой линии потоке газа 
частицы пыли под действием центробежной силы отбрасываются 
к стенкам скруббера, смачиваются пленкой жидкости и улавлива
ются ею. У патрубка входа газа пленка разрушается, образуя туман, 
на поверхности капель которого также оседает некоторая часть 
пыли. Жидкость с поглощенной пылью (суспензия) выводится из 
аппарата через коническое днище 3. Очищенный газ удаляется через 
выходной патрубок.

Расход жидкости в центробежных скрубберах составляет 
0,1-0,2 м 3 на 1000 м 3 очищаемого газа. Гидравлическое сопротив
ление зависит от скорости газа во входном патрубке и диаметра 
скруббера. При скорости газа на входе в скруббер 20 м/с оно 
составляет 500-800 Па.
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Рис. 10-25. Центробежный скруббер:
/ корпус; 2 -  кольцевая оросительная труба; 3 коническое днище 

Рис. 10-26. Барботажный (пенный) пылеуловитель:
/ корпус; 2 -  тарелка с перфорацией; З -иереточный порог; 4 - слой пены на тарелке

Степень улавливания пыли больше, чем в насадочных скруббе
рах: частицы размером 2-5 мкм улавливаются примерно на 90%, 
а размером 15—20 мкм-более чем на 95%.

Барботажные (пенные) пылеуловители. Их используют для очист
ки сильно запыленных газов. В таких аппаратах жидкость, взаимо
действующая с газом, приводится в состояние подвижной пены, что 
обеспечивает большую поверхность контакта фаз.

Барботажный пылеуловитель (рис. 10-26) представляет собой 
цилиндрический или прямоугольный корпус 1, в котором находится 
перфорированная тарелка 2. Вода или другая промывная жидкость 
через штуцер подается на тарелку. В нижнюю часть аппарата через 
патрубок подается запыленный газ. Проходя через отверстия тарел
ки, газ барботирует через жидкость, превращая ее в слой подвижной 
пены 4. В слое пены пыль поглощается жидкостью, часть которой 
удаляется из аппарата через переточный порог 3, а другая часть 
сливается через отверстия в тарелке, промывая их и улавливая 
в подтарелочном пространстве крупные частицы пыли. О бразую 
щаяся суспензия выводится из нижней части аппарата.

При большом содержании пыли в газе и высоких требованиях 
к качеству очистки используют аппараты с двумя-тремя, иногда 
и с большим числом тарелок.

Расход жидкости в барботажных пылеуловителях составляет 
0,2-0,3 м 3 на 1000 м 3 газа. Гидравлическое сопротивление о д н о 
тарелочных аппаратов 500-1000 Па.



Пыль с частицами размером более 20-30 мкм улавливается 
в барботажных аппаратах практически полностью. Частицы разме
ром 5 мкм улавливаются на 80-90%. Частицы меньших размеров 
улавливаются заметно хуже, особенно в случае гидрофобной пыли.

При работе барботажных пылеуловителей недопустимы значи
тельные колебания расхода газа, так как это может привести 
к нарушению пенного режима и загрязнению отверстий тарелки.

Скрубберы Вентури. Эти аппараты применяют для очистки газов 
от пылей с преимущественным содержанием фракций мелких час
тиц.

Очищенный
газ

Рис. 10-27. Схема очистки газа с примене
нием скруббера Вентури:
/ - труба Вентури (1а диффучор, 16 конфучор); 
2 -  распределительное устройство для подачи 
воды; 3 -циклонный сепаратор; 4 - отстойник 
для суспензии; 5 -  промежуточная емкость; 
б-насос

На рис. 10-27 показана схема очистки газа, основным аппаратом 
которой является скруббер Вентури. Запыленный газ вводится через 
конфузор в трубу Вентури 1. Через отверстия в стенке конфузора 
туда же впрыскивается вода с помощью распределительного уст
ройства 2. В горловине трубы скорость газа достигает порядка 
100 м/с. Сталкиваясь с газовым потоком, вода распыляется на 
мелкие капли. Высокая степень турбулентности газового потока 
способствует коагуляции пылинок с каплями жидкости. Относи
тельно крупные капли жидкости вместе с поглощенными частичка
ми проходят через диффузор трубы Вентури, где их скорость 
снижается до 20-25 м/с, и попадают в циклонный сепаратор 3. Здесь 
капли под действием центробежной силы отделяются от газа 
и в виде суспензии удаляются из нижней конической части.

Схема, приведенная на рис. 10-27, показывает также один из 
примеров экономии воды при мокрой очистке газов. Так, суспензия, 
выходящая из циклонного сепаратора, направляется в отстойник 4. 
Шлам выводится из нижней части отстойника, а осветленная вода 
из верхней части направляется в промежуточную емкость 5 , куда 
добавляется свежая вода в небольшом количестве, необходимом 
для компенсации потерь воды со шламом. Далее вода из емкости

/а 2 15 
Запылен-
ныи газ

О

Ь- Шлам



5 насосом 6 вновь направляется в распределительное устройство
2 на трубе Вентури.

Для того чтобы скруббер Вентури работал эффективно, необхо
димо очищенный газ предварительно охладить и насытить водяны
ми парами, например, в полом скруббере. В противном случае 
в трубе Вентури будет происходить испарение самых мелких капель 
жидкости, которые наиболее активно участвуют во взаимодействии 
с частицами пыли.

Расход воды в скрубберах Вентури относительно высок: 
0,7-3 м 3 на 1000 м 3 газа. Гидравлическое сопротивление больше, 
чем в других аппаратах мокрой очистки: 3000-7000 Па. Однако 
в скрубберах этого типа эффективно улавливаются весьма мелкие 
частицы: на 95-99% -твердые частицы размером 1-2 мкм и ка
пельки тумана диаметром 0 ,2 - 1  мкм.

Расчет аппаратов мокрой очистки газов. В ряде частных случаев 
степень очистки газа от взвешенных частиц г| может быть рассчи
тана по эмпирическим формулам. Обычно же ее определение 
требует проведения экспериментов. Если величина г| установлена, 
то по уравнениям материального баланса мокрого пылеулавлива
ния (10.80) и (10.81) рассчитывают концентрацию пыли в очищен
ном газе и расход уловленной пыли:

С, =  Сн( 1 - л ) ;  (Ю.80) С „ = К ,С и - К кС,, (Ю.81)

где Ск, Си -  концентрация пыли соответственно в очищенном газе (конечная) и в ис
ходном газе, кг/м3; б,,-расход уловленной пыли, кг/с; Ки, Кк объемный расход 
соответственно исходного газа (начальный) и очищенного (конечный), м 3/с.

Исходя из значений и концентрации пыли в жидкости, типа 
аппарата и условий его работы, по эмпирическим соотношениям 
рассчитывают расход жидкости.
10.4. ВЫБОР АППАРАТОВ
ДЛЯ РАЗДЕЛЕНИЯ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

При выборе аппаратуры приходится учитывать много факторов. 
Прежде всего следует иметь в виду требования, предъявляемые 
к качеству разделения. Они могут быть вызваны экологическими 
соображениями (обеспечение чистоты атмосферного воздуха, водое
мов и т. п.), требованиями технологии (например, защитой вентиля
торов или насосов от быстрого износа в результате эрозии лопастей 
твердыми частичками), а также ценностью взвешенных в газе или 
жидкости частиц. Кроме того, необходимо учитывать концентра
цию дисперсных частиц, распределение их по размерам, агрессив
ность среды, ее температуру и т. д. И, наконец, следует принимать 
во внимание технико-экономические показатели работы аппаратов.

Аппараты для очистки газов. При анализе этой аппаратуры 
можно увидеть, что рост эффективности обычно связан с увеличе
нием затрат энергии и размеров аппаратов. Например, электро
фильтры и рукавные фильтры дают лучший эффект очистки от 
пыли при меньших скоростях газа, т. е. при использовании аппара-



гов большего размера. Циклоны и скрубберы Вентури обеспечи
вают тем более эффективное разделение, чем больше их гидравли
ческое сопротивление, т. е. чем больше затраты энергии на перека
чивание газа. Поэтому в каждом случае следует выбирать аппарат 
с учетом конкретных условий.

Ниже приведены некоторые усредненные характеристики основ
ных типов аппаратов газоочистки:

Аппараты
Максимальное 

содержание 
пыли, кг/м3

Размеры 
частиц пыли, 
мкм, не менее

Степень 
очистки, %

Г идравличес- 
кое сопротив

ление, Па

Пылеосадительные камеры Не лимити 100 30-40 50
руется

Циклоны 0,4 10 70-99 400-700
Батарейные циклоны 0,1 10 85-95 500-800
Электрофильтры 0,01 0,05 0,005 95 99 100-200
Рукавные фильтры 0,02 1 98-99 500-2500
Центробежные скрубберы 0,05 2 90-95 400-800
Барботажные пылеуловители 0,3 5 80 99 500-1000
Скрубберы Вентури 0,05 1 95-99 3000-7000

Пылеосадительные камеры и циклоны по капитальным и экс
плуатационным затратам предпочтительнее других аппаратов, но 
они улавливают лишь крупные частицы. Поэтому самостоятельно 
их целесообразно применять на объектах малой мощности для 
очистки газов от крупной пыли. Чаще же аппараты этих типов 
используют в качестве первой ступени пылеулавливания для пред
варительной очистки газов перед электрофильтрами и рукавными 
фильтрами, перед вентиляторами для защиты лопастей от эрозии.

В электрофильтрах можно добиться высокой степени очистки 
газа, в том числе и от очень мелких частиц. Однако они часто 
требуют предварительной подготовки газа, непригодны для отде
ления частиц с небольшим удельным электрическим сопротивле
нием.

Рукавные фильтры дают высокую степень очистки для частиц 
любого размера более 1 мкм, однако способны работать при 
небольшой запыленности исходного газа; требуют поддержания его 
температуры в определенных пределах. По капитальным затратам 
рукавные фильтры дешевле электрофильтров, но расходы на их 
эксплуатацию больше.

Аппараты мокрой очистки эффективны для очистки газов от 
пыли средней дисперсности. Наиболее целесообразно их примене
ние, если желательно увлажнение газа. Эти аппараты достаточно 
просты в изготовлении, сравнительно дешевы, эксплуатационные 
расходы невелики. Однако их использование сопряжено с большим 
расходом воды, требуется серьезная защита аппаратов от коррозии. 
Если дисперсные частицы представляют угрозу загрязнения окру
жающей среды, необходима дополнительная аппаратура по их 
выделению из жидкой фазы.



Аппараты для разделения суспензий. Простейшими аппаратами 
для разделения суспензий являются отстойники. Они характери
зуются небольшими капитальными затратами и эксплуатационны
ми расходами. Однако из-за малой движущей силы отстойники 
громоздки, в них плохо отделяются мелкие частицы. Отстойники 
целесообразно использовать для предварительного разделения су
спензий с большим содержанием твердой фазы, а также для 
классификации на фракции суспензий с относительно крупными 
частицами.

Значительно более производительны гидроциклоны и центрифу
ги. В них можно эффективно отделять мелкодисперсные частицы 
Однако зги аппараты, в особенности центрифуги, значительно 
дороже, эксплуатационные расходы в них также существенно выше. 
Они непригодны для отделения частиц, оказывающих абразивное 
действие.

Весьма эффективным способом разделения суспензий является 
фильтрование на фильтрах и фильтрующих центрифугах. В них 
имеются условия промывки и просушки выделенной в виде осадка 
твердой фазы суспензии. Однако эти аппараты дороги и сложны 
в эксплуатации.
10.5. МЕТОДЫ УСКОРЕНИЯ И ПОВЫШЕНИЯ 
ЭФФЕКТИВНОСТИ ПРОЦЕССОВ РАЗДЕЛЕНИЯ 
НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

Если процесс выделения дисперсных частиц из дисперсионной среды 
происходит очень медленно или желательно предварительное (до
статочно грубое) осветление неоднородной системы, применяют 
ряд методов, таких как коагуляция *, флокуляция ** и дефлокуля- 
ция, флотация ***, классификация и др.

Коагуляция в жидких дисперсных системах (суспензиях, эмуль
сиях и др.) заключается в слипании частиц в коллоидных системах 
при их столкновениях в процессе теплового (броуновского) движе
ния, перемешивания, при добавлении в систему коагулирующих 
веществ (коагулянтов) и другими способами.

В химической технологии коагуляцию часто осуществляют до
бавлением в разделяемую неоднородную систему коагулянтов -  
веществ, разрушающих сольватированные оболочки и уменьшаю
щих диффузионную часть двойного электрического слоя у поверх
ности взвешенных частиц. Вследствие этого между частицами во
зникают силы сцепления, что приводит к образованию агрегатов 
частиц и, следовательно, к ускорению их осаждения. Обычно коагу
ляция сопровождается прогрессирующим укрупнением частиц. В 
образовавшихся агрегатах первичные частицы соединены силами 
межмолекулярного взаимодействия непосредственно или через про

* От лат. coagulatio- свертывание.
** От лат. f loccu li-хлопья.

*** От англ. flotation всплывание.



слойку окружающей (дисперсионной) среды. Коагуляция является 
самопроизвольным процессом, который, в соответствии с законами 
термодинамики, является следствием стремления системы перейти 
в состояние с более низкой свободной энергией. Минимальную 
концентрацию введенного вещества, вызывающего коагуляцию, 
называют порогом коагуляции. В качестве коагулянтов обычно 
используют соли поливалентных металлов (алюминия, железа и 
т. д.), под действием которых образуются крупные скопления слип
шихся частиц, выпадающие в виде хлопьев в осадок (коагулянт).

Коагуляция играет важную роль во многих технологических 
процессах. Так, при нагревании биополимеров (белков, нуклеино
вых кислот), изменении pH наблюдается их коагуляция. Харак
терными примерами применения коагуляции являются очистка 
природных и сточных вод от высокодисперсных механических 
примесей, борьба с загрязнениями воздушного пространства аэро
золями, выделение каучука из латексов, получение сливочного 
масла и других пищевых продуктов.

Процесс, обратный коагуляции,-процесс распада агрегатов на 
первичные частицы -  называют пептизацией. Этот процесс осу
ществляется добавлением в дисперсионную среду пептизаторов-  
веществ, способствующих дезагрегированию на первичные частицы. 
Пептизаторами могут быть электролиты и поверхностно-активные 
вещества, вызывающие лиофилизацию поверхности частиц дис
персной фазы (хлорное железо, гуминовые кислоты и др.).

Пептизацию используют для получения жидких дисперсных 
систем из порошков и паст в химической и пищевой технологии. 
Иногда пептизация вредна, например при водоочистке, осветлении 
вин и др.

Разновидностью коагуляции является флокуляция, при которой 
мелкие частицы, находящиеся во взвешенном состоянии в жидкой 
или газовой средах, образуют рыхлые хлопьевидные агрегаты -  
флокулы. В качестве эффективных добавок -  флокулянтов -  приме
няют растворимые полимеры, как правило, полиэлектролиты.

Действие полимерных флокулянтов обычно объясняют адсорб
цией нитевидных макромолекул одновременно на различных части
цах. Образующиеся при этом агрегаты в виде хлопьев могут быть 
достаточно легко удалены отстаиванием или фильтрованием. Фло- 
кулянты (поликремниевая кислота, полиакриламид и др.) широко 
используют при подготовке воды для технических и бытовых нужд, 
обогащении полезных ископаемых, в процессах выделения ценных 
веществ из сточных вод и их обезвреживания. При водоочистке 
полимерные флокулянты применяют при низкой концентрации -
0,1-5 мг/л.

Для разрушения агрегатов в жидких системах вводят добавки, 
которые наводят заряды на частицах, препятствующих их сближе
нию. Иногда нужный эффект достигается при простом изменении 
pH среды. Такой способ изменения устойчивости (например, су
спензии) называют дефлокуляцией.



Флотацией называют процесс прилипания пузырьков газа (обыч
но воздуха) к плохо смачиваемым гидрофобным частицам (обычно 
воды). Образующаяся система-пена с частицами -  удаляется с по
верхности жидкой фазы. Флотацию можно использовать не только 
для удаления частиц дисперсной фазы, но и для разделения частиц 
вследствие различия их смачиваемости дисперсионной средой. При 
этом гидрофобные частицы избирательно закрепляются на границе 
раздела фаз (обычно воздуха и воды) и отделяются от гидрофобных 
частиц, которые оседают на дно. Лучшие результаты получают, 
если размер частиц составляет 0,1-0,04 мм.

Известно несколько видов флотации (масляная, пенная, электро
флотация и др.). Широкое распространение получила пенная флота
ция, при которой обработанные реагентами частицы выносятся на 
поверхность воды пузырьками воздуха, в результате чего образует
ся пенный слой, устойчивость которого регулируется добавлением 
пенообразователей.

Классификация может проводиться в аппаратах переменного 
сечения (соответственно с изменением-снижением скорости движе
ния дисперсной системы) для отделения малых количеств мелких 
частиц от основного продукта, состоящего из крупных частиц. 
Классификация эффективно осуществляется с помощью гидроцик
лонов и центрифуг под действием центробежной силы разделения.

Перспективен метод разделения суспензий, основанный на м а г
нитной обработке системы. Известно, что обработанная в магнит
ном поле вода в течение достаточно длительного времени сохраняет 
измененные свойства, в частности пониженную смачивающую спо
собность, что позволяет существенно интенсифицировать процесс 
разделения суспензий.

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Что такое суспензия, эмульсия, аэрозоль?
2. Что называют коалесценцией и коагуляцией?
3. Под действием каких сил может проводиться осаждение?
4. Что является движущей силой фильтрования?
5. Получите уравнение для расчета массового расхода осадка, если 

известны расход суспензии и концентрация дисперсной фазы  
в суспензии, очищенной сплошной фазе и осадке.

6. Как определяют скорость осаждения капель?
7. Что такое коллективное ( стесненное) осаждение?
8. Каково назначение гребковой мешалки в отстойниках непрерыв

ного действия?
9. В каких случаях целесообразно применять пылеосадительные 

камеры?
10. Получите уравнение для определения поверхности осаждения 

отстойника.
11. Что такое фактор разделения в процессах осаждения под 

действием центробежных сил?



12. В каких случаях вместо одного циклона применяют батарейные 
циклоны?

13. Для чего создает ся различие частоты вращения шнека и бараба
на в центрифугах со шнековой выгрузкой осадка?

14. В каких случаях применяют сверхцентрифуги?
15. Что такое «ударная ионизация»?
16. Почему коронирующий электрод делают в виде проволоки?
17. Какие факторы определяют степень очистки газов в электро

фильтрах?
18. Дайте сравнительные характеристики пластинчатых и труб

чатых электрофильтров.
19. В каком случае может иметь место фильтрование при по

стоянных разности давлений и скорости?
20. Как сказывается сжимаемость осадков на выборе рабочих дав

лений при фильтровании?
21. Получите дифференциальное уравнение фильтрования.
22. Что такое константы фильтрования? Как их определяют и где 

используют?
23. И з каких стадий складывается разделение суспензий в фильтрую

щих центрифугах?
24. Каковы основные достоинства нутч-фильтров, работающих под 

вакуумом и под избыточным давлением?
25. Опишите устройство и работ у фильтр-пресса.
26. В чем основные различия меж ду барабанным и дисковым ва

куум-фильтрами?
27. Почему в барабанном вакуум-фильтре суспензию перемешивают, 

а в ленточном фильтре-нет?
28. Назовите основные недостатки карусельного фильтра.
29. Почему в непрерывнодействующей фильтрующей центрифуге 

с пульсирующим поршнем качество очистки во времени изменя
ется?

30. Для чего рукавные фильтры снабжают кольцами жесткости?
31. Почему рукавны е фильтры непригодны для очистки влажных 

газов?
32. Опишите последовательность расчета фильтров для суспензий.
33. Почему в аппаратах мокрой очистки газов плохо улавливаются 

частицы маленького размера?
34. Сравните эффективность очистки и гидравлическое сопротивле

ние полых, насадочных и центробежных скрубберов для мокрой 
очистки газов.

35. Почему очищаемый газ перед подачей в скруббер Вентури целесо
образно охладить и насытить водяными парами?

36. Перечислите основные факторы, которые следует учитывать 
при выборе аппарата для разделения гетерогенной смеси.

37. Какие аппараты газоочистки имеют наименьшее, а какие-наи
большее гидравлическое сопротивление? Каков размер отделяе
мых частиц в этих аппаратах?

38. Почему гидроциклоны нецелесообразно использовать для 
очистки воды от взвешенных частиц кварца?



ТЕПЛОВЫЕ ПРОЦЕССЫ И АППАРАТЫ

Большинство процессов химической технологии протекает в за
данном направлении только при определенной температуре, кото
рая достигается путем подвода или отвода тепловой энергии 
(теплоты). Процессы, скорость протекания которых определяется 
скоростью подвода или отвода теплоты [нагревание, охлаждение, 
испарение (или кипение), конденсация и др.], называют тепловыми. 
Движущей силой тепловых процессов является разность температур 
более нагретого и менее нагретого тела. Аппараты, в которых 
осуществляются тепловые процессы, называют теплообменниками.

Исследования показали, что перенос теплоты является сложным 
процессом, поэтому при изучении тепловых процессов его расчле
няют на более простые явления. Различают три вида переноса 
теплоты: теплопроводность, тепловое излучение и конвекция.

Явление теплопроводности состоит в том, что перенос теплоты 
происходит путем непосредственного соприкосновения между мик
рочастицами (молекулами, атомами, электронами) -  от частиц 
с большей энергией к частицам с меньшей энергией, т. е. процесс 
переноса теплоты теплопроводностью протекает по молекулярному 
механизму. В подвижных средах (жидкость, газ) при турбулентном 
режиме движения потока молекулярный механизм переноса теп
лоты, т.е. теплопроводность, имеет существенное значение в 
тонких, пограничных с твердой стенкой слоях. При ламинарном 
движении потока или в неподвижной жидкости теплопроводность 
может быть основным видом переноса теплоты. Поскольку тепло
проводность-явление молекулярное, то на скорость процесса 
переноса теплоты теплопроводностью существенное влияние ока
зывают структура и свойства вещества (например, для подвижных 
сред -  вязкость, плотность и др.). В твердых телах, например 
в диэлектриках, перенос энергии осуществляется фононами, в 
металлах -  электронами.

Явление теплового излучения -э т о  процесс распространения 
энергии с помощью электромагнитных колебаний. Источником 
этих колебаний являются заряженные частицы -  электроны и ионы, 
входящие в состав излучающего вещества. Твердые тела и жидкости 
излучают волны всех длин, т. е. дают сплошной спектр излучения. 
При переносе теплоты излучением тепловая энергия вначале 
превращается в лучистую, а затем обратно: встречая на своем пути 
какое-либо тело, лучистая превращается в тепловую.

Явление конвекции состоит в том, что перенос теплоты осу
ществляется вследствие движения и перемешивания макроскопи
ческих объемов жидкости или газа. При этом очень большое 
значение имеют состояние и характер движения жидкости или газа. 
Наряду с этим в движущейся жидкости из-за наличия градиента 
температур происходит перенос теплоты перемещающимися час
тицами жидкости из зоны с большей температурой в зону с мень



шей, т. е. за счет теплопроводности. Таким образом, конвекция 
всегда сопровождается теплопроводностью. Если массовое пере
мещение жидкости вызвано разностью плотностей в различных 
точках жидкости или газа (вследствие разности температур в этих 
точках), такую конвекцию называют естественной. Если же пе
ремещение жидкости или газа возникает вследствие затраты на это 
механической энергии (насос, мешалка и т.п.), такую конвекцию 
называют принудительной, или вынужденной.

Обычно в теплообменниках происходит сочетание рассмотрен
ных видов переноса теплоты, причем в разных частях аппарата это 
сочетание может происходить по-разному. Например, в паровом 
котле от топочных газов к поверхности кипятильных трубок тепло
та передается всеми видами переноса-тепловым излучением, кон
векцией, теплопроводностью; от внешней поверхности через слой 
сажи, металлическую стенку и слой накипи -  только теплопровод
ностью и, наконец, от внутренней поверхности к кипящей воде 
теплота передается в основном конвекцией. Следовательно, отдель
ные виды теплопереноса в теплообменной аппаратуре протекают 
в самом различном сочетании, и разделить их между собой зачас
тую очень сложно. Поэтому в инженерных расчетах обычно рас
сматривают процесс переноса теплоты как одно целое.

Г Л А В А  1 1

ОСНОВЫ  ТЕПЛОПЕРЕДАЧИ

Перенос теплоты от более нагретой среды к менее нагретой через 
разделяю щ ую  их стенку называют теплопередачей. Оба вещества, 
участвующих в теплопередаче, называют теплоносителями (один, 
более нагретый,-горячим, а другой, менее нагретый,-холодным 
теплоносителем).

Иногда в случае возможности смешения теплоносителей тепло
передачу осуществляют непосредственным соприкосновением (сме
шением) этих теплоносителей. При этом процесс теплопередачи 
протекает значительно эффективнее, а аппаратурное оформление 
процесса существенно упрощается. Поскольку в технике перенос 
теплоты при непосредственном контакте теплоносителей встречает
ся довольно редко, то в дальнейшем основное внимание будет 
уделено теплопередаче от одной среды к другой через разделяющую 
их стенку.

Различают установившийся и неустановившийся процессы теп
лопередачи. При установившемся (стационарном) процессе тем
пература является функцией только системы координат, т.е. 
1 = / { х , у , г )  и не зависит от времени. При неустановившемся 
(нестационарном) процессе температура изменяется в пространстве 
и времени, т.е. г = / { х ,  у,  г, т).



Установившиеся процессы соответствуют непрерывной работе 
аппаратов с постоянным режимом (гидродинамическим и тепло
вым, т.е. температурным). Неустановившиеся процессы имею т 
место в аппаратах периодического действия, а также при пуске, 
остановке и изменении режимов работы аппаратов непрерывного 
действия.

Необходимым условием передачи тепла является неравенство 
температур в различных точках данного тела или пространства. 
Поэтому величина теплового потока, возникающего в среде, зави
сит от распределения температур в среде или характера темпера
турного поля. Под температурным полем понимают совокупность 
мгновенных значений температур во всех точках рассмат риваемой  
среды.

Геометрическое место всех точек с одинаковой температурой 
представляет собой изотермическую поверхность. Изотермические 
поверхности не пересекаются друг с другом, так как тогда их 
пересечения имели бы различные температуры. Поэтому все изо
термические поверхности замыкаются или кончаются на границах 
рассматриваемого тела.

Пусть температура одной изотермической поверхности t, а дру
гой, близлежащей изотермической поверхности, t +  At.  ^Предел 
отношения разности температур A t  этих двух поверхностей к рас
стоянию по нормали А/ между ними

lim (At/Al) =  dt/81 =  g ra d / (11.1)
Д /- .0

называют температурным градиентом, который представляет 
собой производную от температуры по нормали к изотермической 
поверхности. При d t / 8l  =  0 наступает равновесие-поток теплоты 
прекращается. Температурный градиент является мерой интенсив
ности изменения температуры в данной точке. Направление тепло
вого потока всегда совпадает с направлением падения температуры 
в данной точке. Тогда удельный поток теплоты q (количество 
теплоты, передаваемое через единицу поверхности в единицу 
времени) будет равен q ~ (  — d t / d l ) .  Таким образом, в отличие от 
температуры, которая является скаляром, плотность потока тепло
ты представляет собой векторную величину.

11.1. ОСНОВНОЕ УРАВНЕНИЕ ТЕПЛОПЕРЕДАЧИ

Для расчета теплообменных аппаратов широко используют ки
нетическое уравнение, которое выражает связь между тепловым 
потоком Q и поверхностью F теплопередачи, называемое основным  
уравнением теплопередачи'.

Q =  K F A t cpx,  (11.2)

где К -кинетический коэффициент (коэффициент теплопередачи), характеризую щ ий 
скорость переноса теплоты; Д?ср -средняя движущая сила или средняя разность 
температур между теплоносителями (средний температурный напор), по поверх
ности теплопередачи; т -  время.



Для непрерывного процесса теплопередачи

Тепловой поток <2 обычно определяют из теплового баланса. 
П ри этом в общем случае (без учета потери теплоты в окружающую 
среду)

0. = 0.Х = Й2, или Q =  -  я и) =  С2(Я2к -  Н 2н), (11.3)

где б,-количество теплоты, отдаваемое горячим теплоносителем; б 2-количество 
теплоты, принимаемое холодным теплоносителем; С^ и а  2 расход соответственно 
горячего и холодного теплоносителей; # 1н и # 1к-начальная и конечная энтальпии 
горячего теплоносителя; Я 2н и Н 2к~начальная и конечная энтальпии холодного 
теплоносителя.

Если теплоносители не меняют своего агрегатного состояния 
в процессе теплопередачи (процессы нагревания и охлаждения), то 
уравнение теплового баланса (11.3) принимает следующий вид:

б  =  С , С1( /1н -  <1ж) =  С2с2(12к -  Г2н) , (11.4)

где су и с2-теплоемкости горячего и холодного теплоносителя (при средней 
температуре теплоносителя).

Если необходимо учесть потери теплоты в окружающую среду, 
то полученное по уравнениям (11.3)—(11.4) значение £  следует 
повысить на величину этих потерь. Обычно потери теплоты 
в окружающую среду теплоизолированными стенками теплооб
менников не превышают 3 -5%  от О,.

Поскольку расчет тепловых потоков, как правило, проводят по 
уравнениям теплового баланса, то основное уравнение теплопереда
чи обычно используют для определения поверхности теплопередачи:

р  = 0/(КА1срх). (И .5)
Движущая сила процесса А?ср представляет собой среднюю 

разность температур между температурами теплоносителей. 
Наибольшую трудность вызывает расчет коэффициента теплопе
редачи К , характеризующего скорость процесса теплопередачи 
с участием всех трех видов переноса теплоты. Ниже (см. разд. 1 1 ,11) 
для определения К  будет получено выражение, в которое входят 
величины, отражающие влияние на общую скорость процесса того 
или иного вида переноса теплоты. Физический смысл коэффициента 
теплопередачи вытекает из уравнения (11 .2); его размерность:

[*] = е Дж Вт
1 ^Дгсрт] _м2 с - К_ _м2 • К_

При выражении <2 в ккал/ч
Вт[К] = причем 1--------- =  1,16—

Следовательно, коэффициент теплопередачи показывает, какое 
количество теплоты передается от горячего теплоносителя к хо
лодному за 1 с через 1 м 2 стенки при разности температур между 
теплоносителями, равной 1 град.



Таким образом, чтобы рассчитать необходимую для проведения 
теплового процесса поверхность теплопередачи, нужно помимо 
движущей силы Л/ср определить коэффициент теплопередачи, 
значение которого зависит от ряда факторов, в том числе от вклада 
в общую скорость процессов переноса теплоты скоростей отдель
ных видов переноса-теплопроводности, теплового излучения, 
конвекции.
11.2. ТЕПЛОПРОВОДНОСТЬ

Величину теплового потока (¿, возникающего в теле вследствие 
теплопроводности при некоторой разности температур в отдельных 
точках тела, определяют по закону Фурье -  основному закону  
теплопроводности:

- \ F - c d t f d l ,  (11.6)

или
Ч =  6 / ( / т) =  ~  Хд1/д1 =  — Х.§гас1 Г, (11.6а)

где ц — плотность теплового потока-количество теплоты, передаваемое через 
единицу поверхности в единицу времени; знак минус указывает на то, что тепловой 
поток изменяется в сторону уменьшения температуры.

Физический смысл коэффициента теплопроводности вытекает из 
уравнения ( 1 1 .6); его размерность:

-Рх ди
М  =

При выражении Q в ккал/ч 
ккал

Дж-м "1 Г Вт 

2 -К -1 1_мК.

м  =
м ч К -

ккал Вт
причем 1 -------- = 1 ,1 6 ------ .

м-ч-К м-К

Таким образом, X показывает, какое количество т еплот ы  
проходит вследствие теплопроводности в единицу времени через 
единицу поверхности теплообмена при падении температуры на один 
градус на единицу длины нормали к изотермической поверхности. 
Иначе говоря, коэффициент теплопроводности является физической 
характеристикой вещества, определяющей способность тела про
водить теплоту; он зависит от природы вещества, его структуры, 
температуры и других факторов.

При обычных условиях наибольшее значение коэффициента 
теплопроводности имеют металлы [например, для меди X «  
«  400Вт/(м-К), для стали X % 50 Вт/(м-К), и т.д.], наимены пее- 
газы [например, для воздуха X =  0,027 Вт/(м-К)]. Теплоизоляцион
ные и строительные материалы обычно имеют пористую структуру, 
а в порах находится воздух, который плохо проводит теплоту, 
поэтому эти материалы имеют очень низкие значения коэффи
циентов теплопроводности [ а. «  0,04 -н 3  Вг/(м-К)]. Капельные 
жидкости имеют X «  0,1 0,7 Вт/(м-К), т. е. занимают промежу



точное положение между металлами и газами. С повышением 
температуры коэффициент теплопроводности газов увеличивается, 
несколько увеличивается X для газов и с увеличением давления. Для 
жидкостей и металлов коэффициенты теплопроводности с увели
чением температуры обычно снижаются (за исключением воды, 
коэффициент теплопроводности которой несколько возрастает при 
повышении температуры до 130°С, а при дальнейшем ее повы
шении начинает снижаться). Обычно в тепловых расчетах коэф
фициент теплопроводности берут при средней температуре данного 
вещества.

Уравнение теплопроводности плоской стенки. Ранее (см. гл. 3) на 
базе основного уравнения переноса субстанции [уравнение (3.26)] 
было получено дифференциальное уравнение теплопроводности 
в неподвижной среде, или уравнение Фурье (3.42):

d t/ô  т =  a(d2t /d x 2 + <52r/5y2 + ô2t /d z2).

При установившемся процессе dt/ôx = 0, и уравнение (3.42) 
примет вид

a(ê2t / ô x 2 +  ô2t /8y2 + Ô2t/ê z2) =  0. (11.7)
Поскольку коэффициент температуропроводности а = Х/{ср) не 

может быть равен нулю, то, следовательно,
ô2t / ô x 2 + ë2t / ë y 2 + d2tjdz2 = 0 . (11-8)

Уравнение (11.8) является дифференциальным уравнением тепло
проводности в неподвижной среде при установившемся тепловом 
реж име. Это уравнение в общем виде описывает распределение 
температур при переносе теплоты теплопроводностью в непо
движной среде.

Рассмотрим перенос теплоты теплопроводностью при устано
вившемся процессе через плоскую стенку (рис. 11-1), длина и ши
рина которой существенно больше ее толщины 5. Примем, что 
¿ст.1 >  tCT.2, изотермические плоские поверхности параллельны оси х, 
коэффициент теплопроводности в интервале /стЛ — tCTl не зависит 
от температуры, изменение температуры происходит только в на
правлении оси х. При установившемся процессе количества теплоты 
(подведенное к стенке и отведенное от нее) не изменяются во 
времени и равны между собой.

Поскольку температурное поле одномерно, то ôt /ôy  =  0, 
ô t / ô z  =  0, и уравнение (1 1 .8) примет вид

d2t /d x 2 = 0. (11.9)

Интегрируем уравнение (11.9), предварительно заменив частную 
производную на обыкновенную (так как температура зависит 
только от одной переменной):

d t /d x  = C l ; (11.10) / =  Сух  +  С2, (11.11)
где С 1 и С2-  константы интегрирования.

Уравнение (11.11) показывает, что температура по толщине 
стенки изменяется прямолинейно. Для определения значений C i
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Рис. 11-1. К выводу уравнения теплопроводности плоской стенки

Рис. 11-2. К выводу уравнения теплопроводности цилиндрической стенки

и С2 примем граничные условия: при х  =  О I =  1стЛ и /ст1 = С2; при 
х =  8 I = /ст_2 и ?ст2 =  Сх5 + С2 [из уравнения (11.11)].

Тогда /ст.2 =  С х5 + гстЛ, откуда С! =  (гст.2 -  /ст.1) / 8 - 
С учетом (11.10)

<И1Лх = (1ст2- 1 ст1)/&.

Подставив полученное выражение в уравнения (11.6) и (11.6а), 
имеем

Уравнение (11.12) называют уравнением теплопроводности п л о с 
кой стенки при установившемся процессе теплопереноса. В это м  
уравнении величина Х/8 характеризует тепловую проводимость 
стенки, а обратная величина (5/Л.) -  термическое сопротивление 
стенки.

Для многослойной стенки, имеющей п слоев с разными к о э ф 
фициентами теплопроводности и толщиной, к каждому с л о ю  
можно применить уравнение (11.12а). Тогда

Поскольку А =  д(81/Х1), а £  Дг; = (причем Аг = /стл — ¿стл — об

щая разность температур в многослойной стенке; А?г -  разн: ость  
температур в г-м слое), имеем

Ч =  С / ( ^ ) =  ЦгсгЛ -  /С12) /5  =  Х Д г/8.

( 11.12) 

(1 1 . 12а)

1 = И



|' — п
ч = = Д(/ £  (8.'А()>

¿=1
или

&  =  ( г ст.1  -  ' с т . 2 ) Р х /  I  ( 8 А ) -  ( 1 1 Л З )
¿ = 1

Из выражения (11.13) следует, что для многослойной стенки 
общее термическое сопротивление равно сумме термических сопро
тивлений отдельных слоев.

Уравнение теплопроводности цилиндрической стенки. Полагаем, 
что /ст 1 > /ст 2 (рис. 11-2), коэффициент теплопроводности не 
зависит от температуры, которая изменяется только в радиальном 
направлении. Для вывода уравнения теплопроводности цилиндри
ческой стенки целесообразно перейти к цилиндрическим коорди
натам. При этом уравнение Фурье для установившегося процесса 
теплообмена примет вид

е = -тг< /£ )г , (П-14)

где Р =  2к гЬ- площадь поверхности цилиндрической стенки текущим радиусом г.

С учетом одномерности температурного поля уравнение (11.14) 
можно записать так:

б  = — \2nrL zA t /  й г .

Разделим переменные:
й г / г =  -Х2кЬх<И/<2.

Интегрируем последнее уравнение в пределах от г х до г2 и от
с̂т.1 с̂т.2 ■

Аг 2пЫ.х 
г ~ ~  О

с1г,

откуда
2пЬи , — / ,)т

О —  ̂ С1-‘-------( 11 . 15)
(1/Х)1п(г2/г ж)

Уравнение (11.15) называют уравнением теплопроводности ци
линдрической стенки при установившемся процессе теплопереноса. 
Из этого уравнения следует, что по толщине цилиндрической стенки 
температура изменяется по криволинейному (логарифмическому) 
закону.

В том случае, когда отношение г2/ г 1 < 2 (что характерно, 
например, для обычных металлических труб, из которых фор
мируются теплообменники), уравнение (11.15) может быть без 
заметной ошибки заменено уравнением теплопроводности плоской 
стенки.



Для многослойной цилиндрической стенки по аналогии с урав
нением для многослойной плоской стенки получим:

2геЦ/ , — Г ,)
8  = ~гя тЛ— — , (11.16)

1 (1А,.)1п(г(+1А ()
¡= 1

где /-порядковый номер слоя стенки.

11.3. ТЕПЛОВОЕ ИЗЛУЧЕНИЕ

Во всех телах, температура которых выше О К, происходит превра
щение тепловой энергии в лучистую. Носителями лучистой энергии 
являются электромагнитные колебания с различными длинами 
волн. Возникновение потока лучей в результате превращения тепло
вой энергии в лучистую называют излучением. По физической 
сущности тепловое излучение аналогично излучению света и следует 
одним и тем же законам отражения, преломления и поглощения, 
отличаясь лишь длиной волны. Длина видимых (световых) волн 
составляет величину 0,4-0,8мкм, а тепловых (инфракрасных)-
0,8-800 мкм. Твердые тела обладают сплошным спектром излу
чения. Поэтому они испускают волны всех длин при любой 
температуре.

Когда поток излучения (2И из окружающей среды попадает на 
какое-либо тело (рис. 11-3), то в общем случае часть этого потока 
<2К отражается от тела, часть (£А поглощается телом и часть Q D 
проходит через тело. Тогда уравнение баланса энергии в общем 
виде запишется как

<2. = <2* + &  + Йв, (П-17)
а в долях от общей энергии излучения -  как

е к/е»  +  & ./е„ + в в /е .  =  *  +  л  +  о  =  1 . (П.18)

Если А = 1 (соответственно К  = £) =  0), это означает, что тело 
полностью поглощает все падающие на него лучи. Такое тело 
называют абсолютно черным. Наиболее близки к абсолютно 
черному телу технический углерод (сажа), который поглощает до 
96% всех лучей, или полая сфера с небольшим отверстием, стенки 
которой имеют большую поглощательную способность.

При Я =  1 (соответственно А =  й  =  0) тело отражает все па
дающие на него лучи. Такое тело называют абсолютно белым.

Рис. 11-3. К балансу энергии излучения



Наиболее близки к абсолютно белым твердые тела с полированной 
поверхностью.

При £  = 1 (соответственно Я = А =  0) тело пропускает все 
падающие на него лучи. Такое тело называют абсолютно прозрач
ным, или диатермичным. Примером диатермичной среды могут 
служить двухатомные газы при умеренных температурах.

В природе не существует ни абсолютно черного, ни абсолютно 
белого, ни абсолютно прозрачного тел. Однако эти понятия 
сыграли существенную роль в разработке теории излучения 
и широко используются в инженерных расчетах и анализе лучистого 
теплообмена.

При £) =  0 выражение (11.18) принимает вид Я + А = 1. Тела, 
подчиняющиеся этому соотношению, называют серыми телами. 
К ним относятся твердые и жидкие тела, которые практически 
нетеплопрозрачны.

Полное количество энергии, излучаемое в единицу времени еди
ницей поверхности тела, называют излучателъной способностью 
Е данного тела:

Я = е „ /Р т .  (11.19)

Энергия излучения тела зависит от длины волн X и его темпе
ратуры и является интегральной характеристикой, поскольку учи
тывает энергию излучения волн всех длин. Излучательную способ
ность тела, отнесенную к длинам волн от 1 до 1 + (!/>., т. е. 
к интервалу длин волн ёХ, называют интенсивностью излучения 1:

I = 6 Е /д Х . (11.20)

Интегрирование выражения (11.20) позволяет установить связь 
между излучателъной способностью и интенсивностью излучения:

Х  =  оо

Е =  I 1АХ. (11.21)
*.=0

Интенсивность излучения 10 для абсолютно черного тела 
определяется законом Планка:

= ~ / [ е х р  С2/(ХТ) — 1], (11.22)
Л»

где А.-длина волны излучения, м- Т - абсолютная температура, К; Сг = 
=  0,374-10“ 15 Вт-м2 и С2 =  1,4388 -10 м-К -  постоянные излучения.

В соответствии с законом Планка интенсивность излучения 
очень коротких волн быстро возрастает до максимума (рис. 11-4), 
а затем медленно убывает, не достигая нуля при наибольших 
длинах волн, еще соответствующих тепловому излучению. Пло
щадь, ограниченная осью абсцисс, изотермой и ординатами 
X и X +  ёА. (на рис. заштрихована), служит мерой элементарного 
количества энергии с\ Е 0, излучаемой единицей поверхности в 
единицу времени при температуре Т  в интервале длины волны с!Х, 
т. е.



Длину волны Хтах, при которой Е 0 максимальна, можно 
установить из выражения производной уравнения (11.22) с1/0/с1^, 
предварительно приравняв ее нулю:

Зависимость (11.23) называют законом смещения Вина. Закон 
Вина устанавливает связь между температурой излучателя и длиной 
волны, соответствующей наибольшей интенсивности излучения. По 
закону Вина максимальное значение интенсивности теплового из
лучения с повышением температуры смещается в сторону коротких 
волн.

Из уравнений (11.20)—(11.22) получают выражение закона Ст е
фана-Больцмана:

К0 =  5,67-10” 8 Вт/(м2-К4) - константа излучения абсолютно черно
го тела, или постоянная Стефана-Больцмана.

Из закона Стефана-Больцмана следует, что полное количество 
энергии, излучаемой абсолютно черным телом, прямо пропорцио
нально четвертой степени температуры эт ого тела. В технических 
расчетах закон Стефана-Больцмана удобнее применять в иной 
форме:

X Т  = 0,0029 м -К .шах 5
(11.23)

Е0 — |  10йХ — С 1 (11.24)

£0  =  0,(77100)*. (11.25)

1й,Вт/(мг-мкм)

25-10'

20-108

ю-юе

15-108

,8

5-10в Рис. 11-5. Схема теплообмена 
при излучении двух плоскопа
раллельных тел-абсолютно чер
ного и серого

0 2 3 . 4 к.мкм 
о'Лл [ .

Рис. 11 -4. Зависимость интенсивности излучения I от длины волны X и абсолютной 
температуры (по закону Планка)



С 0 =  К 0-108 =  5,67 Вт/(м2• К*)-коэффициент излучения абсолютно 
черного тела.

Для серых тел закон Стефана-Больцмана примет следующий 
вид:

Е  =  еС0( Т /100)4 , (11.26)

где б  = С/С0-степень черноты серого тела; С-коэффициент излучения серого тела.

Следовательно,
Е =  С ( Т /  ЮО)4. (11.26а)

Степень черноты 8 всегда меньше единицы, она зависит от 
природы материала, температуры и состояния его поверхности 
(полированная или шероховатая); значения е приводятся в спра
вочной литературе.

Изменение интенсивности излучения по различным направле
ниям определяется законом Ламберта. По этому закону количество 
энергии d Q, излучаемой элементом поверхности d F 1 более нагре
того тела в направлении элемента поверхности d F2 менее нагретого 
тела, пропорционально излучению энергии Еп по направлению 
нормали к d F ,, пространственному углу dVf/ и косинусу угла ср, 
образованного прямой, соединяющей элементы d F l и d F2, и 
нормалью к элементу d F t :

d2Q =  ^ ё у с о в ф ё Г ! .
Из этого выражения следует, что количество излучаемой энергии 

равно нулю при <р =  900 и максимально при ср = 0.
Теплообмен при излучении. Рассмотрим лучистый теплообмен 

между двумя параллельными поверхностями, расположенными так, 
что излучение одной из них обязательно попадает на другую без 
потерь (рис. 11-5). Допустим, что одна поверхность -  абсолютно 
черная, ее температура Т0 , другая -  серая, ее температура Т, 
а поглощательная способность А, причем Т  >  Т0. Баланс лучистого 
теплообмена между поверхностями определится уравнением

Ч = Е -  А Е 0 ,

где Е  теплота излучения серого тела, полностью поглощаемая абсолютно черным 
телом; Е0-  теплота излучения абсолютно черного тела, частично (АЕ0) поглощаемая 
серым.

При Т =  Т0 q =  0; тогда Е  =  АЕ0. Отсюда E /A  =  Е0.
Так как вместо одной серой поверхности может быть взята 

любая другая, то
E /A  = E J A t =  Е2/ А 2 = . . .  = Е0 = / (Т ). (11.27)

Таким образом, отношение излучательной способности к лу- 
чепоглощательной для всех тел есть величина постоянная и равная 
излучательной способности абсолютно черного тела при той ж е 
температуре. Это отношение является функцией только темпе
ратуры. Зависимость (11.27) называют законом Кирхгофа, из кото
рого следует, что излучательная способность тел тем больше, чем



больше их поглощательная способность. Поэтому тела, которые 
хорошо отражают лучистую энергию, сами излучают очень мало, и, 
в частности, излучательная способность абсолютно белого тела 
равна нулю. При любой температуре излучательная способность 
абсолютно черного тела является максимальной. Сопоставляя 
(11.25), (11.26) и (11.27), получим Е =  еЕ0 =  А Е 0, откуда следует, что 
в = А.

В химической технологии лучистый теплообмен наиболее часто 
встречается в следующих случаях: когда более нагретое тело заклю
чено внутри другого (например, нагретый аппарат находится 
внутри помещения); излучающие поверхности расположены па
раллельно; два излучающих тела произвольно расположены в 
пространстве.

Из законов Кирхгофа и Стефана-Больцмана можно получить 
выражение для определения количества теплоты ()и, переходящей от 
более нагретого тела к менее нагретому:

где еп приведенная степень черноты; Т1 и Т2 температуры соответственно более 
нагретого и менее нагретого тела, К.

В случае, если лучистый теплообмен происходит между телами, 
произвольно расположенными в пространстве, при определении 
количества теплоты, передаваемой за счет излучения от более 
нагретого тела к менее нагретому, в уравнении (11.28) вводят 
поправочный угловой коэффициент ф 1- 2, причем для рассматри
ваемого случая теплообмена Ф1_2 < 1- Значение углового коэф
фициента ф!_2 зависит от формы и размеров поверхности излу
чения, взаимного расположения их в пространстве и расстояния 
между ними:

где /•, и -  поверхности излучения двух произвольно расположенных тел; фх 
и ср2 углы, образуемые направлением лучей с нормалями к поверхностям излу
чающих тел; г- расстояние между излучающими поверхностями.

Поскольку расчет величины ф х-2 по уравнению (11.28а) вы
зывает большие трудности, обычно значение углового коэффи
циента определяют с помощью графиков, которые приводятся 
в справочной литературе.

Приведенную степень черноты определяют следующим обра
зом:

где 8! и е2 степень черноты соответственно более нагретого и менее нагретого тела.

Выражение получено для случая взаимного излучения тел, 
поверхности нагрева которых параллельны друг другу, при этом

<2„ =  5,67е11рГ х[(Г ,/100)4 -  (Т2/100)4] , (11.28)

(11.28а)

Б п р =  1 / ( * / £ 1 +  1 / е 2  -  ! ) , (11.29)



Если одно тело охвачено (окружено) другим, то в уравнение 
(11.28) подставляют значение епр, определяемое по выражению

1
е„„=---------------------------, (П.ЗО)”Р 1/е1+ ( ^ /^ 2)(1/82-1)

из которого видно, что при F2 »  Fj впр «  Ej.
Для ослабления лучистого теплообмена между телами исполь

зуют специальные перегородки -экраны . Обычно экраны изготав
ливают из тонкого материала, обладающего малой излучательной 
и большой отражательной способностью (е->0; R -*  1), большой 
теплопроводностью (lim 8Д —> 0). Экранирование защищает также 
от вредного воздействия на человека сильного излучения.

Тепловое излучение газов. Теплоту излучают не только твердые 
тела, но также жидкости и газы, причем жидкости излучают ее 
очень интенсивно (близко к твердым телам). Но обычно излучением 
жидкостей пренебрегают, так как в них хорошо идет процесс 
переноса теплоты, и поэтому возникающая разность температур 
в разных точках жидкости мала, вследствие чего и доля теплового 
излучения в общем потоке теплоты ничтожно мала.

Излучение газов существенно отличается от излучения твердых 
тел. Газы являются проницаемыми в широких пределах длин волн 
и обладают заметным поглощением или излучением только в от
дельных частях спектра, т.е. газы имеют линейчатый спектр, 
поглощая лучи только определенной длины волны, в то время как 
твердые тела имеют сплошной спектр поглощения, поскольку 
поглощают все падающие на них лучи любой длины. Одно- 
и двухатомные газы (воздух, N 2, 0 2, Н 2 и др.) практически луче- 
прозрачны (диатермичны). Ряд многоатомных газов и паров могут 
поглощать лучистую энергию в определенных интервалах длин 
волн (С 0 2, SÖ2, N H 3, пары воды и др.). В соответствии с законом 
Кирхгофа эти газы излучают теплоту в тех же интервалах длин 
волн. Кроме того, в отличие от твердых тел, газы поглощают лучи 
всем объемом. Поэтому излучательная способность газов зависит 
еще и от формы сосуда, в котором они находятся, его толщины. И, 
наконец, излучательная способность газов нестрого подчиняется 
закону Стефана-Больцмана. Например, излучательная способность 
С 0 2 пропорциональна температуре в степени 3,5 (а не 4). Однако 
в технических расчетах принимают ЕГ = 5,67 ег(Т/100)4, учитывая 
получаемую при этом неточность в расчетах степени черноты газа 
ег, которую находят по справочникам.

11.4. КОНВЕКЦИЯ И ТЕПЛООТДАЧА

Под конвекцией понимают передачу теплоты при движении жид
кости или газа. При этом перенос теплоты происходит как бы 
механически -  макрообъемными частицами потока теплоносителя. 
Конвективный теплоперенос имеет исключительно важное значение 
в химической технологии, поскольку от того, как осуществляется



подвод или отвод теплоты, часто зависит и сама возможность 
проведения химико-технологических процессов (большинство хи
мических процессов, перегонка, сушка и многие другие). В реальных 
условиях конвекция всегда сопровождается теплопроводностью (а 
иногда и тепловым излучением). Поэтому конвекция в теплообмен
ных аппаратах существенно усложняется вследствие образования 
у поверхности стенки пограничного слоя, в котором конвекция 
затухает. Поэтому под термином конвекция понимают только 
самый способ переноса теплоты потоками теплоносителя. Этот 
процесс отличается от реального, более сложного процесса переноса 
теплоты к стенке, в котором конвекция также принимает участие.

При турбулентном режиме частицы жидкости или газа, быстро 
двигаясь в поперечном сечении потока, не ударяются непосред
ственно о стенку, а действуют на пограничный слой и отдают ему 
свою теплоту. Дальнейшая передача теплоты стенке происходит 
в основном путем теплопроводности. При этом пограничный слой 
представляет собой основное сопротивление процессу. Такой вид 
переноса теплоты называют теплоотдачей. При ламинарном ре
жиме пограничный слой как бы разрастается до заполнения всего 
сечения канала слоистой струей, и конвекция сводится к одному 
направлению -  параллельному стенке. При этом перенос теплоты 
к стенке определяется в основном теплопроводностью.

Теплопроводность и конвекция-два совершенно различных 
физических процесса. Теплопроводность —явление молекулярное, 
конвекция-явление макроскопическое, при котором в переносе 
теплоты участвуют целые слои теплоносителя с разными тем
пературами. Совершенно очевидно, что конвекцией теплота пе
реносится намного быстрее, чем теплопроводностью, поэтому 
развитие турбулентности способствует ускорению конвективного 
переноса теплоты. Например, жидкость быстрее нагревается или 
охлаждается через стенку аппарата, снабженного мешалкой, чем 
в емкости с неподвижной жидкостью.

Наличие гидродинамического пограничного слоя вблизи поверх
ности стенки приводит к возникновению в нем большого перепада 
температур при теплопереносе (рис. 11-6), т. е. образованию теп
лового пограничного слоя толщиной 8Т, значение которой обычно не 
совпадает с толщиной гидродинамического пограничного слоя 8Г. 
Очевидно, что высокие скорости теплоносителя, интенсивное пе
ремешивание вызывают как бы «сдирание» пограничных слоев, 
улучшая этим условия теплоотдачи.

Теоретически толщину пограничного теплового слоя можно 
рассчитать только для простейших случаев теплопереноса. Поэтому 
использование уравнения теплопроводности Фурье

0. =  — \ F x d t l 8 x
для описания процесса затруднительно, так как неизвестен закон 
распределения температур —д1/ дх  в пограничном слое.

Теплоотдачу, так же как и конвекцию, подразделяют на свобод
ную, или естественную. (движение жидкости происходит вследствие
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Рис. 11-6. Гидродинамический и тепловой по
граничные слои в турбулентном потоке

разности плотностей в разных точ
ках жидкости), и вынужденную, или 
принудительную (движение жидко
сти происходит вследствие затраты 
на этот процесс энергии извне-с 
помощью насоса, мешалки и т.п.)

Обычно расчет скорости процесса 
теплоотдачи осуществляют с помо
щью эмпирического закона охлаж 
дения Ньютона, который в дальней
шем будем называть уравнением 
теплоотдачи'.

ё 2б  =  а(гж — /с1)(1^<1т. (11.31)

В этом уравнении а  -  коэффициент пропорциональности, или коэф
фициент теплоотдачи. При установившемся процессе для всей 
поверхности теплоотдачи Р  уравнение (11.31) принимает вид

2  =  а Р (1ж- 1 сг)х. (11.32)

Найдем размерность коэффициента теплоотдачи:

М=[- - - ] -Г— 1 = Г— 1-иРт(?ж —гстр  1_м2-с-10 1_м2-К_

Таким образом, коэффициент теплоотдачи показывает, какое 
количество теплоты передается от теплоносителя к 1 м 2 поверх
ности стенки ( или от стенки поверхностью 1 м 2 к теплоносителю) 
в единицу времени при разности температур меж ду теплоносителем 
и стенкой 1 град.

В отличие от коэффициента теплопередачи К  коэффициент 
теплоотдачи а  характеризует скорость переноса теплоты в тепло
носителе. Коэффициент теплоотдачи зависит от многих факторов: 
режима движения и физических свойств теплоносителя (вязкости, 
плотности, теплопроводности и т.д.), геометрических параметров 
каналов (диаметра, длины), состояния поверхности омываемых 
теплоносителями стенок (шероховатая, полированная и т. п.). 
Таким образом, коэффициент теплоотдачи является функцией 
многих переменных, и простота уравнения (11.32) только кажу
щаяся, так как получить аналитическую зависимость для опре
деления а очень сложно.



Запишем дифференциальное уравнение конвективного переноса 
теплоты -  уравнение Фурье-Кирхгофа (3.40):

Ы 3/ д1 ( д 1г З2/ д2Л
— + ^ — + и/ — + Юг— = а1 —— + —  + —— I . 
дх дх ду Зг \д х  ду дг )

Для полного описания конвективного переноса теплоты необ
ходимо присоединить к уравнению Фурье-Кирхгофа уравнения 
Навье-Стокса и неразрывности потока и алгебраические уравнения, 
описывающие зависимость физических свойств жидкости от тем
пературы. Аналитические решения основных задач теплоотдачи 
разработаны для ламинарных потоков жидкости в каналах раз
личной формы. Для турбулентных потоков получить аналитические 
решения значительно труднее в связи с незавершенностью теории 
турбулентности.

Поэтому в общем случае зависимости для расчета скорости 
процесса теплоотдачи получают преобразованием дифференциаль
ных уравнений, описывающих этот процесс, методом теории 
подобия. Выше было показано (см. гл. 4), что подобное преобра
зование дифференциальных уравнений можно производить фор
мальным, но простым способом: отбрасывая знаки математических 
операторов, делим одну часть уравнения на другую и находим 
критерии подобия. Тогда уравнение (3.40) преобразовывается 
следующим образом:

й( 1 /  3/ Зг ЗА и* ( З2/ 32г 32г\ ш
— — ; [шх------------ —I--------- ; —г + —: + 1 ~ ~-
дх 1  V дх ёу дг/ I \ д х 2 ду2 дг /  /

(/) (II) т

Поделив выражение (I) на (III), получим соотношение между 
конвективным переносом теплоты и теплопроводностью:

г/2/(та/) = /2/(ах), или ахЦ 2 = ¥ о .

Критерий Фурье Ро является аналогом критерия гомохронности 
Но и характеризует условия подобия неустановившихся процессов 
теплоотдачи.

Далее, разделив выражение (II) на (III), получим
тЧ(1а1) =  м1/а, или и1//а  =  Ре.

Критерий Пекле Ре характеризует соотношение между интен
сивностью переноса теплоты конвекцией и теплопроводностью 
в движущемся потоке.

Теперь рассмотрим подобие граничных условий. При турбу
лентном движении через пограничный слой у стенки теплота 
проходит в основном за счет теплопроводности:

2 =  —  \Fxdtldb .



Это же количество теплоты по уравнению теплоотдачи (из ядра 
потока к стенке) будет определяться по формуле

2  =  а(/ж -  <и)Р г .

При установившемся процессе количества теплоты, проходящие 
через пограничный слой и из ядра потока к стенке, равны. Поэтому

-Х,(дг/58) =  а(гж - г ст). (11.33)

В общем случае аналитически это уравнение решить затрудни
тельно, так как неизвестна толщина пограничного слоя 8, которая 
является функцией многих переменных. Поэтому неизвестно и 
распределение температуры по толщине пограничного слоя 8. 
Подобное преобразование уравнения (11.33) дает

— Л.(5г/55) — X ///; а(гж — ¡ст) ~  аг.

Далее, поделив полученные выражения, имеем 
аг//(Х?) = а 1/Х, или а 1/Х = № .

Критерий Нуссельта N11 характеризует отношение суммарного 
переноса теплоты конвекцией и теплопроводностью (т. е. теплоот
дачей) к теплоте, передаваемой теплопроводностью (/-определяю
щий геометрический размер: например, для потоков, движущихся 
в трубе,-диаметр трубы). Поскольку коэффициент теплоотдачи 
а в N11 в условия однозначности не входит, этот критерий является 
определяемым.

Необходимым условием подобия процессов переноса теплоты 
является соблюдение гидродинамического и геометрического по
добия, т. е.

/(Н о , Иг, Яе) =  0. (11.34)

Критерий Эйлера в уравнение (11.34) не вошел, так как 
Ей =/(Ке).

Таким образом, критериальное уравнение теплоотдачи прини
мает вид

f i (¥o, N11, Ре, Но, Рг, Яе) =  0 (11.35)
или

N11 = / 2^ 0 , Ре, Но, Рг, Ле). (11.35а)

Критерий Пекле часто представляют в виде произведения двух 
безразмерных комплексов:

Ре =  (н>//у)(у/а) =  ЯеРг.
Критерий Прандтля Рг = у /а  характеризует подобие физических 

свойств теплоносителей. Для капельных жидкостей значение Рг 
с увеличением температуры уменьшается. Для газов Р г «  1, для 
жидкостей Рг =  10 -н 100.

Для установившегося процесса теплообмена критериальное 
уравнение теплоотдачи принимает вид

280 №  =  / 3(Рг, Яе, Рг), (11.36)



При вынужденной теплоотдаче, когда явлением силы тяжести 
можно пренебречь (например, при движении жидкостей по трубам), 
критерий Фруда из уравнения (11.36) может быть исключен. Тогда

N11 = / 4(Рг, Ые), или N11 = ЛКе^Рг” , (11.37)

где А, т, п определяют опытным путем.
При теплоотдаче в условиях естественной конвекции в число 

определяющих критериев должен войти критерий Фруда Рг = 
= к 2/(#/), отражающий действие сил тяжести. Однако ввиду 
трудности определения скорости движения жидкости при естествен
ной конвекции Рг целесообразно заменить производным критерием 
Архимеда:

Аг =  (3 / 3 /  V2) (Ар/р) =  О аД р/р .

Критерий Галилея Оа =  д1ъ/у 2.
Для расчета тепловых процессов более удобно разность плот

ностей Ар выразить через разность температур, или температурный 
напор Аг, так как Ар ~  Ал При этом

Ар =  р2 -  Р1 =  Р2 -  Р2О -  =  РгРДг; Ар/ Р2 =  РД*>

где р! и р2-плотности жидкости в точках при температурах соответственно и <2, 
причем > г2; Дг-обычно разность температур между температурой стенки 
и температурой жидкости; (3 -  коэффициент объемного расширения, К

Тогда
(д/3/у 2)(Др/р) =  дР $  Дг/у2 =  вг .

Критерий Грасгофа Ог показывает отношение сил вязкости 
к произведению подъемной силы, определяемой разностью плот
ностей в различных точках неизотермического потока и силы 
инерции. Критерий Грасгофа является аналогом критерия Фруда 
и определяющим критерием теплового подобия при естественной 
конвекции, когда движение жидкости обусловлено самим процессом 
теплообмена. Он характеризует движение при естественной кон
векции. С учетом сказанного выше критериальное уравнение 
теплоотдачи при естественной конвекции принимает вид

Ыи==/(Ог, Рг). (И.38)

Таким образом, на коэффициент теплоотдачи влияют следую
щие определяющие факторы:

1. Характер движения теплоносителя и его скорость. При тур
булентном режиме с увеличением скорости теплоносителя толщина 
пограничного слоя уменьшается и а увеличивается.

2. Физические свойства теплоносителя (вязкость, теплопровод
ность, теплоемкость, плотность и т.д.). Коэффициент теплоотдачи 
увеличивается с уменьшением вязкости и увеличением X, р, с. 
Поскольку физические свойства жидкостей и газов изменяются 
с температурой, то, следовательно, значение а  зависит и от 
температуры.



3. Размеры и форма поверхности теплообмена, ее обработка 
(гладкая, шероховатая и т.д.).

Таким образом, коэффициент теплоотдачи определяется гид
родинамическими, физическими и геометрическими факторами. Эта 
зависимость очень сложна и обычно не устанавливается теоре
тическим путем.

11.6. ТЕПЛООТДАЧА В ТУРБУЛЕНТНОМ ПОТОКЕ

Для анализа теплоотдачи в турбулентном потоке вводят понятие 
турбулентной теплопроводности Я,т, которая является аналогом 
турбулентной вязкости ут в гидродинамике. Тогда удельный тепло
вой поток qт при турбулентном теплообмене в направлении оси 
х (см. рис. 11-7) выразится так:

qт = Х̂ дг/дх.

Коэффициент турбулентной теплопроводности А.т, как и коэф
фициент турбулентной вязкости ут, не является физическим свойст
вом среды, а определяется характером температурного поля, 
осредненными скоростями и другими внешними факторами.

В ядре потока Хт »  X, так как при этом количество теплоты, 
переносимое турбулентными пульсациями, значительно больше, 
чем молекулярной теплопроводностью. Очевидно, у стенки \  — 0. 
Интенсивность переноса теплоты в ядре потока выражают с по
мощью коэффициента турбулентной температуропроводности 
ат =  К И рХ  который уменьшается по мере приближения к стенке; 
в пограничном слое ат <  а, а у стенки ат =  0. Принимают, что 
граница теплового пограничного слоя соответствует геометричес
кому месту точек, для которых ат =  а. Значения ат и ут, а и у  обычно 
не совпадают, поэтому в общем случае не равны и толщины 
гидродинамического и теплового пограничных слоев, т. е. 8Т ф 8Г. 
Эти слои совпадают лишь при V £  а. Поскольку отношение V/а по 
существу представляет собой критерий Прандтля, так как Рг = \ /а , 
то толщины гидродинамического и теплового слоев будут совпа
дать при Рг =£ 1, т. е. при Рг ^  1 соблюдается подобие полей 
температур и скоростей и, таким образом, критерий Прандтля 
характеризует подобие этих полей.

Рассмотренная схема механизма переноса теплоты очень при
близительно отражает сложную структуру температурного поля 
в турбулентном потоке, но позволяет лучше понять процесс 
теплоотдачи в этих условиях.

Условия подобия полей температур и скоростей в турбулентном 
потоке можно рассмотреть на основе аналогии этих процессов.

Ранее уже отмечалась идентичность уравнений, описывающих 
процессы переноса импульса, массы и энергии (см. гл. 3), причем 
указывалась ограниченность аналогии между процессами переноса 
импульса и процессами тепло- и массообмена, поскольку перенос 
импульса является векторной величиной в отличие от скаляров



температуры и концентрации. Однако в ряде случаев, используя 
обобщенные критериальные уравнения, описывающие процессы 
переноса импульса, теплоты и массы, можно получить полезные для 
инженерных расчетов зависимости на основе аналогии процессов 
переноса, а также провести более глубокий анализ этих процессов.

Одной из первых попыток увязать количество движения с кон
вективным переносом теплоты была сделана Рейнольдсом (1874 г.), 
который получил следующую зависимость:

где Хт -  коэффициент гидравлического трения (здесь индекс «г» введен для того, 
чтобы отличить коэффициент трения от коэффициента теплопроводности к).

Критерий Стэнтона

характеризует отношение переноса теплоты теплоотдачей (т. е. кон
векцией и теплопроводностью) к конвективному переносу.

Зависимость (11.39) была получена при рассмотрении переноса 
теплоты и напряжения сил внутреннего трения в ламинарном 
пограничном слое и дает хорошее совпадение с экспериментом для 
случая Рг = 1. Позднее Прандтлем было получено уравнение для 
Рг Ф 1:

где и"'-скорость жидкости на границе пограничного слоя и турбулентного ядра 
потока.

При Рг ^  1 уравнение (11.41) переходит в уравнение (11.39). 
Воспользовавшись выражением (6.31) для определения коэффи
циента трения

Для определения коэффициента теплоотдачи по уравнениям 
(11.41)—(11.42а) нужно знать отношение скоростей \\>' / и-', а также 
выражение для расчета коэффициента трения Хг. Для определения 
отношения V/'¡V/ предложено несколько методов, но все они носят 
частный характер.

Карман на основе гидродинамической теории теплообмена 
предложил уточненную формулу для определения коэффициента

= Хг/8 , (11.39)

= Ми/(ЯеРг) =  И и/Ре =  а/(сри>) (11.40)

8 [1 + (и>7»')(Рг-1)]’
(11.41)

4

\  = 0 ,316/У  11е,
получим

0,0395 1
81 = 1 ^ [ 1  +(и'7*')(Рг-1)]’

(11.42)

ИЛИ

Рг
N11 = 0,0395 11е0,75

1 + (и //н > )(Р г- 1)
(11.42а)



Рис. 11-7. Зависимость 
коэффициента 4/ от кри
терия Прандтля

теплоотдачи, в которую не входит отношение скоростей и>'/н>:

Б1 =
¡1 +  0>29лД г [5 (Р г -1 )  + 51п(5Рг +  1)/6]}»

(11.43)

Коэффициент \|/ для потока в трубе зависит от критерия Рг (рис. 
11-7). При Рг = 1 уравнение (11.43) переходит в уравнение (11.39).

Теперь рассмотрим уравнение (6.28) гидравлического сопротив
ления при турбулентном движении потока в трубопроводе

Е й =

при п =  1. Так как сечение потока 8 =  к(Р/4,  а внутренняя по
верхность Г = кс1Ь, то Ь/с! =  Г /45. Перепишем выражение (6.28) 
следующим образом:

Е и -4 5 ^  = /Ж е".

С учетом того, что Хг =  2 А Яе"1, получим
ЕиХ/£ = Хг/ 8. (11.44)

С учетом (11.37) выражение критерия Б): примет вид 
81 =  ЫиДЯеРг) = Л'Кет “ 1Рг"-1.

Обычно п = 7 3; тогда 81Рг2/3 = Л'Кет *.
Так как при Рг = 1 аналогия Рейнольдса дает 81 = А,г/8, примем, 

что А' Кет~ 1 =  А,г/8. Тогда
81Р г2/3 = Хг/ 8 . (11.45)

Это выражение представляет собой аналогию Рейнольдса с 
учетом поправки Рг2/3, учитывающей расхождение между подобием 
полей температур и полей скоростей. Выражение 81Рг2/3 Кольборн 
обозначил буквой у и назвал фактором теплопереноса, который 
можно выразить так:

у =  Б1Рг2/3 =  ВаБ/Р  =  А.г/8 ,

И Л И

Рг2/3
С р и '

X АР 

р и '2

(11.46)

(11.46а)

Количество теплоты, переносимое к стенке, 0, =  аГАг; в то же 
время () =  Сс(/Н — /Е), где /н и /к-начальная и конечная температуры



теплоносителей. Следовательно, =  Сс(/Н — /к). Тогда

81 = --- =
а а 5 /н — г,а а

сри> Ос ^  Дг

откуда
X АР X, 

Р ри>2 8
(11.47)

ИЛИ

(гн -  ОРг2,3/Д '= ^ /(Р * 2). (11.48)

Таким образом, уравнения (11.46а) и (11.48) дают непосредст
венную связь коэффициентов теплоотдачи и температурных пере
падов с гидравлическим сопротивлением потоку.

11.7. ТЕПЛООТДАЧА ПРИ КОНДЕНСАЦИИ НАСЫЩЕННЫХ ПАРОВ

Этот вид теплоотдачи, а также теплоотдача при кипении жидкостей 
протекают при изменении агрегатного состояния теплоносителей. 
Особенность этих процессов состоит прежде всего в том, что тепло 
подводится или отводится при постоянной температуре.

Теплоотдача при конденсации насыщенных паров представляет 
собой сложное явление одновременного переноса теплоты (опре
деляемое теплотой парообразования) и массы (определяемой 
количеством сконденсированного пара).

Конденсация насыщенного пара на охлаждаемой поверхности 
приводит к значительной интенсификации теплообмена по срав
нению, например, с теплообменом от газа к стенке. При этом 
механизм конвекции совершенно иной. Молекулы пара не только 
переносятся к охлаждаемой стенке вихрями турбулентного потока, 
но и создают еще и собственное поступательное движение к стенке, 
так как в непосредственном соседстве с ней происходят конденсация 
пара и резкое уменьшение его объема. Образовавшийся конденсат 
стекает по стенке, а к стенке подходит свежий пар. Чем холоднее 
стенка, тем интенсивнее идут конденсация и движение молекул пара 
к стенке. Перенос теплоты и основной массы пара к стенке идет 
настолько быстро, что степень турбулизации потока не оказывает 
существенного влияния на процесс и часто может не учитываться 
в расчетах.

На хорошо смачиваемых поверхностях капли конденсата, сли
ваясь друг с другом, образуют жидкую пленку, которая под 
действием силы тяжести стекает вниз. Такую конденсацию пара 
называют пленочной., На несмачиваемой или плохо смачиваемой 
поверхности капли конденсата быстро стекают («скатываются») по 
поверхности стенки, не образуя пленки. Такой вид конденсации 
называют капельной. Капельная конденсация на практике реали
зуется редко, несмотря на то что коэффициенты теплоотдачи



в этом случае в несколько раз выше коэф
фициентов теплоотдачи при пленочной 
конденсации. Последнее объясняется тем, 
что и при пленочной конденсации коэф
фициенты теплоотдачи достаточно высо
ки, и поэтому стадия переноса теплоты 
при пленочной конденсации обычно не 
является лимитирующей в общем процес
се теплопереноса, в то время как создание 

несмачиваемой (гидрофобной) поверхности в теплообменнике (для 
создания условий капельной конденсации) приводит к удорожанию 
процесса. Поэтому в теплообменных аппаратах обычно конденса
ция паров происходит по пленочному механизму.

При пленочной конденсации на стенке вследствие разности 
температур 0 П — 1СТ) образуется пленка конденсата (рис. 11-8), 
которая постепенно увеличивается по мере стекания. При этом 
увеличивается и термическое сопротивление пленки.

При ламинарном режиме движения стекающей пленки кон
денсата количество <1(2 теплоты, проходящее через элементарную 
площадку этой пленки, определяется по формуле

¿ й  =  Ц/„ -  (11.49)

где X и 8 -соответственно теплопроводность и толщина пленки конденсата.

Это же количество теплоты можно выразить с помощью 
уравнения теплоотдачи:

а е  =  о (;п - г ст)<№. (11.50)

Тогда из уравнений (11.49) и (11.50) получим коэффициент 
теплоотдачи а:

а =  Х/5. (11.51)

Толщина пленки 8 зависит от высоты Н  стенки, по которой 
стекает пленка конденсата, и от физических свойств конденсата.

Ранее (см. гл. 6) было получено уравнение для определения 
толщины пленки жидкости, стекающей по вертикальной стенке:

8 =  ч/зГ ц /(р 20), (11.52)

где Г =  и’Хр/П, кг/(м-с)-линейная плотность орошения; н> - средняя скорость 
движения пленки; Я - площадь сечения пленки; П периметр поверхности, по которой 
стекает пленка.

На элементе высоты пленки йН  толщина пленки увеличивается 
на с18, что приводит к увеличению Г на с!Г. Из уравнения (11.52)

Г =  р2з 83/(Зц). (11.53)



ёГ = р2з8 2ё5 /ц . (11.54)

Количество теплоты, отданное пленке паром в количестве ёГ , 
определяется по формуле А<2 = гс1 Г. Это же количество теплоты 
проходит через слой пленки конденсата толщиной 8 и высотой с1 Н:

Полагая, что tQT =  const (т. е. физические свойства пленки 
остаются постоянными на высоте) и ось z  направлена вниз, 
интегрируем уравнение (11.55) в пределах от 0 до 5 и от 0 до Н , 
предварительно разделив переменные:

Средний по высоте Я  коэффициент теплоотдачи а получим из 
уравнения (11.57):

Согласно экспериментальным результатам, значение численного 
множителя в уравнении (11.58) несколько выше и равно 1,13. 
Увеличение коэффициента теплоотдачи может быть объяснено 
действием поверхностного натяжения жидкой фазы, которое сов
местно с силами инерции приводит к появлению на наружной 
поверхности пленки волнообразного течения.

При конденсации пара на поверхности горизонтальной трубы 
значение числового множителя в уравнении (11.58) равно 0,726, 
и вместо величины Н  следует подставить наружный диаметр трубы. 
В случае конденсации пара на наружной поверхности пучка

(11.55)

н

о
183d5 =

О
Откуда

4

5 =  У 4).цД  tH / ( p 2gr). (11.56)

Тогда локальный коэффициент теплопередачи

(11.57)

Н

а 3 V 4цДt H '1
О

ИЛИ
4

а =  0,943 X* p2rgl(\it±.tH). (11.58)



горизонтальных труб слой конденсата на нижерасположенных 
трубах увеличивается, и, следовательно, коэффициент теплоотдачи 
при этом должен уменьшаться. При приближенных расчетах можно 
принять, что средний для всего пучка трубок коэффициент тепло
отдачи аср = еа [где а  -  коэффициент теплоотдачи, определяемый по 
уравнению (11.58) с коэффициентом 0,726; е =  0,7 при п ^  100 
и £ =  0,6 при п >  100; и-число трубок в пучке]. При конденсации 
пара на наклонной поверхности коэффициент теплоотдачи, полу
ченный по уравнению (11.58), следует умножить на величину 
(sincp)0,25, где ф -угол  наклона поверхности конденсации к го
ризонту.

Зависимость (11.58) можно получить также обработкой экспе
риментальных данных с использованием методов теории подобия 
на основе критериального уравнения

N u = /(G a ,P r,K ),
где К  = r/(cAt) критерий конденсации; г-теплота парообразования.

Критерий конденсации (или фазового превращения) представ
ляет собой отношение теплоты фазового перехода г к теплоте 
охлаждения конденсата от температуры насыщения до температуры 
поверхности.

Все физические константы в уравнении (11.58) относятся к кон
денсату при его средней температуре 0,5 (tn + tCT). Величиной 
Ai =  t„ — íCT в уравнении (11.58) задаются (обычно в пределах 
3 -8  К), а затем, после определения а, проверяют ее методом 
последовательных приближений.

При выводе уравнения (11.58) предполагалось, что динамическое 
воздействие пара на пленку конденсата отсутствует. Это означает, 
что пар можно считать неподвижным. Однако в ряде случаев 
динамическое воздействие пара может быть заметным. При этом 
следует иметь в виду, что если движение пара способствует сни
жению толщины пленки конденсата или турбулизации ее течения, то 
значение коэффициента теплоотдачи при этом увеличивается. 
Правда, экспериментально установлено, что даже при достаточно 
высокой скорости пара влияние ее на величину а несущественно, 
и им можно пренебречь. Расчет величины а при конденсации 
с учетом скорости пара приводится в специальной литературе.

Наличие в паре даже небольших количеств неконденсирующихся 
газов приводит к значительному снижению коэффициента теплоот
дачи. Например, при содержании в водяном паре всего 2% воздуха 
коэффициент теплоотдачи падает почти в 3 раза. Это вызвано 
образованием у поверхности конденсата дополнительного терми
ческого сопротивления переносу теплоты и массы к поверхности 
конденсации. Поэтому в теплообменных аппаратах, в которых 
в качестве горячего теплоносителя используют насыщенный во
дяной пар, предусматривается периодическое удаление несконден- 
сировавшегося воздуха. Расчет конденсации парогазовых смесей 
рассматривается в специальной литературе.



В случае конденсации смеси паров расчет коэффициентов 
! теплоотдачи проводится по тем же уравнениям, что и при кон

денсации индивидуального пара, но, естественно, с учетом фи
зических свойств образовавшегося конденсата (раствора) смеси 
компонентов.I

11.8. ТЕПЛООТДАЧА ПРИ КИПЕНИИ ЖИДКОСТЕЙ

Этот вид теплоотдачи отличается высокой интенсивностью и 
встречается в химической технологии, например, при проведении 
таких процессов как выпаривание, перегонка жидкостей, в испа
рителях холодильных установок и др. Процесс теплоотдачи при 
кипении очень сложен и еще недостаточно изучен, несмотря на 
огромное количество проведенных исследований.

Для возникновения кипения необходимо прежде всего, чтобы 
температура жидкости была выше температуры насыщения, а также 
необходимо наличие центров парообразования. Различают кипение 
на поверхности нагрева и кипение в объеме жидкости. Первый вид 
кипения обусловлен подводом теплоты к жидкости от соприка
сающейся с ней поверхностью. Кипение в объеме жидкости обуслов
лено наличием внутренних источников теплоты или значительного 
перегрева жидкости, возникающего, например, при внезапном 
снижении давления (ниже равновесного). Наиболее важным в 
химической технологии видом кипения является кипение на по
верхности.

Для передачи теплоты от стенки к кипящей жидкости необходим 
перегрев стенки относительно температуры насыщения этой жид
кости. На рис. 11-9 показана типичная зависимость коэффициента 
теплоотдачи и удельной тепловой нагрузки от температурного

Рис. 11-9. Зависимость коэффициента теплоотдачи а и удельной тепловой нагрузки 
q от температурного напора Дг при кипении воды:
/ и //-области соответственно пузырчатого и пленочного кипения



напора при кипении жидкости Л/ — /ст /кип ( с̂ I и /кип соответст
венно температура стенки со стороны кипящей жидкости и тем
пература кипения). В области АВ  перегрев жидкости мал (Л/ < 5 К), 
мало также число активных центров парообразования-микровпа
дин на поверхности стенки, в которых образуются зародыши 
паровых пузырьков, и интенсивность теплообмена определяется 
в основном закономерностями теплоотдачи свободной конвекции 
около нагретой стенки [см. уравнение (11.50)]. В этой области 
коэффициент теплоотдачи а ~  А/п/3" |/4). При дальнейшем повыше
нии А/ = /ст — / увеличивается число активных центров парообра
зования. и коэффициент теплоотдачи резко возрастает (отрезок ВС  
на рис. 11-9). Эту область называют пузырчатым, или ядерным, 
кипением.

Высокая интенсивность теплообмена при пузырчатом режиме 
кипения объясняется тем, что турбулизация пограничного слоя 
у поверхности стенки пропорциональна числу и объему паровых 
пузырей, образующихся в микровпадинах на поверхности нагрева. 
В областях, близких к центрам парообразования (рис. 11-10), часть 
жидкости испаряется, образуя паровые пузырьки, которые, подни
маясь и увеличиваясь в объеме, увлекают значительные массы 
жидкости. На место увлеченной и испарившейся жидкости посту
пают свежие потоки, создавая таким образом интенсивную цирку
ляцию жидкости у поверхности нагрева, что приводит к сущест
венному ускорению процесса теплоотдачи. В области пузырчатого 
кипения а ~  А/2,3. В точке С коэффициент теплоотдачи достигает 
максимального значения, соответствующего максимальной удель
ной тепловой нагрузке (точка И). При дальнейшем увеличении А/ 
наблюдается резкое снижение коэффициента теплоотдачи. Оно 
объясняется тем, что при некотором -  критическом -  значении 
А/ = А/кр происходит коалесценция (слияние) образующихся близко 
друг от друга пузырьков. При этом величина / на рис. 11-10 
становится меньше диаметра пузырьков пара, и у поверхности 
стенки возникает паровая пленка, создающая дополнительное 
термическое сопротивление процессу теплоотдачи. Коэффициент 
теплоотдачи резко снижается (в десятки раз). Конечно, образую
щаяся пленка пара нестабильна, она непрерывно разрушается 
и возникает вновь, но в итоге это серьезно ухудшает теплообмен. 
Такой режим кипения называют пленочным. Совершенно очевидно, 
что пленочный режим кипения крайне нежелателен.

Значения температурного напора, коэффициента теплоотдачи 
и удельной тепловой нагрузки, соответствующие переходу от 
пузырькового режима к пленочному, называют критическими. 
Например, для воды при атмосферном давлении А/кр да 25 К, 
акр да 4,5 -104 Вт/(м2 К) и qкp да 10б Вт/м2. В специальной литературе 
приводятся эмпирические зависимости, а также опытные данные, 
позволяющие определить критические значения цкр, акр и А/кр.

Как отмечалось выше, паровой пузырек образуется в мик
ровпадинах поверхности нагрева. Достигнув определенного диамет-



Рис. 11-10. Схема процесса теплоотда
чи при пузырчатом кипении

Рис. 11-1 I. Угол смачивания на хорошо 
смачиваемой поверхности

ра <10, пузырек отрывается от поверхности. На хорошо смачиваемых 
поверхностях пузырек отрывается от поверхности нагрева, имея 
форму шара. Поднимаясь, пузырек увеличивается в объеме вследст
вие испарения жидкости внутрь пузырька, сплющивается и приоб
ретает форму гриба со сложной траекторией подъема. При этом 
происходят непрерывное дробление и коалесценция пузырьков. 
Момент отрыва пузырьков соответствует состоянию равенства 
архимедовой силы, действующей на пузырек, и силы поверхност
ного натяжения жидкости, которая удерживает пузырек на стенке. 
Если принять, что пузырек при образовании на поверхности стенки 
имеет форму, близкую к сферической, то в момент отрыва величина 
с10 выражается зависимостью

¿о =  0,02р%/ а / Ы р ж- р п)], (11.59)

где рж и р„ плотность соответственно жидкости и пара; от- поверхностное натяжение 
жидкости на границе раздела фаз; краевой угол смачивания (рис. 11-11); для воды, 
например, р »  50°.

Таким образом, транспорт теплоты при пузырчатом кипении 
состоит из переноса теплоты от стенки к жидкости, а затем 
жидкостью теплота передается внутренней поверхности пузырьков 
в виде теплоты испарения. Передача теплоты от стенки непосредст
венно к пузырьку ничтожно мала, так как очень мала поверхность 
касания пузырьков со стенкой, к тому же низка теплопроводность 
пара. Для того чтобы теплота от жидкости передавалась пузырькам 
пара, жидкость должна иметь температуру несколько выше темпе
ратуры пара. Поэтому при кипении жидкость несколько перегрета 
относительно температуры насыщенного пара над поверхностью 
кипящей жидкости.

Скорость переноса теплоты при кипении зависит от многих 
разнообразных факторов (физических свойств жидкости, давления, 
температурного напора, свойств материала поверхности нагрева 
и многих других), учесть влияние которых на процесс и свести их 
в единую зависимость крайне сложно. Поэтому в литературе 
приводятся рекомендации многих авторов, которые на основе 
различных физических моделей получили расчетные зависимости 
для определения коэффициента теплоотдачи при кипении. Часто эти



зависимости имеют следующий вид:
а — Ас? , (11.60)

где п — 0,6 -г- 0,7; коэффициент А -  сложный комплекс многих величин, влияющих на 
интенсивность переноса теплоты при кипении.

Имеются также попытки описать процесс кипения с помощью 
критериального уравнения теплоотдачи (11.37). Поскольку в настоя
щее время нет достаточно надежных обобщенных уравнений для 
расчета а при кипении, решая конкретную задачу определения 
коэффициента теплоотдачи при кипении, следует обращаться к 
специальной литературе.
11.9. РАДИАЦИОННО-КОНВЕКТИВНАЯ ТЕПЛООТДАЧА

Наиболее характерный пример этого вида теплоотдачи -  перенос 
теплоты <2п от стенки в окружающую среду (т. е. потери теплоты). 
Для этого случая величина ()„ =  б т + 6 И ( г Д е  0-т и б и -  количество 
теплоты, переходящее от стенки соответственно за счет теплоот
дачи и теплового излучения).

Количество теплоты, передаваемое теплоотдачей в окружаю
щую среду (воздух) с температурой /возд, определяют по формуле

б т  =  ~  ' м з д ) * т ,

а тепловым излучением-
0ш = С , . 2ЦТт/ 1 0 0 ) *  -  ( Т в о зд /  Ю О )4 ]  ,

где С 1_2-коэффициент взаимного излучения двух тел, рассчитываемый аналогично 
расчету степени черноты-см. уравнения (11.29) и (11.30).

Умножив и разделив правую часть последнего уравнения на 
(*ст -  *воэд), получим

<2„ = а„('ст -  /итд) Рх,
где

С 1 -2  [(ТС1/ >00) -  (7;озД/Ю0)4]
= -------------------------------- •/ — Iст  воэд

Коэффициент теплоотдачи тепловым излучением аи показывает, 
какое количество теплоты отдает окружающей среде за счет 
теплового излучения стенка поверхностью 1 м 2 за 1 с при разности 
температур меж ду ней и средой 1 град.

Тогда общее количество теплоты QП, отдаваемое стенкой 
в окружающую среду, определяют по формуле

=  й т  +  6 »  =  -  ' „ „ з д )  ^  +  “ и ( ' с х  -  ( в т д )  .

или

йи = К  + <*,)('„ -  = ао(гст -  О * 4 ’
где а0 =  ат +  а и -  общий коэффициент теплоотдачи.



При вынужденной теплоотдаче ат »  аи, и а0 да а т. Для опредъ 
ления потерь теплоты в окружающую среду стенкой аппарата при 
/ст = 50 -  350 °С для расчета а 0 можно использовать следующее 
эмпирическое уравнение:

<х0 = 9,3 +  0,05?ст, Вт/(м2-К). (11.61)

11.10. ТЕПЛООТДАЧА В ТЕПЛООБМЕННЫХ АППАРАТАХ

Теплоотдача при вынужденном движении теплоносителей в трубах 
и каналах. Обычно в теплообменных аппаратах один из тепло
носителей движется по трубам, с помощью которых чаще всего 
в технике формируется поверхность теплопередачи. Поэтому для 
расчета и рациональной эксплуатации теплообменников очень 
важно знание основных закономерностей переноса теплоты при 
движении теплоносителя в трубах.

При ламинарном движении теплоносителя, равномерном рас
пределении скорости и температуры на начальном участке трубы 
у поверхности стенки образуются (рис. 11-12, а) пограничные слои 
толщиной 8Г (гидродинамический) и 8Т (тепловой). Толщина этих 
слоев по мере удаления от входа увеличивается, и на некотором 
расстоянии, называемом длиной участка гидродинамической (/г) 
и тепловой (/т) стабилизации, они смыкаются. При этом коэффи
циент теплоотдачи изменяется (рис. 11-12,6) от максимального 
значения на входе до практически неизменного после смыкания 
пограничных слоев. Явление резкого увеличения скорости переноса 
субстанции (в данном случае -  теплоты) при входе потока в аппарат 
получило название «входной эффект». Очевидно, что для создания 
условий повышенных значений коэффициентов теплоотдачи целе
сообразно формировать теплообменники с длиной труб, незна
чительно превышающей /т.

При турбулентном движении 
теплоносителя влияние входного 
участка существенно зависит от ус
ловий входа в трубу. Чем больше 
эти условия способствуют увеличе
нию возмущения потока (ввод теп
лоносителя в трубу под большим 
углом, острые кромки на торце тру
бы и т.п.), тем выше коэффициент 
теплоотдачи на участке стабилиза
ции. Однако для турбулентных по-

Рис. 11-12. Формирование полей скоростей 
м> и температур г (а) и изменение коэффициен
та теплоотдачи а (б) на начальном участке 
труб при ламинарном движении теплоноси
теля



токов этот участок заметно короче, чем для ламинарных, так как 
при турбулентном режиме формирование пограничного слоя про
исходит значительно быстрее. Поэтому при турбулентном режиме 
движения жидкости в трубах влияние входного эффекта наиболее 
существенно для коротких труб.

Для установившегося турбулентного реж има движения тепло
носителя (при 11е = 104 -и 5-106) уравнение теплоотдачи имеет, 
например, следующий вид:

N11 =  0,021 Ле0,8 Рг0,43(Рг/Ргст)0,25б| . (11.62)

В уравнении (11.62) все физические характеристики, входящие 
в критерии Яе и Рг, подставляются при средних температурах 
теплоносителей, а в критерий Ргст-при температуре стенки. Отно
шение критериев Рг/Ргст отражает влияние на коэффициент а 
направления теплового потока: при нагревании Ргст < Рг, и 
Р г/Р гст >  1; при охлаждении Ргст > Рг, и Рг/Ргст <  1. При невысо
ких разностях температур между теплоносителями значением 
Р г/Р гст в уравнении (11.49) можно пренебречь. Для газов критерий 
Рг «  1, и отношение Рг/Ргст также равно 1. Коэффициент е, = f ( l |d )  
учитывает влияние на коэффициент теплоотдачи входного эффекта. 
Приближенно е, = 1 + 2/(1/ф . При 1/(1 >  15 имеем е, = 1.

При движении теплоносителя в изогнутых трубах (змеевиках) 
полученное по уравнению (11.39) значение а умножают на поправку, 
учитывающую дополнительную турбулизацию потока в местах 
изгиба труб:

а ,м =  «а +  3,54 ¿/О), (11.63)

где ¿-внутренний диаметр трубы змеевика; О -диаметр витка змеевика.

Для переходного реж има  нет надежных уравнений расчета 
коэффициента теплоотдачи. Приближенно для этого режима можно 
определить коэффициент теплоотдачи путем усреднения значений а, 
рассчитанных по уравнениям для турбулентного и ламинарного 
режимов или по зависимости

N 11 =  0,008 Ке°'9Рг0'43. (11.64)
Для ламинарного течения теплоносителя при вязкостно-грави

тационном режиме (ОгРг > 8 1 05), при котором заметно влияние 
взаимного направления вынужденного движения и свободной кон
векции, расчет а можно производить по следующему уравнению:

Ыи = 0,15 в г 0' 1 Яе0,33 Рг0-43 (Рг/Ргст)0,25е,. (11.65)

Определяющим размером в уравнениях (11.62)—(11.65) является 
диаметр трубы или эквивалентный диаметр с?, сечения потока. Для 
ламинарного потока при 1/(1 >  50 е, = 1. Величина е, обычно близка 
к единице и для приближенных расчетов может не учитываться.

В приведенных выше уравнениях не учитывается влияние на 
величину а  состояния теплообменной поверхности. Вместе с тем 
шероховатость при больших числах критерия Рейнольдса, когда



высота выступов неровностей на поверхности теплообмена окаЧ 
зывается больше толщины ламинарного пограничного слоя, может 
значительно интенсифицировать турбулизацию потока и, как след
ствие, существенно увеличить коэффициент теплоотдачи при од
новременном возрастании гидравлического сопротивления. Н а этой 
основе создают искусственную шероховатость теплообменной 
поверхности (например, в виде насечки), что при соотношении шага 
между соседними выступами и их высотой, равном 12-14, приводит 
к росту коэффициента теплоотдачи в 2-2,5 раза. При ламинарном 
режиме коэффициент теплоотдачи практически не зависит от 
шероховатости.

Другой способ интенсификации, не приводящий к существен
ному повышению гидравлического сопротивления, заключается 
в следующем. Путем выдавливания снаружи трубы с помощ ью  
специального устройства на внутренней стенке трубы образуются 
небольшие по высоте (1-2. мм) выступы. Расстояние между выс
тупами равно диаметру трубы или несколько меньше его. При 
турбулентном движении жидкости в потоке за зауженным участком 
трубы возникают вихри, которые существенно турбулизуют по
граничный слой и тем самым резко снижают его термическое 
сопротивление. При этом коэффициент теплоотдачи увеличивается 
в несколько раз. К конструктивным способам интенсификации 
процесса теплоотдачи можно отнести также использование раз
личных вставок внутри труб, приводящих к завихрению потока, 
а также установку перегородок в межтрубном пространстве ко
жухотрубных теплообменников, с помощью которых увеличивают 
скорость движения жидкости и ее турбулизацию вследствие че
редующегося изменения направления потока.

К эффективным технологическим методам интенсификации теп
лообмена относятся создание пульсаций потока жидкости, а  также 
проведение процесса в тонких каналах, при течении жидкости в виде 
тонкой пленки и др.

Теплоотдача при вынужденном поперечном обтекании труб. Для 
того чтобы лучше понять зависимость коэффициента теплоотдачи 
от гидродинамических условий обтекания теплоносителем наруж
ной поверхности труб, рассмотрим вначале поперечное обтекание 
одиночной трубы, а затем-пучка труб. При поперечном обтекании 
трубы на лобовой части ее поверхности образуется ламинарный 
пограничный слой, толщина которого постепенно увеличивается 
(рис. 11-13). При обтекании лобовой части трубы сечение потока 
уменьшается, скорость жидкости увеличивается, а давление у по
верхности падает. В кормовой части трубы давление увеличивается, 
так как скорость уменьшается; скорость жидкости в пограничном 
слое также снижается, а начиная с некоторого сечения частицы 
движутся в обратном направлении, образуя вихри, которые перио
дически отрываются с поверхности трубы и уносятся потоком 
(подробнее см. разд. 6.8). При этом соответственно изменяется 
значение локального коэффициента теплоотдачи по поверхности



Рис. 11-13. Схема поперечного обтекания трубы теплоносителем: 
а -п р и  ламинарном пограничном слое; б -п р и  турбулентном пограничном слое; «-распределение 
скорости у поверхности трубы; г-изменение локального коэффициента теплоотдачи по поверх
ности цилиндра (7 Ие =  70 800; 2 - Ие — 219000)

(окружности) трубы (рис. 11-13, в,г). Максимальное значение а -н а  
лобовой образующей трубы (угол ср = 0), где толщина погранич
ного слоя 8Г мала. Затем коэффициент теплоотдачи снижается за 
счет увеличения 5Г. Такой режим наблюдается при Яе до 2-105. При 
дальнейшем увеличении числа Рейнольдса (при Яе > 2 -105) ла
минарный пограничный слой переходит в турбулентный, и точка 
отрыва перемещается в кормовую сторону трубы.

Локальный коэффициент теплоотдачи при этом может иметь 
два минимальных значения (рис. 11-13,г): од н о -в  точке перехода 
ламинарного пограничного слоя в турбулентный, другое-в точке 
отрыва от поверхности трубы турбулентного пограничного слоя. 
Д ля определения среднего коэффициента теплоотдачи при попе
речном обтекании трубы предложены следующие уравнения:

при Яе = 5 -г-103
N 11 =  0,5 Ке°'5Рг0,38(Рг/Рг<;т)0'25; (11.66)

при Яе = 103 -г- 2-105
N 11 =  0,25 Яе0'6 Р г0,43 (Р г/Р г  )0,2 5 . (11.67)

В этих уравнениях за определяющий геометрический размер 
принят внешний диаметр трубы, а в качестве определяющей 
температуры-средняя температура жидкости.

Трубчатые теплообменники обычно выполняют в виде пучка 
трубок. Расположение трубок в этих теплообменниках может быть 
самым разнообразным. Наиболее распространены шахматные 
и коридорные пучки (рис. 11-14). Обтекание трубы в пучке от
личается от обтекания одиночной трубы тем, что расположенные



Рис. 11-14. Схема обтекания пучков труб: 
а коридорных; 6 - шахматных; /-5 -р я д ы  труб
рядом трубы оказывают взаимное влияние на этот процесс. 
Протекая между трубами, поток сужается, вследствие чего из
меняется поле скоростей, и место отрыва пограничного слоя 
перемещается в направлении потока. Трубы, расположенные во 
втором и последующих рядах, попадают в вихревой след от 
предыдущих рядов, что не может не отразиться на коэффициентах 
теплоотдачи. Обтекание пучка труб и теплоотдача в нем зависят не 
только от расположения труб (коридорное или шахматное), но и от 
их плотности. Плотность расположения труб в пучке может быть 
охарактеризована относительными поперечным продольным
52/ й? шагами.

Для значения Ке = 103 -н 105 (что наиболее характерно для 
промышленных теплообменников) при числе рядов в пучке больше 
трех

N11 = СКет Рг0,33(Рг/Ргст)0,25ех , (11.68)

где С = 0,41 и т = 0 ,6-для шахматных пучков; С  =  0,2 и т =  0,65-для  коридорных.

В уравнении (11.68) за определяющий размер принимают 
наружный .диаметр трубы пучка, скорость жидкости рассчитывают 
по самому узкому сечению ряда. Поправку е5, учитывающую 
плотность расположения труб в пучке, определяют следующим 
образом:

для коридорного пучка ех = (52/ аО~0,25 ;
для шахматного

Ея = при Х1/Х2 < 2 ;

е$ = 1,12 при Х1(/52 >  2 .

При проектировании теплообменных аппаратов следует вы
брать оптимальную компоновку с учетом капитальных и эксплуата
ционных затрат. При больших числах Рейнольдса (при Яе >  5 -104) 
обычно оказывается предпочтительнее теплообменник с ш ахм ат
ным расположением труб в пучке.

Теплоотдача при естественной конвекции. Этот вид теплоотдачи 
возникает при движении теплоносителя за счет разности плотностей



в различных точках его объема: более нагретые макрочастицы 
среды, имеющие меньшую плотность, поднимаются вверх, а более 
холодные опускаются вниз и затем, нагревшись, также движутся 
вверх. Таким образом возникают конвекционные токи теплоно
сителя. В этом случае теплоотдача должна зависеть от формы 
и размеров поверхности нагрева или охлаждения, температуры этой 
поверхности, физических свойств теплоносителя (ц, р, X, с и др.). 
Очевидно, что при естественной конвекции скорость движения 
теплоносителя может быть выражена как функция этих факторов. 
Поэтому критерий Рейнольдса из обобщенного уравнения тепло
отдачи при естественной конвекции может быть исключен, а 
критериальное уравнение для этого случая теплообмена можно 
получить на основе уравнения (11.38):

N 11 =  >4 (Сг Рг)т , (11.69)

где А и т  -  коэффициенты, определяемые опытным путем.

Для расчетов по уравнению (11.56) физические свойства тепло
носителя берут при средней температуре пограничного слоя 
/ср =  0,5(/ст + 1Ж). В качестве определяющего геометрического раз
мера принимают высоту вертикальной поверхности или наружный 
диаметр трубы.

Значения А н т ,  зависящие от режима движения среды при
естественной конвекции, приведены ниже:

Режим вгР г  А т
1 1 1 ( Г 3 -  5 102 1,18 7„
2 5 • 102 2 • 107 0,54 7 4
3 2 - 107-1  ■ 1012 0,135 7 3

При первом режиме теплота передается в основном тепло
проводностью, так как теплоотдача слабо зависит от величины 
ОгРг. При втором режиме теплота передается в основном сво
бодной (естественной) конвекцией при ламинарном течении тепло
носителя. При третьем режиме теплота передается свободной 
конвекцией при смешанном и турбулентном движении теплоно
сителя.

Более сложные случаи теплоотдачи при естественной конвекции 
рассмотрены в специальной литературе.

Теплоотдача в аппаратах с механическими мешалками. В хи
мической технологии этот вид теплоотдачи распространен доста
точно широко. В аппаратах с мешалками (см. гл. 7), имеющими 
поверхность теплообмена в форме рубашек или змеевиков, процесс 
теплоотдачи из-за перемешивания жидкости протекает очень ин
тенсивно. Это происходит вследствие значительной скорости обте
кания циркуляционными токами жидкости поверхностей теплооб
мена. Интенсивное перемешивание обеспечивает равномерность 
температуры практически по всему объему среды, т.е. в этих 
аппаратах гидродинамическая структура потоков наиболее близка 
к модели идеального смешения.



Коэффициент теплоотдачи в аппаратах со змеевиками, рубаш 
ками и мешалкой можно определить по уравнению

N 11 = Л11е"Рг0 -3 3 (ц/ц с т ) 0 Л 4 (11.70)

где N11 = «О Д , 11ец =  рла^/ц- центробежный критерий Рейнольдса; О диаметр 
аппарата; ¿м-диаметр окружности, описываемый мешалкой; п -частота вращения 
мешалки; цст - вязкость жидкости при температуре стенки /ст аппарата или змеевика; 
ц вязкость жидкости при средней температуре 0,5(гж + ?ст).

Значение остальных физических констант следует брать при 
средней температуре 1Ж жидкости.

Для аппаратов с рубашками А =  0,36, т =  0,67; для аппаратов со 
змеевиками А =  0,87, т = 0,62; в качестве определяющего размера 
в критерии 1Чи принимают наружный диаметр трубы змеевика ¿/зм.

Теплоотдача в пленочных аппаратах. Перенос теплоты от стенки 
к пленке жидкости происходит в аппаратах для проведения про
цессов нагревания и охлаждения в пленочных теплообменниках 
и кипения в пленочных испарителях. Вследствие высокой скорости 
движения жидкой пленки коэффициенты теплоотдачи в пленочных 
теплообменниках обычно в 2-3 раза выше, чем в трубчатых, 
в которых все сечение трубок заполнено жидкостью. Поскольку 
скорость течения пленки по вертикальной стенке большая, то время 
пребывания жидкости в таких аппаратах обычно мало. Поэтому 
часто пленочные аппараты применяют для нагревания, охлаждения 
или испарения нетермостойких жидкостей. К достоинству пленоч
ных аппаратов относятся также возможность выпаривания пеня
щихся растворов, низкое гидравлическое сопротивление и т. п.

Теплоотдача в пленочных аппаратах в значительной мере за 
висит от режима движения пленки жидкости по теплообменной 
поверхности. При турбулентном режиме (Кепл = 4 Г/р. > 1600) и

В специальной литературе приводятся соотношения для других 
режимов и условий проведения пленочной теплоотдачи.

Следует учесть, что шероховатость теплообменной поверхности 
способствует турбулизации жидкости в стекающей пленке и соот
ветственно -  интенсификации процесса теплоотдачи.

Ориентировочные значения коэффициентов теплоотдачи. При 
расчетах теплообменных аппаратов часто приходится задаваться 
значениями коэффициентов теплопередачи. При этом целесообраз
но коэффициент теплопередачи определять по ориентировочным 
значениям коэффициентов теплоотдачи, приведенным ниже для 
наиболее часто встречающихся в практике случаев теплоотдачи:

Рг = 4-т- 300
(аД )(ц 2 / 0 ) 1/3 =  0,047 Ие" ; 2 3  Рг 1 / 3  . (11.71)

Вид теплоотдачи а, Вт/(м2 • К)
Нагревание и охлаждение газов 
Нагревание и охлаждение масел

10-50

Кипение воды и водных растворов 
Конденсация паров органических жидкостей 
Конденсация водяных паров (пленочная)

Нагревание и охлаждение воды 
Кипение органических жидкостей

Нагревание и охлаждение органических жидкостей
50-1500 

300-2500 
500 5000 
800 -2500 

1000 10000 
500-2500 

5000-15 000



Выведем уравнение переноса теплоты от горячего теплоносителя 
к холодному через разделяющую их стенку при условии постоянных 
и изменяющихся вдоль поверхности теплообмена температур 
теплоносителей.

11.11.1. Теплопередача при постоянных температурах теплоносителей

Рассмотрим перенос теплоты при установившемся процессе через 
многослойную плоскую стенку (рис. 11-15). Полагаем, что t x > t2 ( t1 
и t2 -  температуры горячего и холодного теплоносителя соответст
венно), к =  const.

Количество теплоты, передаваемое за время т от горячего 
теплоносителя стенке,

e  =  a 1F x ( /1 - i CI).

Это же количество теплоты пройдет через стенки в результате 
теплопроводности:

Q =  Я ,^т(гс1 л -  / J / S j ;

Q = X2Fx( f CT- t CT2) / 82 .

Количество теплоты, отдаваемое стенкой холодному (менее 
нагретому) теплоносителю, определяется по формуле

e  =  a 2F t ( i c l 2 - i 2).

Перепишем полученные уравнения следующим образом:
1 Ft

«1 ~ Q ih
52 F t

K  = ~Q(tcr

8, F t  

1 F t

O'*

2) ’  —  n  ( ?с т .2  * 2) -

“2 Q
Левая часть каждого из этих уравнений выражает термическое 

сопротивление соответствующей стадии. Сложив их, найдем общее

Рис. 11-15. К выводу уравнения теплопереда
чи через плоскую стенку при постоянных 
температурах теплоносителей

О х



термическое сопротивление процессу теплопередачи:
1/а! +  + 5 2/Х 2 + 1/а2 =  Fт(г1 — г2) /б -

Переписав последнее уравнение относительно теплового потока 
(}, получим

1
а = --------—------------- Р1(11 -  г2).

1/а1 + Е + 1/ц2 
1 = 1

Обозначив

i = n
l /ai + X 8,/Л., + 1/а2 

¡= 1

К , (11.72)

окончательно получим
6  =  KFT(f1 - i 2), (11.73)

где К-коэффициент теплопередачи, Вт/(м2 К).

Выражение (11.72) называют уравнением аддитивности терми
ческих сопротивлений.

В этом уравнении знаменатель представляет собой суммарное 
термическое сопротивление, причем частные сопротивления могут 
сильно различаться. Поэтому при расчете и анализе процесса 
теплопередачи следует проводить сопоставление частных терми
ческих сопротивлений, входящих в уравнение (11.72), и, если это 
необходимо, наметить возможные пути снижения термического 
сопротивления лимитирующей стадии (или стадий) данного про
цесса (например, путем увеличения скорости теплоносителя, и т. п.)

Теперь рассмотрим теплопередачу при установившемся процессе 
через цилиндрическую стенку (см. рис. 11-2) с прежними допу
щениями (т. е. t i >  t2, X =  const).

По закону сохранения энергии одно и то же количество теплоты 
Q переходит от более нагретого теплоносителя к стенке, через 
стенку и от стенки к менее нагретому теплоносителю. Это можно 
выразить соответствующими уравнениями:

Q = a.l 2Kri L x ( t i -  t j ;  Q = 2 TtLx(ic l , -  tCT2) / ( |  In -

Q = a 22nr2L x( t l!T 2 -  t2),
r

где и а 2 -  коэффициенты теплоотдачи соответственно от более нагретого тепло
носителя к стенке и от стенки к менее нагретому теплоносителю.

Перепишем эти уравнения следующим образом:
1 2 п Ь х  1 Гу 2к1^х  1 2к1^т

=  ~р. (^ 1  ^ с т .1)  > Г" =  "7. ( ^ с т .1  ^ с т .2)  > =  р . ( ^ с т .2  ^ 2)  *а 1г1 й  X г1 0, а 2г2 е

Левые части последних уравнений отражают термические сопро
тивления соответствующих стадий переноса теплоты, отнесенные



к единице длины цилиндра. Сложив их, получим общее термическое 
сопротивление процессу:

1  1 ■ Г г----- + -  1п — +
оцГ] X г1 а 2г2

(̂ 1
ИЛИ

Обозначив
/ 1 1 г2 1 \

2гс/( + “  1п + I =  К-!,
.а1Г1 X, Г! а2Г2) (11.74)

получим выражение для определения линейного коэффициента теп
лопередачи К „  отнесенного к единице длины цилиндра. Тогда 
уравнение теплопередачи для цилиндрической стенки примет вид

Отсюда следует, что коэффициент теплопередачи К, показывает, 
какое количество теплоты передается в единицу времени через 
цилиндрическую стенку длиной 1 м от горячего теплоносителя 
к холодному при разности температур 1 К.

Обычно уравнение (11.75) используют для расчета толстостен
ных цилиндров (например, аппаратов, трубопроводов, покрытых 
слоем теплоизоляции). В качестве расчетного принимают либо 
средний диаметр (если значения а! и а 2 несильно различаются), 
либо диаметр поверхности цилиндра с меньшим значением а. При 
г2/ г 1 <  2 уравнение (11.75) можно без большой ошибки заменить на 
уравнение теплопередачи (11.73) для плоской стенки.

Типичным примером теплопередачи при постоянных темпера
турах теплоносителей является теплообмен между конденсирую
щимся паром и кипящим раствором (при постоянной его кон
центрации). Однако наиболее часто в промышленных условиях 
встречаются процессы теплопередачи, в которых температуры 
теплоносителей по длине поверхности теплообмена изменяются. 
К ним относятся такие широко распространенные процессы как 
нагревание и охлаждение.

11.11.2. Теплопередача при переменных температурах 
теплоносителей

В технике наиболее часто процессы теплообмена протекают при 
изменении температуры теплоносителей либо по поверхности теп
лообмена (дг/дх  =  0 и ( =  /(^0, либо по поверхности и во времени

О, — К(/-.Х(/! /2)> 
где размерность К 1 определится следующим образом:

(11.75)



Рис. 11-16. Схемы относительного 
движения теплоносителей в тепло
обменниках:
а прямоток; б- противоток; в перекре
стный ток; г простой (однократный) 
смешанный ток; д - многократный сме
шанный ток

б  1 -  

г- д /■ 
г- / ■ Е)

Е)

одновременно [i = /(х , F)]. В первом случае процесс является 
стационарным, во втором-нестационарным. При этом большое 
влияние на процесс теплообмена оказывает относительное дви
жение теплоносителей. В непрерывных процессах теплообмена 
различают следующие схемы относительного движения теплоно
сителей (рис. 11-16): 1) прямоток (или параллельный ток), при 
котором теплоносители движутся в одном и том же направлении 
(рис. 11-16, а); 2) противоток, при котором теплоносители движутся 
в противоположных направлениях (рис. 11-16,6); 3) перекрестный 
ток, при котором теплоносители движутся по отношению друг 
к другу во взаимо перпендикулярном направлении (рис. 11-16, в); 4) 
смешанный ток (прост ой-рис . 11-16, г и многократный -рис. 
11-16, i)), при котором один теплоноситель движется в одном 
направлении, а другой -  попеременно как прямотоком, так и 
противотоком.

Относительное движение теплоносителей существенное влияние 
оказывает на величину движущей силы процесса теплообмена. 
Кроме того, выбор схемы движения теплоносителей может при
вести к заметным, технологическим эффектам (экономия тепло
носителя, более «мягкие» условия нагрева или охлаждения сред 
и др.).

Будем рассматривать установившийся процесс теплопередачи. 
При этом температуры в каждой точке стенки не меняются во 
времени, но изменяются вдоль ее поверхности. Полагаем, что 
теплоемкости теплоносителей не зависят от температуры, т. е. 
с =  const.

Предположим, что теплоносители движутся прямотоком  (рис.
11-17, а). Через элементарную площадку dF в единицу времени 
проходит теплота dQ в количестве (пренебрегая изменением вдоль 
этой поверхности температуры теплоносителей), определяемом по 
формуле

dQ = K d F A t .  (11.76)

Из теплового баланса следует: для более нагретого теплоноси
теля dQ =  — GjCjdij (причем знак минус указывает на снижение 
величины d /J , а для менее нагретого 6.Q =  G 2c2d t2. Отсюда 

dix =  -d G /(G lCl); di2 = d e / (G 2c2).



Рис. 11-17. К выводу уравнения теплопередачи при переменных температурах 
теплоносителей:
а-при  прямотоке; б -п р и  противотоке

Изменение температурного напора

ж, -  ди2 =  -  с!е/(е1с1) -  ае/(е2с2) = - ¿ < 2
1

или

— &0т,
С 1 С1 б 2с2/  

т  = 1/(е1С1) + 1/(е2с2).<1(̂ 1 -  /2) =  <1(Аг) =  -  dQm,  где 

С учетом выражения (11.76)
<1(Аг) =  — тК с!РДг.

Разделив переменные, проинтегрируем полученное выражение 
от Агн до А/К и от 0 до Р:

А/к
Г <1(А/) г

А?

Получим
1п(Д г,/А г„) =  — тКР, (1 1 .7 7 )

где Д/н и Л/. -  соответственно начальная и конечная разности температур (см. рис. 
11-19) между теплоносителями (на концах теплообменника).

Из уравнения (11.77) следует, что
А1к = М не~тКР, (11.78)

т.е. при прямотоке температуры теплоносителей изменяются 
криволинейно.

Для всей поверхности теплопередачи Т7 тепловой поток 0, можно 
определить по формулам

б = ^1с1(,1н — И б = С2С2(Г21 — 72н),



откуда
i  / « V i )  =  -  f j / f i ;  i / ( g 2 c 2) =  (?2 i  -  t 2j / Q .

Тогда
m = \ / (G l c l) + \ /(G 2c2) = (ilB -  fu  +  f2. -  f2H) / e  =

= (?!„ -  ?1, + /2. -  <2„)/е = [(?1н -  (2н) - (п. - <2.и/е = (д*„ -  д/,)/е.

Подставив последнее выражение для величины т  в уравнение 
(11.77), получим

1п(Дгк/ Д О =  - к ^ ( Д г „ - Д О / е .

Переписав это уравнение относительно теплового потока, имеем

Сопоставляя уравнения (11.73) и (11.79), можно заключить, что 
отношение

в уравнении (11.79) является новым выражением движущей силы 
процесса теплопередачи, или среднего температурного напора, 
представляющего собой среднелогарифмическую разность темпе
рат ур ; уравнение теплопередачи в этом случае приобретает вид

Это уравнение получено при условии К  =  const, но в действи
тельности коэффициент теплопередачи зависит от температуры. 
Поэтому следует иметь в виду, что в уравнение (11.2а) подставляют 
среднее (по всей поверхности теплообмена) значение коэффициента 
теплопередачи, определяемое по выражению (11.72). Чем меньше 
интервал изменения температур теплоносителей, тем меньше из
менение их физических свойств, а следовательно, и меньше изме
нение коэффициента теплопередачи вдоль поверхности тепло
обмена.

Для противотока (рис. 11-17,6), используя методику вывода 
уравнения (11.2а) для прямоточного движения теплоносителей, 
получим следующее уравнение:

где Д?6 и Дгм-большая и меньшая разности температур теплоносителей на концах 
теплообменников.

Таким образом, средняя движущая сила при противотоке

(11.79)

(11.2а):
Q = K F A tc р .

Q -  K F (A t6 — Дгм)/1п(Д/б/Дгм), (11.81)

Ч Р = (д?б -  д о /in (д*в/ д о . (11.82)
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Рис. 11-18. К  определению движущей силы процесса теплопередачи при смешанном 
токе теплоносителей

При отношении Д?6/А?м <  2 можно без большой ошибки дви
жущую силу определить как среднеарифметическую, т. е. А/ср =
=  0,5 (Дгб +  АО-

Для перекрестного и смешанного токов точный расчет величины 
Л/ср затруднителен ввиду весьма сложных закономерностей изме
нения температур вдоль поверхности теплообмена. Поэтому расчет 
движущей силы для этих случаев проводят по упрощенной схеме, 
основываясь на относительно просто определяемой величине А/ср 
для противотока и вводя соответствующую поправку е, т.е.
Агср £Агср.прот.

Поправочный коэффициент г всегда меньше единицы и на
ходится по справочникам в зависимости от соотношения тем
ператур теплоносителей и схемы их движения.

Для смешанного тока, например, определение величины е в 
зависимости О Т Р =  ( / 2к — ¿2н ) / ( * 1 н — ¿2н) И Л =  и 1к -  / 1н ) /( ^ 2к ~  *2н) 
приведено на рис. 11-18, из которого следует, что с увеличением 
К и Р  коэффициент в заметно снижается.

11.11.3. Теплопередача при нестационарном режиме

Нестационарный перенос теплоты, который происходит в тепло
обменных аппаратах непрерывного действия при их пуске, остановке 
или изменении режима их работы, обычно в тепловых расчетах не 
учитывают, поскольку такие периоды работы непрерывнодейст
вующих теплообменников кратковременны. Вместе с тем в аппа
ратах периодического действия (например, в регенеративных тепло
обменниках, аппаратах с рубашкой и др.) нестационарный перенос



Рис. 11-19. К выводу уравнений нестационарной теплопере
дачи

теплоты является основным, и расчет такого 
процесса нагревания или охлаждения через стенку 
имеет важное практическое значение.

Примем, например, что горячая жидкость в 
количестве должна быть охлаждена водой 
в аппарате с мешалкой (рис. 11-19). Заданными 
величинами являются также начальная г1н и ко

нечная г1к температуры охлаждаемой жидкости, начальная темпе
ратура г2н охлаждающей жидкости, поверхность теплопередачи Г.

Полагаем, что коэффициент теплопередачи К  в течение процесса 
практически постоянен, плотности жидкостей в интервале измене
ния рабочих температур и давлений остаются постоянными, в ап
парате вследствие интенсивно работающей мешалки создается 
режим идеального смешения (МИС). Поэтому температура ^  = /(т) 
во всех точках жидкости одинакова в каждый момент времени х.

В некоторый произвольный момент времени т, когда температу
ра охлаждаемой жидкости равна г1, разность температур теплоно
сителей (движущие силы теплопередачи) на входе воды составляет 
Л/6 = — ?2н> а на выходе Л?м =  /, — ?2к. Поскольку температуры г, 
и /2к изменяются во времени, то изменяется во времени и средняя 
разность температур. Поэтому

Д/ =  -
Дг* -  Дг„

1п(Дг6/ Д О  1п[(<1 - ^ / ( г 1 - < 2ж)]
(11.83)

Выражение (11.83), строго говоря, справедливо при условии 
пренебрежения скоростью изменения энтальпии теплоносителя 
внутри змеевика по сравнению со скоростью изменения энтальпии 
теплоносителя в объеме аппарата. Подставим выражение (11.83) 
в уравнение теплопередачи:

А<2 = КР
1п [(?! -  /2н)/(<1 -  г2к)]

• <1т. (11.84)

По уравнению теплового баланса величину &0, можно выразить
так:

с1С =  0 2с2(г21(- / 2к)с1т.

Из сопоставления уравнений (11.84) и (11.85) следует

(11.85)

КР -  и



или

Величина А =  const, поскольку по принятому допущению К , G2 
и с постоянны, a F задана по условию. Так как в выражении (11.87) 
величины t2н и t2к заданы, а текущее значение t t имеем основание 
принять для конечных условий, т.е. t lK (заданная по условию 
величина), то можно считать, что значение А известно.

Сопоставляя уравнения (11.86) и (11.87), получим

Отсюда можно определить расход охлаждающей воды G2:

Из уравнения (11.87) можно найти зависимость конечной темпе
ратуры г2к от ^  для произвольного момента времени х:

Подставив величину ¿2к из уравнения (11.89) в выражение (11.85), 
получим количество теплоты, передаваемой охлаждающей воде:

Это же количество теплоты можно определить из теплового балан
са (без учета потерь теплоты в окружающую среду и теплоты,' 
отнимаемой у аппарата):

где сх - теплоемкость охлаждаемой жидкости (знак минус относится к с1г, так как 
температура жидкости снижается).

Приравнивая правые части уравнений (11.90) и (11.91), имеем

Разделив переменные и интегрируя полученное уравнение в 
пределах изменения переменных от 0 до х и от (¡1„ — ¿2н) до 
(¿1* — ?2н), имеем

Заменяя в числителе под интегралом в правой части (1^ на 
с1(гх — ¿гн), получим уравнение для расчета времени х охлаждения 
жидкости:

K F /(G 2c2) = 1 п А .

G2 = K F /с2\пА  . ( 11.88)

tin — — 1) + 22к]/Л • (11.89)

(11.90)

d<2 =  — Gi c1d t1, (11.91)

О

C1 Ж 11* — ?2н-----------------in -----------
(*гС2 (Л — 1) ¿1н ~  *2н



Аналогично можно получить идентичное уравнение для опре
деления времени нагревания жидкости в аппарате периодического 
действия от температуры гт  до / 1*.

Если в исходных данных заданной величиной является расход 
охлаждающей воды С2, а не поверхность теплоотдачи Т7, искомую 
величину ^  определяют по уравнению (11.88).

Если в качестве исходной величины задано время х охлаждения 
жидкости, то вначале по уравнению (11.92) определяют потребный 
расход воды С 2, а затем искомую поверхность теплопередачи Т7 из 
уравнения (11.88).
11.11.4. Теплопередача при непосредственном контакте 
теплоносителей

Теплопередача при непосредственном соприкосновении теплоно
сителей встречается значительно реже, чем через разделяющую их 
стенку. Однако в ряде случаев (например, при охлаждении воды 
воздухом, в аппаратах с зернистым слоем и др.) такой вид переноса 
теплоты позволяет с большой эффективностью проводить процессы 
теплообмена и существенно упрощать их аппаратурное оформле
ние. При этом различают теплопередачу при непосредственном 
контакте в системах газ-жидкость и газ (жидкость)-твердое тело.

Теплопередача при непосредственном контакте га за  и жидкости 
всегда сопровождается процессами переноса массы из одной фазы 
в другую, т.е. это типичный процесс сопряженного тепломассо- 
переноса. Если жидкость при контакте с газом охлаждается, то 
происходит испарение части жидкости и распространение ее в 
газовом потоке. При этом под испарением будем понимать процесс 
перехода вещества из жидкого состояния в газообразное при 
температуре меньшей, чем температура кипения жидкости при 
заданном давлении. В непосредственной близости к поверхности 
жидкости газовая фаза насыщена паром, и при этом парциальное 
давление р П равно давлению насыщенного пара Рп при температуре 
жидкости. В рассматриваемом случае р п <  Рп, поэтому возникает 
поток вещества из жидкости в газовую фазу. Этот поток переносит 
энергию дпг (где г-энтальпия испарения). В нашем случае в 
процессе испарения жидкость охлаждается, поэтому источником 
этой энергии является сама жидкость. Кроме того, источником 
энергии может быть передача теплоты жидкости или газу извне.

Если внешние источники отсутствуют, то испарение происходит 
только за счет переноса теплоты от газа к жидкости и ее охлажде
ния. Такой процесс называют адиабатическим испарением. При 
адиабатическом испарении жидкость охлаждается до температуры 
/м.т, значение которой определяется равенством потоков теплоты, 
передаваемой газом жидкости за счет конвекции [а(гг — /м.т)] 
и переносимой из жидкой фазы в газовую вследствие испарения 
(Ч„г), т.е.

а(гг -  гм.т) = чпг, (11.93)
где гг-температура газа; а-коэффициент теплоотдачи.



Температуру гм.т называют температурой мокрого термометра. 
Это наинизшая температура жидкости, испаряющейся в движущую
ся над ней парогазовую смесь.

Величину цПг определяют, основываясь на кинетических за
кономерностях массопереноса, т. е. выражение (11.93) можно ре
шить путем совместного анализа тепломассопереноса. Из (11.93) 
следует:

а = 'м.т = 'г-? .//« •
Обычно принимают, что основное сопротивление процессу 

теплопередачи в системах газ-жидкость сосредоточено в газовой 
фазе. При этом для расчета кинетики процесса можно восполь
зоваться выражением (11.93).

В технике чаще встречаются процессы неадиабатического испа
рения при подводе к жидкости теплоты от газовой фазы и внешнего 
источника.

В некоторых случаях следует учитывать и сопротивление про
цессу теплоотдачи в жидкой фазе (при достаточно высокой вяз
кости, слабой ее турбулизации и других условиях). При этом 
коэффициент теплопередачи определяют по выражению (11.72) без 
учета термического сопротивления твердой стенки. Общий поток 
теплоты ц складывается из теплоты подводимой к жидкости 
газом, и теплоты, подводимой внешним источником qBJ¡̂.

Ч = Чт +  ? „  =  а(?г - г ж) + ?.„- (11.94)

Теплообмен при непосредственном контакте газа (или жидкости) 
с твердым зернистым материалом подразделяют в зависимости от 
состояния слоя этого материала: он может быть неподвижным, 
движущимся и псевдоожиженным.

В аппарате с неподвижным слоем материала процесс тепло
обмена между дисперсной твердой фазой и потоком газа (жидкости) 
состоит из переноса теплоты из сплошной фазы теплоносителя 
к поверхности частиц материала (внешняя теплоотдача) и переноса 
теплоты внутри частиц. Теплоотдача при движении теплоносителя 
через слой зернистого материала или насадки является сложным 
процессом, зависящим от размера и формы зерен (или насадки), 
порозности слоя, физических свойств теплоносителя и т.п. Пред
ложен ряд зависимостей для определения коэффициентов тепло
отдачи а. Например:

при Яеэ =  0,01 -4-2
1Чиэ =  0,515Ке“'85Рг0,33  ̂ (11.95)

при Кеэ =  2 н- 30
N 11,  =  0,725 Кеэ°-47Рг0'33; (11.96)

при Яеэ =  30 -  8• 104 и Рг = 0,6 -н 3,6-103
№1э =  0,395Кеэ°'64Рг°-33, (11.97)

где Кеэ =  4ФКе/[6(1 — е)]; Яе =  н’д ^ /у ; остальные обозначения см. в разд. 6.9.



Расчет переноса теплоты внутри твердого зернистого материала 
существенно сложнее, и при анализе процесса вводят ряд до
пущений и упрощений.

Из уравнения теплопроводности (11.6) количество теплоты, 
подводимое к элементарной площадке &Р за время с1т, рассчи
тывается по формуле

с!2<2 =  - Ц д г / г / ) < ^ с к .

Эту же теплоту воспримет жидкость: 
йг0, = а(гС1 -  /ж)с1/ч1т.

Отсюда

(Ч-.98)
01

Преобразуя уравнение (11.98) методами теории подобия, полу
чим безразмерный комплекс а//А, =  В1, называемый критерием Био. 
Он характеризует соотношение между внешним и внутренним 
теплопереносом. При малых числах Ш основное сопротивление 
процессу сосредоточено в сплошной (внешней) фазе, при боль
ших-внутри твердой фазы. В первом случае расчет теплообмена 
можно проводить с помощью, например, уравнений (11.95)—(11.97); 
расчет процесса для второго случая приводится в специальной 
литературе*.

Теплопередача в движущемся слое зернистого материала может 
обеспечить непрерывность процесса теплопереноса как между 
потоком дисперсного материала и стенкой аппарата, так и между 
частицами материала и потоком сплошной фазы, проходящей через 
движущийся слой.

Основное отличие движущегося плотного слоя от неподвижного 
состоит в некотором разрыхлении слоя при его движении, особенно 
у стенок аппарата. При этом порозность движущегося слоя в ра
диальном направлении становится неодинаковой -  вблизи стенки 
аппарата она больше, чем в ядре потока, что приводит к увели
чению скорости сплошной фазы в этом сечении. Отметим, что 
в движущемся слое эффект застойных зон в области контактов 
между соседними частицами существенно снижается.

Лимитирующей стадией теплопереноса в движущемся слое 
является внешняя теплоотдача. Вследствие неравномерного рас
пределения потока сплошной фазы (обычно газа) при прохождении 
через движущийся слой коэффициенты теплоотдачи а  ниже, чем 
в случае неподвижного слоя. Для ориентировочных расчетов 
а можно воспользоваться следующими зависимостями:

при Л е < 200
___________  N11 =  0,014ЯеРг°33; (11.99)

* П. Г  Ромашов, В. Ф. Фролов. Теплообменные процессы химической техно
логии. Л.: Химия, 1982. 288 с.



при 200 ^  Re < 700 и Рг =  0,68 1,1
Nu =  0,056Re°’87Pr0-33,

где Nu =  ad/X  ; Re =  wd/(vz).

При теплообмене в псевдоожиженном слое межфазный перенос 
теплоты в 2 -3  раза выше, чем теплоперенос для одиночной 
частицы. Коэффициенты теплоотдачи а для этого случая можно 
определить с помощью следующих зависимостей:

при Re/e <  200
Nu = 1,6- 10- 2(Re/e)1,3Pr° '33 ; (11.101)

при Re/e >  200
Nu =  0,4(Re/e)2/3Pr0,33. (11.102)

В аппаратах с псевдоожиженным слоем очень интенсивно идет 
теплообмен между слоем и стенкой. Оказалось, что коэффициент 
теплоотдачи при этом увеличивается с повышением скорости 
сплошной фазы, достигает максимального значения и затем умень
шается. Обычно максимальное значение коэффициента теплоотдачи 
в этом процессе достигается при скорости сплошной фазы, пре
вышающей примерно в два раза скорость начала псевдоожижения. 
Если требуется определить коэффициент теплоотдачи ас от псевдо- 
ожиженного слоя к стенке аппарата, можно воспользоваться зави
симостью, соответствующей оптимальной скорости газа (см. разд. 
6.9.2):

Nuc =  0,86Аг°'2 , (11.103)

где Nuc =  a Ch/X c ; Ar =  gd2(pt — pr)/(pcv2); /¡-вертикальный размер теплообмен
ной поверхности; рс, vc и Хс соответственно плотность, вязкость и теплопроводность 
сплошной фазы.

11.12. ЭЛЕМ ЕНТЫ РАСЧЕТА ТЕПЛООБМЕННЫХ АППАРАТОВ

Выбор взаимного направления движения теплоносителей. Выбор 
взаимного направления движения теплоносителей имеет существен
ное значение для наиболее экономичного проведения тепловых 
процессов. При осуществлении процесса теплопередачи могут быть 
три основных случая изменения температуры теплоносителей по 
обе стороны разделяющей их стенки (рис. 11-20).

Если в процессе теплообмена не меняется температура хотя бы 
одного из теплоносителей (например, при конденсации насыщенных 
паров t lH =  г1к-рис. 11-20, а,б), a тем более обоих (рис. 11-20,а), то 
движущая сила такого процесса и расход теплоносителей не зависят 
от взаимного направления движения теплоносителей. В случае 
изменения температур обоих теплоносителей (рис. 11-20, в) взаим
ное направление движения может оказывать большое влияние на 
величину движущей силы и расход теплоносителей, так как ко
нечные температуры (например, при прямотоке í2k и  противотоке 
*2») будут различаться.



Рис. 11-20. К выбору взаимного направления движения теплоносителей (варианты
а -в )

Запишем уравнения тепловых балансов для более нагретого 
и менее нагретого теплоносителей:

e i  =  GlCl(ilB- o ;  G2 =  G2c2(r2i - i 2H). (П.104)

Так как Q t = Q2, то
GiM'i. — = G2ci(t2tL — i2lI).

Отсюда
g ici(fiH ~ *u)_____8i
С2(̂ 2к — 2̂н) С2̂ 2к ~ 2̂н)

При заданных G t , t lH, t lK и t lK переменной является только 
конечная температура t2lc холодной жидкости, которая при парал
лельном токе не может быть больше конечной температуры 
t ls более нагретой жидкости, т.е. t2K <  t lK.

Поскольку в последнем выражении знаменатель при проти
вотоке больше, чем при прямотоке, расход холодной жидкости 
(например, воды) при противотоке может быть существенно 
меньше. Однако при этом потребная поверхность теплопередачи 
может несколько увеличиться за счет снижения движущей силы 
процесса.

Полагаем теперь заданными следующие величины: F (при 
поверочном расчете), G t, G 2, t ia, (2в. Искомыми величинами 
являются t lH, t2к, Q■ Полагаем также, что К  =  const и т =  
=  l/(G 1c1) + 1 /{G 2c2) = const. На примере прямотока рассмотрим 
определение искомых величин.

Из уравнения (11.77) следует, что (г1к — t2K)/(t 1 н  ^ 2 н )  —

= ехр( — mKF). Вычитая левую и правую части из единицы, получим
(»1. ?2н) 1̂« *2к) : (fiH -  -e x p ( -m K F )] .

Приведем левую часть этого выражения к виду

lli) + (;2к ?2н) ‘Л  ^

С учетом этого

hn flK — ^1я 2̂i)
1 — exp (—mKF) 

1 +  G1c1/(G2c2)
(11.105)



Для второго теплоносителя
в 1с1

(*2к — 2̂н) = (̂ 1н — 1̂к) Т, '
2^2

При противотоке таким же образом можно получить
1 — ехр ( —т К Л  (7, с,

<2к -  ' 2н = (?1н -  *2„ )---------------------------------------------• (11.106)1- ( 0 1с1/02С2)ехр(-тХГ)С2с2 
Для первого теплоносителя

(?2^2
(*1н ~  <1ж) =  ( ^ 2 к  _  ^2 н ) '^1С1

Выражения (11.104)-(11.106) позволяют провести сравнение эф
фективности прямотока и противотока при одинаковых условиях.

Для прямотока
1 -  ехр( - т К Г )

О = 0 , с ,  (г. — г , ) ----------------------------;^ П М  1 1 V 1н  2 н *  |  п  ,( п  ч ’

для противотока
1 — ехр (—mXF)

О =  С?,с, (?, — / ,  ) --------
1 - ( е 1с1) /(6 2с2) е х р ( - т К ^

Отношение этих величин
Г 1 ( <1----— ехр(-тКЕ) /I 1 +
I— С  _1 V I

бпм Г, *̂1С1 , „„1 ,Л . 1̂С1
е,

Поскольку

(11.107)

1 1 \  /  е.сЛ ^
тКР = | -----+ ------1 ^  = 11 + - ^  ----- ,

^̂ 1̂ 1 (?2̂ 2 (?2̂ 2 1̂̂ 1
можно написать

—  = / М А  ------ . (11.108)
й„ С1С1/

Оба аргумента изменяются в пределах от 0 до оо.
Результаты численных расчетов отношения пм/ б пт приведены 

на рис. 11-21, из которого видно, что рассматриваемые схемы 
равноценны в двух случаях: 1) массовая теплоемкость (С7с) одного из 
теплоносителей намного превышает массовую теплоемкость вто
рого; 2) отношение К Р / С 1с1 близко к нулю.

В первом случае температура теплоносителя с большой мас
совой теплоемкостью изменяется слабо, во втором изменение 
температуры теплоносителей мало по сравнению с Д/ср. Во всех 
остальных случаях при противотоке при прочих равных условиях 
поверхность теплопередачи оказывается меньшей, чем при пря
мотоке.



Рис. 11-21. Сравнение прямотока (бпм) и противотока (б„т);
1 К Г /^ С ,)  =  0,1; 2 -0,5; 5-1,0; 4-2,0; 5-оо

Рис. 11-22. К определению толщины стенки тепловой изоляции

Определение температуры стенок. При расчете тепловых процес
сов часто требуется знание температуры /стЛ более нагретой 
поверхности стенки или температуры /ст.2 менее нагретой ее 
поверхности. В некоторых случаях эти температуры можно опре
делить по уравнению (11.12). Чаще температуру стенки приходится 
определять методом последовательных приближений: задавшись 
этой температурой, определяют коэффициент теплоотдачи а, коэф
фициент теплопередачи К, а затем проверяют сходимость рас
четной величины ¿стЛ с предварительно принятой по нижеприве
денным формулам.

Расчет ?стЛ и ?ст2 проводят на основе уравнений теплоотдачи 
и теплопередачи. Количество теплоты, отдаваемое более нагретым 
теплоносителем,

е  = а 1? (г 1 - г ст1), 

где г!-температура более нагретого теплоносителя.

Количество теплоты, получаемое менее нагретым теплоноси
телем,

б = ‘Мг('эт.2 -
где /2 -  температура менее нагретого теплоносителя.

Из последних уравнений получаем
*„.1 = <1-едм'); <ст.2 = '2 + е/(а2п. (П.Ю9)

По уравнению теплопередачи (11.2а) () = К^А/Ср. Из этого урав
нения величину <2 подставим в уравнение (11.109) и получим 
выражения для расчета искомых значений /стЛ и /ст 2:

1стЛ =  <, -  К М ^ / а , ; /сг_2 =  г2 +  К А 1ср/а 2 . (11.110)

Отметим, что температура стенки всегда ближе к температуре 
теплоносителя с большим коэффициентом теплоотдачи.



Определение толщины тепловой изоляции. Как правило, все ап
параты, в которых процесс протекает при температуре, отличной от 
температуры окружающей среды (теплообменники, реакторы и др.), 
покрывают слоем (или слоями) тепловой изоляции. Это часто 
важно не только для снижения потери теплоты в окружающую 
среду, но и для проведения того или иного химико-технологи
ческого процесса, а также для соблюдения условий техники 
безопасности.

В качестве теплоизоляционных материалов используют вещест
ва с низкими коэффициентами теплопроводности А.из, которые 
обычно имеют значение Х,из порядка 0,05-0,2 Вт/(м К). К ним 
относят асбест, шлаковую вату, асбослюду и т.п. Обычно тепло
изоляционные материалы имеют пористую структуру, причем поры 
материала заполнены воздухом, у которого очень низкий коэф
фициент теплопроводности.

Величину 8ИЗ (рис. 11-22) находят из условия равенства теплового 
потока через стенку аппарата и слой тепловой изоляции и потока, 
уходящего от стенки изоляции в окружающую среду:

б п  =  ( ^ и э / ^ и з ) ^ с т .2  _  ^ с т . О ^ ’  2 л  — “ в о з д а с т .1 _  ^ в о з д ) ^ '

Тогда

О ^ и з ^ с т . 2  _

Температуру стенки изоляции гст 2 со стороны стенки аппарата 
обычно принимают равной средней температуре теплоносителя 
в аппарате (например, если в аппарат подается водяной пар, то 
¿ст.2 принимают равной температуре пара). Температуру /стЛ стенки 
изоляции со стороны окружающей среды выбирают в интервале 
35-45 °С для аппаратов, работающих в помещении, и 0-10 °С для 
аппаратов, работающих вне помещения (для зимних условий), 
и затем проверяют по формуле

? , =  * + КЫ  /а  , (11.112)с т .1  возд  с р ' возд ’ '  '

1
где К  — ------------------------------------------------- -коэффициент теплопередачи от тепло-

1 /< * „ ,„  +  8 а п п / ^ а п п  +  8 и з А и з  +  1 / “ возд

носителя в аппарате к окружающей среде.

Величинами 1/аапп и 8аппД апп ввиду их малости по сравнению 
с 5ИЗД ИЗ + 1 /а возд обычно пренебрегают. Значение Агср находят 
обычным путем, а величину авозд-по формуле (11.61).

Для аппаратов с плоскими стенками очевидно, что увеличение 
толщины стенки изоляции должно привести к снижению потерь 
теплоты в окружающую среду и температуры гсхЛ. В аппаратах 
с цилиндрическими стенками с увеличением толщины стенки изо
ляции возрастает поверхность теплообмена с окружающей средой. 
Поэтому при определенных условиях (для цилиндрических стенок 
малого диаметра -  обычно для трубопроводов, химических реак-

------— — . (11.111)
в̂озп̂ ст.2 в̂озд)



торов очень малого диаметра и т. п.) потери теплоты с увеличением 
толщины стенки изоляции могут возрастать, несмотря на снижение 
гст1. Поэтому для данного случая теплообмена можно ожидать 
существование экстремума. Из уравнения (11.74) следует, что 
коэффициент теплопередачи для цилиндрической стенки К 1 зависит 
от радиуса наружной стенки изоляции г2. Дифференцируя уравнение 
(11.75) с учетом уравнения (11.74) по г2, получим г2кр =  1из/а 2.

Отсюда следует, что функция () = / ( г 2) имеет максимум при 
г 2кР = ^из/а 2> т е- ПРИ этом радиусе потери теплоты в окружающую 
среду максимальны. Радиус г2кр, соответствующий этим условиям, 
называют критическим. Поэтому радиус г2 слоя изоляции цилинд
рического аппарата должен быть больше критического г2кр. Если 
радиус г2 принять меньшим г2кр, то потери теплоты возрастут.

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Какие виды переноса теплоты участвуют в теплообмене?
2. Приведите понятия температурного градиента и изотерми

ческой поверхности.
3. Выведите уравнение теплопроводности в неподвижной среде.
4. В чем причина различного распределения температур по тол

щинам плоской и цилиндрической стенок?
5. Выведите уравнение теплопроводности для многослойной ци

линдрической стенки.
6. От каких факторов зависит излучателъная способность тела? 

Как ее определяют?
7. Как определяют количество теплоты, переходящее от более 

нагретого тела к менее нагретому вследствие теплового 
излучения?

8. В чем состоит различие меж ду процессами конвекции и 
теплоотдачи?

9. Что такое тепловое подобие? Приведите критерии теплового 
подобия, критериальное уравнение теплоотдачи.

10. Что такое аналогии Рейнольдса, Прандтля, Кольборна?
11. Охарактеризуйте распределение температур в ламинарном 

и турбулентном потоках. Что такое тепловой пограничный 
слой?

12. В чем состоят различия в уравнениях для определения 
коэффициентов теплоотдачи при вынужденной и естественной 
конвекции?

13. Какими методами можно интенсифицировать процесс тепло
отдачи в движущемся потоке (агрегат ное состояние теплоно
сителя не меняется)?

14. Входной эффект и участок стабилизации при ламинарном 
и турбулентном движении теплоносителей.

15. Теплоноситель нагревается в теплообменнике от начальной 
температуры /н до конечной температуры 1К. Изменится ли 
значение коэффициента теплоотдачи (а  если изменится, то



как?), если этот теплоноситель в том же теплообменнике 
будет охлаж даться от ¿н1 = ?к до ?к1 = 1И? Расходы тепло
носителя в обоих случаях одинаковы.

16. Укажите особенности теплоотдачи при конденсации насыщен
ных паров. Как влияет содержание газа в парогазовой смеси на 
теплоотдачу?

17. Что понимают под критической разностью температур при 
кипении?

18. Выведите уравнение теплопередачи при постоянных темпера
турах теплоносителей для многослойной цилиндрической стенки.

19. Выведите уравнение для определения средней разности темпе
ратур (А1ср) для случая противоточного движения теплоно
сителей ( агрегатное состояние теплоносителей в процессе 
теплопередачи не меняется).

20. Сопоставьте движущие силы и расходы теплоносителей при 
прямоточном и противоточном движении теплоносителей в 
теплообменнике.

ГЛ АВ А  12

ПРОМЫШЛЕННЫЕ СПОСОБЫ ПОДВОДА  
И ОТВОДА ТЕПЛОТЫ В ХИМИЧЕСКОМ АППАРАТУРЕ

Проведение многих технологических процессов, осуществляемых 
в химической аппаратуре, часто бывает связано с необходимостью 
подвода или отвода теплоты.

12.1. ПОДВОД ТЕПЛОТЫ

Для решения этой задачи применяют различные теплоносители, 
которые отдают получаемую от источников теплоты энергию 
в теплообменниках -  аппаратах, предназначенных для передачи 
теплоты от одного теплоносителя, нагретого до более высокой 
температуры, к другому. В качестве прямых источников тепловой 
энергии на предприятиях химической промышленности используют 
топочные (дымовые) газы, представляющие собой газообразные 
продукты сгорания топлива, и электрическую энергию. Вещества 
(среды), передающие от этих источников теплоту нагреваемой 
среды через стенку теплообменника, называют промежуточными 
теплоносителями.

Наиболее распространенными промежуточными теплоносителя
ми являются насыщенный водяной пар, горячая вода, различные 
высокотемпературные теплоносители-перегретая вода, органиче
ские жидкости и их пары, минеральные масла, жидкие металлы 
и др.



Выбор теплоносителя для каждого конкретного случая инди
видуален и определяется прежде всего величиной температуры 
нагревания и необходимостью ее регулирования. Кроме того, теп
лоноситель, используемый в промышленности, должен обеспечи
вать достаточно высокую интенсивность теплопередачи. Поэтому 
он должен обладать высокими значениями плотности, теплоем
кости и теплоты парообразования, низкой вязкостью. Помимо 
этого желательно также, чтобы теплоноситель был негорюч, не
токсичен, термостоек, обладал возможно более низким корроди
рующим действием, но вместе с тем был достаточно доступен 
и дешев.

В химической технологии нагревание используют в основном 
для ускорения массообменных и химических процессов, темпе
ратурные условия протекания которых и определяют выбор соот
ветствующих теплоносителя и способа нагревания.
12.1.1. Нагревание водяным паром 
и парами высокотемпературных теплоносителей
Наиболее широко в химической технологии в качестве теплоно
сителя используют насыщенный водяной пар, при конденсации 
которого выделяется значительное количество теплоты.

Насыщенный водяной пар обычно применяют при давлениях до 
1,0-1,2 МПа, что соответствует температурам нагревания до 190 °С. 
Использование пара более высокого давления, как правило, эко
номически нецелесообразно вследствие усложнения аппаратурного 
оформления процесса.

Широкое распространение этого способа нагревания обуслов
лено многими достоинствами насыщенного водяного пара как 
теплоносителя, среди которых необходимо отметить следующие: 
высокий коэффициент теплоотдачи от конденсирующегося пара к 
стенке [5000-15 000 Вт/(м2 К)]; большое количество теплоты, вы
деляющейся при конденсации 1 кг пара (2260-1990 кДж при давле
нии 0,1 -1,2 МПа); равномерность обогрева, поскольку при конден
сации пара температура остается постоянной; возможность тонкого 
регулирования температуры нагревания путем изменения давления 
пара; возможность передачи пара на большие расстояния (при этом 
пар должен быть перегрет на 20-30 °С).

Основной недостаток водяного пара, ограничивающий его 
практическое применение,-это значительное возрастание давления 
с увеличением температуры. Вследствие этого применение насы
щенного пара в случаях, когда необходимо получение высоких 
температур при низком давлении, затруднительно.

При нагревании насыщенным водяным паром различают «ост
рый» и «глухой» пар. «Острый» пар используют в тех случаях, когда 
допустимо смешение нагреваемой среды с образующимся при 
конденсации пара конденсатом (рис. 12-1).

Этот способ нагревания отличается простотой и позволяет 
лучше использовать энтальпию пара, так как паровой конденсат



Рис. 12-1. Устройства для обогрева жидких сред «острым» водяным паром:
а -  бесшумный сопловой подогреватель (У—сопло; 2-смешивающий диффузор); б -паровой
барботер

смешивается с нагреваемой жидкостью, в результате чего их 
температуры выравниваются. К тому же при вводе острого пара 
через барботер (трубу, закрытую с конца, расположенного у дна 
аппарата, и снабженную значительным числом мелких отверстий) 
происходи! не только нагревание жидкости, но и интенсивное ее 
перемешивание.

Массу острого пара, используемого на нагревание жидкости, 
определяют из уравнения теплового баланса, учитывая равенство 
конечных температур нагреваемой жидкости и конденсата:

ОН + (Ре?! =  £>сН20(2 + <3аг + <2ах,  (12.1)
откуда

О = [С с (/2 -  О  +  О А К Н -  сН2012), (12.2)

где X)-масса острого пара, кг; Я-энтальпия пара, Дж/кг; в  -масса нагреваемой 
жидкости, кг; с-теплоемкость нагреваемой жидкости, ДжДкгК); сн^0 теплоем
кость конденсата, Дж/(кг-К); и 12 температуры жидкости соответственно до 
и после нагревания К; (2П-  потери теплоты аппаратом в окружающую среду, Вт; 
х-продолжительность нагревания, с.

Нагревание острым паром в технике используют довольно 
редко, так как смешение нагреваемой жидкости и конденсата пара 
обычно недопустимо. Значительно чаще на практике нагревание 
насыщенным паром осуществляют через стенку (см., например, рис.
12-2). При этом способе нагревания пар, соприкасаясь с более 
холодной стенкой, конденсируется на ней, и конденсат в виде пленки 
стекает по поверхности стенки. Пар практически всегда вводят 
в верхнюю часть аппарата, а образующийся конденсат отводят из 
его нижней части через конденсатоотводчик. Расход пара на 
нагревание определяют из уравнения теплового баланса

О Н  + в * г  = ОсИг01т  + Сс12 + й п , (12.3)
откуда

о  = [ос((2 -  /,) + е ,] /(я -% 20и >  (12А>
где I)-расход «глухого» пара, кг/с; С-поток нагреваемой жидкости, кг/с; г10НД-  
температура конденсата, К; остальные обозначения см. в уравнении (12.2).

Схема нагревания «глухи м » паром предусматривает наличие 
в ней дополнительного специального устройства -конденсатоот-



Рис. 12-2. Схема размещения конденсатоотвод- 
чика на аппарате с обогревом «глухим» водяным 
паром:
/-паровая рубашка; 2 конденсатоотводчик; 3 -о бво д 
ная линия; 4 -патрубок для слива продукта

Конденсат /

водчика (рис. 12-3), обеспечивающего, с одной стороны, быстрый 
и своевременный отвод образующегося в паровом пространстве 
конденсата, а с другой-препятствующего уходу с конденсатом 
части не успевшего сконденсироваться пара (так называемого про
летного пара), предотвращая тем самым его потерю.

При поступлении конденсата в корпус 1 конденсатоотводчика 
(см. рис. 12-3, а) поплавок 2 всплывает, поднимая клапан 3 для 
отвода конденсата. После удаления конденсата поплавок опускает
ся, и клапан закрывает выходное отверстие. Степень открытия 
выходного отверстия соответствует расходу отводимого через 
конденсатоотводчик конденсата. Конденсатоотводчик снабжен 
также обводной линией (см. рис. 12-2), позволяющей производить 
его ремонт и техническое обслуживание, не прерывая работу 
аппарата.

При нагревании насыщенным водяным паром в паровом про
странстве аппарата могут скапливаться содержащиеся в нем не-

Рис. 12-3. Конденсатоотводчики:
а-отводчик с закрытым поплавком (/-корпус; 2-поплавок; 3-клапан; 4-стержень; 5 -направ
ляющий стакан); б-отводчик с открытым поплавком (/-корпус; 2 -стаканный поплавок; 
3 -  труба; 4 -стержень; 5 -клапан; б-обратный клапан; 7 -  продувочный клапан)



конденсирующиеся газы (N 2, 0 2, С 0 2 и др.)- Присутствие не- 
конденсирующихся газов сравнительно быстро приводит к зна
чительному снижению коэффициента теплоотдачи от пара к стенке. 
Поэтому их периодически удаляют продувкой через предусмот
ренный в теплообменном аппарате штуцер с вентилем.

Более высокого, чем при конденсации насыщенного водяного 
пара, уровня температур можно достичь при конденсации паров 
высокотемпературных органических теплоносителей -ВОТ. Здесь 
же отметим, что возможность получения высоких рабочих тем
ператур при низких давлениях является основным преимуществом 
ВОТ. Так, на рис. 12-4 для сравнения приведены зависимости 
температуры насыщения от давления для воды и ВОТ. Из рис. 12-4 
видно, что с помощью ВОТ, например дифенильной смеси (эвтек
тическая смесь, состоящая из дифенила-26,5%  и дифенилового 
эф и р а-73,5% ), к нагреваемой системе можно подводить теплоту 
при температуре 258 °С и нормальном атмосферном давлении. 
В случае же применения в качестве теплоносителя насыщенного 
водяного пара та же температура может быть достигнута лишь при 
давлении пара, равном 4,6 МПа.

На рис. 12-5 показана простейшая схема установки при нагре
вании парами ВОТ. Установка состоит из испарителя 1, в трубчатой 
системе которого испаряется жидкий ВОТ за счет теплоты, выде
ляющейся при горении нефтяного или газообразного топлива, 
подаваемого через горелку 5. Пары ВОТ по трубопроводу посту
пают в паровую рубашку аппарата 2, где они отдают теплоту 
конденсации нагреваемой в аппарате 2 среде. Резервуар 4 пред
ставляет собой хранилище ВОТ; заполнение из него всей системы 
осуществляется с помощью насоса 3.

Реагентырмпа

Рис. 12-4. Зависимость температуры насыщения г от давления Р для воды (1) 
и ВОТ -дифенильной смеси (2)

Рис. 12-5. Схема обогрева аппарата периодического действия с использованием 
высокотемпературного органического теплоносителя (ВОТ):
I испаритель; 2 - аппарат с паровой рубашкой; 3 -насос; -/-резервуар; 5 -штуцер для подпитки
вот



На практике находят применение и другие высокотемператур
ные теплоносители, которые используют в парообразном состоя
нии,-это металлические высокотемпературные теплоносители-ли
тий, кадмий, калий и ртуть. С их помощью можно обеспечить 
нагревание до температур 400-800 °С и выше при относительно 
низких давлениях. Так, давление насыщенных паров ртути при 
400 °С составляет около 0,2 МПа.

При нагревании с помощью парообразных металлических теп
лоносителей следует принимать во внимание, что пары их крайне 
ядовиты. Для паров ртути предельно допустимое содержание их 
в воздухе производственных помещений составляет 0,01 м г/м 3. 
Поэтому нагревательные установки с применением металлических 
теплоносителей должны быть абсолютно герметичны и снабжены 
мощной приточно-вытяжной вентиляцией.

12.1.2. Нагревание горячими жидкостями

В химической технологии при нагревании многих веществ выдвига
ются жесткие требования в отношении равномерности нагревания 
и обеспечения безопасных условий работы, что особенно важно 
в случаях, когда недопустим даже кратковременный перегрев. В 
этих случаях для нагревания используют горячие жидкости, пред
ставляющие собой промежуточные теплоносители. К их числу 
относят горячую (перегретую) воду, минеральные масла, жидкие 
высокотемпературные органические теплоносители (ВОТ), распла
вы солей и металлов и др.

Процесс нагревания с помощью горячих жидкостей предусмат
ривает реализацию на практике одной из показанных на рис. 12-6 
схем обогрева: с естественной или принудительной циркуляцией 
промежуточного теплоносителя.

Жидкий теплоноситель нагревается в змеевике, обогреваемом в печи 1 (см. 
рис. 12-6, а), например топочными газами. При нагревании плотность теплоносителя 
уменьшается и он перемещается по трубопроводу «горячей» ветви к обогреваемому 
аппарату 2, где отдает теплоту нагреваемой среде. В процессе теплопередачи

Рис. 12-6. Схемы обогрева с естественной (а) и принудительной (б) циркуляцией 
высокотемпературных теплоносителей:
/-печи  для нагрева теплоносителя; .2-теплообменники; 3 циркуляционные контуры, перемеще
ние жидкости в которых обеспечивается или за счет разности ее плотностей в нагретой 
и охлажденной ветвях (а), или насосом 4 (б)



температура жидкого теплоносителя снижается, а плотность увеличивается. При 
этом теплоноситель по трубопроводу «холодной» ветви возвращается в печь 1 для 
последующего нагревания. Таким образом осуществляется замкнутая естественная 
циркуляция жидкого промежуточного теплоносителя. Скорость циркуляции тепло
носителя в этих условиях невелика и составляет примерно 0,1 м/с. Поэтому значения 
коэффициента теплопередачи и тепловой производительности установок с естествен
ной цикруляцией невелики.

В качестве горячей жидкости в установках с естественной цирку
ляцией теплоносителя чаще всего используют перегретую воду или 
ВОТ. В случае использования перегретой воды ее максимальная 
температура, соответствующая критическому давлению 22,5 МПа, 
равна 374 °С. Поэтому при нагревании перегретой водой уровень 
достигаемых температур нагревания составляет обычно 300-350 °С. 
Среди недостатков использования этого теплоносителя следует 
в первую очередь отметить необходимость применения металло
емкой (толстостенной) аппаратуры и довольно сложной арматуры.

В установках с принудительной циркуляцией горячей жидкости 
(рис. 12-6, б) ее перемещение между печью и обогреваемым аппара
том обеспечивается с помощью циркуляционного насоса. Примене
ние принудительной циркуляции позволяет заметно увеличить ско
рость циркуляции -  до 2-2,5 м/с и более, повысить интенсивность 
теплопередачи. В отличие от установок с естественной циркуляцией 
теплоносителя, в которых обогреваемый аппарат для обеспечения 
необходимой разности плотностей в «горячей» и «холодной» ветвях 
должен быть расположен по отношению к печи на высоте 4 -5  м, 
в установках с принудительной циркуляцией теплоносителя необхо
димость в подъеме обогреваемого аппарата отпадает. Однако 
использование непрерывно работающего при высокой температуре 
циркуляционного насоса удорожает установку и повышает затраты 
на ее эксплуатацию.

По сравнению с нагреванием перегретой водой обогрев горячи
ми жидкостями, позволяющими получать те же или даже более 
высокие температуры нагревания без необходимости увеличения 
давления в системе, проще и экономичнее. К числу таких горячих 
жидкостей относят минеральные масла, ВОТ, расплавы солей и ме
таллов.

Чрезвычайно разнообразные свойства и большое число предло
женных высокотемпературных теплоносителей вызывают необхо
димость их классификации. В соответствии с принципом термоди
намического подобия высокотемпературных теплоносителей они 
могут быть разделены на три основные группы: а) органические 
(ВОТ); б) ионные; в) металлические.

К группе ВОТ относятся индивидуальные органические вещества 
(этиленгликоль, глицерин, нафталин и его производные), продук
ты хлорирования дифенила и полифенолов и многокомпонентные 
ВОТ, в том числе ароматизированные и неароматизированные 
минеральные масла (компрессорные, цилиндровые).

Наибольшее применение в химической технологии в качестве 
ВОТ получила дифенильная смесь (26,5% дифенила + 73,5% дифе-



нилового эфира), которая обладает высокой термической стой
костью вплоть до температуры кипения. Она не оказывает корро
дирующего действия на сталь, поэтому выбор конструкционного 
материала при ее использовании не представляет трудностей. Смесь 
неядовита, горит сильно коптящим пламенем, которое можно 
погасить струей водяного пара. Положительной особенностью ди- 
фенильной смеси является то, что она обладает более низкой 
(+12 °С) температурой плавления, чем составляющие ее компонен
ты, поэтому эту смесь можно транспортировать по изолированному 
трубопроводу, не опасаясь ее затвердевания.

Недостаток дифенильной смеси, как и многих других ВОТ, 
состоит в низком значении ее энтальпии. Но этот недостаток 
в значительной мере перекрывается тем обстоятельством, что 
плотность паров ее значительно выше, чем паров воды, поэтому 
при испарении или конденсации дифенильной смеси количество 
теплоты, выделяющейся на единицу объема пара, близко к соответ
ствующей величине для воды.

В табл. 12.1 представлены свойства некоторых ВОТ, а также 
(для сопоставления) других теплоносителей, используемых в про
мышленности.

Группу ионных высокотемпературных теплоносителей образуют 
кремнийорганические жидкости (силиконы) и расплавы солей или их 
смесей. Теплоносители данной группы обычно применяют в жид
ком состоянии; они отличаются малыми токсичностью и агрессив
ностью по отношению к конструкционным материалам. Предель
ная температура, определяемая термической стойкостью этих теп
лоносителей, лежит в области 550 °С.

Для нагревания при атмосферном давлении до температуры 
500-540 °С широко применяют нитрит-нитратную смесь, содержа
щую 40% ЫаЫ02, 7% ЫаЫ03 и 53% КЛЧ03. Поскольку температу
ра плавления этой смеси равна 142,3 °С, трубопроводы, по которым 
транспортируется этот теплоноситель, должны быть оборудованы 
системой парового обогрева и термоизолированы.

Жидкометаллические теплоносители образуют третью группу 
высокотемпературных теплоносителей. Среди высокотемператур- 
Таблица 12.1. Характеристика высокотемпературных теплоносителей

Теплоноситель
Рабочие условия Температура, °С

1, °С Р, МПа плавления кипения

Этиленгликоль 100-130 0,1 -65 ,6 197,3
Глицерин 100-200 0,1 -19 ,0 290,0
Насыщенный водяной пар 100-250 0,1-4,0 — ---

Нитрит-нитратная смесь 150-540 0,1 142,3 ---
Минеральные масла 200-300 0,1 —
Ртуть 200-300 0,1 -38 ,9 357,0
Дифенильная смесь 260-350 0 ,1- 0,2 12,3 258,0
Дымовые газы 420-1000 0,1 —

Свинец До 700 0,1 327,4 1737,0



ных теплоносителей жидкие металлы имеют самую высокую термо
стойкость. Однако они оказывают наибольшее агрессивное воздей
ствие на конструкционные материалы, поэтому верхний темпера
турный предел применения жидкометаллических теплоносителей 
определяется максимально допустимой температурой коррозион
ной стойкости материала по отношению к данному теплоносителю. 
Кроме того, пары металлических теплоносителей крайне ядовиты, 
поэтому нагревательные установки с использованием металличе
ских теплоносителей в химической технологии находят ограничен
ное применение (см. также предыдущий раздел).

12.1.3. Нагревание топочными газами

Рассмотренные выше способы нагревания водяным паром и парами 
высокотемпературных теплоносителей, а также горячими жидкостя
ми предусматривают использование в качестве прямых источников 
тепловой энергии топочных (дымовых) газов, получаемых при 
сжигании твердого, жидкого или газообразного топлива. Топочные 
газы относятся к числу наиболее давно и широко применяемых 
теплоносителей, они обеспечивают надежное нагревание до темпе
ратур, достигающих 1000-1100°С.

Наиболее существенными недостатками этого способа являют
ся: неравномерность нагрева, обусловленная охлаждением газа 
в процессе теплообмена; трудность регулирования температуры 
обогрева; низкие коэффициенты теплоотдачи от газа к стенке [не 
более 35-60 Вт/(м2 • К)]; возможность загрязнения нагреваемых 
материалов продуктами неполного сгорания топлива (при непо
средственном обогреве газами). Значительные перепады температур 
между топочными газами и нагреваемой средой создают жесткие 
условия нагревания, которые допустимы для многих продуктов, 
поскольку могут вызвать их перегрев.

Нагревание топочными газами производят в трубчатых печах -  
облицованных ш амотом камерах сгорания, внутри которых разме
щены нагревательные элементы, состоящие из стальных трубок. 
Трубки либо соединяются в пучок, подвешенный в топочном 
пространстве, в котором проходят продукты сгорания, отдающие 
стенкам трубок основную часть своей теплоты, либо размещаются 
по стенам топочного пространства, полностью покрывая их. В этом 
случае трубки, воспринимая теплоту, которую излучают продукты 
сгорания и стены камеры, охлаждают эти стены. Охлажденные 
в экранированной камере продукты сгорания можно затем подавать 
в трубчатый пучок. Температура газов в пучке снова понижается, 
после чего продукты сгорания через дымовую трубу выходят 
в атмосферу. В печах сжигают жидкое или газообразное топливо, 
которое подают к горелкам различных конструкций, установлен
ным в печи. Температура нагреваемой жидкости автоматически 
регулируется подачей топлива к горелке.

Трубчатые печи широко распространены в химической промыш



ленности. Их применяют для нагревания жидкостей, в качестве 
генераторов теплоты для нагревания высокотемпературных тепло
носителей, для перегрева водяного пара или пара других жидкостей.

Нагреваемую жидкость обычно подают в трубки под давлением, 
которое обеспечивает ее перемещение с необходимой скоростью по 
всей системе. При этом жидкость не должна припекаться или 
пригорать на стенкх трубок. Скорость движения продуктов сгора
ния должна быть такой, чтобы обеспечивать максимальную тепло
передачу при сравнительно небольшой потере давления.

На рис. 12-7 схематически изображен трубчатый нагреватель, 
в котором основная часть теплоты передается конвекцией и мень
шая-излучением. Трубчатый пучок размещается над топочным 
пространством, продукты сгорания движутся в направлении, пер
пендикулярном трубкам. Скорость движения продуктов сгорания 
в некоторых случаях может быть увеличена с помощью кирпичных 
или металлических отражательных перегородок.

Температуру нагревания топочными газами регулируют частич
ной рециркуляцией отработанных газов. Возвращая дымососом или 
эжектором часть отработанных газов в печь и смешивая их с газа
ми, полученными в топке, снижают температуру газов и одновре
менно увеличивают объем газов, обогревающих теплообменные 
устройства. Увеличение объема газов приводит к возрастанию их 
скорости и соответственно к увеличению коэффициентов теплоот
дачи от газов к стенке. Для уменьшения температуры греющих 
газов в топку печи дополнительно подводят воздух, смешиваемый 
с газами.

Расход топочных газов определяют из уравнения теплового 
баланса. Так, если расход топочных газов составляет В г, а их 
энтальпии равны А/1 (на входе в теплообменник) и Н 2 (на выходе из 
теплообменника), то уравнение теплового баланса имеет вид

о г(# ! -  Я 2) =  бс(г  -  г2) +  <2'п , (12.5)

откуда
ог = [Сс(г, -  /2) + -  н 2), (12.6)

где все обозначения, кроме указанных выше, те же, что и в уравне
нии (12.2). При этом величина @п, кроме потерь тепла в окружаю
щую среду <2П, включает такие статьи расхода тепла как потери от 
химического недожога газов, потери вследствие диссоциации газов, 
а также потери от неполноты сгорания твердого топлива.

12.1.4. Нагревание электрическим током

Наряду с топочными газами электрическая энергия представляет 
собой прямой источник тепловой энергии. При нагревании электри
ческим током может быть достигнут практически любой желаемый 
температурный режим, который легко поддерживать и регулиро-
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Рис. 12-7. Трубчатый нагреватель:
1

У-корпус; 2 -трубки; 3 -горелка

Рис. 12-8. Схема аппарата с электрическим обогревом: 
/-обогреваемый аппарат; 2 -  нагревательный элемент

вать. Нагревание электрическим током осуществляют в электро
печах.

В зависимости от способа превращения электрической энергии 
в тепловую различают электропечи сопротивления, индукционные, 
высокочастотные, дуговые. В свою очередь, электрические печи 
сопротивления делятся на печи прямого и косвенного действия.

В электропечах сопротивления п р я м о г о  д ей с тв и я  в электри
ческую цепь включается также и среда, которая нагревается при 
прохождении через нее электрического тока. На практике этот 
способ нагревания реализуют в аппарате, корпус которого является 
одним из электродов; другой электрод размещают непосредственно 
в нагреваемой в данном аппарате среде.

В электропечах сопротивления к о с в е н н о г о  д е й с тв ия  теплота 
выделяется в специальных нагревательных элементах, по которым 
проходит электрический ток. При этом нагреваемой среде теплота 
передается как лучеиспусканием и теплопроводностью, так и кон
векцией. В таких печах возможно осуществлять нагревание до 
температур на уровне 1000-1400 °С. Принципиальная схема обогре
ва электропечи показана на рис. 12-8. Теплота выделяется при 
прохождении электрического тока через спиральные нагреватель
ные элементы 2, уложенные в футеровке печи вокруг аппарата. 
Проволочные или ленточные нагревательные спирали изготовляют 
чаще всего из нихрома -  сплава, содержащего 20% хрома, 30-80% 
никеля и 0,5-50%  железа.

Нагревание в индукционных электропечах осуществляется индук
ционными токами. По сравнению с приведенной на рис. 12-8 схемой 
устройства электропечи сопротивления при индукционном способе 
нагревания сам обогреваемый аппарат является сердечником соле-



Рис. 12-9. Иллюстрация принципа высокочастотного (диэлектрического) нагревания:
/ пластины конденсатора, к которым подведен ток высокой частоты; 2 -нагреваемый материал 
(диэлектрик); 3 - ориентированные (условно) частицы материала

ноида, обмотки которого охватывают аппарат. При пропускании 
по соленоиду переменного электрического тока вокруг соленоида 
возникает переменное магнитное поле, индуцирующее в стенках 
обогреваемого аппарата электродвижущую силу и вызывающее 
появление вихревых токов Фуко, под действием которых и происхо
дит разогрев всей массы аппарата. Индукционное нагревание обес
печивает равномерный обогрев при температурах, не превышающих 
обычно 400 °С.

Высокочастотное нагревание применяют для нагрева диэлектри
ков (пластмасс, резины, дерева, пищевых продуктов и др.). Принцип 
реализации этого способа показан на рис. 12-9. Нагреваемый мате
риал помещают в переменное электрическое поле частотой 10- 
100 МГц и напряженностью 1000-2000 В/см. Под действием пере
менного электрического поля молекулы диэлектрика колеблются 
с частотой поля и при этом поляризуются. В результате внутренне
го трения между молекулами нагреваемого материала выделяется 
теплота.

Высокочастотное нагревание отличается следующими преиму
ществами: выделение теплоты происходит во всей толще материа
ла, в результате чего он прогревается равномерно; нагревание 
протекает с высокой скоростью; процесс легко регулируется и мо
жет быть полностью автоматизирован.

Нагревание в электродуговых печах происходит за счет того, что 
электрическая энергия превращается в теплоту, выделяемую пламе
нем дуги, возникающей между электродами. Электрическая дуга 
позволяет сконцентрировать большую электрическую мощность 
в малом объеме, внутри которого раскаленные газы и пары перехо
дят в состояние плазмы. В результате этого возможно обеспечить 
нагревание до 1500-3000°С, но лишь в отдельных, локальных 
областях, т. е. нагревание с помощью электрической дуги отличает
ся неравномерностью и трудностью регулирования температуры.

Электродуговые печи на предприятиях химической промышлен
ности можно встретить, например, в производствах карбида каль
ция. Наиболее широко их используют для плавки металлов.



Многие процессы химической технологии протекают в условиях, 
когда возникает необходимость отвода теплоты, например при 
охлаждении газов, жидкостей или при конденсации паров. Охлажде
ние осуществляют с помощью охлаждающих теплоносителей (ох
лаждающих агентов) в результате протекающего между ними 
и охлаждаемой средой теплообмена.

Наиболее доступными и распространенными охлаждающими 
агентами являются вода и воздух. Но наряду с ними используют 
и другие теплоносители-в частности, низкотемпературные жид
кости.

Охлаждение водой и низкотемпературными жидкими хладоаген- 
тами. Охлаждение водой используют для достижения температур 
охлаждаемой среды на уровне 10-30 °С. При этом достигаемая 
температура охлаждения зависит от начальной температуры воды, 
которая в зависимости от ее источника может быть прудовой, 
речной, озерной, артезианской (получаемой из подземных скважин) 
или же оборотной-прошедшей водооборотный цикл промышлен
ных предприятий. Речная, прудовая и озерная вода в зависимости от 
времени года имеет температуру 4-25 °С, артезианская вода -  8— 
12°С, а оборотная (в летних условиях) -  приблизительно 30 °С.

При проектировании теплообменников для охлаждения началь
ную температуру охлаждающей воды следует принимать, исходя из 
наиболее неблагоприятных -  летних условий, что обеспечит их на
дежную работу в течение всего года. Очень важным является вопрос 
о конечной температуре охлаждающей воды. Чем она окажется 
выше, тем меньше будут потребности в самой воде. Но это 
кажущаяся выгода, ибо при более высокой конечной температуре 
воды происходит заметное выделение растворенных в воде солей, 
загрязняющих теплообменные поверхности, что приводит к увели
чению их термического сопротивления. Кроме того, при более 
высокой температуре воды существенно возрастают и потери ее 
в процессе испарения. Поэтому рекомендуется обеспечивать такой 
режим охлаждения, при котором температура воды, выходящей из 
теплообменника, будет 40 -50°С.

Расход охлаждающей воды 6’мо (в кг/ч) определяют из уравне
ния теплового баланса

ея„ + 0НгО я н в = ея„ + е Нг0 я  в + е п, (12-7)
откуда

е Нг0 = [С (я. -  я.) -  е„)] /(н,л -  я„ в),
где С -расход охлаждаемого теплоносителя, кг/ч; Я в и Я , -начальная и конечная 
энтальпии охлаждаемого теплоносителя, кДж/кг [ Я = с / ,  где с—теплоемкость, 
кДжДкг -К), г-температура теплоносителя, К; Я н в и Якв-начальная и конечная 
энтальпии охлаждающей воды, кДж/кг; - потери теплоты в окружающую среду, 
кДж/ч.

Охлаждение водой осуществляют главным образом в поверх
ностных теплообменниках (холодильниках), конструкции которых



рассмотрены ниже. Охлаждающая вода в холодильниках обычно 
движется снизу вверх. При таком направлении движения конвекци
онные токи, обусловленные изменением плотности теплоносителя 
за счет изменения температуры, совпадают с направлением движе
ния теплоносителя. Кроме того, воду используют для охлаждения 
в смесительных теплообменных аппаратах, в которых происходит 
непосредственное соприкосновение охлаждаемого и охлаждающего 
теплоносителей.

Достижение более низких температур охлаждения можно обеспе
чить с помощью низкотемпературных жидких хладоагентов. К их 
числу относятся жидкий аммиак, фреоны (хладоны), диоксид угле
рода, холодильные рассолы -  водные растворы некоторых солей, 
например хлоридов натрия, магния или кальция, замерзающих при 
низких температурах. Эти жидкие хладоагенты циркулируют в спе
циальных холодильных установках, где теплота от охлаждаемой 
среды отнимается при их испарении. Холодильные же рассолы 
выполняют роль промежуточных теплоносителей между испарите
лем холодильной машины (источник холода) и охлаждаемой средой 
(потребитель холода). В последнее время фреоны вследствие раз
рушения ими озонного слоя атмосферы заменяют другими хладо- 
агентами.

Охлаждение воздухом. Воздух в качестве охлаждающего агента, 
как и воду, широко используют в химической технологии. По 
сравнению с водой воздух более доступен и, несмотря на то, что он 
обладает значительно меньшими значениями коэффициентов тепло
отдачи и объемной теплоемкости (это, в свою очередь, определяет 
значительно большие потребные поверхности теплообмена и расход 
теплоносителя), в современной технологии наблюдается тенденция 
к замене воды как охлаждающего агента воздухом. Помимо этого 
воздух не загряняет поверхность теплоотдачи отложениями, не 
корродирует теплообменную аппаратуру, что положительно сказы
вается на увеличении срока службы воздушных холодильников.

Наиболее широко воздух в качестве охлаждающего агента ис
пользуют в смесительных теплообменниках—градирнях, являющих
ся основным элементом оборудования водооборотного цикла.

Водооборотные циклы химических производств. Воду, используе
мую в процессах охлаждения различных технологических потоков 
на химических предприятиях, после прохождения через соответ
ствующие теплообменные устройства собирают в сборник-накопи
тель, а затем подают для охлаждения на градирни (рис. 12-10).

Они представляют собой полые башни, в которых сверху разбрызгивается 
теплая вода, а снизу вверх движется воздух (за счет естественной тяги или 
нагнетается вентилятором 5). Расположенная внутри градирни насадка 2 служит для 
увеличения поверхности контакта между водой и воздухом. Горячая вода в градирне 
охлаждается как за счет контакта с холодным воздухом, так и в результате так 
называемого испарительного охлаждения — в процессе испарения части потока воды.

Отходящая с градирен вода может быть вновь использована для 
охлаждения технологических потоков. Включение больших коли
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Рис. 12-10. Градирни с естественной (а) и принудительной (б) тягой:
/-поддоны ; 2 -слои насадки; 3 -распределители охлаждающей воды; 4 -полая часть градирни 
для обеспечения естественной тяги; 5 -осевой вентилятор; б-брызгоотбойник

честв воды, используемой для охлаждения, в водооборотные циклы 
позволяет значительно снизить потребности в свежей воде, которая 
в данном случае используется лишь для подпитки соответствующе
го водооборотного цикла.

Периодически воду, находящуюся в водооборотном цикле, необ
ходимо очищать. Это, безусловно, удорожает охлаждающую воду, 
но заметно улучшает экологическую обстановку в районе распо
ложения предприятий химической и других отраслей промышлен
ности.

Следует отметить, что ряд процессов химической технологии 
проводят при температурах, существенно более низких, чем те, 
которые можно получить при использовании таких охлаждающих 
агентов, как вода, воздух, холодильные рассолы и др. В этом случае 
применяют так называемое искусственное охлаждение, которое 
рассматривается в курсе «Прикладная термодинамика».

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Назовите виды теплоносителей для подвода теплоты в теплооб
менную аппаратуру.

2. Перечислите основные достоинства и недостатки нагрева насы
щенным водяным паром.

3. В каких случаях мож но использовать для нагрева «острый» 
водяной пар?

4. Как определить расход пара на нагревание холодного теплоноси
теля?



5. Каковы назначение и принцип действия конденсатоотводчиков?
6. В каких случаях целесообразно использование для нагрева высоко

температурных органических теплоносителей (В О Т )?
7. Изобразите схему установки для нагрева парами ВОТ.
8. Какие методы и теплоносители мож но использовать для нагрева  

до высоких температур?
9. Изобразите схемы нагрева горячими жидкостями с естествен

ной и принудительной циркуляцией промежуточного теплоноси
теля.

10. Перечислите основные достоинства и недостатки нагрева т о
почными газами.

11. Каким образом определяют расход топлива при нагреве топоч
ными газами?

12. Назовите основные виды нагрева электрическим током.
13. Перечислите достоинства и недостатки охлаждения горячих  

теплоносителей водой и воздухом. Д о каких температур мож но  
охлаждать этими охлаждающими агентами горячий теплоно
ситель?

14. Как определяют расход охлаждающей воды в теплообменнике?
15. Охарактеризуйте водооборотные циклы химических предприя

тий.

ГЛ А В А  13

ТЕПЛООБМЕННЫЕ АППАРАТЫ И ИХ РАСЧЕТ

При проектировании и конструировании теплообменных аппаратов 
необходимо в максимально возможной степени удовлетворить 
многосторонние и часто противоречивые требования, предъявляе
мые к теплообменникам. Основные из них: соблюдение условий 
протекания технологического процесса; возможно более высокий 
коэффициент теплопередачи; низкое гидравлическое сопротивление 
аппарата; устойчивость теплообменных поверхностей против кор
розии; доступность поверхности теплопередачи для чистки; техно
логичность конструкции с точки зрения ее изготовления; экономное 
использование материалов.

Теплообменные аппараты подразделяются в зависимости от 
формы поверхности, вида теплоносителей, способа передачи тепло
ты. В соответствии с последним показателем их можно классифици
ровать на поверхностные (рекуперативные), смесительные (контакт
ные) и регенеративные.

Поверхностные теплообменники представляют собой наиболее 
значительную и важную группу теплообменных аппаратов, исполь
зуемых в химической технологии. В поверхностных теплообменни
ках теплоносители разделены стенкой, причем теплота передается



через поверхность этой стенки. Если поверхность теплообмена 
в таких теплообменниках формируется из труб, то их называют 
трубчатыми. В другой группе поверхностных теплообменников 
поверхностью теплообмена являются стенка аппарата или металли
ческие плоские листы.

В смесительных (или контактных) теплообменниках теплообмен 
происходит при непосредственном соприкосновении теплоносите
лей. К смесительным теплообменникам относятся, например, гра
дирни.

В регенеративных теплообменниках процесс переноса теплоты 
от горячего теплоносителя к холодному разделяется во времени на 
два периода и происходит при попеременном нагревании и охлаж
дении насадки. Теплообменники этого типа часто применяют для 
регенерации теплоты отходящих газов.

13.1. ПОВЕРХНОСТНЫЕ ТЕПЛООБМЕННИКИ

Такие теплообменники широко распространены в промышленно
сти, особенно теплообменники трубчатого типа.

13.1.1. Трубчатые теплообменники

Кожухотрубчатые теплообменники. Они достаточно просты в изго
товлении, отличаются возможностью развивать большую поверх
ность теплообмена в одном аппарате, надежны в работе.

На рис. 13-1 показан вертикальный кожухотрубчатый теплообменник с непо
движными трубными решетками 2, в которых закрепляются трубы 3. К кожуху 
1 с помощью болтов 6 и прокладок 7 крепятся крышка 4 и днище 5.

Один из теплоносителей /  проте
кает по трубам, другой II - по меж- 
трубному пространству. Теплота от 
одного теплоносителя другому пере
дается через поверхность стенок 
труб. Обычно нагреваемый теплоно
ситель подается снизу, а охлаждае
мый теплоноситель -  сверху вниз 
противотоком. Такое движение теп
лоносителей способствует более эф
фективному переносу теплоты, так 
как при этом происходит совпадение 
направления движения каждого теп
лоносителя с направлением, в кото-

Рис. 13-1. Кожухотрубчатый теплообменник 
жесткой конструкции:
1 - кожух; 2 -трубные решетки; 3 -трубы; 4 -крыш
ка; 5-днище; б-болт; 7- прокладка; I и II  тепло
носители
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Рис. 13-2. Способы размещения труб в трубных решетках:
а -п о  вершинам правильных шестиугольников; б -п о  вершинам квадратов; в -п о  концентри
ческим окружностям: [/-корпуса; 2-трубы (/ шаг труб; (/-диам етр трубы)]

ром стремится двигаться данный теплоноситель под влиянием 
изменения его плотности при нагревании или охлаждении. Наибо
лее распространенный способ размещения труб в трубных решет
ках-по вершинам правильных шестиугольников (рис. 13-2, а). П ри
меняются и другие способы размещения труб (рис. 13-2,6, в). Важно 
выбрать способ размещения, который обеспечит максимально воз
можную компактность поверхности теплообмена в аппарате.

Для обеспечения хорошей герметизации теплообменников, что 
предотвращает смешение теплоносителей, разработан ряд способов 
крепления труб в трубных решетках (рис. 13-3). Наибольшее рас
пространение получил способ крепления развальцовкой (рис. 13-
3, а, б). Способ крепления труб с помощью сальниковых уплотнений 
(рис. 13-3, г) сложен и дорог, поэтому широкого распространения не 
получил. Сваркой (рис. 13-3, в) трубы крепятся в случае, если мате
риал, из которого они изготовлены, не поддается развальцовке, 
а также при большом давлении теплоносителя в межтрубном 
пространстве теплообменника.

Шаг размещения труб г при их закреплении развальцовкой 
выбирают в зависимости от наружного диаметра с1н труб в пределах

Рис. 13-3. Способы крепления труб в трубных решетках:
а-развальцовка; б-развальцовка в отверстиях с канавками; в-сварка; г-сальниковые уплот
нения



Рис. 13-4. Многоходовые (по трубному пространству) кожухотрубчатые теплообмен
ники жесткой конструкции:
я-двухходовый; 0 че 1 ырехходовый: / -крышки; 2-перегородки в крышках; I и Л-теплоноси- 
тели

? = (153 -т- 1,5) (1и . Тогда диаметр И теплообменника можно найти по 
выражению

0  = 1 ( Ь - 1 )  + 4с1н , (13.1)

где Ь = 2а — 1 -  число труб, размещенных на диагонали шестиугольника при шахмат
ном расположении труб; а-число труб на стороне наибольшего шестиугольника.

Рассмотренный кожухотрубчатый теплообменник (рис. 13-1) яв
ляется одноходовым, т. е. в этом теплообменнике оба теплоносителя, 
не изменяя направления, движутся по всему сечению (один по 
трубному, другой-по межтрубному). В тех случаях, когда скорость 
движения теплоносителя невелика и, следовательно, низки коэффи
циенты теплоотдачи, целесообразно использовать многоходовые 
теплообменники.

В многоходовом по трубному пространству теплообменнике 
(рис. 13-4) с помощью поперечных перегородок 2, установленных 
в крышках теплообменников, трубный пучок разделен на секции, 
или ходы, по которым последовательно движется теплоноситель. 
При этом число труб в каждой секции обычно примерно одинако-

\п
ДХл

\П Рис. 13-5. Многоходовый (по 
межтрубному пространству) 
кожухотрубчатый теплооб
менник:
1 - кожух; 2-перегородки; 1 и
II -  теплоносители



вое. Очевидно, что в таких теплообменниках при одном и том же 
расходе теплоносителя скорость его движения по трубам увеличива
ется кратно числу ходов. Для увеличения скорости в межтрубном 
пространстве в нем устанавливают ряд сегментных перегородок
2 (рис. 13-5). В горизонтальных теплообменниках эти перегородки 
являются одновременно промежуточными опорами для труб.

Увеличение скорости движения теплоносителей в трубном и 
межтрубном пространствах теплообменника влечет за собой увели
чение его гидравлического сопротивления и усложнение конструк
ции теплообменника. В таких случаях необходимо определить 
экономически целесообразную скорость движения теплоносителя 
(см. ниже). Следует отметить, что в многоходовых теплообменни
ках по сравнению с противоточными движущая сила процесса 
несколько снижается в результате того, что они работают по 
принципу смешанного тока.

Если разность температур труб и кожуха достаточно велика 
(больше 50 °С), то трубы и кожух удлиняются существенно неодина
ково, что приводит к значительным напряжениям в трубных решет
ках, нарушению плотности соединения труб с трубными решетками, 
а это может привести к смешению теплоносителей или деформации 
труб. Поэтому при разностях температур труб и кожуха более 50 °С 
и значительной длине труб применяют теплообменники нежесткой 
конструкции, в которых возможно перемещение труб по отноше
нию к кожуху аппарата.

На рис. 13-6 представлены некоторые конструкции кожухотруб
чатых теплообменников с компенсацией неодинаковости темпера
турных удлинений труб и кожуха.

На рис. 13-6, а показана схема теплообменника с линзовым ком 
пенсатором 3 на корпусе. В этом аппарате температурные деформа
ции компенсируются осевым сжатием или расширением компенса
тора. Теплообменники с линзовыми компенсаторами применяют 
при небольших температурных деформациях (не более 10—15 мм) 
и невысоких давлениях в межтрубном пространстве (не более 
0,5 МПа).

Теплообменник с плавающей головкой (рис. 13-6,б ) применяют 
при значительных относительных перемещениях труб и кожуха, 
поскольку в нем одна из трубных решеток не соединена с кожухом 
и может свободно перемещаться вдоль оси при температурных 
удлинениях.

В теплообменнике с [/-образными трубами (рис. 13-6, в) оба 
конца труб закреплены в одной трубной решетке, что позволяет 
трубам свободно удлиняться. В аппаратах этого типа, так же как 
и в аппарате с плавающей головкой, наружные стенки труб доволь
но легко очищать от накипи и загрязнений при выемке всей 
трубчатки из кожуха. Однако в этом аппарате усложняется монтаж 
труб, затруднена очистка их внутренних стенок.

Элементные теплообменники представляют собой ряд последо
вательно соединенных одноходовых кожухотрубчатых теплообмен-
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Рис. 13-6. Кожухотрубчатые теплообменники с компенсацией неодинаковости темпе
ратурных удлинений труб и кожуха:
а --теплообменник с линзовым компенсатором (полужесткая конструкция); б- аппарат с плаваю
щей головкой; «-аппарат с и-образными трубами; / кожухи; 2 - трубы; 3 - линзовый компенса
тор; ‘/ плавающая головка; /  и / / -  теплоносители

ников (элементов), что позволяет существенно повысить скорость 
движения теплоносителей в межгрубном и трубном пространствах 
без использования перегородок. Теплоносители последовательно 
проходят через все элементы. В межтрубных пространствах эле
ментных теплообменников можно создавать большие давления, так 
как диаметр кожуха элементов мал. В этих теплообменниках 
процесс протекает практически при чистом противотоке. Однако 
элементные теплообменники, по сравнению с многоходовыми кожу
хотрубчатыми, при одинаковой поверхности теплопередачи более 
громоздки и требуют большего расхода металла на их изготов
ление.

Двухтрубные теплообменники часто называют теплообменника
ми типа «труба в трубе». Они представляют собой набор последова
тельно соединенных элементов, состоящих из двух концентрически 
расположенных труб (рис. 13-7).

Один теплоноситель /  движется по внутренним трубам I , другой II  по 
кольцевому зазору между внутренними и наружными 2 трубами. Внутренние трубы
I соединяются с помощью калачей 3, а наружные с помощью соединительных 
патрубков 4. Длина элемента теплообменника типа «труба в трубе» обычно состав
ляет 3-6 м, диаметр наружной трубы 76 159 мм, внутренней 57-108 мм.

Поскольку сечения внутренней трубы и кольцевого зазора неве
лики, то в этих теплообменниках достигаются значительные скоро
сти движения теплоносителей (до 3 м/с), что приводит к увеличению 
коэффициентов теплопередачи и тепловых нагрузок, замедлению 
отложения накипи и загрязнений на стенках труб. Однако двухтруб-



1 -внутренние трубы; .2-наружные трубы; 3 -соединительные колена (калачи); 
ные патрубки; / и II -  теплоносители

-соединитель-

ные теплообменники более громоздки, чем кожухотрубчатые, на их 
изготовление требуется больше металла на единицу поверхности 
теплообмена. Двухтрубные теплообменники применяют для про
цессов со сравнйтелыго небольшими тепловыми нагрузками и соот
ветственно малыми поверхностями теплообмена (не более десятков 
квадратных метров).

Змеевиковые теплообменники. Основным теплообменным эле
ментом является змеевик -  труба, согнутая по определенному про
филю.

На рис. 13-8, а, б показаны погружные теплообменники с одним 
(а) и несколькими (б) спиральными змеевиками 1, по которым 
движется теплоноситель. Змеевики погружаются в жидкость (тепло
носитель II), находящуюся в корпусе аппарата. Скорость движения 
жидкости мала вследствие большого сечения корпуса аппарата, что

Рис. 13-8. Аппараты с погружными теплообменниками:
а - с  одним спиральным змеевиком; б- с  несколькими спиральными змеевиками; в - с  прямыми 
трубами; /-погружные трубы; 2-корпуса; /  и / /  -теплоносители



Рис. 13-9. Аппараты с наружными змеевиками:
а - в -  с приваренными снаружи змеевиками различной формы; г - с  залитыми при изготовлении 
в стенке змеевиками; /-корпуса  аппаратов; 2 -змеевики; 3 -  металлическая прокладка

обусловливает низкие значения коэффициентов теплоотдачи от 
наружной стенки змеевика к жидкости (или наоборот). Для увеличе
ния этого коэффициента теплоотдачи повышают скорость движения 
жидкости путем установки в корпусе аппарата 2, внутри змеевика, 
стакана (на рис. 13-8 не показан). В этом случае жидкость движется 
по кольцевому пространству между стенками аппарата и стакана 
с повышенной скоростью. Часто в погружных теплообменниках 
устанавливают змеевики из прямых труб 1 (рис. 13-8, в), соединен
ных калачами.

Вследствие простоты устройства, низкой стоимости, доступно
сти наружных стенок змеевика для чистки и осмотра, возможности 
работы змеевиков при высоких давлениях эти теплообменники 
находят достаточно широкое применение в промышленности. По
гружные змеевиковые теплообменники имеют сравнительно не
большую поверхность теплообмена (до 10-15 м2).

Довольно широкое применение в технике находят теплообменни
ки с наружными змеевиками (рис. 13-9), применение которых позво
ляет проводить процесс при высоких давлениях (до 6 МПа). К стен
кам аппаратов (обычно реакторов) снаружи приваривают змеевики, 
изготовленные из полуцилиндров или угловой стали (рис. 13-9,б,в).  
Если же необходимо использовать теплоноситель при еще более 
высоком давлении (например, перегретую воду при 25 МПа), то 
змеевик приваривают к корпусу аппарата многослойным швом 
(рис. 13-9, а).

К достоинствам аппарата с приваренными змеевиками следует 
отнести возможность разделения системы труб змеевика на не
сколько секций, питаемых независимо друг от друга. Включением 
и отключением отдельных секций становится возможным регулиро
вать обогрев или охлаждение. Кроме того, материал приваривае
мых змеевиков может быть отличным (более дешевым) от материа
ла корпуса аппарата.

Гораздо сложнее изготовить аппарат, в стены которого змеевик 
«залит» (рис. 13-9, г); ремонт такого аппарата практически невозмо
жен. Кроме того, коэффициент теплоотдачи в данном случае имеет 
низкое значение. Поэтому такие аппараты используют довольно 
редко.



Рис. 13-10. Оросительный холодильник:
I -  трубы; 2-соединительные колена (калачи); ¿-ж елоб для распределения охлаждающей воды; 
4 -корыто для сбора воды

Оросительные теплообменники применяют в основном для охла
ждения жидкостей и газов или конденсации паров.

Оросительный теплообменник представляет собой змеевик (рис. 13-10) из разме
щенных друг над другом прямых труб 1, соединенных между собой калачами 2. 
Снаружи трубы орошают водой, которую подают в желоб 3 для равномерного 
распределения охлаждающей воды по всей длине верхней трубы змеевика. Отрабо
танная вода поступает в корыто 4 для сбора воды. По трубам протекает охлаждае
мый теплоноситель.

Орошающая теплообменник вода при перетекании по наружным 
стенкам труб частично испаряется: при этом процесс теплообмена 
идет интенсивнее, вследствие чего расход воды на охлаждение 
в оросительных теплообменниках ниже, чем в холодильниках дру
гих типов. Но при этом происходит необратимая потеря воды. Во 
избежание сильного увлажнения воздуха в помещении ороситель
ные теплообменники обычно устанавливают на открытом воздухе. 
По этой же причине, если оросительный теплообменник необходи
мо установить в помещении, его приходится помещать в громозд
кие кожухи, которые подключают к системе вытяжной вентиляции. 
К недостаткам этих теплообменников следует отнести также гро
моздкость, неравномерность смачивания наружной поверхности 
труб, нижние ряды которых могут вообще не смачиваться и прак
тически не участвовать в теплообмене. Поэтому, несмотря на 
простоту изготовления, легкость чистки наружных стенок труб 
и другие достоинства, оросительные теплообменники находят огра
ниченное применение.

Теплообменники с оребренными трубами. В технике достаточно 
часто встречаются процессы теплообмена, в которых коэффициенты 
теплоотдачи по обе стороны поверхности теплопередачи резко 
различаются по величине. Так, например, при нагреве воздуха 
конденсирующимся водяным паром коэффициент теплоотдачи от 
пара к стенке составляет примерно 10 000—15 000 Вт/(м2 К), а от



Рис. 13-11. Элементы трубчатого тепло
обменника с поперечным оребрением:
а - прямоугольные ребра; 6-трапециевидные 
ребра

стенки к нагреваемому воздуху-10-50 Вт/(м2-К). В этом случае 
оребрение труб со стороны воздуха позволяет существенно повы
сить тепловую нагрузку теплообменника за счет увеличения поверх
ности теплообмена со стороны теплоносителя с низким коэффици
ентом теплоотдачи. Этот принцип используют при нагреве или 
охлаждении сильновязких жидкостей, а также газов.

Очевидно, что материал, из которого изготовляют ребристые 
трубы, должен иметь большой коэффициент теплопроводности. 
Для снижения гидравлического сопротивления поверхность ребер 
должна быть параллельна направлению потока теплоносителя. Их 
форма может быть различной. Наиболее часто используют ребра 
прямоугольного (рис. 13-11, а) и трапециевидного (рис. 13-11,6 ) се
чения.

Конструкции оребренных теплообменников весьма разнообраз
ны (рис. 13-12), причем разработаны конструкции как с оребренны- 
ми трубами, так и с плоскими поверхностями теплообмена (рис. 13-
12, г). На рис. 13-13 представлен широко распространенный тепло
обменник для нагрева воздуха-калорифер.

8
Рис. 13-12. Элементы теплообменников с оребрениями:
а поперечное оребрение; б-продольное «плавниковое» оребрение; в-продольное оребрение; 
г- оребрение гофрированием плоских поверхностей теплообмена



Рис. 13-13. Пластинчатый калорифер для подогрева воздуха

13.1.2.Теплообменники с плоской поверхностью 
теплопередачи

Пластинчатые теплообменники. Поверхностью теплообмена в этих 
теплообменниках являются гофрированные параллельные пласти
ны (рис. 13-14, а), с помощью которых создается система узких 
каналов (рис. 13-14, в) шириной 3 -6  мм, с волнистыми стенка
ми. Поскольку скорость движения жидкости в таких каналах зна
чительна (1-3 м/с), то коэффициенты теплопередачи в пластин
чатых теплообменниках достигают больших значений [3000- 
4000 Вт/(м2 • К)] при сравнительно невысоких гидравлических со
противлениях.

На рис. 13-14, а схематично показано движение теплоносителя I  пунктирными 
линиями, а теплоносителя / / -  сплошными. Теплоноситель /  поступает через штуцер 
12, движется по нечетным каналам (считая справа налево) и уходит через штуцер 2. 
Теплоноситель II  поступает в аппарат через штуцер I, протекает по четным каналам 
и выходит через штуцер 2. Пакет пластин зажимается между неподвижной головной 
плитой 3 и подвижной головной плитой 8. На рис. 13-14,6 также схематично 
показано взаимное движение теплоносителей /  и II  между пластинами.

Пластинчатые теплообменники достаточно просты в изготовле
нии, их легко разбирать и ремонтировать. Однако герметизация 
пластин представляет серьезную проблему. По этой же причине их 
применение при высоких давлениях затруднительно.

Спиральные теплообменники. В этих теплообменниках (рис. 13- 
15) поверхность теплообмена образуется двумя длинными металли
ческими листами 1 и 2, свернутыми по спирали.



Рис. 13-14. Пластинчатый теплообменник «фильтр-прессного» типа и его элементы:
а монтажная схема однопоточного аппарата: 1, //-штуцера ввода и вывода теплоносителя 

I /: 2, /2 -штуцера вывода и ввода теплоносителя /; 3 -  неподвижная плита; 4, 13 -каналы для 
движения теплоносителя / (пунктирные линии); 5, 14-каналы для движения теплоносителя II; 
б -четные пластины, считая слева направо (остальные пластины-нечетные), обтекаемые тепло
носителем /  справа и теплоносителем I I  слева; 7-направляющие стержни; 8 -подвижная плита; 
9 -  неподвижная стойка; 10- стяжное винтовое устройство;

б-схема движения теплоностелей / и I I  в однопоточном (одноходовом) теплообменнике; 
«-характер потока жидкости в пространстве между двумя соседними гофрированными 

пластинами;
г -  устройство одного из типов пластин: / -  прокладка, ограничивающая пространство между 

пластинами, по которому движется теплоноситель I  (снизу вверх); 2, 3 - отверстия для прохода 
этого теплоносителя; 4 -две малые кольцевые прокладки, уплотняющие отверстия 5 и 6, через 
которые проходит теплоноситель II
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Рис. 13-15. Спиральный теплообменник:
I, 2-Металлические листы; 3 - пластина-перегородка; 4 -крышки; 5-фланцы; б-прокладка; 
7 - дистанционная полоса; I  и //-теплоносители

Внутренние концы листов приварены к глухой перегородке 3. Между листами 
образованы два изолированных друг от друга канала прямоугольного сечения 
(высотой 2 -8  мм), по которым обычно противотоком движутся теплоносители 
I и II. Иногда высоту канала фиксируют дистанционной полосой 7, которая также 
способствует упрочнению всей конструкции аппарата. С торцов каналы закрыты 
плоскими крышками 4 и уплотнены прокладкой 6. Крышки крепят болтами 
к фланцам 5. Для ввода и вывода теплоносителей у центра крышек и наружных 
концов спирали приваривают штуцеры.

Спиральные теплообменники компактны, позволяют создавать 
высокие скорости движения теплоносителей (для жидкостей до 
1 - 2  м/с) при достаточно низких гидравлических сопротивлениях. 
Однако эти аппараты сложны в изготовлении, не могут работать 
при высоких давлениях (выше 1 МПа), так как герметизация спира
лей вызывает трудности.

Аппараты с двойными стенками (рубашками). Теплообменные 
аппараты с рубашками (рис. 13-16, а) используют в химической 
промышленности как обогреваемые (охлаждаемые) сосуды для 
проведения химических реакций. Как правило, они работаю т под 
избыточным давлением и в зависимости от характера технологиче
ского процесса носят название автоклавов, нитраторов, полимери
заторов, варочных аппаратов и др.

Для обеспечения более интенсивной теплоотдачи от стенки 
к содержимому аппарата внутри него располагают механическую 
мешалку. Иногда тех же целей достигают путем перемешивания 
содержимого аппарата с помощью барботажа паром или сжатым 
газом.

Корпус 1 аппарата снабжен с наружной стороны рубашкой 2, в которую подают 
греющий агент или охлаждающий теплоноситель. К корпусу аппарата рубашку 
крепят (рис. 13-16,6) с помощью сварки или болтами (шпильками). В случае, когда 
рубашка приварена, ее очистка и ремонт затруднены.



Рис. 13-16. Аппарат с греющей рубашкой (а) и способы ее присоединения (б-фланце
вое; в сварное):
1 корпуса сосудов; 2 греющие рубашки; 3 -кольца; -/-фланцы

Поверхность теплообмена рубашек ограничена площадью сте
нок и днища аппарата и обычно не превышает Ю м 2. Давление 
теплоносителя в рубашке может составлять 0,6-1,0 МПа.

Удобство осуществления нагревания с помощью греющей ру
башки состоит в основном в том, что имеется возможность полной 
очистки внутренних поверхностей аппарата, на которых часто 
образуются пригары, кристаллизуются продукт или примеси.

Недостаток греющей рубашки обусловлен главным образом 
тем, что при высоком давлении и большом диаметре аппарата 
толщина стенки рубашки становится значительной, т. е. допустимое 
рабочее давление греющего пара часто относительно невелико. 
Поэтому становится невозможным получение высоких значений 
температурного напора между стенкой и нагреваемой жидкостью 
в аппарате.

13.2. СМЕСИТЕЛЬНЫЕ ТЕПЛООБМЕННИКИ

Смесительные теплообменники являются высокоинтенсивными ап
паратами, так как в них теплообмен происходит при непосредствен
ном соприкосновении теплоносителей, т. е. в смесительных тепло
обменниках отсутствует термическое сопротивление стенки. Эти 
теплообменники применяют в тех случаях, когда допустимо смеше-



Рис. 13-17. Противоточный полочный барометрический конденсатор (а) и противо- 
точный барометрический конденсатор с кольцевыми полками (б):
1 — корпуса; 2 -перфорированные полки; 3 -  барометрические трубы; -/-емкости; 5 -ловушка; 
й-кольцевые полки

ние теплоносителей или когда это смешение определяется техноло
гическими условиями.

Наиболее часто смесительные теплообменники применяют для 
конденсации водяного пара, нагревания и охлаждения воды и газов 
(обычно воздуха). По принципу устройства смесительные теплооб
менники подразделяют на барботажные, полочные, насадочные, 
полые (с разбрызгиванием жидкости).

Широкое использование, например, находят рассмотренные ра
нее барботажные смесительные теплообменники для нагрева воды 
(см. рис. 12-1), градирни для охлаждения воды (см. рис. 12- 10), 
барометрические конденсаторы. Н а рис. 13-17, а показан полочный 
барометрический противоточный конденсатор смешения, предна-



Воздух

Рис. 13-18. Насадочный теплообменник-конденсатор:
/-корпус; 2-насадка; 3 -  распределительное устройство

Рис. 13-19. Схема работы регенераторов с неподвижной насадкой:
1, 2 -  регенеративные теплообменники с насадкой; 3, 4 клапаны; /  и I I  холодный и горячий 
теплоносители

значенный для создания вакуума в аппаратах с паровой средой, 
в частности в выпарных установках (см. гл. 14).

В этом аппарате пар вводят в корпус 1 конденсатора с сегментными перфориро
ванными полками 2. Воду подают на верхнюю полку, откуда она каскадно 
перетекает по полкам 2, имеющим небольшие борта. Основная часть воды вытекает 
тонкими струйками через отверстия в полках, а остальная перетекает через борт на 
нижерасположенную полку. При контакте с водой пар конденсируется, вследствие 
чего в конденсаторе и аппарате создается разрежение.

Образовавшаяся смесь конденсата и воды самотеком сливается в барометриче
скую трубу 3 высотой около 10 м и затем в емкость 4. Барометрическая труба 
3 и емкость 4 образуют гидрозатвор, который препятствует прониканию наружного 
воздуха в аппарат. Из емкости 4 воду удаляют в линию оборотной воды или 
канализацию. Несконденсировавшийся воздух, находившийся в паре и охлаждающей 
воде, пропускают через ловушку 5 и отсасывают вакуум-насосом. Это необходимо 
потому, что присутствие газов (воздуха) в конденсаторе может вызвать резкое 
снижение в нем разрежения. Конструкции барометрических конденсаторов могут 
быть различными. Наиболее распространенными являются рассмотренный (рис. 13- 
17, а) и конденсатор с кольцевыми полками 6 (рис. 13-17,6).

Насадочные смесительные теплообменники (рис. 13-18) представ
ляю т собой цилиндр, заполненный различными по конфигурации 
телами -  насадкой, которая служит для развития поверхности кон
такта. Поскольку эти аппараты применяют для конденсации паров 
и охлаждения газов какой-либо жидкостью, обычно водой, то эту 
жидкость через распределительное устройство 3 подают на насадку;



под действием силы тяжести жидкость растекается по поверхности 
насадки 2 , увеличивая поверхность контакта с поднимающимся 
снизу паром или газом.

В полых аппарат ах- цилиндрах -устанавливают специальные, 
весьма разнообразные разбрызгиватели для увеличения поверхно
сти контакта между водой и паром или газом. В этих аппаратах 
контакт между фазами происходит на поверхности капель.

13.3. РЕГЕНЕРАТИВНЫЕ ТЕПЛООБМЕННИКИ

Регенеративные теплообменники (рис. 13-19) обычно состоят из 
двух аппаратов цилиндрической формы, корпуса которых заполня
ют насадкой в виде свернутой в спираль гофрированной металличе
ской ленты, кирпича, кусков шамота, листового металла и других 
материалов. Эта насадка попеременно нагревается при соприкосно
вении с горячим теплоносителем, затем, соприкасаясь с холодным 
теплоносителем, отдает ему свою теплоту.

В период нагрева насадки через аппарат /  пропускают горячий газ, который 
охлаждается и поступает на дальнейшую переработку, а через другой аппарат 
2 -холодный газ, отнимающий теплоту у насадки, разогретой в предыдущем цикле. 
Каждый цикл, таким образом, состоит из двух периодов: разогрева насадки и ее 
охлаждения. Переключение аппаратов после каждого периода нагревания и охлажде
ния, длящегося обычно по нескольку минут, происходит автоматически с помощью 
клапанов 3 и 4.

13.4. РАСЧЕТ ПОВЕРХНОСТНЫХ ТЕПЛООБМЕННЫХ АППАРАТОВ

Различают проектный и поверочный расчеты теплообменников. 
Целью проектного расчета является определение необходимой 
поверхности теплообмена и режима работы теплообменника для 
обеспечения заданного переноса теплоты от одного теплоносителя 
к другому. Задачей поверочного расчет а  является определение коли
чества передаваемой теплоты и конечных температур теплоносите
лей в данном теплообменнике с известной поверхностью т еплообме
на при заданных условиях его работы. Эти расчеты основываются 
на использовании уравнений теплопередачи и тепловых балансов.

13.4.1. Проектный расчет теплообменника

При проектном расчете теплообменного аппарата обычно заданы 
расход одного из теплоносителей, его начальная и конечная темпе
ратуры, а также начальная температура другого теплоносителя.

Поверхность теплообмена определяют из основного уравнения 
теплопередачи [см. уравнение (11.80)]:

F =  <2/(КА1ср).

В этом уравнении величину Q определяют из уравнения теплово
го баланса в соответствии с заданными технологическими условия
ми. Тепловой баланс теплообменника можно записать следующим



(2  =  С^ (Я  1н -  я  1к) = о 2 ( я 2к -  я 2н),
где , С 2 -  расходы теплоносителей; Н Лн, Я и -начальная и конечная энтальпии 
более нагретого теплоносителя; Н 2к, Н 2н конечная и начальная энтальпии менее 
нагретого теплоносителя.

Значения энтальпий зависят от агрегатного состояния теплоно
сителей, их температуры и теплоемкостей [уравнение (11.4)]; их 
обычно находят по справочникам.

Уравнение (11.3) при условии, что температура теплоносителей 
заметно изменяется, будет содержать две неизвестные величины: С 1 
или С 2- и  конечную температуру одного из теплоносителей. По
этому для такого случая теплообмена, широко распространенного 
в технике, уравнение (11.3) является неопределенным и решается 
методом последовательных приближений. При этом вначале зада
ются значениями параметров конструкции теплообменника (напри
мер, для кожухотрубчатого теплообменника принимают значения 
диаметра и длины труб, скорости теплоносителя), а затем расчетом 
проверяют правильность этого выбора.

Среднюю движущую силу Лгср определяют по уравнению (11.79):
Дгср =  (Дг6 - Д О / 1 п ( Л ; 6/ Д О

с учетом относительного движения теплоносителей. Если при теп
ловых расчетах теплообменников нужно знать среднюю температу
ру теплоносителя, то в общем случае ее можно определить из 
следующего выражения:

гср = (1 /*)/«!?.
О

Если температура вдоль поверхности меняется несильно, то без 
существенной ошибки среднюю температуру теплоносителя можно 
определять как среднеарифметическую между начальной и конеч
ной температурами этого теплоносителя.

Для определения коэффициента теплопередачи К необходимо 
предварительно рассчитать коэффициенты теплоотдачи а 5 и по 
обе стороны стенки, разделяющей теплоносители, а также термиче
ские сопротивления стенки и загрязнений, которые обычно образу
ются на ней. Расчет всех этих величин рассмотрен ранее-в гл. 11.

Определив все эти величины, по выражению (11.72) находят 
значение коэффициента теплопередачи:

1

~ (!/«!) + Х(8Л) + 0 /е12) '
Найдя величину К, по уравнению (11.80) определяют значение 

поверхности теплопередачи .Р.
Поскольку в ходе расчета теплообменника по рассмотренной 

схеме были произвольно приняты некоторые конструктивные и тех
нологические параметры, то после выбора по величине Р нормали
зованного теплообменника эти выбранные величины проверяют.



Чтобы сократить продолжительность расчета теплообменника, 
часто проводят предварительный его выбор, задавшись ориентиро
вочным значением К  (см. разд. 11.10). Затем по справочникам 
подбирают теплообменник и далее проводят расчет поверхности 
теплопередачи по рассмотренной схеме. При достаточно удовлетво
рительном совпадении результатов определения на этом тепловой 
расчет теплообменника заканчивают и переходят к его гидравличе
скому расчету, целью которого является определение гидравличе
ского сопротивления рассчитанного теплообменника.

При расчете поверхности теплопередачи в теплообменнике для 
конденсации перегретого пара следует общую поверхность тепло
передачи разбить как минимум на две зоны (если не требуется 
охлаждать конденсат): первая зона с поверхностью теплопередачи 
F 1 должна обеспечить охлаждение пара до температуры его конден
сации, а вторая зона с поверхностью ^ 2-конденсацию насыщенно
го пара. Поскольку механизм процессов охлаждения и конденсации 
принципиально различен, расчет поверхностей теплопередачи F 1 
и F 2 проводят с учетом специфики этих процессов. Определяя 
величину поверхности теплопередачи по общему уравнению тепло
передачи ^  = ()/(КАгср), коэффициенты теплоотдачи а ( и а 2 и дви
жущую силу процесса Л?„, рассчитывают по соответствующим 
уравнениям (см. разд. 11.7, 11.10 и 11.11). Общая поверхность 
теплопередачи в этом случае будет F  =  F 1 +  F 2 .

Если необходимо конденсат еще и охладить до заданной темпе
ратуры в этом же теплообменнике, то к общей поверхности тепло
передачи следует добавить F 3 -  поверхность теплопередачи третьей 
зоны-необходимой для охлаждения конденсата от температуры 
конденсации до заданной. Тогда поверхность теплопередачи тепло
обменника F  = F 1 + F 2 + / 3 . Отметим, что температурами охлаж 
дающего теплоносителя по зонам приходится задаваться с после
дующей их проверкой.

13.4.2. Основы оптимального расчета теплообменника

При расчете теплообменника, как и любого другого аппарата для 
проведения химико-технологического процесса, не представляется 
возможным только на основе величин, имеющихся в задании на 
проектирование, однозначно определить все необходимые размеры 
и характеристики аппарата. Так, для расчета коэффициентов тепло
отдачи необходимо задаться скоростью движения теплоносителя, 
диаметром труб и т.д. Таким образом, проектировщик при расче
тах теплообменников к заданным (в проектном задании) величинам 
вынужден добавлять ряд других величин, которые часто выбираю т
ся произвольно. Поэтому приходится делать ряд вариантов расчета, 
для того чтобы выбрать наиболее рациональный. При таком  
методе расчета теплообменников объем расчетных вариантов, да 
и сам выбор аппарата, во многом зависят от субъективных факто
ров. Поэтому наиболее рационально расчет и выбор аппарата для



проведения химико-технологического процесса, в том числе и теп
лообменного, рассматривать как задачу оптимизации. При этом 
все достоинства теплообменника выражаются только одной вели
чиной -критерием оптимальности.

При оптимизации расчет направлен на поиск такого варианта, 
для которого критерий оптимальности будет иметь экстремальное 
значение (наибольшее или наименьшее в зависимости от содержа
ния критерия). Например, если в качестве критерия оптимальности 
принята масса аппарата, то из всех вариантов расчета предпочтение 
должно быть отдано тому, у которого масса меньше. Однако для 
большинства установок химических производств такие характери
стики, как масса аппарата, его габариты и т. п., обычно не имеют 
решающего значения. Проектирование теплообменников для этих 
установок должно быть подчинено основной задаче -  обеспечению 
их высокой экономической эффективности. Характеристику такой 
эффективности дает универсальный технико-экономический крите
рий, который часто называют приведенными затратами. Приведен
ные затраты П учитывают капитальные вложения К на изготовле
ние аппарата и его монтаж, эксплуатационные затраты Э и норма
тивный срок окупаемости -  нормативный коэффициент эффективно
сти капиталовложений Е:

П = ЕК + Э. (13.2)

При сравнении различных вариантов наиболее эффективным 
окажется тот, при котором значение П минимально. В этом случае 
приведенные затраты играют роль универсального критерия опти
мальности КО:

КО = min П =  min (ЕК +  Э). (13.2а)
В величину К помимо затрат на изготовление и монтаж тепло

обменника должны входить затраты на изготовление и монтаж 
насосов или компрессоров (нагнетателей) для перекачивания тепло
носителей через теплообменник. Их учет целесообразно проводить 
укрупненно -  по стоимости единицы установочной мощности нагне
тателей. Тогда

К  = Ц Т + П и + К 1М1 + к н2М2 , (13.3)
где Цт-цена теплообменника, р.; Цм-цена монтажа теплообменника, р.; ka l , 
k u2 - стоимость единицы установочной мощности нагнетателей, р/кВт; N t , N 2~ мощ
ности нагнетателей или часть мощности, затрачиваемая на преодоление гидравличе
ского сопротивления данного аппарата.

Эксплуатационные затраты Э могут быть разделены на две 
группы: 1) пропорциональные капитальным вложениям, и 2) не 
зависящие от капитальных вложений. К затратам первой группы 
относятся амортизационные отчисления К а и расходы на текущий 
ремонт и содержание оборудования К р . К затратам второй группы 
относятся расход энергии на привод нагнетателей и стоимость 
теплоносителей. Тогда годовые эксплуатационные расходы можно 
записать так:

Э = К  (К Л +  К р) +  JV1fcel т + N 2ke2 х + G ^ z  + G2n2i, (13.4)



где ке1 и к е2 -стоимость единицы потребляемой энергии для нагнетателей; т -число 
часов работы оборудования в году; 6’, и С2-расходы теплоносителей.

Обычно нагнетатели -  это машины с электроприводами. П оэто
му можно принять, что ке1 =  ке2 =  ке , и тогда

КО = (Е +  К а +  К р) (Цт + Цм + k HlN t +  k H2N 2) +  * .i(JVi + Ay. (13.5)

Следует отметить, что в выражение критерия оптимальности
(13.5) входит ряд коэффициентов, значения которых зависят от вида 
оборудования (например, K d, К р), отрасли промышленности (на
пример, для химической промышленности Е =  0,15 1/год), вида 
используемой энергии и района, в котором эксплуатируется данное 
оборудование (К е).

При проектировании установок химических производств часто 
решается вопрос о выборе типа теплообменника. При этом не 
исключена возможность использования нескольких типов таких 
аппаратов. В этом случае, конечно же, нужно сравнивать аппараты 
разных типов, исходя из имеющих наименьший КО внутри каждого 
типа теплообменников.

При решении задачи выбора оптимального теплообменника 
число конкурентоспособных вариантов может значительно возрас
ти, если допустить варьирование ограничениями технологического 
характера. В частности, при расчете холодильников и конденсато
ров конечная температура оборотной воды, возвращаемой на гра
дирню, принимается проектировщиком (в довольно широких преде
лах). В принципе, и температуру следует выбирать по результатам 
технико-экономической оптимизации всей водооборотной системы. 
Очевидно, что этот более высокий иерархический уровень оптими
зации затронет расчет не только теплообменников, но и градирни, 
системы водоподготовки с учетом энергозатрат на циркуляцию 
воды насосом.

Рассмотренный подход к выбору оптимального теплообменника 
может быть распространен и на выбор оптимального массообмен
ного аппарата.

13.4.3. Поверочный расчет теплообменника

Поверочный расчет теплообменника с известной поверхностью 
теплопередачи заключается, как правило, в определении количества 
передаваемой теплоты и конечных температур теплоносителей при 
их заданных начальных значениях и заданных расходах. Необходи
мость в таком расчете может возникнуть, например, если в резуль
тате проектного расчета был выбран нормализованный аппарат со 
значительным запасом поверхности, а также при проектировании 
сложных последовательно-параллельных схем соединения стан
дартных теплообменников. Поверочные расчеты могут понадобить
ся также для выявления возможностей имеющегося аппарата при 
переходе к проектным режимам работы. Предварительно введем 
понятие о числе единиц переноса для процессов теплообмена.



Число единиц переноса N  энергии (теплоты) характеризует отно
шение разности температур на входе в теплообменник и выходе из 
него для данного теплоносителя на единицу движущей силы Л/ср, 
процесса, т. е. для охлаждаемого теплоносителя

*  = 0 „ - 0 /Лгср.
Тогда для менее нагретого теплоносителя с учетом уравнения 

теплового баланса и уравнения теплопередачи
Ы2 =  № /( С 2с2), (13.6)

а для более нагретого теплоносителя
ЛГ, = К Р / ( в 1с 1) =  К И 2 . (13.7)

Поскольку среднюю движущую силу при двух неизвестных 
температурах заранее определить нельзя, поверочные расчеты удоб
нее проводить, преобразовав систему уравнений теплового баланса 
и теплоотдачи в зависимость между эффективностью теплопереда
чи и числом единиц переноса.

Эффективность теплопередачи представляет собой безразмерное 
изменение температуры холодного или горячего теплоносителя, 
отнесеннок к максимальному температурному перепаду в теплооб
меннике:

Я2 = ('2. - 0 /(*1. - < 2.)- (13-8)
Обозначив правую часть выражения (13.8) через Р, для более 

нагретого теплоносителя получим:

£ 1 = « 1 н - 0 / ( » 1 н - ' 2  . )  =  « * •  С 3 ' 9 )

где
я  =  С 2С2/ ( 0 1С1) =  (<1н -  / 1ж) / ( г 2к -  *2н). (13.10)

В теплообменнике при противотоке теплоносителей, не меняю
щих агрегатное состояние, зависимость (13.8) с учетом выражений
(13.6), (13.7) и (13.10) имеет вид:

1 — ехр[ЛГ2(Л — 1)]

1 — Л ехр[Л/2 (Т? — 1)] 

Е 2 = М2/ ( М 2 +  1)

(13.11)
л* 1

(13.12)
Л-.1

При прямотоке
Е 2 =  {1 - е х р [ - ] У 2(Л +  1 ) ] } / ( Л +  1). (13.13)

Конечные температуры теплоносителей определяют из выраже
ний (13.8) и (13.9):

*2« =  г2н ^ (Л н  — ?2н)’ (13.8а)

г1, = ' 1„ - £1('1„ - ' 2„)- (139а)



Расчеты выполняют, предполагая, что коэффициент теплопере
дачи известен из проектного расчета и его возможное изменение 
вследствие изменения температур незначительно.

Расчет усложняется, если в теплообменнике имеет место сме
шанный ток (как в многоходовых кожухотрубчатых теплообменни
ках или в пластинчатых с несимметричной компоновкой пластин), 
а также при перекрестном токе. В этих случаях среднюю движущую 
силу рассчитывают, вводя поправку ед, к среднелогарифмической. 
Тогда

1 - е х р [ б Д,ЛГ2( Я - 1)]
Е 2 = ---------------------------------- . (13.14)

1 -  R e \ p l e &lN 2 (R  -  1)]

Поскольку ед, зависит от искомых конечных температур (см. 
разд. 11.12), эффективность Е 2 приходится рассчитывать прибли
женно итерационным методом. Чтобы избежать итерационных 
расчетов, можно воспользоваться графиками зависимостей 
Е2 (R, N 2) для различных схем движения теплоносителей, приведен
ных в справочной литературе.

Эффективность конденсаторов насыщенных паров, в которых 
температуру горячего теплоносителя t i можно считать постоянной, 
не зависящей от направления движения хладоагента; можно выра
зить так:

Е 2 =  (г2к -  г2н) / ( ' 1  -  ?2н) =  1 -  е х р (—JV2), (13.15)

откуда t2K =  t2H + E 2 ( t1 -  t2J .

По этим же уравнениям можно выполнить поверочный расчет 
теплообменника с идеальным перемешиванием горячего теплоноси
теля, или когда G 1c1 »  G2c2 , поскольку в том и другом случаях 
?! ~  const. Если постоянна температура холодного теплоносителя, 
то

Е 1 =  0 i„  -  t JK h n  -  h) = 1 -  ехр( —ЛГ2) (13.16)

= (13.17)

Кроме рассмотренных выше, возможны и другие варианты 
поверочного расчета выходных параметров теплообменников, кото
рые рассматриваются в специальной литературе.

13.4.4. Рекомендации по проектированию 
поверхностных теплообменников

При проектировании поверхностных теплообменников выбор конст
рукции теплообменника приобретает важнейшее значение. Следует 
учитывать ряд требований, которым должен удовлетворять данный 
теплообменник. Эти требования зависят от конкретных условий 
протекания процесса теплообмена, к которым прежде всего следует 
отнести величину тепловой нагрузки аппарата, агрегатное состоя



ние и физико-химические свойства теплоносителей (вязкость и др.), 
их агрегативность, температуру и давление в аппарате, условия 
теплопереноса (гидродинамические режимы, соотношения между 
коэффициентами теплоотдачи по обе стороны стенки и др.), воз
можность создания чистого противотока, если температуры тепло
носителей в процессе теплопереноса заметно изменяются, возмож
ность загрязнения поверхностей теплообмена (если таковая сущест
вует, то желательно, чтобы поверхность была доступной для 
периодической чистки) и др. Кроме того, теплообменник должен 
быть как можно более прост по устройству, компактен, с малой 
металлоемкостью и т. п. Конструкции теплообменника, который бы 
удовлетворял всем названным требованиям, нет. Поэтому в каждом 
конкретном случае теплообмена приходится ограничиваться выбо
ром наиболее подходящей конструкции.

При выборе теплообменника следует учитывать также положе
ния, которые существенно влияют на интенсивность теплообмена, 
размеры теплообменника и условия его эксплуатации. Важнейшие 
из них рассмотрены ниже.

Для получения высоких значений коэффициентов теплопередачи 
через теплообменник необходимо пропускать теплоносители с дос
таточно большими скоростями. Однако при этом возрастает гид
равлическое сопротивление теплообменника. Из практических дан
ных следует, что приемлемые значения коэффициентов теплоотдачи 
можно получить при скоростях для жидкостей до 1-1,5 м/с и для 
газов до 10-25 м/с. Обычно в теплообменниках различных типов 
можно принимать скорости, которые рекомендуются при протека
нии жидкостей и газов в трубопроводах и каналах (см. разд. 6.5).

Надо помнить, что увеличение скорости одного теплоносителя 
заметно повышает коэффициент теплопередачи только в том слу
чае, если коэффициент теплоотдачи с другой стороны стенки велик 
(т. е. является нелимитирующим), а термическое сопротивление 
стенки мало. Поскольку массовые расходы теплоносителей опреде
ляются тепловым и материальным балансами теплообменника, то 
на линейную скорость теплоносителей в аппарате можно повлиять 
только соответствующим подбором в нем сечений.

В некоторых случаях коэффициент теплопередачи может опреде
ляться в первую очередь термическим сопротивлением загрязнения 
на стенке. При большом загрязнении увеличение скорости теплоно
сителя практически не приводит к существенной интенсификации 
теплопереноса, однако увеличивает затраты энергии на прокачива
ние теплоносителей через аппарат. В то же время нужно помнить, 
что чем выше скорости теплоносителей, тем медленнее происходит 
отложение накипи и загрязнений на поверхности теплопередающих 
стенок теплообменников. Таким образом, задача выбора рацио
нальных скоростей теплоносителей может быть решена только 
путем проведения оптимизационного расчета, на основе сопоставле
ния значительного числа вариантов.



Важно правильно определить место ввода теплоносителей в 
трубчатый теплообменник. При проектировании кожухотрубчатых 
теплообменников теплоноситель с меньшим коэффициентом тепло
отдачи для увеличения скорости следует пропускать по трубам, так 
как сечение труб меньше сечения межтрубного пространства. Тепло
носитель с высоким давлением пропускают по трубам для того, 
чтобы кожух не подвергался повышенному давлению. По трубам 
пропускают также корродирующий теплоноситель, поскольку ко
жух при этом может быть изготовлен из недорогого материала.

Для снижения тепловых потерь в нагревательных теплообменни
ках более горячий (охлаждаемый) теплоноситель пропускают по 
трубам, а в холодильниках -  наоборот, что способствует более 
интенсивному охлаждению за счет потерь теплоты в окружающую 
среду. Если теплоноситель в процессе теплопереноса может выде
лять загрязнения, оседающие на теплопередающей поверхности, то 
такой теплоноситель направляют с той стороны этой поверхности, 
которую легче чистить.
13.5. ТЕПЛОПЕРЕДАЮЩИЕ (ТЕПЛОВЫЕ) ТРУБЫ

Под теплопередающими, или тепловыми, трубами понимают уст
ройство, которое способно передавать очень большие количества 
теплоты (порядка 105 кВт/м2) при весьма малых перепадах темпе
ратур (порядка одного градуса на один метр длины трубы). В этих 
устройствах осуществляется перенос теплоты парообразования 
вследствие испарения жидкости в одной части трубы и конденсации 
паров в другой. При этом осевой перенос теплоты происходит за 
счет конвективного перемещения паров со значительной скоростью.

На одном конце герметичной трубы -  в зоне испарения 1 (рис. 13-20) -  вследствие 
внешнего подвода теплоты рабочее вещество переходит из жидкого состояния 
в паровое. Образующиеся при этом пары под действием разности давлений в зонах 
1 и 3 переносятся через адиабатическую зону 2 длиной Ь  в зону 3, в которой 
происходит их конденсация. Выделяющаяся при этом теплота конденсации через 
стенку трубы передается воспринимающей среде.

По фитилю 4 конденсат под действием капиллярных сил перетекает из зоны 
конденсации 3 в зону испарения 1. Действие капиллярных сил обусловлено тем, что 
при испарении в зоне / кривизна мениска в капиллярах фитиля увеличивается 
и в капилляре создается разрежение, а при конденсации паров в зоне 3 мениски 
отсутствуют, и капиллярное давление при этом практически равно нулю. Очевидным 
результатом такой ситуации является перемещение конденсата в зону испарения 
и создание таким образом замкнутой циркуляции рабочего вещества в тепловой 
трубе. Поэтому фитиль 4 в тепловой трубе обычно называют «капиллярным
насосом».

Рис. 13-20. Теплопередаю
щая (тепловая) труба:
/-зона испарения; 2 - адиаба
тическая зона; 3 -зона кон
денсации; 4 -фитиль; 5-кор
пус трубы

/ - /*  —--------гттт



В теплообменниках с теплопередающими трубами в качестве 
теплоносителя (рабочего вещества) используют жидкий гелий, азот, 
спирты, воду, жидкие металлы, реже -  хладоны). Поэтому тепловые 
трубы можно использовать для создания как низких температур, 
так и очень высоких (до 2000-2500 °С). Выбор рабочего вещества 
определяется в основном температурой его фазового перехода, 
которую можно регулировать давлением внутри теплопередающей 
трубы.

Теплопередающие трубы применяют в тех случаях, когда необ
ходимо с относительно малых площадей теплопередачи снимать 
большие тепловые нагрузки, для создания систем термостабилиза
ции различных объектов и т.п. При этом следует учитывать, что 
лимитирующими стадиями процесса теплопереноса в аппаратах 
с тепловыми трубами обычно являются подвод теплоты к наружной 
поверхности зоны испарения и отвод теплоты от наружной поверх
ности зоны конденсации. Кроме того, возможны ограничения при
менения тепловых труб вследствие высокого термического сопро
тивления материала фитиля. Поэтому иногда роль фитиля выпол
няют мелкие продольные канавки различной формы на внутренней 
стенке тепловой трубы, что существенно усложняет конструкцию 
этих устройств и увеличивает гидравлическое сопротивление при 
движении жидкости вдоль канавок. К недостаткам аппаратов на 
основе тепловых труб следует также отнести тот факт, что значи
тельная часть труб в теплообмене с воспринимающей средой не 
участвует.

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Дайте классификацию теплообменных аппаратов.
2. Опишите устройство и принцип действия кож ухотрубчатых 

теплообменников ( одноходовых и многоходовых).
3. Охарактеризуйте температурные компенсаторы в кож ухо

трубчатых теплообменниках.
4. Опишите устройство элементных теплообменников. Сопоставь

те их с кож ухотрубчатыми теплообменниками.
5. Опишите устройство, обоснуйте достоинства и недостатки 

двухт рубных теплообменников. Сравните эти теплообменники 
с кож ухотрубчатыми.

6. Перечислите области применения змеевиковых теплообменников, 
опишите их устройство.

7. Обоснуйте достоинства и недостатки оросительных теплооб
менников, области их применения.

8. Для каких случаев теплообмена применяют теплообменники 
с оребренными трубами?

9. Дайте классификацию смесительных теплообменников. Почему 
теплоперенос для одних и т ех ж е теплоносителей при одинако
вых начальных температурах в смесительных теплообменниках 
обычно протекает интенсивнее, чем в поверхностных?



10. Опишите устройство барометрических конденсаторов смеш е
ния. Укажите назначение барометрической трубы.

11. Опишите устройство и принцип действия регенеративного теп
лообменника. В каких случаях целесообразно использование этих  
теплообменников?

12. Покажите схему проектного расчет а поверхностных т еплооб
менников. Какими величинами обычно приходится задават ься  
при проектных расчетах теплообменников?

13. Раскройте принцип оптимального расчета поверхностных теп
лообменников.

14. Покажите схему поверочного расчета поверхностных т еплооб
менников.

15. Опишите устройство и принцип действия теплопередающих 
труб.

ГЛ А В А  14

ВЫПАРИВАНИЕ

При кипении растворов нелетучих веществ (например, растворов 
солей, щелочей, органических веществ с очень низким давлением 
паров при температуре кипения и т. п.) в пары переходит практиче
ски только растворитель. По мере его испарения и удаления в виде 
паров концентрация раствора повышается. Процесс концентрирова
ния растворов, заключающийся в частичном удалении раст ворителя  
путем его испарения при кипении, называется выпариванием.

Испарение при температурах ниже температуры кипения данно
го раствора происходит с его поверхности, в то время как при 
кипении растворитель испаряется во всем объеме кипящего раство
ра, что значительно интенсифицирует процесс удаления раствори
теля из раствора.

Обычно из раствора удаляют лишь часть растворителя, так как 
в применяемых для выпаривания аппаратах вещество должно оста
ваться в текучем состоянии. В ряде случаев при выпаривании 
растворов твердых веществ достигается насыщение раствора. При 
дальнейшем удалении растворителя из такого раствора происходит 
кристаллизация, т. е. выделение из него твердого вещества.

Процесс выпаривания широко применяется для повышения кон
центрации разбавленных растворов, выделения из них растворен
ных веществ путем кристаллизации, а иногда-для выделения раст
ворителя (например, при получении питьевой или технической воды 
в выпарных опреснительных установках).

Для осуществления процесса выпаривания необходимо теплоту 
от теплоносителя передать кипящему раствору, что возможно лишь 
при наличии разности температур между ними. При анализе и рас-



Рис. 14-1. Схема однокорпусной выпарной установки:
/-сепаратор; 2-греющая камера; 3 -  циркуляционная труба; 4 -  барометрический конденсатор; 
5 -  барометрическая труба; 6-вакуум-насос

чете процесса выпаривания эту разность температур между тепло
носителем и кипящим раствором принято называть полезной раз
ностью температур. В качестве теплоносителя в выпарных аппара
тах чаще всего используют насыщенный водяной пар, который 
называют греющим или первичным, хотя, конечно, для этой цели 
могут быть применены и другие виды нагрева, и другие теплоно
сители.

Таким образом, выпаривание является типичным процессом 
переноса теплоты от более нагретого теплоносителя -  греющего 
п а р а -к  кипящему раствору. Оба этих процесса -  конденсация на
сыщенного пара и кипение жидкостей -  рассмотрены ранее (см. 
разд. 11.7 и 11.8). Основные отличия процесса выпаривания, вслед
ствие которых выпаривание в ряду тепловых процессов выделяют 
в самостоятельный раздел, заключается в особенностях его аппара
турного оформления и методе расчета выпарных установок.

В отличие от обычных теплообменников выпарные аппараты 
состоят из двух основных узлов (рис. 14-1): греющей камеры, или 
кипятильника, 2 (как правило, в виде пучка труб) и сепаратора 1, 
предназначенного для улавливания капель раствора из пара, обра
зующегося при кипении раствора. Для более полного улавливания 
в сепараторе устанавливают различные по конструкции брызгоуло- 
вители.

Поверхность кипятильных труб, так же как и при расчетах 
теплообменников, определяют по уравнению (11 .73 ):

■̂ = <2 / ( ^ 0 .



Однако для процесса выпаривания расчет входящих в это урав
нение величин существенно усложняется. Например, при определе
нии полезной разности температур Лгп =  Т — ?к часто затруднитель
но определить температуру /к кипения раствора, которая зависит от 
концентрации раствора, давления над ним, высоты кипятильных 
труб; не всегда просто определить и температуру Т  греющего пара, 
поскольку его давление обычно не задается.

Для снижения скорости отложения загрязнений (накипи) на 
стенках труб в выпарных аппаратах создают условия для интенсив
ной циркуляции раствора (при этом скорость движения раствора 
в трубах составляет 1-3 м/с). Естественно, циркуляцию раствора 
также следует учитывать при расчете выпарных аппаратов.

Из схемы одной из конструкций выпарного аппарата с внутренней цикруляцион- 
ной трубой, представленной на рис. 14-1, видно, что исходный разбавленный раствор 
поступает в нижнюю часть сепаратора 1 и затем попадает в кипятильные трубы. 
Первичный пар направляют в межтрубное пространство греющей камеры, где он 
конденсируется, отдавая теплоту конденсации через стенки кипятильных труб к кипя
щему раствору.

Выпарной аппарат указанного типа работает по принципу направленной естест
венной циркуляции, которая вызывается различием плотностей кипящего раствора 
в циркуляционной трубе 3 и в  кипятильных трубах греющей камеры 2. Разность 
плотностей обусловливается различием удельного теплового потока, приходящегося 
на единицу объема раствора: в кипятильных трубах он выше, чем в циркуляционной 
трубе. Поэтому интенсивность кипения, а следовательно, и парообразование в них 
тоже выше; образующаяся здесь парожидкостная смесь имеет меньшую плотность, 
чем в циркуляционной трубе. Это приводит к направленной циркуляции кипящего 
раствора, который по циркуляционной трубе опускается вниз, а по кипятильным 
трубам поднимается вверх. Парожидкостная смесь попадает затем в сепаратор, 
в котором пар отделяется от раствора, и его выводят из аппарата. Упаренный 
раствор выходит из штуцера в днище аппарата. Таким образом, в аппаратах 
с естественной циркуляцией раствора создастся организованный циркуляционный 
контур по схеме: кипятильные (подъемные) трубы -» паровое пространство -» цир
куляционная (опускная) труба -* подъемные трубы, и т.д.

Выпаривание проводят при атмосферном давлении, под ваку
умом или под давлением, большим атмосферного. Отметим, что 
образующийся при выпаривании растворов пар, называют вторич
ным, или соковым.

Выпаривание под вакуумом имеет ряд преимуществ по сравне
нию с атмосферной выпаркой: снижается температура кипения 
раствора, что дает возможность использовать этот способ для 
выпаривания растворов термически нестойких веществ; повышается 
полезная разность температур, что ведет к снижению требуемой 
поверхности теплопередачи выпарного аппарата; несколько снижа
ются потери теплоты в окружающую среду (так как снижается 
температура стенки аппарата); появляется возможность использо
вания теплоносителя низкого потенциала. К недостаткам выпарива
ния под вакуумом относятся удорожание установки (так как требу
ется дополнительное оборудование-конденсатор, вакуум-насос и 
др.), а также несколько больший расход греющего пара на 1 кг 
выпариваемой жидкости (вследствие снижения давления над раст
вором происходит увеличение теплоты испарения растворителя).

При выпаривании под повышенным давлением (выше атмосфер



ного) вторичный пар может быть использован в качестве греющего 
агента для различных технологических нужд.

В случае, если в выпарной установке имеется один выпарной 
аппарат (см. рис. 14-1), такую установку называют однокорпусной. 
Если же в установке имеются два или более последовательно 
соединенных корпусов, то такую установку называют многокорпус
ной. В этом случае вторичный пар одного корпуса используют для 
нагревания в других выпарных аппаратах той же установки, что 
приводит к существенной экономии свежего греющего пара. Вто
ричный пар, отбираемый из выпарной установки для других нужд, 
называют экстра-паром. В многокорпусной выпарной установке 
свежий пар подают только в первый корпус. Из первого корпуса 
образовавшийся вторичный пар поступает во второй корпус этой же 
установки в качестве греющего, в свою очередь вторичный пар 
второго корпуса поступает в третий корпус в качестве греющего, 
и т. д.

При больших производительностях (от нескольких кубических 
метров выпариваемого раствора в час и выше), что характерно для 
промышленности, выпаривание проводят по непрерывному принци
пу. В аппаратах непрерывного действия обычно создают условия 
для интенсивной циркуляции раствора, т. е. в таких аппаратах 
гидродинамическая структура потоков близка к модели идеального 
смешения. Поэтому концентрация раствора в таких аппаратах 
ближе к конечной, что приводит к ухудшению условий теплопереда
чи (так, с повышением концентрации раствора увеличивается его 
вязкость и, следовательно, снижается коэффициент теплоотдачи от 
стенки к раствору).

Периодическое выпаривание проводят при малых производи
тельностях и необходимости упаривания раствора до существенно 
высоких концентраций.

14.1. ОДНОКОРПУСНОЕ (ОДНОКРАТНОЕ) ВЫПАРИВАНИЕ

Процесс однократного выпаривания проводят в одном аппарате 
(см. рис. 14-1). Материальный баланс выпарного аппарата для 
непрерывного процесса записывают при допущении, что отсутству
ет унос нелетучего продукта вместе с каплями, попадающими из 
кипящего раствора во вторичный пар. Для этих условий материаль
ный баланс по общему количеству продуктов представляют в сле
дующем виде:

в а = в ж + Ш, (14.1)

по нелетучему продукту-
С л  =  С а . (14.2)

где 6 ',,, О,-расходы соответственно исходного и упаренного растворов, кг/с; х н 
и х к — концентрации соответственно растворенного продукта в исходном и упаренном 
растворе, кг продукта на 1 кг раствора; IV - выход вторичного пара, кг/с.

Из уравнений (14.1) и (14.2) подлежат определению расходы



упаренного раствора и выход растворителя (вторичного пара):
Ск = Сих н/х „  (14.3) Ф = С ж( \ - х 1/ х ш), (14.4)

а также конечная концентрация упаренного раствора:
х< = Снх и/(С н -  щ . (14.5)

Расход теплоты на проведение процесса определяют из уравне
ния теплового баланса, записанного в следующем виде:

(14.6)

где О-расход греющего пара, кг/с; Н т, Н я п - энтальпии соответственно греющего 
и вторичного паров, Дж/кг; Ни, Н х , Н т к-  энтальпии соответственно исходного 
и упаренного растворов и конденсата греющего пара, Дж/кг; 2 П-потери теплоты 
в окружающую среду, Дж/с.

Вводя упрощающие допущения, уравнение (14.6) приводят к ви
ду, более удобному для пользования. Запишем тепловой баланс 
смешения упаренного раствора и испаренной воды при температуре 
кипения /к, сделав допущение о постоянстве сн в интервале темпера
тур от 1Н до в виде

где , с , , ев -  теплоемкости соответственно походного и упаренного растворов 
и растворителя, Дж/кг; -теплота концентрирования раствора в интервале 
изменения концентрации от х и до х к, Дж/с.

Теплота концентрирования численно равна теплоте растворения, 
но с обратным знаком.

Выразим энтальпии растворов и пара в уравнении (14.6) следую
щим образом: Я р = с/, Н п — м  +  г, где г-теплота парообразования 
при соответствующем давлении. Тогда с учетом (14.6а) уравнение
(14.6) можно представить в виде равенства

где ег-теплоемкость конденсата греющего пара; 0 -температура конденсации.
Левая часть равенства (14.7) показывает количество теплоты, 

выделяющейся в выпарном аппарате при конденсации I), кг/с 
греющего пара. Правая часть показывает, на что эта теплота 
расходуется: первый член-расход теплоты на нагревание исходного 
раствора от начальной температуры до температуры кипения, 
второй -  расход теплоты на испарение растворителя из раствора при 
температуре кипения, далее-расход теплоты на компенсацию теп
лоты концентрирования и потерь теплоты в окружающую среду.

При сравнительно небольшой степени концентрирования рас
твора и высоком качестве тепловой изоляции величинами ()кон и ()п 
можно пренебречь, учитывая значительное количество теплоты, 
выделяющейся при конденсации греющего пара. Если же предпо
ложить, что раствор поступает на выпаривание при температуре 
кипения в аппарате, т. е. /н = гк, то

(14.6а)

0 (Н т- с 1в ) = Ц '( Н в - с,1к), (14.8)



или
0 / \ У =  (Я . -  св?к) /(Я г -  с\ 0) = г/гг . (14.8а)

Если в качестве греющего пара используют насыщенный водя
ной пар, а упаривают водный раствор, то приблизительно г х  гг . 
Э то означает, что на испарение 1 кг растворителя затрачивается 
примерно 1 кг греющего пара, т. е. О/ Шх  1. В действительности 
г >  гт, а если учесть потерю теплоты на компенсацию <2 К0Н и <2 „ , 
реальное значение О /Ж » 1,05 -н 1,15.

Уравнение (14.7) в расчетной практике используют для определе
ния расхода греющего первичного пара И и расхода теплоты для 
проведения процесса Q. Последняя величина позволяет определить 
потребную поверхность теплопередачи в выпарном аппарате Г = 
=  <2/ (КА[П). Коэффициент теплопередачи К  находят по уравнению 
(11.72), определение полезной разности температур (Агп = Тт — гк) 
сводится к нахождению температуры кипения раствора .
14.2. ТЕМПЕРАТУРА КИПЕНИЯ РАСТВОРА 
И  ТЕМПЕРАТУРНЫЕ ПОТЕРИ

Обычно в однокорпусных выпарных установках известны давления 
первичного греющего и вторичного паров, а следовательно, опреде
лены и их температуры. Разность между температурами греющего 
и вторичного паров называют общей разностью температур выпар
ного аппарата:

Ч б  = Г Г- / _ П. (14.9)

Общая разность температур связана с полезной разностью 
температур соотношением:

Дгп =  М о6 -  А' -  Д" =  тг -  гв п -  А' -  А". (14.10)

Обозначив ?в п — А' — А" =  , получим
А1» =  ТГ - 1 К. (14.11)

Величины А' и А" называют температурными депрессиями (тем
пературными потерями).

Величину А' называют концентрационной температурной депрес
сией и определяют как повышение температуры кипения раствора 
по сравнению с температурой кипения чистого растворителя при 
данном давлении:

А' = (14.12)

где ?к, гв п-температуры соответственно кипения раствора и чистого растворителя; 
последняя численно равна температуре вторичного пара при данном давлении.

Таким образом, температура образующегося при кипении рас
творов вторичного пара (т. е. пара над раствором, который затем 
в виде греющего идет в следующий корпус) ниже, чем температура 
кипения раствора, и поэтому часть общей разности температур всей 
установки теряется бесполезно.



В технической литературе приводятся сведения по температурам 
кипения растворов различных концентраций, как правило, при 
атмосферном давлении -  Датм, которую легко определить по спра
вочникам. При других давлениях А' находят с помощью уравнения 
И. А. Тищенко:

Д' = 1,62- 10- 2 (Г 2/г)ДаТМ, (14.13)

гДе Г-температура кипения чистого растворителя, К; г-теплота испарения чистого 
растворителя при данном давлении, кДж/кг.

Температурную потерю А" называют гидростатической т ем пе
ратурной депрессией', она характеризует повышение температуры 
кипения раствора с увеличением давления гидростатического стол
ба жидкости. Гидростатическая депрессия А" проявляется лишь 
в аппаратах с кипением раствора в кипятильных трубах нагрева
тельной камеры. В этом случае за температуру кипения раствора 
принимают температуру кипения в средней части кипятильных 
труб. Тогда

А" =  гср-г » .п, (14.14).

где гср -  температура кипения растворителя при давлении Рср в средней части 
кипятильных труб, К; ?вл-температура вторичного пара при давлении в аппарате 
Р„, К.

Давление в средней части кипятильных труб определяют по 
выражению

Рср = Рл + Н рахд /2 , (14.15)

где Я -вы сота кипятильных труб, м; рпж-плотность парожидкостной смеси в аппа
рате, кг/м3.

Для ориентировочных расчетов можно принять, что доля пара 
в кипящем растворе (паронаполнение) е =  0,5. Тогда плотность 
парожидкостной среды равна половине плотности раствора рпж «  

рж/2. Поэтому
Рср «  Рл +  Я рж3/4. (14.16)

14.3 МНОГОКОРПУСНОЕ (МНОГОКРАТНОЕ) ВЫПАРИВАНИЕ

Многократное выпаривание проводят в нескольких последователь
но соединенных аппаратах, в которых давление поддерживают 
таким образом, чтобы вторичный пар предыдущего корпуса можно 
было использовать в качестве греющего пара в каждом последую
щем корпусе. Такая организация выпаривания приводит к значи
тельной экономии греющего пара. Если приближенно принять, что 
1 кг греющего первичного пара испаряет 1 кг воды с образованием 
1 кг вторичного пара, который затем в последующем корпусе уже 
в качестве греющего испарит также 1 кг воды и т.д., то общий 
расход свежего греющего пара на процесс уменьшается пропорцио
нально числу корпусов. Практически в реальных установках такое 
соотношение не выдерживается, оно как правило, ниже.



Рис. 14-2. Многокорпусная прямоточная выпарная установка:
1-  3 -корпуса; 4-барометрический конденсатор; 5 -  вакуум-насос; 6 -  подогреватель исходного 
раствора

В зависимости от взаимного направления движения раствора 
и греющего пара из корпуса в корпус различают прямоточные 
и противоточные выпарные установки, а также установки с парал
лельной или со смешанной подачей раствора в аппараты. Наи
большее распространение в промышленных условиях получили 
прямоточные выпарные установки (рис. 14-2), в которых греющий 
пар и выпариваемый раствор направляют в первый корпус 1, затем 
частично упаренный раствор самотеком перетекает во второй кор
пус 2 , и т.д.; вторичный пар первого корпуса направляют в качестве 
греющего пара во второй корпус, и т. д.

Прямоточная выпарная установка по сравнению с другими 
обладает некоторыми преимуществами: поскольку перетекание рас
твора из корпуса в корпус благодаря разности давлений идет 
самотеком, отпадает необходимость в установке насосов для пере
качивания кипящих растворов. Температуры кипения раствора и 
давления вторичных паров в каждом последующем корпусе ниже, 
чем в предыдущем, поэтому раствор в корпуса (кроме 1 -го) поступа
ет перегретым. Теплота, которая выделяется при охлаждении рас
твора до температуры кипения в последующем корпусе, идет на 
дополнительное испарение растворителя из этого же раствора. Это 
явление получило название самоиспарения.

Недостатками прямоточной схемы выпарной установки являют
ся понижение температуры кипения и повышение концентрации 
раствора от первого корпуса к последнему. Это приводит к повыше
нию вязкости раствора и, следовательно, к снижению интенсивно
сти теплоотдачи при кипении, уменьшению коэффициента теплопе
редачи и, как следствие, к увеличению общей поверхности теплопе



редачи. Однако, несмотря на увеличение потребной поверхности 
теплопередачи, достоинства прямоточной схемы имеют превали
рующее значение, что определяет их широкое распространение.

Материальный и тепловые балансы многокорпусных установок. 
Уравнения материальных и тепловых балансов для многокорпус
ных установок представляют собой системы уравнений, записанных 
для каждого корпуса в отдельности. Уравнения материального 
баланса позволяют определить общее количество испаренной воды 
в установке и концентрацию растворенного компонента по корпу
сам при условии, что задан закон распределения испаренной воды 
по корпусам:

^„6щ =  с н(1 - х и/х к), (14.17) (14.18)

х а- 1 = Ол- 1х л- 1К а я- 1 -  £  \Уд = Опх Л О п- 1 -  £  И^), (14.19)
¡=1 1=1 

где (7„, 6’„ -, расходы соответственно исходного и поступающего в и-й корпус 
растворов, кг/с; общее количество испаренной воды в установке и ¿-м
корпусе, кг/с; хн, х к , х „ -1 концентрации растворов соответственно исходного, 
упаренного и в (л — 1)-м корпусе, кг упаренного раствора на 1 кг исходного раствора.

Концентрацию упаренного раствора х к определяют по выраже
нию (14.5).

Уравнение теплового баланса для п-го корпуса без учета отбора 
экстра-пара:

УУ^1Нп_ 1 + Сп- 1Н р(„ -1) = 0„Н р„ + П 'п_ 1Н г(^ 1)+ \У„Н„„,п + а„п , (14.20)

где №„-1 , расходы соответственно греющего и вторичного паров в п-м корпусе, 
кг/с; 1, (/„-расходы соответственно исходного и упаренного раствора в п-м 
корпусе, кг/с; Н„ х, # „ в п энтальпии соответственно греющего и вторичного паров 
в п-м корпусе, Дж/кг; Я р(„_и , Я г(„_ и -энтальпии соответственно исходного,
упаренного растворов и конденсата греющего пара в п-м корпусе, Дж/кг; <2„п-потери 
теплоты в окружающую среду в п-м корпусе.

С помощью уравнений тепловых балансов для всех корпусов 
(14.20) и уравнения баланса по испаренной жидкости (14.18) опреде
ляют расход греющего пара в первом корпусе, расходы упаренной 
воды в каждом корпусе и их тепловые нагрузки.

Одной из задач расчета многокорпусных выпарных установок 
является определение потребной поверхности теплопередачи корпу
сов, для чего необходимо знание полезной разности температур 
каждого корпуса.

Полезная разность температур в многокорпусной установке и ее 
распределение по корпусам. Суммарную полезную разность темпе
ратур £  Л/п многокорпусной установки находят из уравнения

1 А'п =  Л'о6ш- 1 > .  (14.21)

где А ^щ - общая разность температур многокорпусной установки, равная разности 
между температурой греющего пара в первом корпусе Тг и температурой вторичного 
пара, поступающего из последнего корпуса в барометрический конденсатор /6 :



Рис. 14-3. Схема аппарата и температурный график выпарной установки:
1 - 2 -конденсация греющего пара (без учета охлаждения конденсата); 5-5-изменение темпера
туры кипения под действием гидростатического столба жидкости; 4-температура кипения 
раствора; 5 - 6 - концентрационная температурная депрессия; б - 7-гидродинамическая темпера
турная депрессия

В выражении (14.21) величина £ Д  характеризует суммарные температурные 
потери во всех корпусах установки:

1 Д = 1 Д' + ЕД" + 1 Д"'.
1 1 1

Кроме указанных выше концентрационной А' и гидростатичес
кой А" депрессий в многокорпусной установке возникает еще одна 
температурная потеря-гидродинамическая температурная депрес
сия А'". Она вызывается потерей давления вторичных паров при 
переходе из одного аппарата в другой на преодоление местных 
сопротивлений и трения. Как правило, вторичные пары-насыщен
ные, поэтому потеря давления паром влечет за собой уменьшение 
его температуры. По разности давлений (температур) паров на 
выходе из предыдущего аппарата и на входе в последующий 
аппарат определяют гидродинамическую депрессию А"'. В инженер
ных расчетах потерянное давление не рассчитывают, а без большой 
ошибки принимают гидродинамическую депрессию для каждого 
аппарата 1,0-1,5°С.

На рис. 14-3 представлены схема и температурный график вы
парной установки с учетом всех видов депрессий.



На оси абсцисс графика представлены температуры, а на оси ординат показаны 
положения температурных точек в установке. В соответствии с изложенным выше 
точка 4 соответствует средней температуре кипения раствора, а разность между 
точками 4 и 7 характеризует все виды депрессий. Следовательно, разность между 
температурами греющего пара (точка 2) и кипения раствора (точка 4) является 
полезной разностью температур.

Для определения полезной разности температур в каждом кор
пусе общую полезную разность распределяют между выпар
ными аппаратами различными способами. Наиболее распростране
ны два способа распределения £Дг„ между корпусами.

Первый способ основан на принципе равенства поверхностей 
теплопередачи в каждом корпусе. По этому способу в установке 
возможно применение аппаратов с одинаковыми конструктивными 
характеристиками; при этом обеспечивается взаимозаменяемость 
аппаратов, упрощается и удешевляется их эксплуатация. Второй 
способ основан на принципе нахождения минимальной суммарной 
поверхности теплообмена корпусов установки и применяется для 
экономии дефицитного и дорогостоящего материала, из которого 
изготовляются выпарные аппараты.

В соответствии с первым способом распределения основным 
условием является следующее:

Р1 = Р2 = -  = Р, = Р-
Полезная разность температур в корпусе

Дгп =  <Ц{КР).

Тогда суммарная полезная разность температур

Ч = Ч 1 + А'„2 + - + Ч Л-
С учетом (14.22)

2 > п =  о а р ш . / к , )  +  ( е а/ к 2) + . . .  + ( а , / * . ) ]  =  ( 1 / 1 0 1 ( 6 / * ) .
или

1/Р =  £ > „ / £  (<2/К).

Тогда для произвольного корпуса [уравнение (14.23)]
Ч ,  = 1 > п  ( ^ / я о / к е / ю .  К 2  = 1 А‘п«>2/ * 2) / £ « 2 / к ) .

А'п„ = 1>п (е„/к„)/1(е/ю .
Таким образом, при равенстве поверхностей теплопередачи в 

каждом корпусе суммарная полезная разность температур распре
деляется пропорционально отношению тепловой нагрузки к коэф
фициентам теплопередачи в каждом корпусе.

Согласно 2-му способу распределения (дается без вывода), для 
любого я-го корпуса

= £ Д  Ш ,/ К „ ) ° ’5/ 1 ( й / К ) 0'5, (14.29)

т. е. при минимальной суммарной поверхности теплопередачи мно
гокорпусной установки общая полезная разность температур рас

(14.23)

(14.24)

(14.25)

(14.26)

(14.27)

(14.28)



пределяется пропорционально квадратному корню из отношения 
тепловой нагрузки к коэффициенту теплопередачи в каждом кор
пусе.

Зависимости (14.28) и (14.29) дают надежные результаты в том 
случае, если коэффициенты теплопередачи по корпусам несильно 
зависят от движущих сил в этих корпусах.

Предельное и оптимальное число корпусов многокорпусной уста
новки. Расход теплоты уменьшается с увеличением числа корпусов. 
Отсюда, казалось бы, правомерен вывод о целесообразности суще
ственного увеличения числа корпусов. Однако на практике в мно
гокорпусных выпарных установках число корпусов ограничено и 
обычно не превышает десяти (чаще 3-5). Это объясняется тем, что 
с увеличением числа корпусов повышаются температурные потери 
и поэтому снижается общая движущая сила процесса -  полезная 
разность температур установки. Графическая иллюстрация такой 
ситуации представлена на рис. 14-4.

Рис. 14-4. К определению предела числа корпусов {I III)  в многокорпусной 
выпарной установке (а в)

Для упрощения принято, что для всех вариантов установок (от 
одно- до трехкорпусной-области I-III  на рис. 14-4) общая разность 
температур Ato6ui установки и температурные депрессии в каждом 
корпусе одинаковы. Поскольку Агоб1Ц снижается с увеличением числа 
корпусов, то при одной и той же производительности общая 
поверхность теплопередачи будет возрастать. С увеличением числа 
корпусов движущая сила процесса при Д/общ = const в каждом 
корпусе А?п снижается, но для обеспечения достаточно интенсивного 
процесса кипения величина A(п не должна быть ниже 5-7 °С (для 
аппаратов с естественной циркуляцией раствора). В противном 
случае кипение будет вялым, неинтенсивным, с низким значением 
коэффициента теплоотдачи а 2 (см. разд. 11.8). Поэтому при расчете 
выпарных установок необходимо, чтобы значение полезной разно
сти температур для каждого корпуса не было меньше минимально-



Предельное число корпусов ипред ориентировочно можно опреде
лить из следующего выражения:

«прел = (Гг -  t6.K -  «преяЕ  A)/Ainmin, (14.30)

где £  А-сумма температурных потерь (депрессий) в одном корпусе.

Если предел числа корпусов определяется минимально допусти
мой полезной разностью температур ДгПтт  > ТО оптимальное число 
корпусов-технико-экономическим анализом, учитывающим капи
тальные вложения и эксплуатационные затраты.

Капитальные вложения увеличиваются практически пропорцио
нально числу корпусов, а эксплуатационные затраты с ростом чис
ла корпусов уменьшаются за счет экономии теплоносителя. На 
рис. 14-5 условно показана зависимость капитальных и эксплуата
ционных затрат от числа корпусов.

Складывая капитальные вложения и эксплуатационные затраты, 
определяют суммарные затраты. Минимум этих затрат соответст
вует оптимальному числу корпусов.

Порядок (схема) расчета многокорпусной выпарной установки. 
Задача расчета многокорпусной выпарной установки сводится к вы
бору оптимального числа корпусов, проводимому описанным выше 
методом. Расчет же произвольного числа корпусов предполагает 
определение основных геометрических характеристик, включая кон
струкцию аппарата и его поверхность теплопередачи, а также 
технологических параметров работы (давления, температуры, рас
хода потоков и т. п.).

В основе всех расчетов лежит система уравнений материальных 
и тепловых балансов для всей установки в целом и каждого корпуса 
в отдельности, уравнений для расчета коэффициентов теплопереда
чи и поверхности теплообмена для каждого корпуса, уравнений для 
расчета основных физических и термодинамических характеристик 
потоков растворов и паров. Естественно, что эта система уравнений

Рис. 14-5. Зависимость эксплуатационных и капитальных затрат 3 от числа корпу
сов п:
/-эксплуатационные затраты;.2 -капитальные вложения; 3 -суммарные затраты



решается с использованием ЭВМ. Однако, вне зависимости от 
выбранных конструкций выпарных аппаратов, общая методика 
расчета остается, как правило, одной и той же. Методика расчета 
многокорпусной установки основана на такой последовательности 
решения уравнений:

определяют общее количество испаренной воды -по уравнению 
(14.17)- и  распределение ее по какому-либо правилу между корпуса
ми, например по опытным данным. В первом приближении доли 
испаренной воды можно распределять поровну между корпусами 
(задавшись предварительно числом корпусов);

с помощью уравнений (14.18) и (14.19) рассчитывают концентра
ции вещества в потоках растворов, поступающих в каждый корпус 
установки и выходящих из него;

находят общий перепад давления по всей установке-по уравне
нию (14.22)- и  распределяют его между корпусами (в первом 
приближении можно поровну);

по значениям давлений паров и концентраций растворов в аппа
ратах определяют температуры греющих и вторичных паров, тем
пературы кипения растворов с учетом всех температурных депрес
сий-по уравнениям (14.12)-(14.14), суммарную полезную разность 
температур -  по уравнению (14.21)- и  полезные разности темпера
тур по корпусам -по уравнению (14.11);

с помощью уравнений тепловых балансов (14.20) находят тепло
вые нагрузки в каждом аппарате;

в зависимости от конструкции выпарного аппарата рассчитыва
ют коэффициенты теплоотдачи и теплопередачи в корпусах-по 
уравнению (11.72);

с учетом тепловых нагрузок и коэффициентов теплопередачи 
распределяют суммарную полезную разность температур [уравне
ния (14.28) и (14.29)] между корпусами. Сравнивают распределен
ную полезную разность температур с найденной из расчета и в слу
чае расхождения (выше заданной величины), например, более 5%) 
расчет повторяют. В основу уточненного расчета закладывают 
найденные по распределению полезные разности температур. Расче
ты проводят методом итераций до совпадения принятых и распре
деленных полезных разностей температур;

по уравнению теплопередачи определяют потребную поверх
ность теплопередачи выпарного аппарата и по ней подбирают его 
нормализованные размеры.

14.4. ВЫПАРИВАНИЕ С ТЕПЛОВЫМ НАСОСОМ

Многокорпусным выпарным установкам присущ ряд недостатков: 
высокая стоимость оборудования, большая занимаемая площадь, 
высокая температура кипения раствора в первых корпусах. Эти 
недостатки устраняются при однокорпусном выпаривании с тепло
вым насосом. Вторичный пар, образующийся при упаривании 
раствора, с помощью турбокомпрессора или парового инжектора



Вторичный пар

т т

сжимают до давления греющего пара и вновь подают в нагрева
тельную камеру этого же аппарата.

Таким образом, первичный греющий пар необходим в основном 
для пуска аппарата в работу, а затем -в  небольшом количестве -  
для компенсации снижения теплоты конденсации пара после его 
сжатия в тепловом насосе и потерь теплоты в окружающую среду.

Принципиальная схема выпарного аппарата с тепловым насосом 
показана на рис. 14-6. В данном случае вторичный пар полностью 
поступает в турбокомпрессор с приводом от электродвигателя или, 
реже,-паровой турбины. Затем этот пар направляют в нагреватель
ную камеру.

Расход греющего пара I) для выпарного аппарата с тепловым 
насосом может быть определен из уравнения, аналогичного уравне
нию (14.7):

+ Сня н =  С. я .  +  у г н ы  + (Д +  \ ¥ ) Н ^  +  <2кон +  а , ,  (14.31) 

где # впс-энтальпия сжатого вторичного пара (после сжатия в компрессоре).
Первичный парОднако необходимость исполь

зования для работы дорогостоя
щей электрической энергии сужа
ет области применения выпарных 
аппаратов с турбокомпрессора
ми. Экономически целесообраз
нее использование для этих целей 
более дешевых видов энергии, в 
частности энергии пара, например 
с помощью пароструйных инжек
торов. В этом случае вторичный 
пар подают в инжектор, где он 
сжимается до давления греющего 
пара посредством рабочего пара 
более высоких термодинамичес
ких параметров. Если массовая 
единица рабочего пара инжекти
рует п массовых единиц вторич
ного пара, то в результате инжек- 
ции образуется греющий пар в ко
личестве £)р(1 +  п) (где £)р-  рас
ход рабочего пара), который по
дают в греющую камеру. Вторая 
часть вторичного пара, равная 
\У — Бр п, может быть направлена 
на другие производственные нуж-

Рис. 14-6. Схема выпарного аппарата с тепло
вым насосом:
/ корпус аппарата; 2 - паровой инжектор; 5 -цирку
ляционная труба
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ды. Тепловой баланс выпарного аппарата для этого случая записы
вается в следующем виде:

й р (1 +  п) Нт + Он Я н =  <7, Н к +  Лр (1 + п) Нхл + е кон + е п. (14.32)

Величину п часто называют коэффициентом инжекции. По 
физическому смыслу он представляет собой отношение расходов 
вторичного £)в и рабочего Б р паров, т. е. й в/й р. В реальных 
условиях работы выпарных установок коэффициент инжекции со
ставляет 0,2-0,5. Таким образом, расход рабочего греющего пара 
в выпарном аппарате с пароструйным инжектором обратно пропор
ционален коэффициенту инжекции. Наибольшие коэффициенты ин
жекции характерны для невысоких степеней сжатия. Такие условия 
обеспечиваются при выпаривании растворов, имеющих сравнитель
но небольшую температурную депрессию (не более 10-15°С) и не
высокую полезную разность температур. Расчеты показывают, что 
при использовании высокопроизводительных турбокомпрессоров 
выпарные аппараты с тепловым насосом могут выдержать конку
ренцию с многокорпусными выпарными установками.

14.5. КОНСТРУКЦИИ ВЫПАРНЫХ АППАРАТОВ

Наибольшее распространение в химической и смежных отраслях 
промышленности получили высокопроизводительные выпарные ап
параты непрерывного действия, особенно трубчатые выпарные 
аппараты различных типов. Нагревательные камеры таких аппара
тов могут быть непосредственно соосно соединены с сепараторами 
в единое устройство. Возможно и устройство, состоящее из двух 
самостоятельных элементов: нагревательной камеры и сепаратора.

Выпарные аппараты классифицируются по различным призна
кам. Наиболее существенной является классификация по принципу 
организации циркуляции кипящего раствора в аппарате. Различают 
выпарные аппараты с естественной и принудительной циркуляцией 
раствора, пленочные и барботажные (с погружными горелками) 
аппараты.

Хорошая циркуляция раствора в аппарате способствует интен
сификации теплообмена, в первую очередь со стороны кипящей 
жидкости. Как известно, увеличение скорости движения жидкости 
приводит к уменьшению толщины теплового пограничного слоя, 
снижению его термического сопротивления и повышению коэффи
циента теплоотдачи. Кроме того, циркуляция раствора предотвра
щает быстрое отложение на стенках кипятильных труб твердой 
фазы (накипи). Появляется возможность осуществлять выпаривание 
кристаллизующихся и высоковязких растворов.

Выпарные аппараты с естественной циркуляцией. Одна из конст
рукций таких аппаратов-с центральной циркуляционной трубой-  
показана на рис. 14-1. Циркуляция раствора в таких аппаратах 
вызывается различием плотностей парожидкостной смеси в цирку
ляционной трубе и кипятильных трубах. Скорость (кратность)
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Рис. 14-7. Выпарной аппарат с вынесенной циркуляционной трубой:
1 -  нагревательная камера; 2 - кипятильные трубки; 3 -сепаратор; 4 - брызгоотбойник; 5-цирку- 
ляиионная груба

Рис. 14-8. Выпарной аппарат с вынесенной зоной кипения:
7- нагревательная камера; 2-сепаратор; 3 -брызгоотбойник; 4 - труба вскипания; 5 -циркуля
ционная труба

циркуляции здесь невелика (скорость движения парожидкостной 
смеси составляет 0,3-0 ,8 м/с). Поэтому коэффициенты теплопере
дачи также относительно низкие. Несмотря на достаточную просто
ту, аппараты этого типа заменяются на другие —с более интенсив
ной циркуляцией.

На рис. 14-7 показан выпарной аппарат с вынесенной циркуля
ционной трубой 5. В этом аппарате циркуляционная труба не 
обогревается, следовательно раствор в ней не кипит и парожидко
стная смесь не образуется. Разность плотностей парожидкостной 
смеси в кипятильных трубах 2 и раствора в циркуляционной трубе 
больше, чем в аппаратах с центральной циркуляционной трубой, 
поэтому кратность циркуляции и коэффициенты теплопередачи 
несколько выше. Повышение скорости движения парожидкостной 
смеси в кипятильных трубах уменьшает возможность отложения 
солей, которые могут выделяться при концентрировании растворов.

Существенного снижения отложения солей можно достичь при 
использовании аппаратов с вынесенной зоной кипения (рис. 14-8). 
В таких аппаратах вследствие увеличенного гидростатического 
давления столба жидкости кипения в трубах нагревательной камеры 
1 не происходит, упариваемый раствор только перегревается. При 
выходе перегретого раствора из этих труб в трубу вскипания 4 он 
попадает в зону пониженного гидростатического давления, где



Рис. 14-9. Выпарной аппарат с принудительной циркуляцией и вынесенными нагре
вательной камерой (а) и циркуляционной трубой (б):
1 -  нагревательные камеры; 2 -сепараторы; 3 -  брызгоуловитель; ■/-циркуляционные трубы; 
5 -насосы

и происходит интенсивное его закипание. Таким образом предот
вращается возможность отложения накипи на теплообменной по
верхности труб и, следовательно, увеличиваются коэффициент теп
лопередачи и время эксплуатации аппарата между профилактиче
скими ремонтами.

Выпарные аппараты с принудительной циркуляцией. Более высо
кие кратности циркуляции, соответствующие скоростям движения 
парожидкостной смеси более 2-2,5 м/с, достигаются в выпарных 
аппаратах с принудительной циркуляцией (рис. 14-9). Повышение 
кратности циркуляции обеспечивается установкой в циркуляцион
ной трубе осевых насосов 5, обладающих высокой производитель
ностью. В связи с более высокими скоростями движения жидкости 
в этих аппаратах достаточно высоки коэффициенты теплопередачи -  
более 2000 Вт/(м2 • К), поэтому такие аппараты могут эффективно 
работать при меньших полезных разностях температур (равных 
3 -5  °С). В аппаратах с принудительной циркуляцией можно с успе
хом концентрировать высоковязкие или кристаллизующиеся рас
творы.

В ряде случаев выпарные аппараты с принудительной цирку
ляцией выполняют с вынесенной нагревательной камерой (см. 
рис. 14-9, а). В этом случае появляется возможность производить 
замену нагревательной камеры при ее загрязнении, а иногда к одно
му сепаратору подсоединять две или три нагревательные камеры. 
Роль зоны вскипания выполняет труба, соединяющая нагреватель
ную камеру и сепаратор. Достоинством выпарного аппарата с соос-



ными греющей камерой и сепаратором (см. рис. 14-9,6) является 
меньшая производственная площадь, необходимая для его разме
щения.

К общим недостаткам выпарных аппаратов с принудительной 
циркуляцией следует отнести повышенный расход энергии, связан
ный с необходимостью работы циркуляционного насоса.

Все рассмотренные выше конструкции аппаратов по структуре 
движения в них жидкости близки к моделям идеального перемеши
вания, поэтому при сравнительно большом объеме циркулирующе
го раствора последний находится при повышенных температурах 
достаточно длительное время (а отдельные частицы жидкости — бес
конечно долго). Это существенно затрудняет выпаривание нетермо
стойких растворов. Для таких растворов можно использовать 
пленочные выпарные аппараты.

Пленочные выпарные аппараты. Их относят к группе аппаратов, 
работающих без циркуляции; процесс выпаривания осуществляется 
за один проход жидкости по кипятильным трубам, причем раствор 
движется в них в виде восходящей или нисходящей пленки жидко
сти. Как правило, эти аппараты работают при прямоточном движе
нии раствора и образующегося вторичного пара, который занимает 
центральную часть труб. В связи с этим здесь отсутствует гидро
статический столб парожидкостной смеси и, следовательно, гидро
статическая депрессия. Для обеспечения заданных пределов измене
ния концентраций упариваемых растворов кипятильные трубы де
лают длинными (6 - 1 0  м).

Выпарной аппарат с восходящей пленкой жидкости (рис. 14-10, а) 
работает следующим образом. Снизу заполняют раствором трубы 
на 7 4 . - 7 5  их высоты, подают греющий пар, который вызывает 
интенсивное кипение. Выделяющийся вторичный пар, поднимаясь 
по трубам, за счет сил поверхностного трения увлекает за собой 
раствор. В сепараторе пар и раствор отделяются друг от друга.

В выпарном аппарате с нисходящей пленкой жидкости (рис. 14- 
10, 6) исходный раствор подают в верхнюю часть нагревательной 
камеры 1, где обычно расположен распределитель жидкости, из 
которого последняя по трубам стекает вниз. Образующийся вторич
ный пар также движется в нижнюю часть нагревательной камеры, 
откуда вместе с жидкостью попадает в сепаратор 2 для отделения 
от раствора.

Для снижения температуры кипения раствора процесс, как пра
вило, проводят под вакуумом. В этих аппаратах удается упаривать 
также растворы, склонные к интенсивному пенообразованию. Вмес
те с этим пленочным аппаратам свойствен ряд недостатков. Они 
очень чувствительны к изменениям нагрузок по жидкости, в особен
ности при малых расходах растворов. Существует определенный 
минимальный расход раствора, ниже которого не удается достиг
нуть полного смачивания поверхности теплопередачи. Это может 
приводить к местным перегревам трубок, выделению твердых 
осадков, резкому снижению интенсивности теплопередачи. В таких 
аппаратах не рекомендуется выпаривать кристаллизующиеся раст-



Рис. 14-10. Выпарные пленочные аппараты с восходящей (а) и нисходящей (6) 
пленкой жидкости:
/ нагревательные камеры; 2-сепараторы; 3 - брызгоотбойник

воры. Для них также требуются большие производственные пло
щади.

Всем трубчатым выпарным аппаратам свойствен существенный 
недостаток: в них затруднительно, а часто и практически невозмож
но выпаривать агрессивные растворы. Для таких растворов приме
няют аппараты, в которых отсутствуют теплопередающие поверх
ности, а процесс теплообмена осуществляют путем непосредствен
ного соприкосновения теплоносителя (нагретых или топочных га
зов) с упариваемым раствором.

Барботажные выпарные аппараты с погружными горелками. Для 
выпаривания таких агрессивных жидкостей, как серная, фосфорная, 
хлороводородная кислоты, сульфаты и хлориды некоторых метал
лов и др., наиболее эффективным способом оказался барботаж 
дымовых газов с помощью погружных горелок 2  (рис. 14-11), 
работающих на газообразном или жидком топливе. В этом методе 
выпаривания создаются хорошие условия для тепломассообмена 
между дымовыми газами и жидкостью, так как дымовые газы при 
барботаже в растворы распыляются в виде пузырьков, образуя 
газожидкостную смесь, обладающую большой межфазной поверх
ностью.

Интенсивное испарение раствора обеспечивается насыщением 
газовых пузырьков водяным паром.



Рис. 14-11. Барботажный выпарной аппарат с погружной горелкой:
/-форсунка; 2 - погружная горелка; 3- корпус выпарного аппарата

Большим достоинством барботажных выпарных аппаратов яв
ляется возможность изготавливать их из обычной углеродистой 
стали, однако их приходится футеровать самыми разнообразными 
антикоррозионными материалами: керамикой, графитом, резиной, 
пластмассами и др.

ВОПРОСЫ ДЛЯ САМОКОНТРОЛЯ

1. Покажите сущность процесса выпаривания, области его практи
ческого применения.

2. Раскройте конструктивные особенности выпарных аппаратов, 
их основные отличия от теплообменников.

3. Что понимается под полезной разностью температур выпарного 
аппарата? В чем различие при расчете рабочей средней движущей 
силы в теплообменниках и выпарных аппаратах?

4. С какой целью в выпарных аппаратах создают условия для 
циркуляции выпариваемого раствора? Покажите циркуляцион
ный контур в выпарных аппаратах с естественной циркуляцией.

5. Охарактеризуйте методы проведения процесса выпаривания-  
под вакуумом, при атмосферном давлении и под повышенным 
давлением. Раскройте особенности однокорпусного и многокор
пусного выпаривания, периодического и непрерывного выпарива
ния.

6. Что понимается под вторичным паром и экстра-паром?
7. Перечислите основные этапы составления материальных и теп

ловых балансов однокорпусных и многокорпусных выпарных уст а
новок, определения расхода греющ его пара и выпаренной воды.



8. Как определяется температура кипения раствора в выпарных 
аппаратах однокорпусной и многокорпусной выпарных устано
вок?

9. Перечислите направления и покажите масштабы температур
ных потерь в многокорпусных выпарных установках. На чем 
основан их расчет?

10. Что понимается под явлением самоиспарения?
11. Покаж ите распределение общей полезной разности температур 

многокорпусной выпарной установки по корпусам. Выведите 
уравнение (14.29).

12. Постройте температурный график выпарной установки.
13. Н а чем основано определение предельного и оптимального числа 

корпусов многокорпусной выпарной установки?
14. Составьте схему расчета многокорпусной выпарной установки.
15. Расскаж ите о выпаривании с тепловым насосом. Когда этот вид 

выпаривания экономически целесообразен?
16. Сделайте эскиз выпарного аппарата, близкого к модели идеаль

ного смешения, и выпарного аппарата идеального вытеснения.
17. С  какой целью в выпарных аппаратах применяют принудитель

ную циркуляцию выпариваемого раствора?
18. Покаж ите особенности работ ы и расчета выпарных аппаратов 

с вынесенной зоной кипения.
19. В каких случаях целесообразно применение выпаривания с по

груж ными горелками?
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ПРИЛОЖЕНИЯ

Приложение 1. Основные технические характеристики насосов 
и вентиляторов, используемых в химической промышленности

Таблица 1. Технические характеристики центробежных насосов

Марка е, мз/с
Я, м ст. 

жидкости и, с 1 Л.
Электродвигатель

тип А'„, кВт Лд„

Х2/25 4,2 -10 4 25 50 АОЛ-12-2 1,1
Х8/18 2,4-10“ 3 11,3 48,3 0,40 А02-31-2 3 -

14,8 -

18 ВАО-31-2 3 0,82
Х8/30 2,4-10“ 3 17,7 48,3 0,50 А02-32-2 4 -

24 -

30 ВАО-32-2 4 0,83
Х20/18 5,5-10“ 3 10,5 48,3 0,60 А02-31-2 3 -

13,8 -

18 ВАО-31-2 3 0,82
Х20/31 5,5-10“ 3 18 48,3 0,55 А02-41-2 5,5 0,87

25 - - _
31 ВАО-41-2 5,5 0,84

Х20/53 5,5-10“ 3 34,4 48,3 0,50 А02-52-2 13 0,89
44 - - - - -
53 ВАО-52-2 13 0,87

Х45/21 1,25-10“ 2 13,5 48,3 0,60 А02-51-2 ю 0,88
17,3 - -
21 ВАО-51-2 10 0,87

Х45/31 1,25-10~2 19,8 48,3 0,60 А02-52-2 13 0,89
25 - -
31 ВАО-52-2 13 0,87

Х45/54 1,25-10“2 32,6 48,3 0,60 А02-62-2 17 0,88
42 А02-71-2 22 0,88
54 А02-72-2 30 0,89

Х90/19 2 ,5 -10“ 2 13 48,3 0,70 А02-51-2 10 0,88
16 А02-52-2 13 0,89
19 А02-62-2 17 0,88

Х90/33 2 ,5 -10~2 25 48,3 0,70 А02-62-2 17 0,88
29,2 А02-71-2 22 0,90
33 А02-72-2 30 0,90

Х90/49 2,5-10~2 31,4 48,3 0,70 А02-71-2 22 0,88
40 А02-72-2 30 0,89
49 А02-81-2 40 ■ -

Х90/85 2,5-10“ 2 56 48,3 0,65 А02-81-2 40 -
70 А02-82-2 55 -

85 А02-91-2 75 0,89
X I60/29/2 4 ,5-10“ 2 20 48,3 0,65 ВАО-72-2 30 0,89

24 А02-72-2 30 0,89
29 А02-81-2 40 -

X I60/49/2 4 ,5-10” 2 33 48,3 0,75 А02-81-2 40 -

40,6 А02-82-2 55
49 А02-91-2 75 0,89

X I60/29 4 ,5-10“ 2 29 24,15 0,60 А02-81-4 40
Х280/29 8 • 10“ 2 21 24,15 0,78 А02-81-4 40 -

25 А02-82-4 55 -

29 А02-91-4 75 0,92



Марка 2, м-’/с.
Н, м ст. 
жидкости и, с 1 п„

Электродвигатель

тип кВг Т1д,

Х280/42 00 о 29,6 24,15 0,70 А02-91-4 75 0,92
35 - - -
42 А02-92-4 100 0,93

Х280/72 8 1 0 “ 2 51 24,15 0,70 АО-Ю1-4 125 0,91
62 А О -102-4 160 0,92
72 А О -103-4 200 0,93

X500/25 1,5- 10“ 1 19 16 0,80 А02-91-6 55 0,92
22 - -- -
25 А02-92-6 75 -

Х500/37 1,5- 10“ 1 25 16 0,70 А О -102-6 125 0,92
31,2 - -
37 А О -103-6 160 0,93

Примечания. 1. Насосы предназначены для перекачивания химически активных и нейт
ральных жидкостей, не имеющих включений или же с твердыми включениями, составляющими 
до 0,2% при размере частиц до 0,2 мм. 2. Каждый насос может быть изготовлен с тремя 
различными диаметрами рабочего колеса, что соответствует трем значениям напора в области 
оптимального г)н.

Таблица 2. Технические характеристики центробежных питательных 
многоступенчатых насосов

Марка 0,  м3/с
Я, м ст. 

жидкости л, с 1 Ми, кВт

ПЭ 65-40 1,8 ■ 10-2 440 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

Примечания. 1. Насосы предназначены для перекачивания воды, имеющей pH =  7 — 9,2, 
температуру не более 165 °С и не содержащей твердых частиц. 2. Допустимо превышение напора 
до 18% от значений, указанных в таблице. 3. Минимальная подача для насосов ПЭ 65-40, 
ПЭ 65-53 и ПЭ 100-53 составляет 6*10- 3 м3/с, для насосов ПЭ 150-53 и ПЭ 150-63- 
3,2* 10-2 м3/с, для насосов ПЭ 250-40 и ПЭ 250-45 -1,8 • 10-2 м3/с.

Таблица 3. Технические характеристики центробежных многоступенчатых 
секционных насосов

Марка е , мз/с
Н, м ст. 

жидкости п, с ‘ Л. Мн, кВт

ЦНС 13-70 3,61 10“ 3 70 50 0,48 5,40
ЦНС 13-350 3,61 10“ 3 350 50 0,49 26,00
ЦНС 38-44 1,05-10“ 2 44 50 0,67 7,00
ЦНС 38-66 1,05-10“ 2 66 50 0,67 10,50
ЦНС 60-50 1,67-10“ 2 50 25 0,67 13,0
ЦНС 60-75 1,67-10"2 75 25 0,67 19,5
ЦНС 60-330 1,67-10“ 2 330 50 0,71 77,0
ЦНС 105-343 2 ,92-10“ 2 343 50 0,74 136,5
ЦНС 105-490 2 ,92-10“ 2 490 50 0,74 195,0
ЦНС 180-340 5 ,0 -10"2 340 25 0,74 232
ЦНС 180-500 5 ,0 -10“ 2 500 50 0,72 350
ЦНС 180-600 5 ,0 -10"2 600 50 0,72 420
ЦНС 180-700 5 ,0 -10^2 700 50 0,72 490



Марка е. мз/с
Н , м ст. 

жидкости п, с 1 Л„ N. .  кВт

Ц Н С  300-540 8,33 • 10“ 2 540 25 0,76 594
Ц Н С  300-600 8 ,33-10“ 2 600 25 0,76 660
Ц Н С  300-650 8 ,33-10“ 2 650 50 0,76 700
Ц Н С  500-320 1,39-10“ 1 320 25 0,76 580
Ц Н С  500-480 1,39-10“ 1 480 25 0,77 870
Ц Н С  500-560 1,39-10“ 1 560 25 0,77 1015
Ц Н С  500-640 1,39- 10“ 1 640 25 0,77 1160

Примечания. 1. Насосы предназначены для перекачивания воды и жидкостей, имеющих 
сходные с водой свойства по вязкости и химической активности, с массовой долей механических 
примесей не более 0,1 % и размером твердых частиц не более 0,1 мм. 2. Допускаемое производст
венное предельное отклонение напора-плюс 5%, минус 3%.

Таблица 4. Технические характеристики осевых насосов

Марка 6, м3/с
Н, м ст. 
жидкости п, с 1 Ли Марка е, мз/с

Н, м ст. 
жидкости п, с 1 Л»

ОГ6-15 0,075 4,6 48,3 0,78 ОВ5-47 0,70 4,5 12,15 0,85
ОГ8-15 0,072 11,0 48,3 0,80 0,90 8,0 12,15 0,85
ОГ6-25 0,175 3,4 24,15 0,83 ОВ8-47 0,70 11,0 16 0,86
ОГ8-25 0,160 8,0 24,15 0,86 ОВ5-55 1,45 11,0 16 0,85
ОГб-ЗО 0,300 4,4 24,15 0,83 ОВ6-55 0,94 4,5 12,15 0,84
ОГ8-ЭО 0,290 11,0 24,15 0,86 1,25 7,5 16 0,84
ОГ6-42 0,550 4,2 16 0,84 ОВ8-55 1,18 17,0 16 0,86
ОГ8-42 0,525 9,9 16 0,86 ОВ5-70 2,25 11,0 12,15 0,84
ОГ6-55 0,900 4,1 12,15 0,84 ОВ5-70 1,55 4,7 9,75 0,83
ОГ8-55 0,900 10,0 12,15 0,86 1,90 7,3 12,15 0,83
ОГ6-70 1,530 4,3 9,75 0,84 ОВ8-70 1,85 16,0 12,15 0,86
ОГ8-70 1,480 10,4 9,75 0,86

Примечания. 1. Насосы предназначены для подачи воды (или других жидкостей, сходных 
с водой по вязкости и химической активности) с содержанием не более 0,3% взвешенных частиц, 
при температуре не выше 35 °С. 2. Насосы О Г-с горизонтальным расположением вала, ОВ-с 
вертикальным.

Таблица 5. Технические характеристики осевых циркуляционных насосов

Марка 6, м3/с
Н,  м ст. 
жидкости и, с 1

Электродвигатель

тип ¿Ун, кВт Т|'дв

ОХ2-23Г 0,111 4,5 24,1 А02-62-4 17 0,89
ОХ6-34Г А 0,278 4,5 24,5 А02-81-4 40 _
ОХ6-34Г 0,444 '4,5 24,5 А02-82-4 55 -

ОХ6-46Г 0,693 4 16,4 МА-36-51/6 100 0,91
0 X 6 -54Г 0,971 4,5 16,3 АО-Ю2-6М 125 0,92
ОХ6-70ГС-1 1,75 4,5 12,2 АО (ДА 30) 12-35-8 200 _
ОХ6-70ГС-2 2,22 4,5 12,2 АО (ДА 30) 12-55-8 250 -

ОХ6-87Г-1 2,22 3,5-4 ,5 9,8 АО (ДА 30) 13-55-10 320 -
ОХ6-87Г-2 2,78 3 ,5 -4 9,8 АО (ДА 30) 13-55-10 320 -

П римечание. Насосы предназначены для циркуляции агрессивных растворов плот
ностью до 1500 км/м3 при температуре до 150°С (насос ОХ6-46Г-до 106°С, насос ОХ6-87Г-2- 
до 137°С).



Марка б> м3/с Я, м вод. ст. и, с“1 П„

ВС-0,5/18 0,00040 24 24,15 0,38
0,00050 18
0,00058 12

ВК-1/16 0,00080 22 24,15 0,25
0,00100 16
0,00106 14

ВК-1,25/25 0,00110 29 24,15 0,27
0,00125 25
0,00140 21

Примечание. Насосы предназначены для подачи воды и других жидкостей (в том числе 
химически активных), не содержащих абразивных включений, при температуре не выше 85 °С.

Таблица 7. Технические характеристики плунж ерных насосов с регулируемой подачей

Марка 2. м3/с
Я, м вод. 

ст.
Электродвигатель

тип и, с 1 Ыв, кВт ^д.

НД 630/10 1,75-10‘ 4 100 ВАО-21-4 25 1,1 0,76
НД 1000/10 2 ,78 -10"4 100 А 02-31-4 25 2,2 -

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

ВАО-32-4 - 3,0 0,82
НД 2500/10 6,95-10“ 4 100 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 2,78-10” 3 1000 ВАО-82-2 - 55 -

Примечания. 1. Насосы предназначены для дозирования нейтральных и агрессивных 
жидкостей при температуре до 200°С (серия НД) или до 100“С (ДК-64 и ХТр 10/100). 
2. В таблице указаны максимально возможные рабочие значения подачи и напора.

Таблица 8. Технические характеристики трехплунж ерных насосов

Марка е, мз/с
Давление 

на выходе, 
МПа

Марка е, мз/с
Давление 

на выходе, 
МПа

ПТ-1-0,63/400 1,75-Ю“4 40 П Т-1-10/25 2,78-Ю "3 2,5
ПТ-1-1/400 2,78-10“4 40 ПТ-1-16/25 4,44-10" 3 2,5
ПТ-1-1/250 2,78 -10“4 25 ПТ-1-10/100 2,78-Ю-3 10
ПТ-1-1,6/250 4,44-10- 4 25 Т-2-1,6/630 4,44-10“ 4 63
ПТ-1-1,6/160 4,44-10“4 16 Т-2-2,5/400 6,95 -10“ 4 40
ПТ-1-2,5/160 6,95 - 10“4 16 Т-2-4/250 1,11 -10_3 25
ПТ-1-2,5/100 6,95 10' 4 10 Т-2-2,5/250 6,95 • 10~4 25
ПТ-1-4/100 1,11 ■ 10“ 3 10 Т-2-6,3/160 1,75 • 10~3 16
ПТ-1-4/63 1,11 ■ 10"3 6,3 Т-2-10/100 2,78 • 10~3 10



Марка е, мз/с
Давление 

на выходе, 
МПа

Марка 6 - м3/с
Давление 

на выходе, 
МПа

П Т -1-6,3/63 1,75- Ю“ 3 6,3 Т-2-16/63 4,44-10“ 3 6,3
П Т -1-6,3/40 1,75- 10“ 3 4 Т-2-25/40 6,95-Ю“ 3 4,0
П Т -1-10/40 2,78- 10“ 3 4 Т-2-40/25 1,11 ■ 10^2 2,5

Примечание. Насосы предназначены для перекачивания нейтральных и агрессивных 
жидкостей с температурой от-50°С до 250 °С и кинематической вязкостью не выше 8 -10“4 м2/с. 
Допустимое содержание твердых частиц в перекачиваемой жидкости не более 0,2%.

Таблица 9. Технические характеристики центробежных вентиляторов

Марка е. мз/с рдН, Па я, с 1 Л»
Электродвигатель
тип N..

кВт

В-Ц14-46-5К-02 3,67 2360 24,1 0,71 А02-61-4 13 0,88
4,44 2450 А02-62-4 17 0,89
5,55 2550 А02-71-4 22

В-Ц14-46-8К-02 5,28 1770 16,15 0,73 А02-62-6 13 0.88
6,39 1820 А02-71-6 17 0,90
7,78 1870 А02-72-6 22 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 А02-91-6 55 0,92
В-Ц12-49-8-01 12,50 5500 24,15 0,68 4А28084 110 —

15,25 5600 4А280М4 132 -
18,0 5700 4А31584 160 _

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

Ц 1 -181,5 0,050 618 46,7 Ц1-1450 0,402 2450 46,7
Ц1-354 0,098 967 46,7 Ц 1-2070 0,575 1280 46,7
Ц 1-690 0,192 1500 46,7 Ц 1-4030 1,120 2840 46,7
Ц1-1000 0,278 1110 46,7 Ц1-8500 2,360 3280 46,7

* Приведены значения только £>, р у Н и и.

Таблица 10. Технические характеристики газодувок

Марка е. мз/с р дН, Па л, с 1
Электродвигатель

тип N¡¡, кВт г*

ТВ-25-1,1 0,833 10000 48,3 А02-71-2 22 0,88
ТВ-100-1,12 1,67 12000 48,3 А02-81-2 40 -

ТВ-150-1,12 2,50 12000 48,3 А02-82-2 55 -

ТВ-200-1,12 3,33 12000 48,3 А02-91-2 75 0,89
ТВ-250-1,12 4,16 12000 49,3 А02-92-2 100 0,91
ТВ-350-1,06 5,86 6000 48,3 А02-82-2 55 -

ТВ-450-1,08 7,50 8000 49,5 А2-92-2 125 0,94
ТВ-500-1,08 8,33 8000 50,0 ВАО-3158-2 132 -

ТВ-600-1,1 10,0 10000 49,4 А3-315М-2 200 -

РГН-1200А 0,167 30000 16,7 А02-62-6 13 -

2А-34 0,630 80000 25,0 4А250-8443 75 -



Марка е> м3/с р уН, Па н, с 1
Электродвигатель

тип ЛГН, кВт л'д в

ТВ-42-1,4 1,0 40000 48,3 А02-82-2 55 _
ТВ-50-1,6 1,0 60000 49,3 А02-92-2 100 -
ТВ-80-1,2 1,67 20000 48,3 А02-82-2 55 -
ТГ-170-1,1 2,86 28000 49,3 А02-92-2 100 -
ТГ-300-1,18 5,0 18000 50,0 ВАО-315М-2 160 -

Примечание. Газодувки с р</ Ж  12000 Па можно рассматривать как вентиляторы 
высокого давления; газодувки с р у Н ^  18000 Па нужно рассчитывать как компрессоры.

Приложение 2. Типы выпарных трубчатых аппаратов 
(по ГОСТ 11987-81)

Тип Наименование

Выпарные трубча
тые аппараты с ес
тественной цирку
ляцией

Выпарные трубча
тые аппараты с 
принудительной 
циркуляцией

Выпарные трубча
тые аппараты пле
ночные

Исполнение

1 -  с соосной двух
ходовой греющей 
камерой

2 -с  вынесенной 
греющей камерой

3 ~с соосной грею
щей камерой и со- 
леотделением
1 -  с вынесенной 
греющей камерой

2 - с соосной грею
щей камерой

1 с восходящей 
пленкой

2 -со  стекающей 
пленкой

Назначение

Упаривание растворов, не образу
ющих осадка на греющих трубках, 
а также при незначительных наки- 
пеобразованиях на трубках, удаля
емых промывкой
Упаривание растворов, выделяю
щих незначительный осадок, уда
ляемый механическим способом 
Упаривание растворов, выделяю
щих кристаллы и образующих оса
док, удаляемый промывкой 
Упаривание вязких растворов или 
выделяющих осадок на греющих 
трубках, удаляемый механическим 
способом
Упаривание вязких чистых раство
ров, не выделяющих осадок, а так
же при незначительных накипеоб- 
разованиях на трубках, удаляемых 
промывкой
Упаривание пенящихся растворов

Упаривание вязких и термонестой
ких растворов

Приложение 3. Основные размеры выпарных аппаратов 
(по ГОСТ 11987-81)

.Р номинальная поверхность теплообмена; О -  диаметр греющей камеры; I) 1 -  диа
метр сепаратора; 1>2-диаметр циркуляционной трубы; Я -  высота аппарата; Я , вы
сота парового пространства; ¿-диаметр трубы; / —длины трубы; М -м асса аппарата

\



Таблица 1. Техническая характеристика выпарного аппарата с естественной циркуля
цией и соосной греющей камерой (тип 1, исполнение 1, см. рис. 14-7)

F, м2
О, мм, 

не менее
мм, 

не более
D2, мм, 
не более

Я, мм, 
не более

М, кг, 
не более1 = 3000 мм / =  4000 мм

10 _ 400 600 250 10500 1000
16 - 600 800 300 10500 1200
25 - 600 1000 400 11000 2200
40 - 800 1200 500 11000 3000
63 - 1000 1400 600 11500 4800

100 - 1000 1800 700 11500 6000
- 160 1200 2400 1200 12500 8600
- 250 1400 3000 1400 12500 13000
- 400 1800 3800 1800 12500 21000

Примечания. 1. Высота парового пространства Я ,-н е  более 2000 мм. 2. Условное 
давление в греющей камере-от 0,014 до 1,6 МПа, в сепараторе -  от 0,0054 до 1,0 МПа. 
3. Диаметр трубы </ = 38 х 2 мм.

Таблица 2. Техническая характеристика выпарного аппарата с естественной циркуля
цией, соосной греющей камерой и солеотделением (тип 1, исполнение 3, см. рис. 14-8)

F, м2
D, мм, 

не менее
Z),, мм, 
не более

D2, м м ,  
не более

Я, мм, 
не более

М,  кг, 
не более1 = 4000 мм 1 =  6000 мм

10 _ 400 600 200 14500 1900
16 - 400 800 250 14500 2500
25 - 600 1000 300 14500 2700
40 50 600 1200 400 15500 3000
63 80 800 1600 500 15500 3500

100 112 1000 1800 600 15500 5200
125 140 1000 2200 700 16000 10000
160 180 1200 2400 1 700 16000 12500
200 224 1200 2800 800 16000 15000
250 280 1400 3200 900 16500 20000
315 355 1600 3600 1000 17500 23000
- 400 1600 3800 1000 17500 30000
- 450 1600 4000 1000 18000 31500
- 500 1600 4500 1200 18000 33000
- 560 1600 4500 1200 18000 40000
- 630 1800 5000 1200 19000 43500
- 710 1800 5600 1400 19000 48500
- 800 2000 5600 1400 19000 50000

П римечания. 1. Высота парового пространства Я ,-н е  более 2500 мм. 2. Условное 
давление в греющей камере-от 0,014 до 1,6 МПа, в сепараторе-от 0,0054 до 1,6 МПа. 
3. Диаметр трубы <1 = 38 х 2 мм.

Таблица 3. Техническая характеристика выпарного аппарата с принудительной 
циркуляцией и вынесенной греющей камерой (тип 2, исполнение 1, см. рис. 14-9, а)

F, м2 D, мм, 
не менее

Dt , мм, 
не более

02, мм, ' 
не более

Я, мм, 
не более

М, кг, 
не более

25 400 1200 200 19000 6000
40 600 1400 250 19000 6600
63 600 1900 400 19000 8300

100 800 2200 500 21000 11300



F. м2' D, мм, 
не менее

В ,, мм, 
не более

0 2, мм, 
не более

Я  мм, 
не более

М, кг, 
не более

125 800 2600 500 21000 13000
160 1000 2800 600 21000 15500
200 ■ 1000 3000 600 23500 19000
250 1200 3400 700 23500 26500
315 1200 3800 800 23500 29800
400 1400 4000 900 25000 32000
500 1600 4500 1000 25000 42000
630 1800 5000 1000 25000 55000
800 2000 5600 1200 25500 62000

1000 2200 6300 1400 25500 65000

Примечания. 1. Высота парового пространства Я ,-н е  более 3000 мм. 2. Условное 
давление в греющей камере от 0,014 до 1,6 МПа, в сепараторе-от 0,0054 до 1,0 МПа. 
3. Диаметр труб (1= 38 х 2, длина / = 6000 мм.

Таблица 4. Техническая характеристика выпарного аппарата с принудительной 
циркуляцией и соосной греющей камерой (тип 2, исполнение 2, см. рис. 14-9,6)

F , м2 О, мм, 
не менее

Он мм, 
не более

1)2. мм,
не более

Я, мм, 
не более

М, кг, 
не более

25 400 1000 200 19500 6200
40 600 1200 250 19500 7000
63 600 1600 400 19500 9500

100 800 1800 500 21500 14500
125 800 2200 500 21500 15500
160 1000 2400 600 21500 20000
200 1000 2800 600 24500 22500
250 1200 3200 700 24500 28000
315 1200 3600 800 24500 36000
400 1400 3800 900 26000 44500
500 1600 4000 1000 26000 55500
630 1800 4500 1000 26000 69500
800 2000 5000 1200 26500 87500

1000 2200 5600 1400 26500 112000

Примечания. 1. Высота парового пространства Я ,-н е  более 3000 мм. 2. Условное 
давление в греющей камере-от 0,014 до 1,6 МПа, в сепараторе-от 0,0054 до 1,6 МПа. 
3. Диаметр трубы </ = 38 х 2 мм, длина I = 6000 мм.

ПРЕДМЕТНЫЙ УКАЗАТЕЛЬ

Адамара уравнение 211 
Аддитивность термических сопротив

лений 301 
Анализ размерностей 69, 70 
Аппараты см также по названиям:

Вакуум-фильтры, Вентиляторы 
и др.

выпарные см. Выпарные аппараты

Аппараты
гидравлическое сопротивление 

103 сл. 
застойные зоны 81 
с мешалкой см. Мешалки
-  погружными теплообменниками 

339, 340 
промежуточного типа 87



Аппараты
с псевдоожиженным слоем, схема 

режимов работы 126 
распределение потоков 80 сл. 
расчет см. Расчет 
с рубашкой 345, 346 
теплообменные 312 сл. 
с электрическим обогревом 328 
ячейные 88, 89 

Архимеда критерий 74, 281 
Аэрозоли 208

Байпасирование 121 
Баланс

материальный см. Материальный 
баланс

тепловой (энергетический) см. Теп
ловой баланс 

Барботаж 132 сл.
Берну ли уравнение 58, 98 сл., 163, 164 
Био критерий 311 
Бэкингема л-теорема 70

Вакуум-фильтры
барабанные 240 сл. 
дисковые 244 
карусельные 244, 245 
ленточные 243 
нутч-фильтры 238, 239 
расчет 245 сл.

Вебера критерий устойчивости капли 
141

Вентиляторы
мощность на валу 205 
степень сжатия 190 
характеристики 205 

Вентури
скрубберы 252 
труба 113 

Вина закон смещения 273, 274 
Водооборотные циклы 331, 332 
Время

истечения 109 
пребывания 84, 85 

Выпаривание
аппараты см. Выпарные аппараты 
под вакуумом 361
-  давлением 362 
коэффициент теплопередачи 376 
материальный и тепловой балансы 

262 сл., 367 
многокорпусное (многократное)

359 сл. см. также Выпарные ус
тановки многокорпусные

однокорпусное (однократное)
360 сл. 

периодическое 360
полезная разность температур 

367 сл.
температурные депрессии (потери) 

364, 367, 368

Выпаривание
тепловой баланс 363, 364 
с тепловым насосом 372 сл. 
теплота концентрирования 363 

Выпарные аппараты
барабанные с погружными горел

ками 378, 379 
с выносной зоной кипения и вы

носной циркуляционной трубой 
375

классификация 374 
общая разность температур 364 
пленочные 377, 378 
тепловой баланс 374 
с тепловым насосом 373
-  циркуляцией естественной 374 сл.
---- принудительной 376, 377

Выпарные установки многокорпусные 
затраты капитальные и эксплуата

ционные 371 
материальный и тепловой балансы 

367
полезная разность температур 

367 сл.
распределение температур по кор

пусам 367 сл. 
расчет 371, 372 
тепловой баланс 367 
число корпусов предельное и опти

мальное 370, 371 
Высокотемпературные теплоносители 

322 сл.
Высота

всасывания насоса 164, 165 
нивелирная 94 
псевдоожиженного слоя 127 

Вязкость
динамическая 37 
кажущаяся 144 
кинематическия 37 
турбулентная 43

Гагена- Пуазейля уравнение 102, 103 
Газ(ы)

очистка см. Очистка газов 
плотность 34 
сжатие 190 сл. 
тепловое излучение 276 
топочные (дымовые) 326, 327 
транспортирование 190 сл. 
уравнения сжатия газа 192
---- и выталкивания газа 194 сл

Газлифты 187 сл.
Газодувки

многоступенчатые и одноступен
чатые 205, 206 

степень сжатия 190 
Газосодержание 134 
Галилея критерий 74, 281 
Генри закон и константа 29



Гиббса правило фаз 28 
Гидравлика 32 сл.

прикладная 93 сл.
Г идравлический 

пресс 96 
радиус 41 

Гидравлическое сопротивление
аппаратов и трубопроводов 103 сл. 
при обтекании тела жидкостью 

118 сл.
перемешивании 155, 158 

циклонов 221, 222 
Г идродинамика

при барботаже 132 сл. 
задачи внешняя и внутренняя 

115 сл.
смешанная 120 

неньютоновских жидкостей 146, 
147

обобщенное уравнение для переме
шивания 154 

псевдоожиженного слоя 123 сл. 
структура потоков 79 сл., 85 сл. 

Гидростатики уравнение основное 
93 сл.

Гидростатическое давление 34, 35 
Гомохронности критерий 72 
Градиент температурный 265 
Градирни 331, 332 
Грасгофа критерий 281

Давление
гидростатическое 35 
жидкости на дно и стенки сосуда 

95, 96
критическое для воды перегретой 

324
приборы для измерения 96, 97 
в трубках кипятильных 365 

Дальтона закон 29 
Дарси уравнение 104 
Депрессия температурная (гидростати

ческая и концентрационная) 364, 
365

Дефлокуляция 260 
Диаграмм(ы)

индикаторная для компрессоров 
199, 200

компрессионных процессов 192 сл.
-  -  теоретическая 202 
подачи жидкости поршневым на

сосом 171 
сжатия 202 
фазовая 31 

Диаметр
капли критический 141 
поверхностно-объемный 133 
пузырьков при барботаже 132, 133 
эквивалентный 121 

Диафрагма измерительная 112

Диск тарельчатый 137 
Диспергирование жидкости

гидравлическое 135, 136, 138, 139 
диспергирующее устройство 135 сл. 
дисперсная среда, фаза 208 
дробление и коалисценция капель 

140 сл. 
механическая 136, 137, 139 
пневматическая 137 сл. 
пульсационная 136 
разрушение струи (пленки) 138 

Диффузия
уравнение 53, 54 
молекулярная, коэффициент 46 

Диффузоры 158 
Дробление капель 140 сл.
Дым 208

Жидкость(и)
бингамовские, дилатанитные, псев- 

допластичные 145 
вязкотекучие (максвеловские) 146 
гидродинамика неньютоновской 

146, 147
движение в аппаратах с мешалкой 

150 сл.
через слой 119 сл. 

движения виды, режимы 39 сл. 
диспергирование 134 сл., 140 сл. 
идеальные, капельные и упругие 33 
истечение из отверстия 109 сл. 
кипение см. Кипение жидкости 
неньютоновские и ньютоновские 

37, 143 сл.
-  реология 144 сл. 
обтекание твердых тел 115 сл. 
перемешивание 149 сл. 
пленочное течение см. Пленочное

течение 
плотность, удельный вес 33 
реопектические, степенные 145 
скорость 36, 42 сл., 150 сл.
-  движения 38, 39
-  истечения 109 сл.
-- пленки 127 сл., 130 сл.
-  распределение 36 
течение пленочное 127 сл. 
тикстропные 146 
транспортирование 162 сл. 
уравнение кривой течения 145

Закон
Вина 273, 274
внутреннего трения Ньютона 36, 

37, 46 
Генри 29 
Дальт она  29 
Кирхгофа  274 
осаждения Стокса 119 
П аскаля 95



Закон
переноса импульса, массы, энергии 

17, 32 сл.
Планка 272
пропорциональности для насосов 

182
равновесия термодинамического 

17, 25 сл.
-  фаз Гиббса (Правило фаз) 28 
Рауля 30
смещения Вина 273 
сохранения импульса (количества 

движения) 17, 24
-  массы 17, 19 сл.
-  энергии 17, 22 сл.
С т еф ана-Больцмана  273, 274 
Стокса см. Стокса закон 
Фика первый, второй 46, 54 
Фурье 46, 267, 268, 270

Застойные зоны 81 
Захлебывание 132 
Зернистый слой 120 сл.

Излучательная способность 272 
Излучение тепловое см. Тепловое излу

чение 
Измерение

давления 96, 97
количества жидкости в резервуа

рах 97, 98 
Инварианты подобия 66 
Инверсия фаз 209 
Индикаторы подобия 67 
Инжекторы 186
Интенсивность теплового излучения 272
Ионизация ударная 226
Испарение

адиабатическое 309 
самоиспарение 366 

Истечение жидкости из отверстий 
109 сл.

Кавитация 180, 181
Камеры пылеуловительные 214, 215
Кармана

вихревая дорожка 116 
формула для коэффициента тепло

отдачи 283, 284, 289, 290 
Кипение жидкости

коэффициент теплоотдачи 289, 290 
пленочное, пузырчатое (ядерное) 

290 сл. 
и теплоотдача 289 сл.

Кирхгофа закон 274 
Классификаторы 212 
Классификация частиц по размеру 261 
Коагуляция 209, 259, 260 
Коалесценция 140 сл., 209 
Кожухотрубчатые теплообменники 

вертикальные 334, 335

Кожухотрубчатые теплообменники 
двухтрубные («труба в трубе») 338, 

339
жесткой конструкции 334, 335 
с компенсацией температурных из

менений 337, 338 
крепление труб в решетках 335 
многоходовые и одноходовые 336, 

337
с плавающей головкой 337, 338 
размещение труб в решетках 335 
расчет 336
с U-образными трубками 337, 338 
элементные 337, 338 

Козени - Кармана уравнение 123 
Колмогорова теория подобия 70, 71 
Кальборна фактор теплопереноса 284 
Компрессоры

вентиляторы 190, 205 
водокольцевые 203, 204 
газодувки 205, 206 
двухступенчатые 199 
диаграммы процессов сжатия 

192 сл., 199, 200, 202 
динамические 191, 205 сл. 
классификация 191 
коэффициент подачи 201, 202
-  полезного действия 200, 201 
многоступенчатые 199 
мощность на валу установочная,

теоретическая 200, 201 
объемные 191, 197 сл. 
оппозитные 199 
осевые 206, 207 
поршневые 197 сл. 
производительность 200 сл. 
ротационные 205 
роторные 203 
степень сжатия 197, 201 
турбогазодувки 205, 206 
турбокомпрессоры 207 
центробежные 205 

Конденсации критерии 288 
Коэффициент(ы) 

активности 27 
вязкости турбулентной 43 
гидравлического трения 103 
динамической вязкости 37 
диффузии молекулярной 46, 53, 54 
излучения абсолютно черного тела 

274
инжекции 187
кинематической вязкости 37 
лобового сопротивления 115 
перемешивания 91 
подачи насоса 166
-  поршневого компрессора 201, 

202
полезного действия компрессоров 

200 , 201



Коэффициент(ы)
полезного действия насосов 165, 166 
расхода 110, 122 
сжатия струл 110 
сжимаемости 192 
скорости истечения 110 
сопротивления общий 122
-  лобового 115
-  трения 103, 116 
температуропроводности 46, 53,

282
теплоотдачи 278, 286 сл., 292, 296, 

319, 326
теплопередачи 265, 266, 286 сл., 

301, 309 сл., 316, 350, 376 
теплопроводности 46, 267, 282 
трения 103 сл.
-  гидравлического 283
-  для неньютоновских жидкостей 

147
угловой при излучении 275 
формы 118
эффективности капитальных вло

жений 352
-  разделения 225, 226 

Кривая отклика 82, 85, 87, 89 сл. 
Критерий(и)

Архимеда 74, 281 
Био 311
Вебера критерий устойчивости кап

ли 141
временного, геометрического по

добия, подобия граничных и на
чальных условий 65 

Галилея 74, 281 
гидродинамики общий 73 
гомохронности 72 
Грасгофа 281 
конденсации 288 
Лапласа 142 
модифицированные 73 
мощности мешалок 154, 155 
Нусселъта 280, 283, 288, 312 
определяемые и определяющие 67 
оптимальности 352, 353 
Пекле 278, 279 
подобия, понятие 64 сл.
Прандтля 280 
производные 73
Рейнольдса см. Рейнольдса, крите

рий
Стантона 283, 284 
уравнение обобщенное (критери

альное) 67 
Фру да 73, 154 
Фурье 279 
Эйлера 72, 154, 280

Лапласа критерий 142 
Летучесть 27

Математическое ожидание 84 
Материальный баланс 20 сл. 

выпаривания 362, 363 
выпарных установок 367 
потока 52 
разделения 209, 210 
уравнение, вывод 22 

Машины гидростатические 96 
Мешалки 150 сл.

быстроходные 157, 158 
вибрационные 160 
классификация 155 
мощность 153 
устройство 157, 158 
частота вращения 153 

Модели потоков
диффузионная 89, 90 
идеализированные 85 сл. 
идеального вытеснения 85, 86
-  смешения 86, 87 
комбинированные 91 
структура потоков 87 сл., 92 
ячеечная 89 

Моделирование
математическое (метод численно

го эксперимента) 75 сл. 
физическое (метод обобщенных 

переменных) 62 сл. см. также 
Подобие (физическое моделиро
вание)

Монодисперсные системы 209 
Монтежю 175, 176 
Мощность

вентиляторов 205
двигателя насосов, передачи 166
мешалок 153 сл.

критерий 154, 155 
насосов 165 
при сжатии 196

Н авье- Стокса уравнения
вращательного движения 150 
для идеальной жидкости 98 
переноса количества движения 

55 сл., 71 сл. 
пленочного течения 127 

Нагревание (подвод теплоты) 
водой перегретой 324 
высокотемпературное 329 
горячими жидкостями 323 сл. 
с естественной и принудительной 

циркуляцией теплоносителя 323 
парами высокотемпературных ор

ганических теплоносителей 322 
паром водяным глухим, острым 

319. сл.
топочными (дымовыми) газами 

326 сл.
электрическим током 327 сл. см. 

также Электрические печи



Нагреватель трубчатый 327, 328 
Напор

геометрический (нивелирная высо
та) 94

гидростатический (пьезометриче
ский) 94, 95 

насосов 163
общий (гидродинамический) 99 
скоростной (динамический) 100 

Напряжения 
сдвига 35 
касательные 144 

Насосный эффект, уравнение 151 
Насосы

винтовые 174 
вихревые 185, 186 
воздушные подъемники (эрлифты) 

187 сл.
высота всасывания 164, 165 
диафрагмовые (мембранные) 168, 

169
динамические 162, 176 сл. см. так

же Центробежные насосы кави
тационный запас 181 

классификация 162 сл. 
коэффициент подачи 166
-  полезного действия 165, 166 
лопастные 162
многократного и простого дейст

вия 169, 170 
монтежю 175, 176 
мощность действительная, полез

ная 165 
напор 163 сл., 184
-  теоретический 179, 180 
объемные 162, 166 сл., 188, 189 
осевые (пропеллерные) 185 
пластинчатые 174, 175 
плунжерные 168, 169 
поршневые 166 сл., 172, 173 
применения, области 187 
производительность 163, 170 сл. 
пропорциональности закон 182 
струйные 186
тепловые 372 сл.
центробежные см. Центробежные 

насосы 
шестеренные 173 

Неньютоновские жидкости (бингамов- 
ские, дилатантные, максвеллов
ские, псевдопластичные) 143 сл. 

Нестационарные (неустойчивые) про
цессы 39

Нуссельта критерий 280, 283, 288, 312
Нутч-фильгр 238, 239
Ньютона

закон внутреннего трения 36, 37, 
46, 55, 56

-  обобщенный 38, 56

Объемные силы 33, 34 
Осаждение

виды 209, 210
под действием сил тяжести (отста

ивание) 210 сл.
---- центробежных сил (циклон

ный процесс и центрифугирова
ние) 217 сл. см. также Центрифу
ги, Циклоны 

закон Стокса 119 
свободное 211
скорость 211, 212, 216, 218, 219 
стесненное 211, 212 
твердой шарообразной частицы 

212
в электрическом поле (электро

осаждение) 226 сл. 
Остроградского-Гаусса теорема 48 
Осцилляция капли 140 
Отстаивание 210 сл.
Отстойники

классификация 212, 213 
непрерывного действия 213 сл. 
периодического действия 213 
производительность 216 
расчет 214, 216 

Отстойные центрифуги 
классификация 222 
коэффициент эффективности раз

деления 225, 226 
производительность 226 
расчет 225, 226 
сверхцентрифуги 224, 225 
сепараторы 224, 225 
схемы 222, 223 

Охлаждение (отвод теплоты) 
водой 330, 331
водооборотные циклы 331, 332 
воздухом 331
низкотемпературными жидкими 

хладоагентами 330, 331 
расход охлаждающей воды 330 

Очистка газов
выбор аппаратов 257, 258 
мокрая 252 сл. 
в скрубберах см. Скрубберы 
степень 210, 258 
сухая 250 сл.
в сухих фильтрах см. Фильтры для 

газов
-  циклонах см. Циклоны
-  электрофильтрах 229, 230

Пар
вторичный (соковый) 361 
глухой 320, 321 
острый 319, 320 
первичный (греющий) 360, 373 
экстра-пар 362



TJnrvatin 'Mirón 
Пекле критерий 278, 279 
Пена 208 
Пептизация 260 
Перемешивание

вибрационное 160 
интенсивность 149 
интенсификация 160 
механическое 150 сл. 
обратное 85 
пневматическое 158 сл. 
пульсационное 160 
расход энергии 153 сл. 
сжатым газом 159 
циркуляционное 160 
эффективность 150 

Перенос
аналогия процессов 61 
импульса, массы, энергии 45

- уравнения 49, 53 сл. 
молекулярный (плотность потока)

47
Перепад давления в центрифугах 237 
Печи трубчатые 326, 327 
Пито Прандтля трубка 114 
Планка закон 272 
Пленочное течение

распределение скоростей по тол
щине пленки 127 сл. 

расход и средняя скорость пленки 
по вертикальной стенке 130 сл. 

Плотность 
газов 34 
жидкостей 33 
конвективного потока 47 
орошения 130, 131, 286 

Пневмотранспорт (унос) 125 
Поверхностные 

силы 34 сл.
теплообменники 333 сл. 

Поверхность
кипятильных трубок 360 
слоя зернистого, удельная 120 
фильтрации 247 

Подобие (физическое моделирование) 
виды 64 сл. 
инварианты 66 
индикаторы 67
критерии (числа) 66 сл. см. также 

Критерии или по именам: А рхи
меда, Берну ли и др. 

модели см. Модели потоков 
приближенное 68
процессов гидродинамических 

71 сл.
теория Колмогорова 70, 71 
уравнения дифференциальные, пре

образование методами теории 
подобия 68, 69
обобщенное (критериальное) 67

Поле температурное 265 
Полидисперсные системы 209 
Порог коагуляции 260 
Порозность слоя 

зернистого 12 
псевдоожиженного 127 

Поршневые
компрессоры 197 сл. 
насосы 166 сл., 172, 173 

Потенциал
переноса 45 сл. 
химический 26, 27 

Потери
напора 106
температурные 364, 365 

Поток(и)
гидродинамическая структура 79 

сл., 85 сл. 
идеализированные 85 сл. 
конвективные 20, 47 
ламинарный при перемешивании 

152
массы, поверхность 46, 54 
массы, энергии, разультирующие

48
материальный баланс, уравнения 

52
модели см. Модели потоков 
неидеальные 87 сл. 
через неподвижный зернистый 

слой 120 сл. 
неразрывности (сплошности) урав

нение 49, 51, 52 
при обтекании твердых тел 115 сл. 
одномерный установившийся (пле

ночное течение) 128 
при осаждении частицы 118, 119 
поле скоростей 80, 81, 137 сл. 
поперечный при обтекании цилинд

ра 115 сл. 
распределение в аппаратах 80 

температур 53 
рециркуляционный 116, 117 
скорость 108, 109 
через слой твердых частиц 123 сл. 
структура гидродинамическая 79 
тепловой 255, 256 
турбулентный автомодельный 123
-  при перемешивании 152 
уравнение материального баланса 

52
Правило фаз Гиббса 28, 29 

Прандтля критерий 280 
Пресс гидравлический 98 

Прибор(ы)
для измерения давления 96, 97 

изучения режимов движения 
жидкости, Рейнольдса 39, 40 

Производительность
компрессоров 200 сл.



Производительность 
насосов 163, 170 сл. 
отстойников 216 
фильтров 245 
центрифуг 226 

Противоток и прямоток 303 сл. 
Псевдоожижение 123 сл. 
Пылеуловительные камеры 214, 215 
Пыль 208 
Пьезометр 97

Равновесия линии 
уравнения 29 сл.
термодинамические уравнения 26, 

27
Разделение неоднородных систем 

208 сл.
Размерности, анализ 69, 70 
Расход

воды охлаждающей 330 
газов топочных 327 
жидкости 38, 39, 109 сл. 
измерение 112 сл. 
пленки стекающей 130, 131 
энергии на перемешивание 153 сл. 

Расчет см. также Уравнения
аппаратов очистки газов 257
-  теплообменных 312 сл., 349 сл.
-  и трубопроводов 107, 108 
выпарных установок 371, 372 
гидравлического сопротивления,

теоретический 117 сл. 
коэффициента сопротивления 122, 

123
отстойников 214, 215 
поверхности теплообмена 349 
температуры стенок 315 
фильтров 245 сл., 251, 252 
центрифуг отстойных 225, 226 
циклонов 221, 222, 225, 226 
электрофильтров 230 
эффективности разделения неодно

родных систем 210 
Рауля закон 30 
Рейнольдса

критерий 40, 72, 212
-  модифицированный 147, 152, 155
-  центробежный 229 
прибор 39, 40

Реология неньютоновских жидкостей 
144 сл.

Рециркуляция 117

Самоиспарение 366
Сверхцентрифуги 224
Сгустители 212 см. также Отстойники
Сепараторы 224, 225
Силы

объемные (инерции, тяжести, цент
робежные) 33, 34

Силы
поверхностные (давления, вязко

сти) 34 сл.
Скорость

вращения 178
движения пленки 127 сл., 130 сл. 
жидкости 150 сл.
-  истечения 110
-  ламинарного течения, профили 

146, 147
-  турбулентного течения 43 сл. 
начала псевдоожижения 124, 125 
потока при отстаивании 216, 218 
пульсационная мгновенная 43 
средняя 39
-  пленочного течения 127 сл. 
турбулентного движения 43, 44 
уноса, или свободного витания 125 
фиктивная 122 
фильтрования суспензий 233 
циркуляции теплоносителя 324 
этора 151

Скрубберы Вентури 252 
Смесительные теплообменники 346 сл. 

барботажные 319, 320 
градирни 331, 332 

Сопло
мерное 113 
форсунок 136 

Сопротивление
гидравлическое см. Гидравличе- 

ское сопротивление 
при перемешивании 153 
термическое 301 сл.

Стабилизация гидродинамическая и 
тепловая 283 

Стантона критерий 283, 284 
Стационарные (установившиеся) про

цессы 39 
Степень

очистки 210
сжатия вентилятора 190
-  компрессора 119 
черноты тела 275, 276

Стефана -  Больцмана закон и констан
та 273 

Стокса закон
для барботажа 133 

ламинарного режима 119
-  осаждения 119
-  потока в каналах 102, 129 

Суспензия 208, 231 сл.
Схема

барабана сепаратора 225 
выпарных аппаратов и установок 

360, 366, 368, 373 
гидравлического пресса 96 
движения потоков через слой твер

дых частиц 124
-  теплоносителей относительного 

303



Схема
компрессоров поршневых 197, 198 
модели комбинированной структу

ры потоков 92 
насосной установки 163 
обогрева 322, 323, 328 
обтекания пучка труб и трубы 296, 

297
потоков, их математическое описа

ние и кривые отклика 91 
процессов теплопередачи при пу

зырьковом кипении 291 
разрушения плоской пленки 140 

цилиндрических струй 139 
режимов работы аппаратов с псев- 

доожиженным слоем 126 
теплообмена, теплоотдачи 273, 291 
установка для получения кривых 

отклика 82 
фильтра для разделения суспензий 

231
центрифуг отстойных 222, 223 

Тело
абсолютно белое и абсолютно чер

ное 271
прозрачное 272 

излучательная способность 272 
Температура

воды перегретой 324 
кипения растворов 364, 365 
мокрого термометра 310 
полезная разность 367 сл. 
стенок при теплообмене 315 

Температурная депрессия (потеря): 
гидродинамическая, гидростати
ческая, концентрационная 364, 
365

Температурное поле 265 
Температурный 

градиент 265 
напор 289, 290 

Температуропроводность 282 
Теорема

Бэкингема 70
Остроградского-Гаусса 48 

Теория подобия Колмогорова 70, 71 
Тепловое излучение 263 

баланс энергии 271 
газов 276 
длина волн 271
законы Вина, Кирхгофа, Стефана -  

Больцмана 273, 274 
интенсивность 272 
константа 273
коэффициент теплоотдачи 292 
теплообмен 274 сл.

Тепловой баланс 23, 24, 303 
выпаривания 363, 364 
выпарных аппаратов 374

Тепловой баланс
выпарных установок многокорпус

ных 367 
теплообменника 349, 350 

Тепловой поток 265, 266 
Тепловые нагрузки критические 290 
Теплоносители

высокотемпературные 322 сл. 
промежуточные 318 

Теплообмен
при излучении 274 сл. 
потенциал переноса 45 сл., 
в псевдоожиженном слое 312
-  системе газ жидкость 309, 310

газ (жидкость) твердое тело 
310, 311 

расчет поверхности 349 
Т еплообменники

выбор компоновки труб 296, 297
- направления теплоносителей 

303 сл.
с двойной стенкой (рубашкой) 345 
змеевиковые 339 сл. 
кожухотрубчатые см. Кожухотруб

чатые теплообменники 
с механическими мешалками 298 
насадочные 348
с оребренными трубками 341, 342 
оросительные 341 
пластинчатые 343, 344 
пленочные 299
с плоской поверхностью теплопе

редачи 343 сл. 
поверхностные 333 сл. 
проектирование 355 сл. 
расчет 312 сл., 349 сл. 
регенеративные 334, 349 
смесительные см. Смесительные 

теплообменники 
спиральные 343, 345 
схема движения теплоносителей 

303
температура стенок 315 
тепловой баланс 349, 350 
толщина теплоизоляции 316 
трубчатые 334 сл.

Теплоотдача(и)
аналогия с массопереносом 282,

283
в аппаратах с мешалками 298, 299
---- пленочных 299
при вынужденном движении тепло

носителей в трубках 293 сл.
---- поперечном обтекании труб

295
-  естественной конвекции 297, 298
-  излучении 292
-  кипении жидкостей 289 сл. 
и конвекция 276
при конденсации паров 285 сл.



коэффициент 278, 286, 287, 289 
-- значения численные 296 
---- среднее 296
-  Кармана 283, 284, 289, 290 
критериальные уравнения 280 сл. 
в пленочных аппаратах 299 
подобие процессов 279 сл.
в псевдоожиженном слое 310, 311 
радиационно-конвективная 292 
в турбулентном потоке 282 
уравнения 294, 296 сл. 

Теплопередача(и)
движущая сила 306 
в движущемся слое зернистого ма

териала 311, 312 
коэффициент 265, 266, 301, 302, 376 
при непосредственном контакте 

теплоносителей 309 сл.
-  нестационарном режиме 306 сл. 
основное уравнение 265 сл.
при переменных температурах теп

лоносителей 302 сл. 
через плоскую стенку 300, 301 
поверхность 266
при постоянных температурах теп

лоносителей 300 сл. 
для противотока и прямотока, 

уравнения 303 сл. 
через разделительную стенку 

300 сл.
термическое сопротивление 301 сл. 

Теплопередающие (тепловые) трубы 
357, 358 

Теплопроводность
и конвекция 276, 277 
коэффициент 267 
основной закон 267 
турбулентная 282 
уравнение для плоской стенки 

268 сл.
---- цилиндрической стенки 270,
271

Теплота
концентрирования 367 
отвод (охлаждение), способы 

330 сл.
перенос, дифференциальные урав

нения 52, 53 
подвод (нагревание), способы 

318 сл.
Термическое сопротивление 301 сл. 
Тищенко уравнение 365 
Тодеса уравнение 119 
Т ранспортирование 

газов 190 сл. 
жидкостей 162 сл.

Трение
внутреннее, проекции напряжений 

38

коэффициент 103 сл.
Труба(ы)

Вентури 119
кипятильные, поверхность 360 
теплопередающие 357, 368 

Трубопроводы
гидравлическое сопротивление 

103 сл. 
расчет диаметра 107, 108 

Трубчатые
печи 326, 327 
теплообменники 334 сл.

Туман 208
Турбогазодувки 205, 206 
Турбокомпрессоры 206 
Турбулентное движение 41 сл.

Угол смачивания 291 
Удельная поверхность 

при барботаже 134 
зернистого слоя 120 

Удельный вес жидкостей 33 
Унос (пневмотранспорт) 125 
Уравнение(я) см. также Расчет 

Адамара 211
аддитивности термических сопро

тивлений 301 
для барботажа 132 сл.
Берну ли 58, 98, 163, 164 
Гагена-П уазейля  102, 103 
гидродинамики обобщенное 154 
гидростатики обобщенное (крите

риальное) 73
-  основное 93 сл.

для перемешивания 154 
Дарси 104
дифференциальные, преобразова

ние методами подобия 68, 69 
диффузии 53, 54 
Козени Кармана 123 
кривой течения жидкости 145 
материального баланса, вывод 22 
Навье - Стокса см. Навье -  Стокса 

уравнение 
насосного эффекта 151 
неразрывности (сплошности) по

тока 49, 51, 52 
обобщенные (критериальные) 67 
переноса количества движения 

55 сл.
-  конвективного 47
-  массы 53, 54
-  молекулярного 47
-  субстанций основное 45 сл. ■
-  теплоты 52 сл. 
рабочей линии 22 
равновесия 29 сл.
-  термодинамического 26, 27 
расхода 39, 52



Уравнение(я)
сжатия газа 192
- и выталкивания газа 194 сл. 
скоростей стекающей пленки

128 сл.
теплообмена конвективного 52 сл. 
теплоотдачи 294, 296 сл. 
теплопередачи нестационарной 

307 сл.
основное 265 сл.

-  для противотока и прямотока 
303 сл.

теплопроводности плоской стенки 
268 сл.
цилиндрической стенки 270, 271 

течения неньютоновской жидкости 
144 сл.

Тищенко 365 
Тодеса 119
фильтрования под действием сил 

тяжести 233
- центробежного 236, 237 
Ф урье-Кирхгофа  53, 279 
Фурье (теплопроводности) 277 
для центробежных машин основ

ное 178 сл.
Эйлера 58, 98, 181 
энергетического (теплового) балан

са 23

Фазовые диаграммы 31 
Фактор

разделения 217, 225 
геплопереноса Кольборна 284 

Фика закон 
второй 54 
первый 46, 54 

Фильтрование
газовых неоднородных систем 

250 сл. 
суспензий 231 сл.

Фильтры для газов
выбор фильтровальной перегород

ки 250
поверхность фильтрации 252 
расчет 251, 252 
рукавные 250, 251 

Фильтры для суспензий
вакуумные см. Вакуум-фильтры 
классификация 237 
нутч-фильтры 238, 239 
расчет 245 сл. 
фильтр-прессы 239, 240 
центрифуги 237, 238 

Флокуляция и дефлокуляция 260 
Флотация 261 
Форсунки 135 сл.
Фру да критерий 73, 154

Фурье
закон переноса энергии 40, 2Ы, 

268, 270 
критерий 279
основной закон теплопроводности 

267, 268, 270 
уравнение 53, 277 

Фурье -  Кирхгофа уравнение 53, 279

Химический потенциал 26, 217

Центрифуги
отстойные (осадительные) см. От

стойные центрифуги 
перепад давления 237 
фильтрующие 236, 248 сл. 

расчет 225, 226 
Центробежные насосы

кавитация, кавитационный запас 
180, 181 

конструкция 176
-  колес 177
коэффициент инжекции 187 
мощность на валу 181 
напор 179 сл.
осевые (пропеллерные) 185 
производительность 181 
пропорциональности закон 182 
работа в сети 183 сл. 
рабочая (режимная) точка 183, 184 
скорость вращения 178
-  жидкости 178, 179 
уравнение основное 178 сл. 
характеристики универсальная и

энергетические 182, 183 
Циклоны

батарейные (мультициклоны)
220 сл.

гидравлическое сопротивление 121, 
122

гидроциклоны 219 
расчет 221, 222 
степень очистки газов 121 
характеристики 121 

Циркуляция внутри капли 141

Число см. также Критерии
единиц переноса ЧЕП для тепло

обменника 354 
корпусов оптимальное в выпарных 

установках 370, 371 
псевдоожижения 125

Шероховатость стенки 104, 105

Эжекторы 186 
Эйлера

критерий 72, 154, 280 
уравнения 58, 98, 181



Электрические печи
высокочастотные 229 
дуговые 229 
индукционные 328, 329 
сопротивления 328 
электродуговые 329

пристеночный 121 
Эффективность

Энергия сжатия 194, 195 
Эрлифты (газлифты) 187 сл. 
Эффект

насосный 151

Электрофильтры 229, 230 
расчет 230 
электроды 227

очистки газов 227, 228 
перемешивания 150 
разделения неоднородных систем

Эмульсия 208
разделение 214, 215

259 сл. 
теплопередачи 354, 355

Энергетический баланс 23 см. также
Тепловой баланс
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