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Введение

1. СОДЕРЖАНИЕ И ЗАДАЧИ КУРСА «ПРОЦЕССЫ 
И АППАРАТЫ ПИЩЕВЫХ ПРОИЗВОДСТВ»

Курс «Процессы и аппараты пищевых производств» является 
специальным переходным курсом от общеинженерного цикла дис
циплин к специальному для инженеров-технологов и механиков 
пищевых производств. В учебнике описываются основные про
цессы, аппараты и машины пищевой технологии и общие начала 
процессов, для изучения которых используются единые кинетиче
ские закономерности.

Современное учение о процессах и аппаратах  опирается на 
прочный фундамент химии, физики, математики, ряда инж енер
ных и экономических дисциплин — механики, теплотехники, элек
тротехники, технической кибернетики, материаловедения, про
мышленной экономики и других смежных областей знания, кото
рые являются базой курса. Однако как наука учение о процессах 
и аппаратах имеет свой ясно очерченный предмет, свои экспери
ментальные и расчетные методы и теоретические закономерности. 
В курсе «Процессы и аппараты пищевых производств» изуча
ются совокупность физических и биохимических процессов и пути 
их осуществления в промышленном производстве различных про
дуктов в конкретных технико-экономических условиях. При этом 
обращается особое внимание на их экономическую целесообраз
ность.

Любой технологический процесс, несмотря на различие мето
дов, представляет собой ряд взаимосвязанных типовых техноло
гических стадий, протекающих в аппаратуре определенного 
класса. Однако высокие требования к качеству продукции, 
эффективности производства, снижению его энерго- и материало
емкости, охране окружающей среды определили специфику, 
отличающую эти технологические стадии получения пищевых 
продуктов и аппаратурно-технологическое оформление от подоб
ных процессов в других отраслях народного хозяйства.

Процессы пищевой технологии в большинстве своем зн ач и 
тельно сложны и зачастую представляют собой сочетание гид
родинамических, тепловых, массообменных (диффузионных), 
биохимических и механических процессов.

По существу, курс является теоретической основой пищевой 
технологии, позволяющей проанализировать и рассчитать ripo-
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цесс, определить оптимальные параметры, разработать и рассчи
тать  аппаратуру для  его проведения. В нем изучаются законо
мерности масштабного перехода от лабораторных процессов и 
аппаратов к промышленным. Знание этих закономерностей необ
ходимо для проектирования и создания современных многотон
нажных промышленных процессов пищевой технологии.

Инженер-механик, изучая курс, получает все необходимые 
данные для разработки схем устройств машин и аппаратов, для 
вычисления их оптимальных размеров, энерго- и металлоемкости, 
их экономической эффективности.

Инженер-технолог получает сведения, необходимые для р а 
ционального использования машин и аппаратов, проведения про
цесса с минимальными материало- и энергозатратами, макси
мальным использованием мощности оборудования.

Технолог и механик пищевой промышленности должны быть 
специалистами с широким инженерным кругозором, понимаю
щими научные принципы аппаратурно-технологического оформ
ления процессов, умеющими оценить основные технико-экономи- 
ческие характеристики оборудования и выбрать оптимальные, 
выявить резервы повышения интенсивности и экономичности 
процессов, снижения расходных норм и себестоимости продук
ции. Они должны такж е владеть методами научных исследова
ний для повышения эффективности производства.

2. ВОЗНИКНОВЕНИЕ И РАЗВИТИЕ НАУКИ О ПРОЦЕССАХ 
И АППАРАТАХ

Учение о процессах и аппаратах возникло в начале нашего 
века одновременно и независимо в нашей стране и США. В Рос
сии основы науки о процессах и аппаратах были заложены из
вестными учеными-инженерами А. К. Крупским в Петербург
ском технологическом институте (ныне Ленинградский техно
логический институт) и И. А. Тищенко в Московском высшем 
техническом училище. При этом был использован богатый ф ак
тический материал, накопленный в промышленности, и то огром
ное идейное наследие в области химической технологии, которое 
оставил Д . И. Менделеев. В 1909 г. А. К. Крупский опубликовал 
свой труд «Начальные главы учения и проектирования в химиче
ской технологии», где сформулировал методологическую сущ
ность новой науки. Он писал: «В обширной области учения о 
химической технологии путь обобщения является наиболее ус
пешным и плодотворным как для системы изложения, так и для 
целей его — дать  техническому пониманию направление, способ
ствующее выработке самостоятельного мышления».

Путь обобщений в изучении процессов и аппаратов в совре
менной трактовке, как отмечал проф. А. Н. Плановский, заклю-
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чается в следующем: из большого числа процессов пищевой 
технологии путем группирования выделяется ограниченное число 
основных процессов; при изучении основных процессов и их от
дельных групп используются единые кинетические закономерно
сти. В результате такого подхода представилось возможным 
обобщить огромный фактический материал в виде стройной целе
направленной научной дисциплины.

Впервые в России систематический курс основных процессов и 
аппаратов химической технологии был прочитан И. А. Тищенко в 
1913 г. Быстрый прогресс этой науки начался в 20— 30-х гг. 
Идеи А. К. Крупского были развиты в Ленинградском техноло
гическом ицституте Д. П. Коноваловым и впоследствии А. А. К и
ровым, Л . Ф. Фокиным, К- Ф. Павловым и их учениками. Б оль
шим событием в развитии химической технологии как науки яви
лась книга Л . Ф. Фокина «Методы и орудия химической тех
ники», вышедшая в 1923 г. одновременно с известной моногра
фией американских ученых В. Уокера, В. К. Льюиса и В. X. М ак 
Адамса «Принципы химической техники».

Большой вклад в разработку отдельных разделов науки о 
процессах и аппаратах внесли И. А. Тищенко — автор расчетов 
выпарных установок, Д. П. Коновалов — автор классических 
исследований в области перегонки жидкостей, опубликовавший 
в 1924— 1925 гг. курс «Материалы и процессы химической техно
логии». «Одной из главных задач  химической технологии, 
отличающих ее от чистой химии, является установление наивы
годнейшего хода операции и проектирование ему соответствую
щих заводских приборов и механических устройств», так 
определил задачи химической технологии Д . Г1. Коновалов.

В Москве наука о процессах и аппаратах получила особое 
развитие в Химико-технологическом институте им. Д . И. М енде
леева, организованном в 1920 г. Научную школу здесь возгла
вили А. Г. Касаткин и В. В. Каф аров; в МИХМе — А. Н. Пла- 
новский, в МИТХТе им. М. В. Ломоносова — Н. И. Гальперин. 
Научные школы были созданы так ж е  в Л Т И  им. Л енсовета 
(П. Г. Романков) и в К Т И П П е (В. Н. Стабников). Большой 
вклад в развитие науки о процессах и аппаратах в последнее 
десятилетие внесли школы, возглавляемые А. Н. Плановским, 
Н. М. Жаворонковым, П. Г. Романковым, Н. И. Гальпериным, 
В. В. Кафаровым, Ю. И. Дытнерским, В. Н. Стабниковым,
Н. Н. Липатовым и др.

Следует отметить, что процессы и аппараты химической и 
пищевой технологий не имеют принципиального различия: ис
пользуются одни и те же законы, методы расчета оборудования. 
Тем не менее специфика, связанная с пищевыми производствами, 
нашла отражение в изложении курса, в методиках расчета ряда 
процессов и аппаратов, в конструкциях аппаратов и машин.
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Н аука о процессах и аппаратах призвана играть большую 
роль в интенсификации развития пищевой и смежных отраслей 
промышленности и тем самым способствовать удовлетворению 
потребностей населения в продуктах питания.

3. КЛАССИФИКАЦИЯ ОСНОВНЫХ ПРОЦЕССОВ 
ПИЩЕВОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Р азвитие науки о процессах и аппаратах позволило создать 
научно обоснованную классификацию процессов пищевой техно
логии.

Производственным процессом (от лат. processus — продви
жение) называется совокупность последовательных действий для 
достижения определенного результата.

Технология — это ряд  приемов, проводимых направленно с 
целью получения из исходного сырья продукта с наперед зад ан 
ными свойствами. З а д а ч а  технологии как науки заключается в 
выявлении физических, химических, механических и других зако 
номерностей с целью определения и использования на практике 
наиболее эффективных и экономичных производственных про
цессов.

Технологический аппарат (от лат. ap p a ra tu s  — оборудова
ние) — это устройство, приспособление, оборудование, предна
значенное для проведения технологических процессов.

Машина — устройство, выполняющее механические движения 
с целью преобразования энергии или материалов. Технологиче
ские машины преобразуют форму, свойства и положение обра
батываемого материала.

Все многообразие процессов пищевой технологии в зависи
мости от закономерностей их протекания можно свести к пяти 
основным группам: гидромеханические, теплообменные, массо
обменные, механические, биохимические.

Гидромеханические процессы — это процессы, скорость кото
рых определяется законами механики и гидродинамики. К ним 
относятся процессы перемещения жидкостей и газов по трубопро
водам и аппаратам, перемешивания в жидких средах, разделения 
суспензий и эмульсий путем отстаивания, фильтрования, цен
трифугирования и т. п.

Теплообменные процессы — это процессы, связанные с пере
носом теплоты от более нагретых тел (или сред) к менее нагре
тым. К ним относятся процессы нагревания, пастеризации, сте
рилизации, охлаждения, конденсации, выпаривания и т. п. Ско
рость тепловых процессов определяется законами теплопередачи.

Массообменные, или диффузионные, процессы — процессы, 
связанны е с переносом вещества в различных агрегатных состоя
ниях из одной ф азы  в другую. К ним относятся абсорбция и
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десорбция, перегонка и ректификация, адсорбция, экстракция, 
растворение, кристаллизация, увлажнение, сушка, сублимация, 
диализ, ионный обмен и др. Скорость массообменных процессов 
определяется законами массопередачи.

Механические процессы — это процессы чисто механического 
взаимодействия тел. К ним относятся процессы измельчения, 
классификации (фракционирования) сыпучих материалов, прес
сования и др.

Химические и биохимические процессы — процессы, связан 
ные с изменением химического состава и свойств вещества, 
скорость протекания которых определяется законами химической 
кинетики.
4. СИСТЕМЫ ЕДИНИЦ ИЗМЕРЕНИЯ ФИЗИЧЕСКИХ ВЕЛИЧИН

Д о середины XX в. в мире существовало несколько систем 
единиц: МКГСС — техническая система, основанная на метре, 
килограмм-силе и секунде; С ГС — метрическая система, осно
ванная на сантиметре, грамме и секунде; МТС — система, осно
ванная на метре, тонне, секунде, а такж е различные внесистем
ные единицы, удобные для пользования в отдельных отраслях 
знания и в технике. Все это создавало практические неудобства, 
затрудняло международное взаимодействие различных отраслей 
науки, техники, производства. Возникла настоятельная необхо
димость создания единой международной системы единиц, 
основанной на метрической системе мер, которая могла бы 
объединить все многообразие имеющихся систем.

В 1960 г. на XI Генеральной конференции по мерам и весам 
была принята Международная система единиц (С И ).  В С СС Р 
с 1 января 1963 г. эта система принята как предпочтительная 
во всех областях науки, техники и народного хозяйства. Переход 
на Международную систему единиц обеспечивает единообразие 
измерений механических, тепловых, электрических и других 
физических величин, повышает их точность и упрощ ает некото
рые расчетные формулы.

В Международной системе единиц для измерения основных 
величин приняты следующие единицы: длины — метр (м ), м ас
с ы — килограмм (кг), времени — секунда (с), термодинамиче
ской температуры — кельвин (К ) ,  силы света — кандела (кд). 
Из первых трех единиц, совпадающих с основными единицами 
системы МКС, образуются производные механические единицы; 
на основе термодинамической температуры Кельвина — производ
ные единицы для измерения тепловых величин.

Размерность производных единиц определяется с помощью 
физических уравнений, отраж аю щ их связь между величинами.

Используемые в расчетной практике производные единицы 
системы СИ, а также значения переводных множителей для
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пересчета некоторых единиц систем МКГСС, СГС и внесистем
ных единиц в соответствующие единицы СИ приведены в 
табл. 1 . 1.

1.1. Единицы измерения и переводные множители в единицы СИ

Величина Система Н аименование  ёдиницы Переводной
единиц множитель

в единицу СИ

Длина

Масса

Сила

Давлени е

Вязкость
динамическая

кинематичес
к ая

Поверхностное на- 
тяжеЬие

Теплоемкость

СИ, МКГСС
СГС
СИ
МКГСС

СГС
СИ
МКГСС
СГС
СИ

МКГСС

СГС

Внесистемные
единицы

СИ

МКГСС

СГС

СИ

МКГСС

СГС

С И

СГС
СИ

метр (м)
сантиметр (см)
килограмм (кг)
техническая единица массы
(кгс- с2/м)
грамм (г)
ньютон (Н)
килограмм-сила (кгс)
дина (дин)
паскаль (Па)
ньютон на квадратный метр 
( Н /м 2)
килограмм-сила на квад рат 
ный метр (кгс/м2) 
дина на квадратный сантиметр 
(дин/см2) 
бар  (бар)
техническая атмосфера (ат, 
к гс /см 2)
миллиметр водяного столба 
(мм вод. ст.)
миллиметр ртутного столба 
(мм рт. ст.)

паскаль-секунда (П а-  с) 
ньютон-секунда на квадрат
ный метр (Н- с /м 2) 
килограмм-сила-секунда на 
квадратный метр (к гс -с /м 2) 
дина-секунда на квадратный 
сантиметр (дин-с /см 2) 
пуаз (П) 
сантипуаз (сП) 
квадратный метр на секунду 
(м2/с)
квадратный метр в час 
(м2/ч )

СТОКС (Ст) 
сантистокс (сСт) 
ньютон на метр (Н /м ) 
дж оуль  на квадратный метр 
( Д ж / м 2)
дина на сантиметр (дин/см) 
дж оуль на килограмм-градус

ю- 2

9.81 

10"3

9.81 
1СГ5

9.81 

1(Г‘

1СГ5
9,81- 104

9.81 

133,3

9,81

1(Г5

ю- 1
10“ 3

3600

1(Г4
10~6

ю- 3
4190



Продолжение

Величина Система
единиц

Наименование единицы Переводной 
множитель 

в единицу СИ

[ Д ж /  (кг-град)  ]
Внесистемные килокалория на килограмм- 103
единицы градус [ к к а л / ( к г - г р а д ) ]

Т еплоп роводность СИ джоуль на метр-час-градус 
[ Д ж /  (м • ч- град) ] 
ватт на метр-градус 
[В т / (м -г р а д ) ]

—

Внесистемные килокалория на метр-час-гра- —
единицы дус [ к к а л / ( м •ч •г р а д ) ]

Работа,  энергия СИ джоуль (Д ж ) —
МКГСС килограмм-сила-метр (кгс-м) 9,81
С ГС эрг (эрг) 10~7
Внесистемные киловатт-час (кВ т-ч) 3 , 6 - 106
единицы лош адиная сила-час (л - с - ч ) 2 ,6 5 - 106

Мощность СИ ватт (вт) —
МКГСС килограмм-сила-метр в секун

ду (кгс -м /с )
9,81

С ГС эрг в секунду (эрг /с) 1(Г7
Количество теп СИ джоуль (Д ж ) —
лоты Внесистемные

единицы
килокалория (ккал) 4190

Стандартами допускается применение кратных и дольных 
единиц измерений, образуемых путем умножения данной еди
ницы на 10". В этом случае перед наименованием величины пишут 
приставки, обозначающие соответствующую кратность или доль- 
ность основной единицы: М — мега, к — кило, мк — микро и т. д.

Вопросы для самопроверки

1. Что изучается в курсе «Процессы и аппараты пищевых производств»? 
Чем отличается аппарат от машины?

2. Какие преимущества имеет система СИ по сравнению с друг ими системами 
измерения физических величин?

3. Какие единицы измерения приняты в системе С И  за  основные? Какие 
производные единицы измерения применяются в системе С И ?

4. Какие единицы измерения давления применяются в технике?
5. Какие единицы измерения работы и энергии применяются в технике? 

К акая  между ними существует связь?



ОБЩИЕ ПОЛОЖЕНИЯ

В пищевой промышленности перерабатывают сырье и полу
чают готовые продукты в различном агрегатном состоянии: 
твердом, жидком, паро- и газообразном. Д ля  расчета процессов 
и аппаратов необходимо знать свойства пищевых продуктов и 
сырья.'

Г л а в а  1. ОСНОВНЫЕ СВОЙСТВА ПИЩЕВЫХ ПРОДУКТОВ 
И СЫРЬЯ

Многие пищевые продукты представляют собой однородные и 
неоднородные смеси.

К однородным смесям относятся растворы, например сахар
ные, водно-спиртовые, соки и т. д. Однородные смеси характери
зуются концентрацией растворенного вещества.

К неоднородным смесям относятся смеси твердого вещества с 
жидкостью, смеси различных нерастворимых одна в другой жид
костей. Д л я  характеристики неоднородных смесей вводят понятие 
объемной или массовой доли, например доли твердого вещества в 
жидкости.

Все свойства веществ можно разделить на физические (плот
ность, удельный вес, вязкость, поверхностное натяжение и др.) и 
теплофизические (удельная теплоемкость, теплопроводность, 
температуропроводность и др .) .  Данные об этих свойствах для 
различных веществ и растворов в зависимости от температуры и 
давления приводятся в справочниках.

Рассмотрим основные свойства веществ.
Плотность р — это масса М  единичного объема V вещества. 

Описывается формулой р =  M / V  и выражается в килограммах 
на 1 м3, тоннах на 1 м3 или граммах на 1 см3.

Плотность представляет т ак ж е  собой величину, обратную 
удельному объему Ууд, т. е. объему, занимаемому единицей массы 
вещества: р =  1 /К уд, где Куд =  V /M .

Плотность раствора зависит от его концентрации С (рис. 1.1).
Отношение плотностей двух веществ называется о т н о с и 

т е л ь н о й  п л о т н о с т ь ю .  Обычно плотность веществ опре-

ю



деляют относительно плотности ди- С,мае. % 
стиллированной воды: ро™ =  р /р в, 
где р — плотность вещества; рв — 
плотность воды.

Плотность суспензии определяет
ся по формуле рс =  ртвф+Р*(1—ф), 
где рт„ — плотность твердых частиц в суспен
зии, кг /м3; ф - доля твердой фазы в суспен
зии; рж — плотность жидкости, к г /м 3.

Плотность сахарных сиропов, 
фруктовых соков, молока с сахаром 
при 20 °С определяется по формуле 
Р2о =  Ю[ 1 ,42х+(100—х)\,  где х  — 
содержание сухих веществ, %.

При температурах, отличных от 
20 °С, используется формула р/ =
=  р2о—0,5(/—2 0 ), где t — темпера
тура продукта, °С.

Плотность томатопродуктов определяется по формуле р =  
=  1016,76+  4,4х — 0,53/.

Д ля  характеристики сыпучих продуктов (зерна, сахарного 
песка, картофельной крупки и т .д . )  вводится понятие н а с ы п 
н о й  п л о т н о с т и ,  которая описывается формулой

р н =  (1 —  е ) ргв,

где р и — насыпная плотность сыпучего продукта, к г /м 3; е — порозность (порис
тость) сыпучего материала, определяемая по формуле e = V / ll/ l / H, V„ — объем 
пустот свободно насыпанного материала, м3; V„ - объем свободно насыпанного 
материала, м3; ртв — действительная плотность частиц материала, к г /м 3.

П л о т н о с т ь  г а з о в  (в к г /м 3) вычисляется по формуле 
Клапейрона

______  Гор _  М 273р
Р  —  Р о _ 7 > Г  _  ~ И А ~  ’

где |)о=  ц/22,4 — плотность газа  при нормальных условиях (Г0=  273 К; Ро =  
=  1013 кПа),  к г /м 3; М — молекулярная масса газа ,  кг/кмоль; Т — абсолютная 
температура, К.

Плотность смеси газов рсм =  п\р\  +  я 2р2 +  «зрз +  где п\, 
« 2, п 3 — объемные доли компонентов газовой смеси; pi, рг, рз... — 
соответствующие плотности компонентов.

Удельный вес у  — вес единицы объема вещества, зависящ ий 
от места измерения. Между удельным весом и плотностью сущ е
ствует соотношение у — рg,  где g  — ускорение свободного п аде
ния, м /с 2 (9,81 м /с 2).

350 1000 
р,кг/м3

Рис. 1.1. Зависимость концент
рации этилового спирта С в вод- 
но-спиртовом растворе от плот
ности раствора р
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Вязкость (х — это свойство газов и жидкостей сопротивляться 
действию внешних сил, вызывающих их течение.

Д л я  ньютоновских сред сопротивление действию внешних сил 
характеризуется д и н а м и ч е с к о й  в я з к о с т ь ю  (или 
коэффициентом динамической вязкости), т. е. вязкостью, когда 
касательное напряжение при ламинарном течении среды и разно
сти скоростей слоев, находящихся на расстоянии 1 м по нормали 
к направлению скорости сдвига, равной 1 м/с, равно 1 Па. 
Д инамическая вязкость (в П а -с )  определяется по формуле 
(j. =  P d L / F d v ) , где Р  — сила, приложенная извне, Н; F — пло
щ адь действия силы, м2 ( P / F  — давление сдвига, П а);  / — рас
стояние между слоями, м; v — скорость сдвига, м/с.

К и н е м а т и ч е с к а я  в я з к о с т ь  v (или коэффициент 
кинематической вязкости) — это вязкость среды плотностью 
1 к г /м 3, динамическая вязкость которой равна 1 П а-с . Опреде
ляется по формуле v =  ^ /р  и выражается в квадратных метрах 
на секунду (м2/ с ) .  Вязкость жидкой смеси вычисляют по сле
дующим уравнениям:

При Цд>Цс и ф ^ 0 ,3

_  Г . . 6ФМ-д ~| .
*1СМ ~  1 — ф I Не +  Ид J ’

при и ф ^ 0 ,3
1,5ф̂ д ~|

Цс +  ця J ’
где ц д, — вязкость соответственно дисперсной и сплошной фаз.

Д л я  неньютоновских жидкостей, к которым относятся бинга- 
мовские (пасты, концентрированные суспензии), псевдопластич- 
ные (растворы полимеров), дилатантные, характерны различные 
отклонения от течения ньютоновских жидкостей. Их сопротивле
ние ламинарному течению характеризуется э ф ф е к т и в н о й  
в я з к о с т ь ю  цЭф, под которой понимают вязкость ньютонов
ской жидкости при том же градиенте скорости.

При известных показателе консистентности К  и индексе тече
ния п эффективную вязкость определяют по уравнению цЭф =  
=  K ( d v / d l f ~ l.

Эффективная вязкость связана с текучестью т следующим 
соотношением: т =  К  (сi v / d l f  — К  ( f l u /d l f  ~ 1 { d v / d l ) =  d v / d l .

Н а рис. 1.2 показаны кривые течения различных ньютонов
ских и неньютоновских жидкостей. Как видно, бингамовская 
жидкость обладает свойствами ньютоновской только выше пре
дела текучести ( т > т пр). Кривая течения псевдопластичной ж ид
кости на прямолинейных участках Оа и Ьс подчиняется закону 
течения ньютоновской жидкости с максимальной и минимальной 
(на участке Ьс) вязкостью, а на криволинейном участке ab ее

Цсм
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znp

о

течение описывается уравнением т =  1 
=  ц-эфd v /d l .  Таким образом, эффектив
ная вязкость псевдопластичной ж и д 
кости уменьшается с увеличением гр а 
диента скорости ( я < 1).

Эффективная вязкость концентриро
ванных суспензий, которые относятся к 
дилатантным жидкостям, возрастает с 
увеличением градиента скорости ( п > 1).

Вязкость суспензий независимо от 
размера твердых частиц при объемной 
доле твердой фазы <р не более 10 %  опре
деляется как =  цж(1 + 2 ,5 ф ) ,  а при 
Ф > 1 0 %  — как ц* =  цж(1+ 4 ,5 ф ) .

Вязкость соков, сиропов, сгущенного 
и натурального молока (в м П а-с)  опре
деляется при температуре t по формуле ц* =  12,9ц//1”"'', где ц 
вязкость при 20 °С; для натурального молока ц =  0,7 ехр (0,06 +  
-f- 0,08л:).

Д ля растительного масла (х/ =  0 ,1 7 5 / [Юехр ( 0 ,3 1 + 0 ,0 2 6 0 ]  (в 
м П а-с) .  Д ля  томатопродуктов ц, =  О.ОШЭл2,94/ -1,17 (в П а -с ) .

Вязкость газовых смесей определяется по формуле

dv/dl
Рис. 1.2. Кривые течения:
/ — чистой воды; 2 — кон цен т
рированной суспензии ;  3  — псе
вдопластичной ж и д кости ;  4 
бингам овской  ж ид кости

/0,85

м  с гп\М\ ГП2М2
М-СМ Ц2

где /Мсм, М |, М 2,... — молекулярные массы смеси и отдельных компонентов газо 
вой смеси; |лсм, Ц|, цг, -. - вязкость смеси и отдельных компонентов смеси; 
т  1, m 2,... — объемные доли компонентов в газовой смеси.

Д ля пересчета вязкости газов на температуры, отличные от 
Т *= 273 К, пользуются формулой

273 +  с (  Т V '6 
^  — М-о т _|_ с \  273 )  '

где JU.0 — вязкость при 273 К; с — коэффициент Сатерленда (для азота  с =  114, 
для кислорода — 131, для воздуха 124); Т  — температура газа ,  К.

Поверхностное натяжение о  — это работа образования еди
ницы площади поверхности раздела ф аз  или тел при постоянной 
температуре. Поверхностное натяжение жидкости определяют 
также как силу, действующую на единицу длины контура по
верхности раздела и стремящуюся сократить эту поверхность 
до минимума. Благодаря поверхностному натяжению капля ж и д 
кости при отсутствии внешних воздействий принимает форму 
шара.

Поверхностное натяжение зависит от температуры и уменьш а
ется с повышением ее.
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Значения поверхностного натяжения для некоторых жидко
стей приведены в табл. 1.2 .

1.2. Поверхностное натяж ение жидкостей

Жидкость Температура,
°С

Поверхностное 
натяжение 
о-103, Н/м

Вода 0 75,6
20 72,8

М асло оливковое 20 32,0
Спирт

этиловый 20 24,1
метиловый 20 22,6

Кислота уксусная 20 27,8

Теплоемкость — это отношение количества теплоты, подводи
мого к веществу, к соответствующему изменению его темпера
туры. Теплоемкость единицы количества вещества называется 
удельной теплоемкостью. В расчетах используют массовую, объ
емную и мольную удельные теплоемкости.

Удельная теплоемкость зависит от того, при каком процессе 
(изобарном, изохорном, адиабатном, политропическом, изотер
мическом) происходит обмен энергией между веществом и окру
ж аю щ ей средой.

Н аиболее часто в расчетной практике используются изобар
ная теплоемкость ср и изохорная теплоемкость cv, которые 
связаны  между собой уравнением ср — cv =  R,  где R — универ
сальн ая  газовая постоянная, Д ж / ( м о л ь -К ) ,  Д ж / ( к г - г р а д ) .

Отношение ср/ с  =  К  называется показателем адиабаты.
М ассовая  удельная теплоемкость показывает, какое количе

ство теплоты надо сообщить веществу массой 1 кг, чтобы повы
сить его температуру на один градус.

Теплоемкость жидкостей и газов зависит от температуры и 
увеличивается с повышением ее. Экспериментальные значения 
величин удельных теплоемкостей пищевых продуктов приводятся 
в соответствующих справочниках в виде таблиц и эмпирических 
формул.

Удельные теплоемкости жидкостей изменяются в диапазоне от 
0,8 до 4,19 к Д ж / ( к г - г р а д ) , газов — от 0,5 до 2,2, твердых ве
ществ — от 0,13 до 1,8 к Д ж /(к г - г р а д ) .

Удельная теплоемкость неоднородных систем определяется по 
уравнению

Ср  =  С а ф о  “ Ь  СЬЦ>Ь 4 "  С с ф с  " Ь  . . . ,

где са, Сь, сс — массовые удельные теплоемкости компонентов; ф„, фь, <рс — мас
совые доли соответствующих веществ в смеси.
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Теплоемкость томатопродуктов рассчитывается по формуле 
с =  4228,7 — 2 0 ,9х — 10,8 8 / [в Д ж / ( к г - К ) ] ;  растительного 
сырья — с =  сс (1 - 0 , 0 1 Г ) + 4 1 , 8 7 Г  (где сс — теплоемкость су
хих веществ; W — влажность, % ) .

Теплоемкость сахарозы с =  4190 — 0,01jc[2510 — 7,54/ +  
+  4,61 • (100 — Д б)  ], где Д б  — доброкачественность продукта, %.

Теплоемкость теста [в Д ж / ( к г - К ) ]  с =  1675-(1 +  0.015U?).
Теплоемкость зерна с — 1550 + 2 6 , 4  №.
Теплопроводность — это перенос энергии от более нагретых 

участков тела к менее нагретым в результате теплового движения 
и взаимодействия микрочастиц, приводящий к выравниванию 
температуры тела.

Интенсивность теплопроводности в твердых материалах, ж и д 
костях и газах характеризуется коэффициентом теплопроводно
сти к, который является теплофизическим параметром вещества 
и показывает, какое количество теплоты проходит через 1 м2 
поверхности в течение 1 ч при градиенте изменения температур 
к изотермической поверхности, равном 1.

Коэффициент теплопроводности жидкости при температуре 
около 30 °С может быть рассчитан по формуле

к30 =  А {срУ р /М ,
где А | — коэффициент, зависящий от степени ассоциации жидкости (для 
ассоциированных жидкостей, например воды, А\  =  3,58- 10- в , для  неассоцииро
ванных, например бензола, A i =  4 ,2 2 - 10“ 8) ; с — теплоемкость жидкости, 
Д ж / ( к г - К ) ;  () — плотность жидкости, к г /м 3; М  — молекулярная масса.

Коэффициент теплопроводности жидкости при температуре t 
к, =  А.зо( 1 — е (/ — 30)],

где е — температурный коэффициент, имеющий следующие значения (X И)3, °С" ') :  
метиловый спирт и уксусная кислота 1,2; пропиловый и этиловый спирты — 1,4.

Теплопроводность фруктовых соков, сиропов, молока с с а х а 
ром [в В т / (м -К ) ]  определяется по формуле Л./ =  А,го +  
+  0,00068 (t — 20 >, при 20 °С К20 =  0,593 -  0 ; 0 2 5 / 53.

Теплопроводность томатопродуктов к =  (528 — 4,04* +  
+  2,05/)10- 3 ; растворов сахарозы при температурах до 80 °С 
при 0 < х < 6 5 %  к =  ( 1 - 5 , 4 7 9 -  10~3jc) (0 ,5 6 8 6 +  1,514 • 10~3/ — 
- 2 ,2 - 10- Н 2).

Вопросы для самопроверки

1. Какими основными теплофизическими свойствами характеризуются пи
щевые продукты и сырье?

2. Что такое вязкость? В каких единицах измеряется вязкость?
3. К ак ая  существует связь между различными единицами измерения вя з 

кости?
4. Что такое теплоемкость? Чем она характеризуется и в каких единицах 

измеряется?
5. Что характеризует коэффициент теплопроводности и в каких единицах он 

измеряется?
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Г л а в а  2. ПРИНЦИПЫ АН АЛ ИЗА И РАСЧЕТА ПРОЦЕССОВ  
И АППАРАТОВ

2.1. КИНЕТИЧЕСКИЕ ЗАКОНОМЕРНОСТИ ОСНОВНЫХ ПРОЦЕССОВ 
ПИЩЕВОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Кинетика — это учение о скоростях и механизмах процессов, 
в том числе гидродинамических, тепло- и массообменных. Кинети
ка является научной основой создания новых и совершенство
вания существующих процессов пищевой технологии.

Знание кинетических закономерностей процессов необходимо 
для расчета основных размеров аппаратов. Общие кинетические 
закономерности процессов пищевой технологии, за исключением 
механических процессов, формулируются в виде о б щ е г о  з а 
к о н а :  с к о р о с т ь  п р о ц е с с а  п р я м о  п р о п о р ц и о 
н а л ь н а  д в и ж у щ е й  с и л е  и о б р а т н о  п р о п о р 
ц и о н а л ь н а  с о п р о т и в л е н и ю .  Величина, обратная со
противлению, называется коэффициентом скорости процесса.

Согласно определению общее кинетическое уравнение имее! 
вид

Ж — ?  =  « •  < 2 Л >

где V — количество массы или энергии; F — площадь, через которую проходит 
масса или энергия; т — продолжительность процесса; Д — движ ущ ая  сила; R  -  
сопротивление; К  — коэффициент скорости, обратный сопротивлению.

В общем случае движущей силой процесса является разность 
потенциалов, а в частных случаях — перепад давлений Др между 
входом потока в трубопровод или аппарат и выходом потока из 
трубопровода или аппарата (для гидромеханических процессов), 
разность температур между теплоносителями, обменивающимися 
теплотой (для теплообменных процессов), разность концентраций 
распределяемого между фазами вещества (для массообменных 
процессов). Коэффициенты скорости процессов зависят от режи
мов движения потоков материалов, которые определяются зако
нами гидродинамики.

При изучении всех перечисленных процессов используются 
однотипные дифференциальные уравнения и однотипный мате
матический аппарат: дифференциальные уравнения, полученные 
теоретическим путем, на основе теории подобия преобразуются 
в критериальные уравнения, которые приводятся по эксперимен
тальным данным к расчетному виду. По критериальным уравне
ниям определяются коэффициенты скорости процессов, исполь
зуемые в дальнейшем для расчета рабочего объема или площади 
поверхности аппаратов.
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2.2. ОБЩИЕ ПРИНЦИПЫ РАСЧЕТА МАШИН И АППАРАТОВ 
ПИЩЕВЫХ ПРОИЗВОДСТВ

Расчет машин и аппаратов предусматривает определение м ас
совых потоков перерабатываемых материалов, а такж е количеств 
необходимой энергии, оптимальной площади тепломассообменной 
поверхности (объема) аппарата или продолжительности процес
са, основных размеров машин и аппаратов.

Анализ кинетических закономерностей позволяет проанализи
ровать условия процесса и определить оптимальные, соответ
ствующие минимальным размеры машин и аппаратов.

Анализ процессов и расчет машин и аппаратов проводят в сле
дующем порядке: составляют материальный и энергетический 
балансы процесса; исходя из статики, определяют направление 
течения процесса и условия равновесия; вычисляют движущую 
силу; на основании кинетики определяют скорость процесса. По 
данным о скорости процесса и величине движущей силы при 
найденном оптимальном режиме процесса определяют основной 
размер аппарата — рабочий объем или рабочую площадь по
верхности. По основному размеру определяют все остальные р а з 
меры аппарата.

Материальный баланс составляют на основании закона со
хранения массы: количество поступающих материалов 2 GH дол
жно быть равно количеству конечных продуктов 2 GK, получаемых 
в результате проведения процесса:

2G„ =  2 G K. (2 .2 )

Н а основании материального баланса определяют выход про
дукта, т. е. выраженное в процентах отношение полученного 
количества продукта к максимально возможному. Выход про
дукта рассчитывают на единицу затраченного сырья.

Материальный баланс составляется для всех веществ либо 
для одного вещества за выбранную единицу времени или за 
одну операцию.

Тепловой баланс составляют на основе закона сохранения 
энергии: количество энергии 2 QH, введенное в процессе, должно 
быть равно количеству выделившейся энергии:

ZQ„ =  2 Q K +  2Q„, (2.3)

где 2<5К— количество отводимой теплоты; 2 Q n — потери теплоты в окружаю щ ее 
пространство.

Вводимая в процесс теплота 2 Q H складывается из теплоты 
Q 1, поступающей с исходными материалами, подводимой, напри
мер теплоносителями, теплоты Q2 и теплоты физических или 
химических превращений Q3.
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Количество отводимой теплоты SQ K складывается из теплоты, 
уходящей с конечными продуктами и отводимой теплоносите
лями.

Из теплового баланса определяют расход греющего пара, 
воды и других теплоносителей.

По величинам, характеризующим рабочие и равновесные 
параметры, определяют движущую силу процесса, затем рассчи
тывают кинетику процесса и определяют коэффициент скорости 
процесса.

Под интенсивностью процесса понимают результат его, отне
сенный к единице времени и единице поверхности или объема 
аппарата. Интенсивность процесса характеризуется количеством 
энергии или массы, прошедшей в единицу времени через единицу 
поверхности или единицу рабочего объема аппарата. Интенсив
ность процесса согласно (2 . 1) пропорциональна движущей силе. 
Мерой интенсивности процесса является коэффициент его ско
рости К-

2.3. ТРЕБОВАНИЯ, ПРЕДЪЯВЛЯЕМЫЕ К МАШ ИНАМ  
И АППАРАТАМ, И ОЦЕНКА ИХ ТЕХНИКО-ЭКОНОМИЧЕСКОЙ  
ЭФФЕКТИВНОСТИ

При оценке конструкции аппарата и машины решающее зн а 
чение имеет их технико-экономическая характеристика. Опти
мальным является такой аппарат (машина), который обеспечи
вает конечный результат с наименьшими затратами.

К аппаратам и машинам предъявляются следующие требова
ния: аппарат (машина) должен быть высокоэффективным (высо
копроизводительным), надежным, малоэнерго- и металлоемким, 
удовлетворять требованиям безопасности работы и быть удобным 
в обслуживании.

Непременными условиями длительной и бесперебойной работы 
оборудования являются его механическая надежность и конструк
тивное совершенство. Механическую надежность характеризуют 
прочность, жесткость, устойчивость, долговечность, герметичность. 
Прочность тесно связана с долговечностью и безопасностью кон
струкции.

Конструктивное совершенство аппаратуры характеризуют про
стота, м алая  металлоемкость, технологичность конструкции, высо
кий коэффициент полезного действия.

Эксплуатационные достоинства определяются удобством об
служивания, простотой и низкими затратами на эксплуатацию.

Степень совершенства конструкции характеризуют технико
экономические показатели: производительность оборудования, 
расходные коэффициенты, стоимость и расходы на его эксплуа 
тацию, себестоимость продукции.
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Как правило, в аппаратурно-технологических линиях должны 
использоваться стандартные аппараты и машины. Типовая ап 
паратура довольно проста по устройству и состоит из элементов, 
которые применяются и в более сложной аппаратуре.

Организации — разработчики аппаратуры для пищевой и 
смежных отраслей промышленности проводят типизацию и норм а
лизацию оборудования, позволяющие сократить расходы на проек
тирование, снизить стоимость и организовать серийное производ
ство. Основными руководящими документами при проектировании 
пищевого оборудования являются государственные стандарты, 
отраслевые нормали, технические условия, инструкции и нормы.

Однако ряд пищевых производств имеет свои специфические 
особенности, что заставляет разрабаты вать  и изготавливать не
типовую как по конструкции, так и по материалам аппаратуру. 
В ряде случаев при создании новых интенсивных аппаратурно
технологических линий используются высокоэффективные, р а з р а 
ботанные по специальным заказам  нестандартные машины и а п 
параты.

Машины и аппараты должны работать в оптимальных услови
ях. Определение таких условий связано с выбором критерия опти
мальности, который может зависеть от оптимальных значений ряда 
параметров (температура, давление, расход, степень очистки и 
т .д . ) .  Часто используются экономические критерии оптимально
сти, отражающие основные технические характеристики процесса, 
энергетические, трудовые и другие затраты. Применяются такж е 
технологические, термодинамические, статистические и другие кри
терии.
2.4. ОСНОВНЫЕ КОНСТРУКЦИОННЫЕ МАТЕРИАЛЫ И ИХ ВЫБОР

Выбор материала для изготовления оборудования пищевых 
производств начинается с изучения рабочих условий, в которых 
предстоит работать оборудованию: давления, температуры, корро
зионной агрессивности среды и других факторов. При этом учиты
ваются важнейшие свойства материала: прочность, тепловая и хи
мическая стойкость, физические свойства — и такж е технологи
ческие характеристики, состав и структура материала, стоимость 
и доступность.

Свойства материала связаны между собой и сильно зависят  от 
условий эксплуатации материала. Например, с повышением темпе
ратуры рабочих сред в аппарате снижаются механическая и 
коррозионная стойкости материала.

Материалы для изготовления машин и аппаратов. В пищевом 
машиностроении для изготовления машин и аппаратов наиболее 
часто применяются стали, чугуны, цветные металлы, пластмассы.

С т а л и  должны обладать высокой механической прочностью, 
пластичностью, способностью штамповаться, коваться, свар и вать 
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ся. Наибольшее применение для изготовления аппаратов и машин 
нашли углеродистые стали марок Ст. 1, Ст. 2 и Ст. 3. Д ля изготов
ления ответственных деталей компрессоров, насосов, сушилок, 
теплообменников и др. применяются качественные углеродистые, 
низколегированные и легированные стали.

Ч у г у н ы представляют собой многокомпонентные сплавы 
ж елеза  с углеродом, а такж е с кремнием, марганцем, фосфором. 
Чугуны применяются для изготовления как отдельных деталей 
машин, так и целых аппаратов: цилиндров насосов и компрессо
ров, зубчатых и червячных колес, труб и трубопроводной ар м а 
туры.

Основным методом изготовления деталей из чугунов является 
литье.

Чугуны хорошо сопротивляются нагрузкам, сжатию, плохо — 
изгибу и растяжению, а такж е скалыванию.

Ц в е т н ы е  м е т а л л ы ,  в основном алюминий и медь, широ
ко применяются в пищевом машиностроении.

Алюминий обладает достаточной прочностью, низкой плотно
стью, хорошей теплопроводностью, легко штампуется и прокатыва
ется. Д л я  изготовления аппаратуры применяются марки АОО и АО 
с содержанием алюминия соответственно не менее 99,7 и 99,6 %.

Медь является ценным конструкционным материалом. Д ля  из
готовления пищевой аппаратуры используются марки М 2 и М3.

Медь подобно алюминию хорошо тянется, штампуется, вальцу
ется как в горячем, так  и в холодном состоянии. Д ля  изготовления 
аппаратуры — теплообменных аппаратов, ректификационных ко
лонн и др. — применяется отожженная медь.

И з сплавов на основе меди используются бронзы и латуни.
Н е м е т а л л и ч е с к и е  м а т е р и а л ы  неорганического и 

органического происхождения используются в пищевой промыш
ленности достаточно широко. Из материалов неорганического 
происхождения для изготовления самых различных аппаратов 
(перегонных и выпарных аппаратов, теплообменников, фермента
торов, ректификационных колонн, трубопроводов и т. д.) исполь
зуется стекло. Применение стекла повышает санитарно-гигиени
ческие условия производства продуктов питания.

Из материалов органического происхождения применяются 
конструкционные пластические массы: полиэтилен, поликарбонат, 
полисульфон, полиамиды, фторопласт-4, полистирол и др. Поли
этилен применяется для изготовления емкостей для пищевого 
сырья, футеровки и заполнения аппаратов и других целей. Напри
мер, в непрерывном процессе получения шампанских вин для 
увеличения площади поверхности контакта ф аз в реакторах ис
пользуются цилиндрические полиэтиленовые насадки.

И з поликарбоната и полиамидов изготавливаются некоторые 
узлы оборудования, посуда и др. Фторопласт-4 применяется для
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изготовления прокладок и других уплотняющих деталей, футеров
ки аппаратов. Из полисульфона и поликарбоната изготавливаются 
пленки для мембранных аппаратов. Полистирол применяется 
для упаковки и изготовления посуды.

Химическая стойкость материалов. Конструкционный материал 
для изготовления аппаратов, работающих в агрессивных средах, 
должен обладать высокой химической стойкостью. П реж девремен
ный выход машин и их деталей из строя часто является след
ствием неправильного выбора материала для их изготовления.

Продукты коррозии являются причиной снижения качества 
продукта, загрязняя  его. Они могут испортить цвет, ухудшить вкус, 
придать запах  продукту. Кроме того, материал аппарата  может 
являться катализатором, интенсифицирующим течение побочных 
процессов. Контакт обрабатываемых веществ с коррозиенестой- 
ким материалом может в некоторых случаях препятствовать 
проведению процессов, например биохимических.

Оценка материала по коррозиестойкости проводится по специ
альной шкале (табл. 2 . 1).

2.1. Ш кала  коррозиестойкости металлов

Группа стойкости Балл корро
зиестойкости

Скорость корро
зии, мм в год

Совершенно стойкие 1 <  0,001
2 0,001— 0,005

Весьма стойкие 3 0,005—0,01
4 0,01— 0,05

Стойкие 5 0,05— 0,1
6 0,1—0,5

Пониженно-стойкие 7 0,5— 1,0
8 1,0— 5,0

Малостойкие 9 5— 10
Нестойкие 10 >- 10

Д ля оценки интенсивности процесса коррозии применяются 
глубинный или массовый показатели. Глубинный показатель  при 
равномерной коррозии измеряется уменьшением толщины металла 
(в мм) в год. Д л я  изготовления аппаратуры применяются матери
алы, скорость коррозии которых не превышает 0,1— 0,5 мм в год.

Д ля  защиты металлов от коррозии их покрывают металличе
скими и неметаллическими пленками, облицовывают. Из метал
лов для этих целей используют хром, никель, алюминий и др., 
из неметаллов — эмали, полимерные материалы и различные лаки.

Технико-экономический выбор коррозиестойких материалов. 
При выборе материалов должны учитываться следующие ф акто
ры: первоначальная стоимость основного технологического обору
дования; затраты, обусловленные коррозией или устранением ее 
последствий в процессе технического обслуживания оборудования
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в рассматриваемом коррозиестойком исполнении; затраты, обус
ловленные коррозией или устранением ее последствий при текущих 
и капитальных ремонтах оборудования; убытки от простоев во 
время межремонтного срока службы оборудования, обуслов
ленные коррозией или устранением ее последствий. Вариант с 
минимальными затратами является наиболее рациональным для 
каждой  позиции разрабатываемой технологической схемы.

2.5. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ОСНОВНЫХ РАЗМЕРОВ АППАРАТОВ

Основные типы процессов и аппаратов. Машины и аппараты 
по принципу организации процесса бывают периодического, не
прерывного и смешанного действия.

В п е р и о д и ч е с к о м  п р о ц е с с е  отдельные его стадии 
осуществляются в одном аппарате (машине), но в определенной 
последовательности. Например, загрузка теста в смеситель, на
грев, смешение и выгрузка.

В н е п р е р ы в н о м  п р о ц е с с е ’ отдельные его стадии осу
ществляются одновременно, но в разных местах одной машины или 
аппарата  или в разных машинах и аппаратах.

В с м е ш а н н ы х  п р о ц е с с а х  отдельные стадии осуще
ствляются периодически в машинах и аппаратах периодического 
действия, а другие стадии — в машинах и аппаратах непрерывно
го действия.

В зависимости от изменения параметров процесса (темпера
тур, давлений, скоростей, концентраций и т. д.) во времени они де
лятся на установившиеся (стационарные) и неустановившиеся 
(нестационарные).

В установившихся процессах значения параметров постоянны 
во времени (непрерывные процессы), а в неустановившихся 
изменяются во времени, т. е. являются функциями положения в 
пространстве' и времени (периодические процессы).

Непрерывные процессы отличаются от периодических по рас
пределению времени пребывания частиц среды в аппарате и свя
занных с ним изменений других факторов (температур, концентра
ций), влияющих на процесс. В периодически действующем аппа
рате все частицы находятся одинаковое время, в непрерывно
действующем — весьма различное время.

Д л я  характеристики периодических и непрерывных процессов 
используются следующие понятия:

продолжительность процесса т — время, необходимое для з а 
вершения всех его стадий от загрузки исходного сырья до выгруз
ки готового продукта;

период процесса Ат — время от начала загрузки исходного 
сырья данной партии до начала загрузки исходного сырья следу
ющей партии;

22



степень непрерывности т/А т — частное от деления продолжи
тельности процесса на его период.

Периодический процесс характеризуется периодом А т > 0 ,  
степенью его непрерывности т /А т < 1  и единством места осущ е
ствления отдельных стадий процесса.

Непрерывный процесс характеризуется периодом Л т-vO, 
степенью его непрерывности т/Ат->-оо и единством места прове
дения отдельных стадий.

Непрерывные процессы в настоящее время широко внедря
ются в промышленность благодаря значительным преимуществам 
перед периодическими, которые заключаются в возможности спе
циализации и типизации аппаратуры для каждой стадии процес
са, в стабилизации процесса во времени, стабилизации и повы
шении качества продукта, во внедрении автоматических систем 
управления технологическим процессом (АСУ Т П ) .

По распределению концентраций (температур) в рабочем 
объеме аппараты бывают идеального смешения, идеального вы
теснения и промежуточного типа.

В а п п а р а т а х  и д е а л ь н о г о  с м е ш е н и я  концент
рация (температура) во всем объеме одинакова и равна концен
трации (температуре) на выходе из аппарата.

В а п п а р а т е  и д е а л ь н о г о  в ы т е с н е н и я  концент
рация (температура) меняется плавно от начальной до конечной.

В а п п а р а т а х  п р о м е ж у т о ч н о г о  т и п а  распреде
ление; или поле, концентраций (температур) в рабочем объеме 
зависит от количества псевдосекций идеального смешения.

Степень приближения поля концентраций (температур) к по
лям в аппаратах идеального смешения или вытеснения устанав
ливается экспериментально на основании кривых отклика на 
вводимое в поток возмущение. Так, при количестве псевдосек
ций W =  1 имеем аппарат идеального смешения, при N ->-оо — 
аппарат идеального вытеснения. При промежуточном значении 
числа псевдосекций N  аппарат  относится к аппаратам  промежу
точного типа.

Распределение концентраций (температур) в аппарате необ
ходимо знать для вычисления средней движущ ей силы процесса 
и времени пребывания.

Рассмотрим характер изменения температур в аппаратах  не
прерывного действия идеального смешения, идеального вытесне
ния и промежуточного типа.

В аппарате идеального смешения (рис. 2.1 , а)  жидкость иде
ально перемешана. Температура поступающей в аппарат ж идко
сти t„ мгновенно принимает значение температуры жидкости в 
аппарате /к, которая равняется конечной температуре жидкости 
на выходе из аппарата.

В аппарате идеального вытеснения (рис. 2 .1 ,6 )  поступаю-
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аппаратах:
a  — и деальн ого  смешения;  6  — и деальн ого  вытеснения; в — промежуточного  типа; 
t s — н екоторая  п р е д е л ь н а я  т ем пература  в процессе (например,  тем п ера тура  греющего  
п ар а )

щие в аппарат  объемы жидкости не смешиваются с предыдущи
ми, полностью вытесняя их. В результате этого температура 
жидкости плавно меняется по длине или высоте аппарата от 
L  до к.

В аппаратах  промежуточного типа (рис. 2.1, в) отсутствует 
идеальное смешение жидкости, но нет и идеального вытеснения. 
Вследствие этого температура жидкости изменяется первоначаль
но скачкообразно от tK до t«, как в аппарате идеального смеше
ния, а затем плавно изменяется от U до L,  как в аппарате иде
ального вытеснения.

Д ви ж ущ ей  силой процесса является разность между предель
ной температурой и рабочей. Н а рис. 2.1 показано изменение 
движущ ей силы (разности температур), пропорциональное вели
чинам заштрихованных площадей. Максимальные величины дви
жущ ей силы соответствуют аппаратам идеального вытеснения, 
минимальные — аппаратам идеального смешения, промежуточ
ные — аппаратам промежуточного типа.

Если рабочий объем аппарата идеального смешения VP р аз 
делить на jV последовательно соединенных секций объемом каж 
д ая  Vp/N, то движущую силу можно значительно увеличить, 
причем чем больше N,  тем больше будет и движ ущ ая сила. 
Практически при N =  8 - М 6  движ ущ ая сила такого аппарата 
промежуточного типа будет приближаться к движущей силе в 
аппарате идеального вытеснения.

Расчет аппаратов (машин) периодического действия. При рас
чете аппаратов (машин) периодического действия задаются про
изводительностью в единицу времени (в час, сутки и т. д.) и пе
риодом процесса Ат.
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Число партий продукта в сутки, которое производится одним 
аппаратом или машиной, Ь =  24/Лт .

Число партий, которое должно быть выпушено в сутки для 
достижения заданной производительности VT, а =  Vx/ V f , где Vv — 
рабочий объем аппарата.

Требуемое число аппаратов или машин n =  a / b = V x Ат/ 
/(241/Р).

Если заданная производительность обеспечивается работой 
одного аппарата или машины ( я = 1), то его рабочий объем 
КР =  К т Д т / 2 4 .

Расчет аппаратов (машин) непрерывного действия. Д л я  ап 
парата идеального вытеснения, в котором протекает массооб
менный процесс, приводящий к изменению концентрации исход
ного продукта от хн до хк, основное уравнение в соответствии 
с (2 . 1) можно записать так:

М / ( VPx) =  КуАхср , (2.4)

где М  — массовое количество получаемого продукта; V p — рабочий объем а п п а 
рата; т — продолжительность процесса; K v ...объемный коэффициент скорости
процесса; A*cp - средняя движ у щ ая  сила процесса.

В общем случае Ахср определяется как средняя величина д ви 
жущей силы в пределах изменения концентраций от хи до хк:

Лхср = -------- ' Axd x  .
X к х н

Если объем сырья, перерабатываемого в единицу времени, 
составляет Vx, то средняя производительность аппарата в едини
цу времени (в кг/с, кг/ч)

Mx=  М / x = V x  (Жк-ЛГн) , 

а рабочий объем аппарата
, ,  V A x ,  — x  н )

* Р ---- ------ V --------------•Л у  \хСр

Между производительностью аппарата и его рабочим о б ъ 
емом существует определенная связь.

Из уравнения расхода VT =  fv,  где f  — площадь поперечного 
сечения аппарата; v — линейная скорость. Умножим и разделим 
правую часть этого уравнения на длину аппарата L, тогда 
Vx =  f L v / L  — Vv/x,  или

Vv= V * .  (2.5)

Продолжительность процесса т определим из сопоставления 
уравнений (2.4) и (2.5):

___  * К  —  Х„

/С 1/ДхСр
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Если КР оказывается значительным, то устанавливают не
сколько параллельно работающих аппаратов с рабочими объ
емами V n = V P/n .

Сложность расчета тепломассообменной поверхности (объ
ема) аппарата или продолжительности процесса заключается в 
основном в определении кинетических коэффициентов и средней 
движущ ей силы процесса.

При переходе от лабораторных аппаратов к промышленным 
изменяется гидродинамическая обстановка в аппарате, что вызы
вает изменение величины движущей силы процесса и кинетиче
ских коэффициентов. Поэтому необходимо при расчете промыш
ленного оборудования в расчетные уравнения вводить соответ
ствующие коэффициенты, учитывающие изменение масштаба 
процесса и аппарата . Такие коэффициенты получают на основа
нии физического и математического моделирования процессов и 
аппаратов.

2.6. МОДЕЛИРОВАНИЕ И ПОДОБИЕ ПРОЦЕССОВ ПИЩЕВОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Процессы пищевой технологии характеризуются большим 
количеством и многообразием параметров, определяющих про
текание процессов, значительным количеством внутренних связей 
между параметрами. Чтобы ограничить такой большой поток ин
формации о процессе, создают его модель, которая отраж ает 
отдельные явления изучаемого процесса.

Процесс моделирования включает сравнение модели с явле
нием (модель считается удовлетворительной, если расхождение 
невелико) и сравнение нашего ожидания с показаниями модели.

Применяются два вида моделирования: физическое и мате
матическое. При физическом моделировании изучение данного 
процесса происходит на физической модели. Математическое мо
делирование предусматривает математическое описание модели 
изучаемого процесса. При этом физический процесс заменяется 
алгоритмом, моделирующим его. Затем устанавливается адек
ватность модели изучаемому процессу.

Методы математического моделирования в сочетании с ЭВМ 
позволяют при относительно небольших материальных затратах 
изучать различные варианты аппаратурно-технологического 
оформления процесса, находить оптимальные.

При математическом моделировании используют такж е свой
ство изоморфности дифференциальных уравнений, которое явл я
ется отражением единства законов природы и позволяет с по
мощью однотипных дифференциальных уравнений описать р аз
личные по своей физической природе явления. Существует ан а 
логия между процессами, различными по своей сущности, — 
электрическими, гидродинамическими, тепловыми и массооб-
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менными. Эти процессы описываются однотипными дифф еренци
альными уравнениями:

перенос электричества —
t =  — ( 1/р )  ( d U /dx )  ;

перенос количества энергии (закон трения Ньютона) — 
т =  — \ i ( d v / d x )  ;

перенос вещества —
т =  — D ( d c / d x )  ;

перенос теплоты —
q =  — X ( d t / d x )  ,

где d U / d x , d v / d x ,  d c / dx ,  d t / d x  — градиенты соответственно напряж ения,  ско
рости, концентрации и температуры.

Если ввести соответствующие пересчетные коэффициенты, то 
любой из перечисленных процессов можно смоделировать перено
сом электричества. Н а исследовании электрических моделей осно
ваны работы аналоговых вычислительных машин, позволяющих 
моделировать физико-химические и биохимические процессы р а з 
личной природы. Применение принципа аналогии превращ ает мо
дель в счетно-решающее устройство, что в определенной степени 
устраняет различие между теоретическим и экспериментальным 
исследованиями процесса.

В ряде случаев чрезвычайная чувствительность потоков, в 
которых осуществляется процесс, к внешним возмущениям, а сле
довательно, и к самым незначительным изменениям условий 
взаимодействия потока с окружающей средой заставляет отка
заться от строго аналитического исследования, предполагаю 
щего фиксацию условий на границах системы. И в распо р яж е
нии исследователя остаются лишь полуэмпирические методы ис
следования, в том числе метод теории подобия, в разработку ко
торого внесли большой вклад советские ученые В. М. Кирпичев 
и А. А. Гухман.

Теория подобия дает ответ на вопрос, как следует поставить 
эксперимент и обработать полученные результаты и на какие 
процессы их можно распространить. Она позволяет установить 
условия эксперимента, при которых число опытов будет мини
мальным; определить наименьшее количество измеряемых вели
чин и правильно обработать результаты экспериментов; устано
вить области применимости полученных результатов.

Процессы пищевой технологии сложны. В ряде случаев для 
их математического описания удается составить дифф еренциаль
ные уравнения, которые, однако, как правило, неразрешимы. 
Объясняется это тем, что дифференциальное уравнение описыва
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ет целый класс процессов, в пределах которого действуют при
меняемые законы, и не учитывает частных особенностей отдель
ных процессов.

Чтобы описать частный процесс, дифференциальное уравне
ние следует дополнить данными, характеризующими этот част
ный процесс. Такие данные называются у с л о в и я м и  о д н о 
з н а ч н о с т и  и позволяют из всего класса процессов, описы
ваемого данным дифференциальным уравнением, выделить кон
кретный единичный процесс.

Если процессы описываются одним и тем же дифференци
альным уравнением или системой дифференциальных уравнений 
при подобных условиях однозначности, т а к и е  п р о ц е с с ы  
п о д о б н ы .

К условиям однозначности относятся геометрические усло
вия, характеризующие размеры и форму аппарата, в котором про
текает процесс; физические свойства среды; граничные условия, 
характеризующие взаимодействие среды с телами, ограничиваю
щими объем, в котором протекает процесс; начальные условия 
системы, т. е. ее состояние в момент, когда начинается изуче
ние процесса.

Условия однозначности являются индивидуальными призна
ками различных процессов, входящих в один и тот же класс. 
По этим признакам и можно выделить из класса процессов один 
частный процесс.

Теория подобия позволяет распространить результаты одного 
опыта на группу подобных процессов в пределах данного класса 
путем особого способа задания условий однозначности. Это об
стоятельство позволяет переносить экспериментальные данные, 
полученные на модели, на промышленный объект, т. е. модели
ровать процесс. Д л я  выделения из класса процессов группы 
подобных условия однозначности задаются в виде ряда подоб
ных значений параметров или в виде произведения соответ
ствующих параметров на постоянные множители — масштабные 
коэффициенты. Таким образом, условия однозначности различа
ются на масштабный коэффициент.

Подобие условий однозначности включает геометрическое 
подобие аппаратов, подобие физических величин, временное по
добие, подобие граничных и начальных условий.

Геометрическое подобие аппаратов заключается в том, что от
ношение всех сходственных размеров сравниваемых аппаратов 
является величиной постоянной. Например, если два аппарата 
(рис. 2 .2 ) геометрически подобны, то

j r _  =  v_ = 2 L  ___ к
Н "  h ”  ~  D "  ~  d "  ~  ^  '

Н'  =  /С/Я"; h’ =  Kih" и т. д.,
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где Ki  — масштабный множитель геомет
рического преобразования, являющийся 
постоянной величиной для сравниваемых 
аппаратов.

Наглядным примером геомет
рического подобия служат геогра
фические карты, которые различа
ются только масштабом.

Временное подобие заключает
ся в том, что отношение между ин
тервалами времени завершения Рис- 2-2- Геометрически подобные 

г г  » аппаратыаналогичных стадии процесса со- к
храняется постоянным.

Например, продолжительность нагрева смеси до температуры 
кипения в первом аппарате составляет х \,  а во втором — т" 
Продолжительность испарения определенного количества воды 
составляет соответственно х '2 и х 2 . Тогда временное подобие 
процессов будет характеризоваться соотношением

Т | / т " =  х'2/х '2' =

откуда
х\ =  /Стт " ; х'2 = К хт'{, 

где К , — масштабный множитель временного подобия.

Временное подобие процессов называется гомохронностью. 
В случае, когда /Ст =  1 > имеет место синхронность процессов, 
являющаяся частным случаем гомохронности.

Подобие физических величин имеет место при соблюдении 
геометрического и временного подобия. В этом случае говорят 
также о подобии полей физических величин.

Например, |>i/(>" =  Р2/ Р 2 =  Рз/Рз =  ... =  К Р, откуда p'i =  /СРр"; pi =  
и т. д. Или ц1/ц" =  цУмЯ =  М'з/М'" =  ... откуда Ц2 =  КцЦг и т. д.,
где р \  ц" — значения величин плотности и вязкости в первом из сравниваемых 
процессов; р", ц" — то же, во втором процессе; /С,, и Кц — масш табны е м нож и
тели соответствующих физических величин (плотности и вязкости) ,  имеющие 
свое численное значение для каждой физической величины.

П о л е м  ф и з и ч е с к о й  в е л и ч и н ы  называют совокуп
ность мгновенных локальных значений этой величины во всем 
рабочем объеме, в котором протекает процесс.

Подобие граничных условий заключается в том, что отноше
ние всех значений величин, характеризующих эти условия, для 
сходственных точек в сходственные моменты времени сохраняет
ся постоянным.

Подобие начальных условий означает, что в начальный мо
мент, когда начинается изучение процесса, соблюдается подобие 
полей физических величин, характеризующих процесс.

И"

Ж-
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Если все индивидуальные признаки различных процессов, 
входящих в один класс, подобны, то процессы такж е подобны, 
т. е. подобные процессы представляют собой один процесс, проте
кающий в различных масштабах, так как подобные процессы 
описываются одинаковыми дифференциальными уравнениями, а 
индивидуальные признаки процессов (условие однозначности) 
различаю тся масштабом.

Д л я  двух подобных процессов можно записать следующие 
функциональные зависимости между переменными, характери
зующими эти процессы:

для  первого процесса — f\ (# ', h', р', ц ' , . . . ) = 0 ;
д ля  второго процесса — h", р", ц " , . . . ) = 0 ,

или Kih", К Рр",  Л > " , . . . )  =  0 .
Д в а  первых уравнения описывают подобные процессы, а это 

значит, что уравнения не различаются. Третье уравнение описы
вает те же процессы и отличается от первых двух масштабными 
множителями. Д л я  соблюдения подобия необходимо, чтобы при 
умножении переменных на масштабные множители не изменя
лось уравнение. Это условие соблюдено.

Определим условия подобия на примере дифференциального 
уравнения второго закона механики F =  m ( d v / d x \  где F — сила; 
т  — масса; v — скорость; т — время. Приведем уравнение к без
размерному виду. Д л я  этого разделим обе части уравнения на 
правую часть: F d x /  ( m d v ) =  1. Тогда для первого из двух рас
сматриваемых подобных процессов F 'dx ' / (m 'dv ' )  =  1; для вто
рого — F"dx" /  (т"dv"  ) =  1.

Т ак  как процессы подобны, заменим переменные первого 
процесса через соответствующие переменные второго процесса, 
умножив их на масштабные коэффициенты:

K , F " d K , T "  _  j 

K mm " d K v V "  ~~ ’

Вынесем /Ст и Ки из-под знака дифференциала:

K , F " K , x "

K mm " d K v v "

Полученное уравнение и уравнение второго процесса не дол
жны различаться. Однако они различаются комплексом из произ
ведения масштабных коэффициентов. Эти уравнения, очевидно, 
будут тождественны только тогда, когда этот комплекс будет 
равен единице: КгКт/(КтКи) =  1. Это соотношение выражает 
условие подобия процессов: умножение переменных на постоян
ные масштабные коэффициенты не меняет самого дифференци
ального уравнения.
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Заменим масштабные коэффициенты соответствующими зн а 
чениями. Тогда

<1 ")
( m ' / m " ) ( v " / v ' )

или
F ' t '  

m ’v'

Выражение idem означает «одно и то же», т. е. в каждом по
добном процессе комплексы переменных величин могут изменять
ся в пространстве и во времени, но в любых сходственных точках 
рабочего объема в сходственные моменты времени эти комплек
сы принимают одно и то ж е  значение. Безразмерные комплексы, 
составленные по такому типу, называются к р и т е р и я м и  п о 
д о б и я .

Критерии подобия носят названия по фамилиям выдающихся 
ученых, известных своими работами в соответствующей области 
наук. Полученный выше критерий характеризует механическое 
подобие и называется критерием Ньютона: N е =  Ft /  (mv).

Получение критериев подобия из дифференциального ур ав 
нения сводится к следующим операциям: 1) составляется диф 
ференциальное уравнение процесса; 2 ) дифференциальное ур ав 
нение приводится к безразмерному виду делением обеих частей 
уравнения на правую или левую часть или делением всех сл а
гаемых на один из членов с учетом его физического смысла; 
3) вычеркиваются символы дифференцирования. Символы степе
ней дифференциалов сохраняются.

Кроме критериев подобия, получаемых из дифференциальных 
уравнений, используются такж е п а р а м е т р и ч е с к и е  к р и 
т е р и и ,  представляющие собой отношение двух одноименных 
величин и вытекающие непосредственно из условий задачи 
исследования.

Например, при изучении движения жидкости в канале про
цесс будет зависеть от соотношения длины трубы и диаметра 
l / d = t \  (где Г — геометрический критерий подобия), а такж е 
относительной шероховатости и диаметра трубы A / d =  Гг. Л иней
ный размер, входящий в эти критерии подобия, назы вается о п- 
р е д е л я ю щ и м  р а з м е р о м .

Все критерии подобия можно разделить на определяющие и 
определяемые. О п р е д е л я ю щ и е  к р и т е р и и  состоят 
только из физических величин, входящих в условия однознач
ности. Критерии подобия, в состав которых входит хотя бы одна 
величина, не входящая в условия однозначности, называются 
о п р е д е л я е м ы м и .

Р'т" F"'  т"
... == idem.
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Д л я  обеспечения подобия необходимо равенство определяю
щих критериев. Равенство определяющих критериев является 
достаточным условием подобия.

Н е о п р е д е л я ю щ и е  к р и т е р и и  являются однознач
ной функцией определяющих критериев.

Первую теорему подобия можно формулировать так: при 
подобии процессов равны все критерии подобия.

Вторая теорема подобия (теорема Федермана — Бэкингема) 
утверждает, что результаты опытов следует представлять в виде 
зависимостей между критериями. Функциональная зависимость 
между критериями подобия называется к р и т е р и а л ь н ы м  
у р а в н е н и е м .  Критериальные уравнения описывают всю 
группу подобных процессов. Это обстоятельство имеет большое 
практическое значение и позволяет моделировать промышленный 
объект на подобной лабораторной модели.

Вид критериального уравнения определяется эксперимен
тальным путем. Во многих случаях эта зависимость представ
ляется в виде степенных функций.

Третья теорема подобия (теорема М. В. Кирпичева, А. А. Гух- 
мана) гласит, что критериальные уравнения применимы только 
для подобных процессов.

Д л я  примера рассмотрим вывод критериального уравнения, описывающего 
движение вязкой жидкости в трубопроводе. Д л я  этого воспользуемся диффе
ренциальным уравнением Н авье—Стокса.

Д л я  одномерного движения потока жидкости, например вдоль оси абсцисс, 
дифференциальное  уравнение без учета сил сжатия и растяжения запишется так:

йР \ d2u* I „ dy* г

где p — давление; p, — вязкость; v — скорость; p — плотность; т — время.
В этом уравнении первый член характеризует изменение давления потока 

в направлении оси абсцисс, второй — силу трения, третий — силу тяжести, 
четвертый и пятый — силы инерции. Учитывая физический смысл членов урав
нения, запишем: — Р  +  Т 0 =  Л +  / 2, где Р — сила давления; Т — сила тре
ния; G — сила тяжести; Л и / 2 — силы инерции.

При расчете трубопроводов представляют интерес соотношения следующих 
сил: давления  и инерции Р / Л ;  инерции и трения 1\ /Т\  тяжести и инерции G / I i
и, наконец, соотношение инерционных сил / 1/ / 2-

Применим описанный выше метод получения критериев подобия. Из соот
ношения сил давления и инерции получим безразмерный комплекс ихр/ц, кото
рый назы вается  критерием Рейнольдса и характеризует гидродинамическое 
подобие: R e = y d p / |x .  Здесь диаметр d  трубопровода является характерным 
линейным размером.

И з  соотношения сил давления и инерции получим критерий Эйлера Еи =  
=  p / ( p v 2\  а из соотношения сил тяжести и инерции — критерий Фруда Fr =  
=  g d / v 2.

Отношение сил инерции позволяет получить критерий гомохронности Но =  
=  v x / d , который характеризует временное подобие в нестационарных процессах.

Полученные критерии подобия, за  исключением критерия Эйлера, состоят 
только из условий однозначности, следовательно, они являются определяющими, 
а критерий Эйлера — определяемым (давление не входит в условия однознач
ности и является  искомой величиной).
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На основании второй теоремы подобия связь между критериями предста
вим в виде критериального уравнения

Eu =  /  (Re, Fr, Но, Г,, Г2).

Д л я  стационарного процесса из уравнения следует исключить критерий 
гомохронности:

Eu =  / (Re, Fr, Г,, Г2>

В случае развитого турбулентного режима силы тяжести не оказывают 
влияния на движение жидкости и уравнение имеет вид

Eu =  /(Re, Г,, Г2),
или А р /  (pv2) =  f (vdp/ \ i ,  l / d \

Тогда A p = f ' ( v d p/p., l/d){f>v2/ 2 \
Вынесем симплекс l / d  из-под знака  функции:

Аp = f  lpdp/ \ i )  ( l /d)  (ри2/ 2 ).

Обозначим f ' (pdp/ \ i )  через X и окончательно получим уравнение, которое 
называется уравнением Дарси —Вейсбаха и является основным при расчете 
трубопроводов: Ар =  Щ / d)  (pv2/2).

Коэффициент гидравлического сопротивления X в этом уравнении зависит 
от режима движения жидкости. Вид расчетной формулы для коэффициента 
гидравлического сопротивления определяется на основе экспериментальных 
данных.

При изучении многих сложных процессов, например тепломассообменных 
процессов в потоках, не всегда удается составить дифференциальное уравне
ние, описывающее процесс, и сформулировать условия однозначности, поэтому 
невозможно применить и теорию подобия. В случаях, когда не удается сформу
лировать условие однозначности и выделить определяющие и определяемые 
критерии, но при условии, что в результате экспериментального изучения про
цесса известно, какие физические величины оказывают существенное влияние 
на процесс, для получения критериальных уравнений применяют метод ан ал и за  
размерностей.

Рассмотрим применение метода анализа  размерностей для вывода крите
риальных уравнений на примере получения уравнения Д а р с и —Вейсбаха.

На основании экспериментального изучения процесса течения жидкости 
в трубопроводе известно, что перепад давления зависит от диаметра и длины 
трубопровода, плотности, вязкости и скорости течения жидкости. Ф ункцио
нальная зависимость в общем виде запишется так: Ар =  f(d,  /, р, р, v ). Единицы 
измерения всех величин, входящих в эту функциональную зависимость, должны 
быть выражены в одной системе.

Количество критериев в искомом критериальном уравнении можно опреде
лить при помощи теоремы Бэкингема, так  называемой л-теоремы, согласно кото
рой общ ая  функциональная зависимость, связываю щ ая между собой я  пере
менных величин, при составлении которых использованы т  первичных единиц 
измерения, может быть представлена в виде критериальной зависимости между 
(п — т ) критериями подобия или безразмерными комплексами, составленными 
из величин, входящих в общую функциональную зависимость.

В приведенную выше функциональную зависимость входят шесть величин’ 
(п =  &\  которые в системе СИ имеют следующие единицы измерения и р а зм ер 
ности: [Др] =  [ Н /м 2] =  [к г / (м -с 2)] =  [ F L ~ [T ~ 2]\ [d] = [  м] =  [L]; [/] =  [ м] =  [ L}\ 
[р] =  [ к г /м 3] =  [ FL~3]-, [ц] =  [ Н • с / м 2] =  [ к г / ( м ■ с)] =  [ / rL- l 7’~ 1]; [и] =  [м /с]  =
=  (£.7—•]-

При составлении этих размерностей использованы три первичные единицы 
измерения (т =  3):м, с, кг. Следовательно, согласно л-теореме общ ая  функ
циональная зависимость может быть представлена в виде критериального у р а в 
нения, содержащего л — т  =  6 — 3 =  3 критерия подобия.
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Представим общую функциональную зависимость в виде степенной функ
ции:

Раскры в скобки, получим FL~'  Т~ 2 =  La+b- 3c~ e+kFe+eT~е~ к.
Приравняем показатели степеней при одинаковых символах размерно

стей и получим три уравнения с пятью неизвестными:

Из второго уравнения (2.7) с =  1 — е, а из третьего — к —  2 — е. После 
подстановки с и £ в первое уравнение (2.7) получим а = — Ь — е.

Полученные значения а, с и k подставим в исходное уравнение (2.6):

Сгруппируем величины по показателям степеней и получим критериальное 
уравнение в виде

Постоянные А,  b и е определяются на основании эксперимента. Причем 
известно, что Ь = 1 ,  а А  и е зависят от режима движения жидкости в трубо
проводе.

2.7. РАСЧЕТ ТЕПЛОМАССООБМЕННЫХ АППАРАТОВ 
С УЧЕТОМ Ф АКТОРА М АСШ ТАБНОГО ПЕРЕХОДА

М атематическое моделирование, основанное на формализации 
процесса, составлении математического описания его модели, 
неразрывно связано с физическим моделированием, позволяю
щим находить границы деформации коэффициентов уравнений 
математической модели и таким образом масштабировать мате
матическую модель процесса.

Влияние распределения концентраций и температур в рабочем 
объеме аппарата  на эффективность процесса можно определить, 
используя единый метод и соответствующие параметры, харак
теризующие отклонение полей распределения концентраций (тем
ператур) от схем идеального перемешивания или вытеснения, 
которые позволяют определить действительную силу и наиболее 
корректно — продолжительность процесса и объем аппарата.

Продольное перемешивание потоков проявляется в характере 
распределения концентраций (температур) и времени пребыва
ния в аппарате и значительно усложняет расчет процесса.

Характеру распределения времени пребывания, концентраций 
(температур) в большинстве аппаратов соответствует схема 
аппаратов промежуточного типа, для которых движ ущ ая сила 
определяется на основании физического моделирования.

Ар =  A d al bpcnev k.

Заменим величины формулами размерностей этих величин: 

[ F L ~ ' T ~ 2] =  LaL b[ F L ~ 3]с [ F L ~ ' Т ~ ' ] г [ L T ~ '] ‘ .

(2.6 )

а- \ -Ь  — 3 с — е +  к =  — 1; 

с +  е =  1;

— e —  k = — 2 .

(2.7)

Ap = Ad-b- elbp ' - Y v 2~e.

(2.8)

34



Увеличение диаметров контактных устройств, с одной стороны, приводит 
к увеличению длины пути потока, что повышает эффективность массообмена.  
Однако при этом ухудшается равномерное распределение потоков по попереч
ному сечению — изменяется гидродинамика аппарата.  Возникает поперечная 
неравномерность потоков, приводящая к снижению эффективности массопере- 
дачи в аппарате.

Характер поперечной и продольной неравномерности зависит во многом от 
конструкции контактного устройства и от направления движения потоков.

Неравномерное распределение потоков пара или газа  в зонах пониженных 
скоростей вызывает флуктуацию скоростей по поперечному сечению, которая 
может привести к провалу материала в контактном устройстве, а в зонах повы
шенных скоростей — к уносу. Возникновение провала и уноса материала вы рав 
нивает концентрацию на смежных ступенях контакта и тем самым снижает 
движущую силу процесса.

При увеличении поперечного размера аппарата  вероятность неравномерного 
распределения потоков по сечению увеличивается, в то ж е  время поперечное 
перемешивание уменьшается. Поперечная неравномерность приводит к неравно
мерному распределению концентраций, температур и времени пребывания, а 
такж е к местным потерям движущей силы процесса.

Снижение эффективности тепломассообменных промышлен
ных аппаратов по сравнению с подобной лабораторной моделью 
является следствием изменения гидродинамики потоков при про
чих равных условиях, приводящего к снижению средней д ви ж у 
щей силы процесса.

Движущ ую силу в промышленном аппарате можно опреде
лить по формуле

Апр == Ф«Лм»
где Л пр, Лм — движущие силы соответственно в промышленном и модельном 

аппаратах; Фд, — фактор масштабного перехода.

Движущ ую силу в реальном аппарате промежуточного типа 
выразим через движущую силу в аппарате идеального вытес
нения или смешения:

А N ̂  ЕАи ,

где Е -  коэффициент использования движущей силы ( К И Д С ) ,  учитывающий 
отклонение движущей силы в реальном контактном устройстве при тех ж е н а
чальных и конечных концентрациях по сравнению с движ ущ ей силой в контакт
ном устройстве идеального вытеснения или смешения; в первом случае Ь ' ^ 1 ,  
во втором Е ^  1; Л„ — движ ущ ая  сила в аппарате  идеального вытеснения 
или смешения.

Подставив значения движущих сил в уравнение тепломассо
обмена для модельного и промышленного контактных устройств, 
получим фактор масштабного перехода, который характеризует 
влияние гидродинамической обстановки при масштабном пере
ходе на движущую силу процесса:

Ф /v== Епр /  Е м ,

где ^„р, Е „ — коэффициенты использования движущ ей силы соответственно 
в промышленном и модельном аппаратах.
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Тогда площ адь поверхности (объем) аппарата

Л:£Пр/(£\,Дм) ■

Если распределение концентраций (температур) в модели 
соответствует им в аппарате идеального вытеснения или смеше
ния, т. е. Дм =  Ди, то £ м = 1  и Фи =  Еп?. Эффективность модели 
и промышленного аппарата будет одинаковой, если Фл, =  I .

Одним из путей увеличения эффективности аппаратов при 
масштабном переходе является организация процесса в режиме 
идеального вытеснения. В этом случге Фл/->1.

Д л я  характеристики полей концентраций (температур) в ап
паратах используются гидродинамические модели перемешива
ния: псевдосекционная, диффузионная, циркуляционная — и по
строенные на их основе комбинированные модели перемешива
ния и структуры потоков, которые дают возможность провести 
аналитические исследования и описать (формализовать) про
цесс.

Одним из требований, предъявляемых к модели, является то, 
что модель наиболее полно долж на отражать характер потоков 
вещества и энергии при достаточно простом математическом 
описании.

М атематическая модель включает гидродинамические харак
теристики структуры потоков и описание кинетики рассматри
ваемого процесса.

П с е в д о с е к ц и о н н а я  ( я ч е е ч н а я )  м о д е л ь  п е р е м е ш и в а 
н и я  построена на допущении о подобии перемешивания частиц в канале и 
в каскаде из N  последовательно соединенных секций полного перемешивания 
и описывается системой линейных дифференциальных уравнений первого порядка 
вида

При условии равенства объемов псевдосекций идеального перемешивания, 
что соответствует минимальному рабочему объему аппарата, изменение кон
центраций в N -м псевдосекционном аппарате  подчиняется уравнению

где х и т  — текущие концентрация и время; х я — начальная концентрация; 
т в — время пребывания в аппарате идеального вытеснения, которое описывает 
семейство кривых вымывания введенного в канал индикатора.

Н а рис. 2.3 приведены кривые, построенные по уравнению (2.9) при N =  1, 
2, 3, 4, 5, 7, 10, 20.

Д и ф ф у з и о н н а я  м о д е л ь  п е р е м е ш и в а н и я  описывает рас
пределение вещества в потоке за счет молекулярной и турбулентной диффузии 
дифференциальным уравнением одномерной конвективной диффузии, в которое 
вводится эффективный коэффициент обратного перемешивания:

х
X (2.9)

(2 . 10)
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где х  — средняя концентрация по 
сечению потока; v — средняя ско
рость по сечению аппарата;  г  — ко
ордината по течению потока; D , — 
эффективный диаметр аппарата.

Д л я  предельных случаев — иде
ального вытеснения и идеального 
смешения — из дифференциального 
уравнения при D 3 — 0 (идеальное 
вытеснение) имеем d x / d x  =  — v X  
X ( d x / d z ) .

При идеальном перемешивании 
концентрация х  в любой точке по
стоянна, и дифференциальное у р а в 
нение приобретает вид х  =  * нехрХ 
Х ( — т/т„).

Псевдосекционная и диффузи
онная модели перемешивания я в л я 
ются однопараметрическими с различающимися функциями распределения вре 
мени пребывания частиц в потоке. Неэквивалентность моделей перемешивания 
вытекает из различия дифференциальных уравнений, и возникает за да ча  вы яс
нения условий, при которых возможна замена одной модели другой.

Аналогия в кривых распределения указывает на существование связи между 
параметрами моделей критерием Боденштейна и количеством псевдосекций. 
Установление связи между этими параметрами имеет важ ное практическое з н а 
чение, так как позволяет использовать данные по перемешиванию, полученные 
на основании диффузионной модели, в математических описаниях массообмена, 
в основу которых положена псевдосекционная модель перемешивания.

Псевдосекционная модель совпадает с диффузионной с точностью до членов, 
содержащих производные старше второго порядка.

Связь между критерием Боденштейна В =  v l / D , =  и2т / D ,  (где v — скорость 
потока; / — линейный размер; D,  — эффективный коэффициент обратного пере
мешивания) а N — определяется из равенства статистических параметров д и ф 
ференциальных функций распределения x N и х в-

Вопросы для самопроверки

1. Какому общему закону подчиняются процессы пищевой технологии? Как 
записывается этот закон?

2. В чем заключаются задачи расчета машин и аппаратов пищевых произ
водств?

3. Какие требования предъявляются к машинам и аппаратам?
4. Какие конструкционные материалы применяются в пищевом м аш ин о

строении?
5. Какие факторы учитываются при технико-экономическом выборе м атер и а 

лов для пищевого оборудования?
6. Какими показателями характеризуются периодический и непрерывный 

процессы?
7. Как рассчитывается объем аппарата  непрерывного действия?
8. Что такое математическое и физическое моделирование?
9. В каком случае используется теория подобия для моделирования про

цессов?
10. Как получают критерии подобия? Какие бывают критерии подобия?
11. Что учитывается фактором масштабного перехода при расчете тепло

массообменных процессов?
12. Какие гидродинамические модели перемешивания используются д л я  опи

сания полей температур или концентраций в тепломассообменных аппаратах?

Рис. 2.3. Кривые вымывания, построенные 
по уравнению (2.9), при УУ =  1, 2, 3, 4, 5, 7, 
10, 20
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ГИДРОМЕХАНИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

Гидромеханика изучает равновесие, движение и взаимодейст
вие жидкости с погруженными в нее или движущимися в ней тела
ми.

К гидромеханическим процессам относятся процессы осаж де
ния взвешенных в жидкой или газообразной среде частиц под 
действием гравитационной силы (осаждение), центробежной 
силы (центробежное осаждение) или сил электрического поля; 
фильтрование жидкостей или газов через пористую перегородку 
под действием разности давлений (фильтрование и центробежное 
фильтрование); перемешивание в жидкой среде; псевдоожижение 
и др.

Г л а в а  3. РАЗДЕЛЕНИЕ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

3.1. КЛАССИФИКАЦИЯ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

Неоднородными, или гетерогенными, называются системы, 
состоящие как минимум из двух фаз: дисперсной (внутренней), 
обычно находящейся в тонкораздробленном состоянии, и диспер
сионной (внешней), окружающей частицы дисперсной фазы.

Суспензии состоят из жидкой дисперсионной и твердой дис
персной фаз. В зависимости от размера взвешенных твердых 
частиц суспензии делятся на грубые с частицами размером 
> 1 0 0  мкм; тонкие, когда размеры твердых частиц составляют 
0,1 — 100 мкм, и коллоидные растворы, содержащие твердые час
тицы размерами ^ 0,1 мкм.

Эмульсии состоят из двух жидких фаз, не растворяющихся 
одна в другой: дисперсионной и дисперсной. Размер частиц дис
персной фазы может колебаться в значительных пределах. Под 
действием гравитационной силы эмульсии обычно расслаива
ются, однако тонкие эмульсии с размером капель дисперсной 
ф азы  менее 0,4—0,5 мкм, а такж е содержащие стабилизаторы, 
становятся устойчивыми и не расслаиваются в течение продол
жительного времени.

С увеличением концентрации дисперсной фазы может воз
никнуть состояние, когда дисперсная ф аза  обращается в диспер
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сионную, и наоборот. Такой взаимный переход называется инвер
сией фаз.

Пены состоят из жидкой дисперсионной и газовой дисперсной 
фаз. Пены по своим свойствам близки к эмульсиям.

Пыли и дымы состоят из газовой дисперсионной фазы и твер
дой дисперсной фазы. Пыли образуются обычно при дроблении, 
смешивании и транспортировке твердых материалов. Размеры  
твердых частиц пылей составляют от 3 до 70 мкм. Дымы о б р а
зуются при конденсации паров и газов при переходе их в ж и д 
кое или твердое состояние. Разм ер твердых частиц в дымах 
составляет 0,3— 5 мкм.

Туманы состоят из газовой дисперсионной и жидкой дисперс
ной фаз. Туманы образуются при конденсации. Размер жидких 
капель в тумане 0,3—3 мкм. Пыли, туманы и дымы представляют 
собой аэрозоли.

3.2. МЕТОДЫ РАЗДЕЛЕНИЯ

В пищевых производствах часто возникает задача  разделения 
неоднородных систем на составные части. Так, в производстве 
вина требуется его осветление, т. е. отделение взвешенных твер
дых частиц от жидкой фазы; пивное сусло отделяют от дробины; 
в производстве сахара суспензию после сатурационных а п п ар а 
тов разделяют с целью получения сока, а разделяя утфель, полу
чают кристаллический сахар; в производствах, где для получе
ния продукта (сухого молока, молочно-овощных концентратов) 
используются распылительные сушилки, отходящие газы улавли 
ваются и очищ аю тся- во избежание уноса ценных продуктов и 
загрязнения окружающей среды.

Основными методами разделения неоднородных систем в пи
щевой промышленности являются осаждение, фильтрование и 
центрифугирование.

Осаждение — процесс разделения жидких и газовых неодно
родных систем под действием гравитационных сил, сил инерции 
(центробежной силы) или сил электрического поля. Соответст
венно различают гравитационное отстаивание, циклонное и от
стойное центрифугирование, электроочистку.

Фильтрование — процесс разделения жидких и газовых не
однородных систем с использованием пористой перегородки, 
способной пропускать жидкость и газ, но задерж иваю щ ей взве
шенные частицы. Фильтрование осуществляется под действием 
сил давления или центробежных сил. Соответственно различают 
просто фильтрование и центробежное фильтрование.

Фильтрование более эффективно для разделения суспензий, 
эмульсий и пылей, чем осаждение.
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3.3. МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛАНС ПРОЦЕССОВ РАЗДЕЛЕНИЯ

Разделению подлежит неоднородная система, состоящая 
из вещества а (дисперсионная фаза) и взвешенных частиц Ь 
(дисперсная ф аза ) .  G c— количество исходной смеси, кг; хс — 
содержание вещества b в исходной смеси, мае. %; G„ — коли
чество продукта, кг; хп — содержание вещества Ь в очищенном 
продукте, мае. %; G0 — количество осадка, кг; хо — содержание 
вещества Ь в осадке, мае. %; ра и р* — плотности веществ а и Ь.

При отсутствии потерь веществ материальный баланс разде
ления можно представить так:

по общему количеству веществ
Gc=  Gn -+- G0;

по количеству взвешенных веществ (дисперсной фазе)
GcXc== GпХп t G'oXn.

Совместное решение этих уравнений позволяет определить 
количество очищенного продукта

G „ =  Gc- ^— (3. 1)Х0 — *п V 7

и количество осадка

0 0 = 0 0 ^ ^ - .  (3.2)х0 — х„

Содержание взвешенных частиц в очищенном продукте и 
в осадке выбирается в зависимости от технологических требова
ний и зависит от метода разделения.

Эффективность разделения характеризуется эффектом разде
ления

о   G с

Уравнениями (3.1) и (3.2) описывается такж е процесс сме
шения. Из уравнения (3.1) может быть найдена концентрация 
взвешенного вещества в полученной смеси

G qX0
Хс~  g; ’

где G„ и G „ — количества смешанных продуктов; х„ и х 0 — массовые концентра
ции в этих продуктах взвешенных частиц; Gc — количество конечной смеси.

3.4. КИНЕТИКА РАЗДЕЛЕНИЯ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

Кинетика осаждения. Рассмотрим движение частицы под 
действием гравитационной силы в вязкой среде (рис. 3.1). Н а
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Рис. 3.1. Силы, действующие на частицу в вязкой среде

частицу будут действовать сила тяжести G, архи
медова сила А и сила трения Т.

Объем частицы произвольной формы пропор
ционален линейному размеру в третьей степени:
V =  k \/3, где k\ — коэффициент, зависящий от ф ор
мы частицы; / — характеристический размер частицы (диаметр).

Если плотность частицы рт, а жидкости (газа, пара) рж, то 
на частицу действуют сила тяжести G =  k\ l3p7g  и подъемная сила 
А =  k i l3(>H<g, направленная в сторону, противоположную н ап рав 
лению силы тяжести. Под действием разности этих сил частица 
перемещается в жидкости.

На единицу поверхности частицы со стороны жидкости дейст
вуют силы трения Т =  Цжди/ёп, где цж — коэффициент вязкости 
жидкости; d u / d п — изменение скорости движения жидкости в 
направлении, нормальном к поверхности частицы. Сумма сил 
трения Т зависит от площади поверхности частицы /гг/ 2 (где 
&2 — коэффициент, учитывающий форму частицы) и составляет 
Т =  k2l2iax d v / d n .

Согласно второму закону механики равнодействующая сил 
тяжести, подъемной и трения равна массе частицы, умноженной 
на ускорение:

э /ji/3 (pr— рж)£— £г/2 M-*du/drt= &i/3pTdu/dx. (3.3)

Это равенство является дифференциальным уравнением о с а ж 
дения частицы под действием силы тяжести.

Уравнение (3.3) не может быть решено в общем виде, поэто
му для определения скорости осаждения частиц необходимо его 
преобразовать в критериальное уравнение.

Приведем уравнение (3.3) к безразмерному виду, поделив 
все его члены на k\ l3[h du/dx:

dh_ =  Q (3 A )  
dt> pT fei/pTdndt> '

где £2/6 1  =  \|) — константа, зависящ ая  от формы частицы и назы ваем ая  коэфф и
циентом формы частицы.

После умножения членов уравнения (3.4) на парам етриче
ский критерий (отношение плотности твердой частицы к плот
ности жидкости рт/рж) уравнение примет вид

' d r  (рт— р ж К  , Иж dt>drpT рт _ q

<Ь р^)ж /ртс1ш 1ирж р ж

Из уравнения (3.5) можно получить критерии подобия для 
процесса осаждения частицы.
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Из первого члена уравнения (3.5) с помощью методов теории 
подобия получим

gT (Рт— Рж) g l Т (рт— Рж) =  g l  (рт— Ру) Q g 4
V р ж vl  р ж V* Р*

из второго члена —
_ i ^ =  1  ̂ 07)  

Прж и/рж Re

где R e =  у /рж/р ,ж =  v l / v  — критерий Рейнольдса, характеризующий гидродинами
ческое подобие при обтекании частицы жидкостью.

После умножения выражения (3.6) на Re2 получим

Ar =  g-4--^~r~ рт~ рж =  g 4  -рт-~ рж , (3.8)

где Аг — критерий Архимеда, который характеризует отношение разности сил 
тяжести и подъемной к подъемной силе; v — кинематическая вязкость.

Таким образом, из дифференциального уравнения (3.3) полу
чаем критериальное уравнение, описывающее процесс осаждения,

Яе =  А  (фАгУ, (3.9)
где А  — коэффициент; п — показатель степени, определяемый эксперименталь
ным путем.

Н а основании экспериментальных данных установлены сле
дующие режимы осаждения частицы в жидкости: ламинарный 
(Re sj; 0,2), переходный ( 0 , 2 ^ R e^ 5 0 0 )  и турбулентный (Re<500). 

Д л я  каждого режима экспериментально найдена зависимость 
вида (3.9):

д ля  ламинарного режима

Re =  -^g-i|)Ar при Re<Cl,85 или г|7А г< 0 ,3 3 ;  (3.10)

д ля  переходного режима
Re =  0 ,152(ipArf'715 при 1,85<1 R e^ 500 или 3 3 < С ф А г < 8 3 -103;

(3.11)
для  турбулентного режима

R e =  1,74 (г|)Аг f ’5 при Re > 5 0 0  или г|эАг>83 • 103. (3.12)

П о значению критерия Рейнольдса определяется скорость* 
осаж дения частицы в жидкости под действием силы тяжести

у0 =  ̂ 2., (3.13)

которая в случае ламинарного движения может быть опреде
лена по уравнению Стокса, получаемому после преобразования 
уравнения (3.10):
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где d  — диаметр частицы.

Формула (3.14) справедлива для твердых частиц правильной 
сферической формы. Скорость осаждения частиц неправильной 
формы меньше.

В случае осаждения капель жидкости в жидкой среде про
цесс осложняется тем, что форма капель непрерывно меняется. 
Д л я  определения скорости осаждения капель можно рекомендо
вать формулу

у0= _££[!!_ Л ’с—(»ж У’5 Не
0 а  V Р *  /  Peg ’

где d — усредненный диаметр капли; о — поверхностное натяжение на границах 
образующих фаз; рс — плотность среды; р ж плотность жидкости, образующей 
капли; ц с — вязкость среды.

Полученные кинетические закономерности процесса о саж д е
ния свидетельствуют о том, что скорость осаждения увеличива
ется с увеличением размеров и плотности частиц и уменьшается 
с увеличением плотности и вязкости среды, в которой происхо
дит осаждение.

Приведенные расчеты относятся к свободному отстаиванию, 
при котором оседающие частицы практически не оказывают 
взаимного влияния на движение. На практике приходится иметь 
дело с так называемым стесненным отстаиванием при значитель
ных концентрациях твердых частиц в среде. При стесненном 
отстаивании скорость оседания частиц ниже, чем при свободном, 
вследствие трения и соударений частиц между собой. Д л я  опре
деления скорости при стесненном отстаивании в уравнения вво
дят поправочные коэффициенты, учитывающие концентрацию 
частиц в среде.

Кинетика фильтрования. При фильтровании поток жидкости 
происходит через пористую перегородку из твердого или волок
нистого материала, которая может быть представлена как слой 
зернистого материала (рис. 3.2). Поры между 
частицами образуют каналы неправильной 
формы, по которым движется поток V фильт
руемой жидкости.

Дифференциальное уравнение движения 
несжимаемой вязкой жидкости для случая 
одномерного движения получают, выделяя в 
потоке жидкости, движущейся по каналу, 
элементарный параллелепипед объемом d V  
с ребрами dx, dy, d z  (рис. 3.3). На этот эле
мент действуют три силы: тяжести G, д авл е 
ния Р и трения F.

Рис. 3.2. Схема 
движения ж идкос
ти через фильтрую
щую перегородку



Сила тяжести G =  рxg d V  =  ' 
=  р mgdxdydz.

Гидростатическое давление 
в рассматриваемом случае из
меняется вдоль осей х, у, г. Если 
на верхней грани параллелепи
педа давление р, то на верхнюю 
грань действует сила Р\ =  
=  pdydx.  На нижней грани па
раллелепипеда давление р +

4- - r~ d z , а сила давления Р 2 =QZ

=  (  р +  dydx.  Р езуль

тирующая этих сил является 
силой давления, действующей 
на параллелепипед:

p d y d x — ( p - \ - - ^ - d z  ^ j d y d x = — d x d y d z .

Обозначим силу трения, отнесенную к единице поверхности, 
через Т. Сила трения, действующая на грань, Tdydz.  Сила тре
ния у противоположной грани, совпадающая по направлению

с направлением движения параллелепипеда (т +  dy  ^d xd z .

Результирую щ ая этих сил является силой трения, действующей 
на параллелепипед со стороны жидкости:

— Tdydz-\ -  (т -\--^—d x ) d y d z = - ^ —dxdydz.
\  d У dx

Согласно закону Ньютона Т =  следовательно,

d x d y d z — цж cl —dxdydz.
dx dx

На основании второго закона механики (равнодействующая 
сил равна массе, умноженной на ускорение)

gp m d x d yd z ---- --- dxd yd z  +  dxdy dz  =  pm-— - d x d yd z ,

или

d P  I d 2Ur du?
^ P * - - d F - + ^ 'd 3 P _ = P*— . (3.15)

Д ифференциальное уравнение (3.15) выведено для одномер
ного движения вязкой жидкости и носит название уравнения 
Н авье—Стокса. Оно не может быть проинтегрировано, поэтому

Рис. 3.3. К выводу дифференциаль
ного уравнения движения жидкости
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получим из него критериальное уравнение, применив теорию 
подобия.

Разделив все члены уравнения на рж , получим

_ d r _______ dp dx , d~v, dx __  .
°  dvz dz P *d y2 d x 2 p *d y z

Слагаемые левой части уравнения безразмерны. Получим из 
них кри’герии подобия.

Из первого члена, вычеркнув символы дифференцирования 
и направления, получают критерий Фруда, характеризующий 
отношение сил тяжести к инерционным силам:

gX _  gX I _ gl
I

Fr. (3.16)

Из второго члена, заменив х  на /, получают критерий Эйлера, 
характеризующий отношение сил давления к инерционным 
силам:

4 ^ V = E u .  (3.17)
I  р жО р жУ

Из третьего члена получают величину, обратную критерию 
Рейнольдса:

1 . (3 j g )
I 9 w.v ti/p* Re

Так как при фильтровании силы тяжести малы по сравнению 
с силами давления и трения, ими можно пренебречь. Поэтому 
в критериальное уравнение не вводится критерий Фруда. Д л я  
характеристики геометрических особенностей рассматриваемой 
системы в критериальное уравнение вводится параметрический 
критерий I/dm.

Критериальное уравнение, описывающее движение потока 
фильтруемой жидкости через пористый слой, записывают в сле
дующем виде:

Eu =  .4 R e " ( - ^ —) " \  0 .1 9 )

Коэффициент А и показатели степеней п и т  определяются 
экспериментально.

Д ля  ламинарной области при R e ^ 3 5  зависимость (3.19) 
имеет вид

Еи =  ̂ _ .  (3.20)

-Для турбулентной области при 7 0 ^ R e ^ 7 0 0 0

Е и = - Й Э Т Г -  <3 -21>
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В уравнениях (3.20) и (3.21) определяющим размером я в л я 
ется эквивалентный диаметр каналов в слое зернистого мате
риала, а скорость потока v отнесена к свободному сечению к а 
налов.

Эквивалентный диаметр слоя зернистого материала d3K =  
=  4е/ст, где е — доля пустот в слое зернистого материала, или 
коэффициент свободного объема; а — удельная площадь поверх
ности зерен, т. е. площадь поверхности зерен, находящихся в еди
нице объема слоя.

Эквивалентный диаметр слоя может быть выражен через 
диаметр частиц (зерен) d3. Д л я  частиц правильной сферической 
формы

<4к =  - г ^ — <4; (3.22)

для  частиц неправильной формы

d3K =  ^ ~ —- ds, (3.23)

где i|) — коэффициент, учитывающий форму частицы.

Д вижение потока жидкости при фильтровании обычно л ам и 
нарное. Это обстоятельство позволяет пользоваться уравнением 
(3.20).

Перепишем уравнение (3.20) в явной форме

_А Р_=  П0ц„ I (3.24)
ржУ У**экРж “эк

и введем в него вместо эквивалентного диаметра йэк значение 
его из уравнения (3.23), а вместо скорости в каналах v — ско
рость Vj, отнесенную к общей площади фильтра и определяемую 
соотношением v j = v z .  Произведя в уравнении (3.24) указанные 
замены, получим

.. n o q - . f  С3’2 5 )

т .е .  скорость фильтрования через слой пористого материала 
прямо пропорциональна квадрату диаметра частиц зернистого 
материала, образующего фильтровальный слой, и обратно про
порциональна вязкости фильтруемой жидкости.

С другой стороны, скорость фильтрования в соответствии 
с уравнением (2 . 1)

ч — ш г -  С3-2 6 )

Сопоставив равенство (3.26) с уравнением (3.25), найдем
d V  _  АР _  A P t f t 3d l  
F d x  ~  R  ~  110/цж(1 — e f  ’
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откуда определяется удельное сопротивление фильтрующего слоя
l ' l O M l - e ) 2

т. е. Удельное сопротивление фильтрующего слоя прямо пропор
ционально вязкости жидкости и обратно пропорционально квад 
рату диаметра частиц, образующих слой.

Вопрос^ для самопроверки

1. Какие признаки леж ат  в основе классификации неоднородных систем? 
Какие Вы знаете неоднородные системы?

2. Перечислите методы разделения неоднородных систем.
3. Каки'^ величины определяются из материального баланса процессов р а з 

деления? ЧтЧ) характеризует эффект разделения?
4. Какие\ критерии гидродинамического подобия характеризуют процесс 

осаждения? :
5. Какими методами получено критериальное уравнение осаждения?
6. При каких режимах может происходить процесс осаждения?
7. Как зависит скорость осаждения от вязкости дисперсионной ф азы  и 

плотности дисперсной?
8. Какое уравнение описывает процесс осаж дения при ламинарном режиме?
9.Какие силы и критерии подобия характеризуют процесс фильтрования?
10. Какие параметры определяют значения скорости фильтрования?

Задача 3.1

Определить скорость осаждения в воде твердых шарообразных частиц д и а 
метром 1,0 мм и плотностью 2500 к г /м 3. Температура воды 20 °С.

Определяем критерий Архимеда: A r =  g d 3(pT — р ж)рж/нж= 9,81 • I3 - 10^9 (2500—
— 1000) 1000/( 1^-10 е) =  14,7-103 (где ц ж=  1 ■ 10~3 П а - с  при 20 °С ),  т. е. о с а ж 
дение происходит при турбулентном режиме ( 3 3 < А г < 8 3 - 1 0 3).

По кинетическому уравнению (3.10) находим критерий Рейнольдса: Re =  
=  0,152Аго7,5 =  0 ,152(14 ,7-103)OJI5 =  145.

Скорость отстаивания частиц определяем по формуле (3.11):  vo =  
=  Re|i*/(d|>„) =  145 -1 • 10—3/  (1 ■ 10"3-10 ) =  0,145 м/с.

Задача 3.2

Определить сопротивление фильтровальной перегородки высотой 0,1 м, 
изготовленной из зернистого материала с эквивалентным диаметром каналов 
0,05 мм. Через перегородку протекает водная тонкодисперсная суспензия при 
температуре 20 °С со скоростью, отнесенной к свободному сечению каналов,
0,2 м/с.

Определяем критерий Рейнольдса: Re =  ис( ,рж/ ц ж =  0 ,2 -0 ,0 5 • 1000/( 1 • 10- 3 Х 
Х 1 0 3) =  10 (где ц ж =  1 ■ Ю~3 П а -с  при 20 °С ) ,  т. е. движение происходит при 
ламинарном режиме (R e< 3 5 ) .  Следовательно, критерий Эйлера определяем по 
уравнению (3.20): Ей =  (110/10) (0,1/0,05) =  22.

Сопротивление перегородки АР  =  Е иржв 2 =  22-1 0 0 0 -0 ,22 =  880 Па.



Г л а в а  4. ОТСТАИВАНИЕ И ОСАЖ ДЕНИЕ

4.1. ОТСТАИВАНИЕ ПОД ДЕЙСТВИЕМ ГРАВИТАЦИОННОГО 
ПОЛЯ

Отстаивание — это частный случай разделения неоднородных 
жидких или газообразных систем в результате выделения твер
дых или жидких частиц под действием гравитационной силы. 
Отстаивание применяется для грубого разделения суспензий, 
эмульсий и пылей и характеризуется низкой скоростью процесса. 
Отстаиванием не удается полностью разделить неоднородную 
смесь на дисперсную и дисперсионную фазы. Однако простое аппа
ратурное оформление процесса и низкие энергетические затраты 
определили широкое применение этого метода разделения в пи
щевой и смежных отраслях промышленности.

Отстаивание проводится в аппаратах различных конструкций, 
называемых отстойниками.

При отстаивании должны соблюдаться следующие условия: 
продолжительность пребывания разделяемого потока в аппарате 
долж на быть равна или больше времени осаждения частиц; 
линейная скорость потока должна быть меньше скорости о саж 
дения. При нарушении первого условия частицы не успевают 
выделиться и осесть в аппарате, при нарушении второго возни
кающие вихревые потоки взмучивают и уносят осаждающиеся 
частицы из отстойника.

Рассмотрим работу отстойника (рис. 4.1). В прямоугольный 
отстойник с размерами камеры I, h, b поступает на разделение 
неоднородная смесь с линейной скоростью v. При движении сус
пензии в отстойнике происходит отстаивание: твердые частицы 
оседают на дно, образуя слой осадка.

Отстойники рассчитываются на отстаивание самых мелких 
частиц.

Установим связь между производительностью отстойника и 
его размерами.

Рабочий объем отстойника V = l h b = V Тт0, где Vx — секундная 
производительность отстойника, м3/с ;  т0 — средняя продолжи-

Осветленная

Суспензия^ V'
Ос а д о н ^

N -------— ------

L

Рис. 4.1. К расчету производительности отстойника
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тельность отстаивания частиц, с. Последняя связана со средней 
скорфтью отстаивания частиц v0 соотношением x 0= h / v 0. 

Удельная производительность отстойника
VT=  1Ьот (4.1)

т. е. оАа равна произведению площади отстаивания (Fu = l b )  на 
скорость отстаивания. Скорость отстаивания определяется в 
зависимости от режима по формуле (3.13).

Продолжительность отстаивания можно сократить, если 
уменьшить высоту слоя жидкости (путь отстаивания). Это усло
вие реализовано в конструкциях многоярусных отстойников и 
тарельчатых сепараторов.

Если задана производительность отстойника, то из уравнения 
(4.1) мощно определить площадь поверхности отстаивания:

' F0= V x/ v 0, или F0=  GT/ (р„г>о), (4-2)
где G(г ) — производительность отстойника, равная (7„/т, кг/с ;  р „ — нлотность 
продукта, к г /м 3,

или с учетом уравнения (3.1)

F„=  Gc (4.3)
р„и0т х 0 — х„

4.2. ОСАЖДЕНИЕ ПОД ДЕЙСТВИЕМ ЦЕНТРОБЕЖНОЙ СИЛЫ

С целью интенсификации разделения пылей, суспензий и 
эмульсий процесс осаждения проводят под действием центро
бежной силы.

Д ля  создания поля центробежных сил используются два 
технических приема: поток жидкости или газа вращ ается в не
подвижном аппарате; поток поступает во вращ аю щ ийся аппарат 
и вращается вместе с ним. В первом случае процесс называется 
циклонным, а аппарат — циклоном, во втором — отстойным цент
рифугированием, а аппарат — отстойной центрифугой или сепа
ратором.

Во вращающемся потоке на взвешенную частицу действует 
центробежная сила, под действием которой частица движется 
от центра к стенке аппарата со скоростью, равной скорости 
осаждения. Центробежная сила

Gu=  m w 2r/ r ,  (4.4)

где т  — масса частицы, кг; w,  — окруж ная скорость вращения, м /с ;  г ■— радиус 
вращения, м.

Окружная скорость вращения w r=  ыг — 2 л п г /6 0 ,  где со — 
угловая скорость вращения, р ад /с ;  п — частота вращения, 
мин-1  (об/мин).
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Сравним эффективность разделения под действием силы т я 
жести и центробежной силы. В гравитационных отстойниках 
на частицу действует сила тяжести

Таким образом, центробежная сила больше силы тяжести 
в /Си раз. Величина Ku =  w 2r/ ( g r )  носит название ф а к т о р а  
р а з д е л е н и я .  Фактор разделения является важной характе
ристикой центрифуги, определяющей ее разделяющую способ
ность.

Расчет скорости осаждения в поле центробежных сил произ
водится по соотношениям (3.13) и (3.10—3.12) при подстановке 
в них вместо критерия Аг модифицированного критерия Агм, 
равного КцАг.

При ламинарном движении скорость центробежного осажде
ния частицы можно определить по формуле

Продолжительность осаждения т найдем из выражения

П одставив уц из (4.6) в (4.7) и проведя интегрирование, по
лучим уравнение для определения продолжительности осажде
ния частиц под действием центробежной силы при ламинарном 
движении

Процесс разделения суспензий в отстойных центрифугах 
складывается из стадий осаждения твердых частиц на стенках 
б ар аб ан а  и уплотнения осадка.

Производительность осадительных центрифуг на практике 
ниже, чем полученная расчетным путем, так как, во-первых, 
производительность центрифуг снижается из-за отставания ско
рости вращения частиц жидкости от скорости вращения ротора 
центрифуги; во-вторых, из-за неравномерного течения жидкости 
вдоль ротора осадившиеся частицы смываются с его стенок; 
в-третьих, образующиеся вихревые потоки взмучивают частицы.

Коэффициент эффективности отстойных центрифуг учитывает 
снижение действительной производительности по сравнению с

Gr =  mg.
Из сопоставления уравнений (4.4) и (4.5) получим

(4.5)

vu =  dr /  dx. (4.7)
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расчетной: т] =  Qz/Q z, где Qa — действительная производитель
ность; QT — расчетная производительность.

Коэффициент эффективности для каждой конкретной кон
струкции центрифуг определяется опытным путем.

4.3. ОБОРУДОВАНИЕ ДЛЯ ОТСТАИВАНИЯ И ОСАЖДЕНИЯ

Оборудование для отстаивания и осаждения по принципу 
действия делится на гравитационные отстойники, отстойные 
центрифуги, гидроциклоны и сепараторы.

Отстойники бывают периодического, непрерывного и полу
непрерывного действия.

О т с т о й н и к  п е р и о д и ч е с к о г о  д е й с т в и я  пред
ставляет собой плоский бассейн без перемешивающих устройств. 
Бассейн заполняется суспензией, которая отстаивается в нем 
в течение необходимого для разделения времени. Затем освет
ленный слой жидкости сливают (декантируют) через штуцера, 
расположенные выше слоя осадка. Осевший осадок (шлам) вы
гружают вручную.

Размеры и форма отстойников зависят от концентрации дис
персной фазы и размеров частиц. С увеличением плотности и 
размеров частиц размеры отстойника уменьшаются. П родолж и
тельность отстаивания зависит от вязкости дисперсионной фазы, 
которая снижается с повышением температуры. Поэтому для 
ускорения процесса отстаиваемую суспензию подогревают (если 
это не противоречит технологии).

В о т с т о й н и к  п о л у н е п р е р ы в н о г о  д е й с т в и я  
с н а к л о н н ы м и  п е р е г о р о д к а м и  (рис. 4.2) суспензия

Рис. 4.2. Отстойник полунепрерывного действия с наклон
ными перегородками:
1 — корпус; 2 — наклонны е перегородки;  3 — бункера
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подается через штуцер и направляется с помощью наклонных 
перегородок попеременно сверху вниз и снизу вверх. Устройство 
перегородок увеличивает продолжительность пребывания суспен
зии и площ адь поверхности отстаивания. Шлам собирается в 
конических бункерах и по мере накопления удаляется из них 
через краны.

Осветленная жидкость отводится из отстойника через верхний 
штуцер.

Наибольшее распространение в промышленности получили 
отстойники непрерывного действия.

Н е п р е р ы в н о д е й с т в у ю щ и й  о т с т о й н и к  с г р е б -  
к о в о й  м е ш а л к о й  (рис. 4.3) представляет собой цилиндри
ческий резервуар с коническим днищем и внутренним кольцевым 
желобом вдоль верхнего края отстойника. М ешалка с наклон
ными лопастями, на которых расположены гребки для перемеще
ния осадка к разгрузочному люку, вращается с переменной 
частотой от 0,02 до 0,5 мин .

Суспензия непрерывно подается по трубе в середину резер
вуара. Осветленная жидкость переливается в кольцевой желоб 
и отводится из отстойника. Ш лам удаляется при помощи диаф- 
рагменного насоса. Извлечение жидкости из шлама, если она 
является ценной для производства или ее извлечение необходимо 
по технологическим условиям, производится в установке для 
противоточной промывки. В таких отстойниках достигаются 
равномерная плотность осадка, эффективное его обезвоживание. 
Недостатком гребковых отстойников является их громоздкость.

В м н о г о я р у с н ы х  о т с т о й н и к а х ,  которые представ
ляют собой несколько отстойников, поставленных один на другой, 
или цилиндрический резервуар с коническим днищем, внутри 
которого имеются конические перегородки, разделяющие отстой
ники на ярусы (рис. 4.4), значительно снижена громоздкость и 
увеличена площ адь поверхности отстаивания. Такие отстойники

Рис. 4.3. Отстойник непрерывного действия с гребковой мешалкой: 
1 — кольц евой  ж елоб ;  2 — м е ш а л к а ;  3  — гребок;  4 — люк; 5 — коническое 
днищ е; 6  — цилиндрический  р езер в у ар
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Рис. 4.4. Многоярусный отстойник:
/ — распределительное  устройство; 2 — трубы ; 3 — с т а 
кан;  4 — гребковая  м еш алка ;  5 -  р а згрузочн ы й  конус;
6 — скребок; 7 — коллектор; 8 — р ам а

используются на сахарных заводах для сгущения сатурационных 
соков.

Отстойник имеет общий вал, на котором расположены греб- 
ковые мешалки. Суспензия через распределительное устройство 
подается по трубам в стаканы каждого яруса отстойника. О свет
ленная жидкость собирается через кольцевые желоба в коллек
тор. Ярусы соединены стаканами для удаления шлама. С такан  
каждого вышерасположенного яруса опущен нижним концом 
в слой шлама нижерасположенного яруса. Таким образом ярусы 
отстойника последовательно соединены по шламу. Ш лам у д а л я 
ется только из нижнего яруса через разгрузочный конус, в кото
ром установлен скребок.

О т с т о й н и к  д л я  н е п р е р ы в н о г о  р а з д е л е н и я  
э м у л ь с и й  (рис. 4.5) состоит из нескольких частей. Эмульсия 
подается в левую часть отстойника, откуда поступает в среднюю 
сепарационную камеру. Перегородки 2 позволяют регулировать 
высоту уровня смеси. В сепарационной части происходит р а з 
деление исходной смеси на составляющие под действием сил 
тяжести. Л егкая жидкость поднимается и вытекает из отстой
ника через верхний штуцер.. Т яж ел ая  жидкость опускается, 
проходит под правой перегородкой 3 и вытекает через нижний 
штуцер. Каналы для выхода жидкости образуют сообщающиеся 
между собой сосуды.

Центрифуги могут быть с вертикальным и горизонтальным 
расположением вала и барабана, периодического действия (под-
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Исходная смесь

для разделенияРис. 4.5. Отстойник 
эмульсий:
/  — корпус; 2  — л е в а я  п ерегородка;  3 — 
п р а в а я  перегородка

Рис. 4.6. Отстойная центрифуга: 
/ — вал; 2 — барабан; 3 — корпус

вод суспензии и выгрузка осадка производятся периодически), 
полунепрерывного (суспензия подается непрерывно, а осадок вы
гружается периодически) и непрерывного действия (подача сус
пензии и выгрузка осадка осуществляются непрерывно).

О т с т о й н а я  ц е н т р и ф у г а  п е р и о д и ч е с к о г о  д е й 
с т в и я  с р у ч н о й  в ы г р у з к о й  о с а д к а  (рис. 4.6) со
стоит из барабана, насаженного на вращающийся вал и поме
щенного в корпус. Под действием центробежной силы, возникаю
щей при вращении барабана, твердые частицы осаждаются в 
виде сплошного слоя осадка на стенке барабана, а осветленная

жидкость переливается в ко
жух и удаляется через распо
ложенный внизу патрубок. По 
окончании процесса осадок вы
гружается из центрифуги.

Процесс в отстойной цен
трифуге состоит из разделения 
(осаждения) суспензии и от
жима или уплотнения осадка.

В а в т о м а т и ч е с к и х  
о т с т о й н ы х  ц е н т р и ф у 
г а х  (рис. 4.7) загрузка мате
риала, промывка, пропаривание 
и выгрузка осадка выполняют
ся автоматически. Осадок пос- 

Рис. 4.7. Автоматическая отстойная Ле ОТДелеНИЯ ЖИДКОСТИ СНИМЭ- 
центрифуга: ется ножом 3 или скребком,
/  — ги дравли чески й  ц или ндр;  2 — бара-  К О Т О Р Ы Й  С р е з а е т  е Г О  И Н Э П р а В - 
оан ;  о — нож; 4 — ж елоб ;  5 — ш туцер  для  е; «
у д а л ен и я  ф у г ат а ;  6  — тр у б а  д ля  суспензии Л Я е т  в  Ж в Л О б  ИЛИ НЭ К О Н В е и е р .
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Нож управляется при помощи гидравлического цилиндра; с но
жом сблокирован пневматический молоток, который ударяет  по 
желобу для облегчения выгрузки осадка.

Последовательность и продолжительность отдельных стадий 
полного цикла центрифугирования регулируются электрогидрав- 
лическим автоматом, который состоит из масляного насоса, 
редуктора и гидравлических цилиндров, управляемых серво
мотором.

Описанная центрифуга предназначена для разделения гру
бых и средних суспензий.

Н е п р е р ы в н о д е й с т в у ю щ и е  о т с т о й н ы е  г о р и 
з о н т а л ь н ы е  ц е н т р и ф у г и  с о  ш н е к о в о й  в ы г р у з 
к о й  о с а д к а  (НОГШ) применяются в крахмало-паточном 
производстве для получения концентрированного крахмального 
осадка и в других производствах.

Центрифуга (рис. 4.8) состоит из ротора и внутреннего шне
кового устройства, заключенных в корпус. Суспензия подается 
через центральную трубу в полый вал шнека. На выходе из этой 
трубы внутри шнека суспензия под действием центробежной силы 
распределяется в полости ротора.

Ротор вращается в кожухе в полых цапфах. Шнек вращ ается 
в цапфах, находящихся внутри цапф ротора. Под действием 
центробежной силы твердые частицы отбрасываются к стенкам 
ротора, а жидкость образует внутреннее кольцо, толщина кото-

Рис. 4.8. Непрерывнодействующая отстойная горизонтальная центрифуга со 
шнековой выгрузкой осадка:
/ — корпус: 2 — ротор;  3 — шнековое устройство;  4 -  полый вал; 5 -- ц е н т р а л ь н а я  
труба; 6 — камера  ос ад ка ;  7 — патрубок д л я  ф и л ь т р ат а
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рого определяется положением сливных отверстий на торце 
ротора. Образовавш ийся осадок перемещается вследствие отста
вания скорости вращения шнека от скорости вращения ротора 
к отверстиям в роторе, через которые он выводится в камеру 6 и 
удаляется из центрифуги.

При движении вдоль ротора осадок уплотняется. При необ
ходимости он может быть промыт.

Осветленная жидкость отводится через сливные отверстия 
в камеру фильтрата и удаляется через патрубок 7.

З а  счет изменения частоты вращения ротора и шнека можно 
регулировать режим работы центрифуги, изменяя продолжитель
ность отстаивания и выгрузки осадка.

Центрифуги типа НОГШ  обладают высокой производитель
ностью и применяются для разделения тонкодисперсных суспен
зий с высокой концентрацией твердой фазы.

Производительность отстойных центрифуг определяется ско
ростью осаждения, фактором разделения и площадью поверх^ 
ности осаждения в роторе центрифуги и описывается формулой

V t = t |  F 'va,
где г) — коэффициент пропорциональности; F' =  2nRoL  — площадь поверхности 
зер к ал а  суспензии в барабане,  м2 (здесь R о — внутренний радиус кольцевого 
слоя суспензии, м2; L — длина бар аб ан а ,  м); v u= v 0K u — скорость центробеж
ного осаждения, м /с  (здесь и0 — скорость гравитационного осаждения, м/с; 
Х ц — фактор разделения).

И з последнего уравнения получено выражение для расчета 
производительности (в м3/ч )  отстойных центрифуг с ножевым 
съемом осадка

VT=  25,3y\Ln2Rov0k, (4.8)
где к  — отношение продолжительности подачи суспензии к общему времени 
работы центрифуги.

Производительность (в м3/ч )  центрифуги НОГШ по сус
пензии

У т = 3 ,5 0 с2л1сл (рт — р* )d2n2/\i,
где D CJ1, LCJ1— соответственно диаметр и длина сливного цилиндра, м; рт, рж — 
плотность соответственно частиц и среды, кг/м3; d — наименьший диаметр час
тиц, м; п — частота вращ ения  ротора, мин- 1 ; ц — динамический коэффициент 
вязкости, П а-с .

Сепараторы применяются для разделения тонкодисперс
ных суспензий и эмульсий; обеспечивают эффективное отделение 
дрож ж ей  от сброженной бражки, тонкое осветление виномате- 
риалов, обезжиривание молока и др.

Т а р е л ь ч а т ы й  д р о ж ж е в о й  с е п а р а т о р  с внут
ренними соплами (рис. 4.9) состоит из барабана и пакета таре
лок, заключенных в корпус, который смонтирован на общей раме 
с электродвигателем. Вал с насаженными на него тарелками
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приводится во вращение 
электродвигателем через 
ременную передачу. Сепа
ратор снабжен клапанами 
для его безразборной про
мывки. Клапаны автома
тически открываются при 
снижении частоты враще
ния за счет накопления 
осадка.

Вход суспензии в сепа
ратор осуществляется по 
внешней кольцевой трубе 
(рис. 4.9, б).  Суспензия 
поступает под нижнюю 
перфорированную тарел
ку, достигает под действи
ем центробежной силы 
нижней поверхности т а 
релки, частично разделя
ется и поступает в меж- 
тарельчатое пространство 
вышерасположенной т а 
релки. Пакет сепарацион- 
ных тарелок увеличивает 
эффект сепарирования за Осдетленная фаза 
счет сокращения пути 
свободного осаждения 
дрожжевых частиц. Если 
дрож ж евая частица до
стигла нижней поверхно
сти тарелки, то можно 
считать, что она практи
чески выделилась из сме
си. Осевшие частицы 
дрожжей через внутрен
ние сопла поступают во 
внутреннюю кольцевую

Рис. 4.9. Д рож ж евой  сепаратор:
а — общий вид; б — схема работы
тарелок;  I — корпус;  2 — внутрен
нее сопло; 3  — привод;  4 — рама;
5 — сменная втулка  рабочего вала ;
6 — регулируемая  напорная  труба;
7 — клапан системы безразборной  
мойки; 8 — пакет  тарелок
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трубу и выводятся из сепаратора. Осветленная жидкость выво
дится по периферийной трубе.

В с а м о р а з г р у ж  а ю щ и й с я с е п а р а т о р  (рис. 4.10), 
который предназначен для разделения суспензий, содержащих 
более 1 % твердых частиц, суспензия подается в барабан сверху 
через центральную впускную трубку и распределяется по пери
ферии с помощью распределительного конуса. Твердые частицы, 
будучи более тяжелой фазой, направляются к стенке барабана. 
Ж идкость  выходит из барабан а  в его верхней части после про
хождения через дисковую насадку и встроенный насос с напор
ным диском. Осадок выгруж ается из барабана сепаратора через 
определенные интервалы времени без остановки сепаратора. 
Выгрузка осадка достигается за счет того, что внутреннее дно 
бар аб ан а  может свободно перемещаться по вертикали. Во время 
сепарирования дно за счет гидравлического давления уплотняю
щей жидкости прижимается к верхней части барабана, обеспе
чивая надежную герметизацию. Через определенные интервалы 
времени автоматически по заданной программе резко снижают 
давление уплотняющей жидкости, что вызывает перемещение дна 
б ар аб ан а  вниз. При этом открывается кольцевая щель, через 
которую под действием центробежной силы выгружаются твер
дые частицы.

Повышение и понижение гидравлического давления осуществ
ляю тся посредством «импульсов» рабочей жидкости, подаваемой

Суспензия

Рис. 4.10. Схема работы тарелок саморазгружаю- 
щегося сепаратора
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снаружи в систему, приводящую в действие барабан . Эти им
пульсы и последующие выгрузки твердых частиц (известны под 
названием «выстрелов») регулируются устройством для выгруз
ки, приводимым в действие датчиком времени или самозащел- 
кивающимся устройством, срабатывающим, как только твердые 
частицы достигают определенного уровня в пространстве, где 
они удерживаются.

Выгрузка твердых частиц может быть частичной, полной или 
комбинированной.

С о п л о в ы е  с е п а р а т о р ы  с н е п р е р ы в н ы м  у д а 
л е н и е м  о с а д к а  применяются для разделения суспензий, 
содержащих от 6 до 30 % твердых частиц. Ц ентробеж ная сила, 
развиваемая в таких сепараторах, в 6000— 9000 раз больше 
силы тяжести. Производительность достигает 150 м3/ч.

Сепараторы высокопроизводительны, компактны, герметич
ны, изготовляются из антикоррозийных материалов, просты в 
обслуживании (сборка, разборка и периодическая промывка 
сепараторов производятся с помощью специальных устройств 
и моющих машин), не требуют значительных затр ат  ручного 
труда, могут работать по заданной программе. Недостатком 
является высокая стоимость аппаратов.

Производительность молочного сепаратора (в м3/ч )  можно 
определить по формуле

V T =  2 21  A r ^ d W z  t g а  (/?в3 -  R L ) t ,
где ц — К П Д  сепаратора (т) =  0 ,5 -ь0 ,7 ) ;  
d < - -  диаметр частиц жира, м; п 
частота вращения, с г  — число т а 
релок; а  — угол наклона тарелок ( а  =
=  45-=-55°); /?„ и /?,„ соответственно 
внешний и внутренний радиусы т ар е л 
ки, м; t температура сепарирования,
°С (/ =  40-f-50°C).

Гидроциклоны применяются 
для осветления, обогащения 
суспензий, классификации твер
дых частиц по размерам от 5 
до 150 мкм, а также для очист
ки сточных вод после мойки 
пищевых агрегатов.

Корпус гидроциклона (рис.
4.11) состоит из верхней ци
линдрической части и кониче
ского днища. Качество р азд е 
ления в гидроциклонах зависит 
от угла конусности. Оптималь
ным считают угол, равный 10—

/  — тан ген ци аль ны й  ш туцер ;  2 — п а т р у 
бок;  3 — перегородка;  4 — цилиндрический  
корпус;  5 - коническое  дн ищ е;  6  —- ш т у 
цер д ля  вы хода  ш л ам а
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15°. При таком угле удлиняются кониче
ская часть гидроциклона и путь твердых 
частиц, следовательно, увеличиваются 
время пребывания частиц и качество раз
деления.

Суспензия подается тангенциально в 
цилиндрическую часть и приобретает вра
щательное движение. Скорость суспензии 
на входе в гидроциклон составляет 5— 
25 м/с. Под действием центробежной си
лы твердые частицы отбрасываются к 
стенкам гидроциклона и движутся по спи
ральной траектории вдоль стенок вниз к 
штуцеру 6, через который отводятся в ви
де шлама. Осветленная жидкость движет
ся во внутреннем спиральном потоке 
вверх вдоль оси гидроциклона и удаляет
ся через патрубки 2.

Гидроциклоны, применяемые в качест
ве классификаторов, имеют диаметр 300— 
350 мм и высоту 1,0— 1,2 м. Д л я  сгущения 
грубых суспензий используются гидроцик
лоны диаметром 100 мм, для сгущения и 
осветления тонких суспензий — гидроцик
лоны диаметром 10— 15 мм, обычно объ
единяемые в общий агрегат, в котором 

они работают параллельно (мультигидроциклон).
Производительность гидроциклонов (в м' / ч)  может быть рас

считана по уравнению
Vx=  3 , \9 d ^ D ^ fA p ,

где d.c„ — диаметр сливного патрубка, м; D — диаметр цилиндрической части, м; 
Ар — перепад давления в гидроциклоне, Н / м 2.

Сверхцентрифуги (рис. 4.12) имеют ротор малого диаметра — 
не более 2 0 0  мм, вращ аю щ ийся с большой скоростью — до 
4500 мин- 1 . Фактор разделения составляет 15 000. В таких цент
рифугах разделяют очень тонкодисперсные суспензии и эмульсии 
(обезжиривание молока).

Вопросы для самопроверки

1. Какие неоднородные системы разделяют методом отстаивания?
2. В чем заклю чается  расчет отстойников?
3. Что является  движущей силой отстаивания? Как она определяется?
4. Какими методами можно повысить эффективность разделения неодно

родных смесей по сравнению с отстаиванием?
5. Какими факторами определяется эффективность разделения в поле 

центробежных сил?
6. Какое оборудование применяется для разделения неоднородных смесей?

Суспензия

Рис. 4.12. Сверхцентри
фуга:
/ — корпус; 2 — ротор; 3 — 
лопасть ;  4 — подпятник; 
5 — труба ;  6 — отверстие  
для  вы хода  осветленной 
жид кости ;  7 —  шпиндель; 
8 —  опора;  9 — шкив
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7. Отстойники каких конструкций используются для разделения суспензий?
8. Какие типы отстойных центрифуг применяются для разделения суспен

зий?
9. Что является движущей силой в центрифугах, сепараторах и гидроцикло

нах? Каково соотношение движущих сил в отстойниках и центрифугах?
10. В чем заключается расчет отстойных центрифуг?
11. Какие методы применяются для разделения тонкодисперсных суспензий 

и эмульсий?
12. Чем различаются конструкции сепараторов для разделения эмульсий и 

суспензий?
13. В каких случаях применяют гидроциклоны, сепараторы и сверхцентри

фуги?

Задача 4.1

Определить эффективность разделения и площадь отстаивания для непрерыв
ного разделения водной суспензии. Производительность отстойника G , =  50 т /ч  
по исходной суспензии. Н ачальная  концентрация суспензии х с— 10 мае. %. 
Минимальный диаметр частиц суспензии 30 мкм. Температура суспензии 15 °С. 
Концентрация частиц в осветленной суспензии х „ = 2  мас .% . Влажность осадка 
х 0=  70 мае. %. Плотность частиц рт=  2200 к г /м 3.

Д л я  определения площади отстаивания воспользуемся формулой (4.3). 
Считая, что отстаивание происходит в ламинарном режиме, определим скорость 
отстаивания по формуле Стокса: v a — gd'2(рт — рж)/(18 |гж) =  9,81 -З2-10~'°(2200 —
— 1000)/(18-1,1 4 -1 0 ~3) =  0,000516 м /с  (где ц ж=  1,14-10 ’ П а - с — вязкость сус
пензии при 15°С ).  Проверим значение критерия Re: R e =  и„йрж/ |х ж=  0.000516Х 
Х З - 1 0  5-103/ (1,14- 10 '3) =  0,01358. Т ак  как R e < 0 , 2 ,  режим отстаивания л ам и 
нарный. Действительная скорость стесненного отстаивания v'0=  0 ,5ио=  0 ,5Х  
Х 0 ,000516 =  0,000258 м/с.

Площ адь отстаивания F a= ------ —-------- —— — = ------------ ^  ' 0 ------------- v-
0 3600ржи„ х 0 — х„ 3600-1000-0,000258 Л

7 0 — 10 2
Х 70 — 2 —

Производительность отстойника по осветленной суспензии G „ = G t X  
5() _! н , 70 -  10 ^  ,

х„ — х„ 70 — 2 '
,, G ,xc — G,jc„ 5 0 - I03- 10 — 44,1 • 103 - 2Эффективность разделения Э р = ------ —------^ - = ----------- _ --------- =\JxXq OU • 1 и • I и

=  82,23 %.

Задача 4.2
Определить часовую производительность осадительной центрифуги по с ле 

дующим данным: наименьший размер частиц 5 мкм, плотность частиц 2000 к г /м 3, 
температура суспензии 30 °С. Характеристики центрифуги: диаметр б а р аб ан а  
800 мм; длина барабана  400 мм; диаметр борта 570 мм; частота вращ ения 
1200 м и н " 1. Цикл работы центрифуги т ц=  22 мин, из них т „ = 2 0  мин — подача 
суспензии, т р= 2  мин — разгрузка осадка.

Производительность центрифуги определяем по формуле (4.8). При этом 
скорость осаждения находим по формуле Стокса: v 0= g d 2(p, — р ж)/(18цж) =  
=  9 ,81-52- 10 12 (2000 -  1000)/( 18 -0 ,8 -10“ 3) =  1 ,7 -10“ 6 м /с  (где ц ж = 0 , 8 - 1 0 “ 3 
П а - с  — динамический коэффициент вязкости воды при 30 °С ).  Скорость о с а ж д е 
ния под действием центробежной силы =  v ^ R o n 2/900)  =  1 ,7 -10-5 (0.285Х 
X  12002/900) =  7 ,7 5 -10~3 м/с.

Проверяем режим осаждения: Re =  1>„^рж/р .ж=  7 ,7 5 - 10“ 3- 5 - 10 ~6-103/ (0 ,8 Х  
X  10 ) =  0,048, т. е. режим ламинарный, так как R e < 0 , 2 .

Находим к =  т„ /т ц=  20 /22  =  0,909.
Принимая г) =  0,45, производительность центрифуги V , =  25,3 -0,45- 0 ,4 Х  

X  12002-0,2852- 1,7• 10~5-0,9 0 9 =  8,24 м3/ч.
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Г л а в а  5. ФИЛЬТРОВАНИЕ

5.1. ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ

Фильтрованием называется процесс разделения суспензий, 
пылей и туманов через пористую перегородку, способную про
пускать жидкость или газ, но задерж ивать взвешенные в них 
частицы (фильтрация в отличие от фильтрования — это движ е
ние жидкости или газа  сквозь пористую среду, например проса
чивание воды сквозь грунт основания плотины). Фильтрование 
осуществляется под действием разности давлений на фильтрую
щей перегородке или в поле центробежных сил.

Интенсивность фильтрования зависит от качества суспензий, 
полученных на предыдущих стадиях технологического процесса: 
дисперсной системы с пониженным сопротивлением осадка, без 
смолистых, слизистых и коллоидных веществ.

При разделении неоднородных систем фильтрованием возни
кает необходимость выбора конструкции фильтра или фильтрую
щей центрифуги, фильтровальной перегородки, режима фильтро
вания.

По целевому назначению процесс фильтрования может быть 
очистным или продуктовым.

Очистное фильтрование применяется для разделения суспен
зий, очистки растворов от различного рода включений. В этом 
случае целевым продуктом является фильтрат. В пищевой про
мышленности очистное фильтрование применяется для осветле
ния вина, виноматериалов, молока, пива и других продуктов.

Назначением продуктового фильтрования является выделение 
из суспензии, пыли диспергированных в них продуктов в виде 
осадка. Целевым продуктом является осадок. Примером такого 
фильтрования является разделение дрожжевых суспензий.

5.2. ВИДЫ ФИЛЬТРОВАНИЯ

При разделении суспензий в зависимости от вида фильтро
вальной перегородки и свойств самой суспензии фильтрование 
может происходить с образованием осадка на поверхности пере
городки, с закупориванием пор фильтрующей перегородки и 
с тем и другим явлениями одновременно (промежуточный вид 
ф и льтрован и я).

Фильтрование с образованием осадка на поверхности фильт
рующей перегородки имеет место, когда диаметр твердых частиц 
больше диаметра пор перегородки (рис. 5.1, а ) .  Этот способ 
осуществим при концентрации твердой фазы суспензии более 
1 мае. %, когда создаются благоприятные условия для образо
вания сводиков над входами в поры фильтровальной перего
родки. Образованию сводиков способствует увеличение скорости 
осаждения и концентрации твердой фазы в суспензии.
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а — с образованием осадка; б с закупориванием нор

Фильтрование с закупориванием пор (рис. 5.1 , б) происходит, 
когда твердые частицы проникают в поры фильтровальной пере
городки. Закупоривание пор твердыми частицами наблюдается 
уже в начальный период процесса фильтрования, что снижает 
производительность фильтра. Д л я  поддержания ее на должном 
уровне фильтр регенерируют, промывая обратным током ж идко
сти либо прокаливая металлические фильтровальные перего
родки.

Промежуточный вид фильтрования имеет место в случае 
одновременного закупоривания под фильтровальной перегород
ки и отложения осадка на поверхности фильтровальной пере
городки.

Д ля  повышения скорости фильтрования при разделении сус
пензий с небольшой концентрацией твердой фазы либо содер
жащих слизистые вещества фильтрование проводят в присут
ствии вспомогательных веществ, препятствующих закупори
ванию пор фильтровальной перегородки. Слой вспомогательного 
вещества наносят на фильтровальную перегородку перед ф и льт
рованием суспензии. В качестве вспомогательных веществ ис
пользуются тонкодисперсные угли, перлит, асбест, кизельгур, 
фиброфло, аксанит и другие материалы.

5.3. ДВИЖ УЩ АЯ СИЛА И СКОРОСТЬ П РО Ц ЕССА

Движущей силой процесса фильтрования являются р а з 
ность давлений по обе стороны фильтровальной перегородки 
либо центробежная сила. Разность давлений можно получить 
разными способами: созданием избыточного давления над ф ильт
ровальной перегородкой либо подсоединением пространства под 
фильтровальной перегородкой к вакуумной линии. В этих слу
чаях фильтрование происходит при постоянном перепаде д ав л е 
ний и скорость процесса, прямо пропорциональная разности д а в 
лений и обратно пропорциональная сопротивлению осадка, 
описывается уравнением

d V  __  Ар
Fdx  н . ( # о + Я ф „ )  ’

(5.1)
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где V — объем ф ильтрата , м3; F — площ адь поверхности фильтрования, м2; т — 
продолж ительность ф ильтрования, с; Ар — перепад давлений, Н /м 2; ц — вязкость 
жидкой фазы , Н - с /м 2; R 0 и — сопротивление соответственно осадка и 
фильтровальной перегородки, м-1 .

Примем, что при прохождении 1 м3 фильтрата образуется 
х„ м3 осадка, тогда

XoV =  hoF, (5.2)
где h„ — высота слоя осадка, м, 
откуда h0 =  XoV/F.

Допустим, что сопротивление слоя осадка пропорционально 
его высоте:

R0 =  r0h0 =  г оХо V /  F, (5.3)

где г0 — удельное сопротивление осадка, м ~ 2.
Подставим полученное соотношение в уравнение (5.1): 

d V  _  Ар
Fd% ц {rjcaV /F  +  Яф.„.) (5.4)

Пренебрегая сопротивлением фильтровальной перегородки, 
получим

г  —  хрГ о —  ——— —— — ,
ЦП0 V

где v — скорость ф ильтрования, м3/с .
Д л я  начального момента фильтрования (К =  0) /?ф.п =  

=  А р /  (jiv).
Д л я  случая фильтрования при Ар =  const из уравнения (5.4) 

после его интегрирования в пределах 0 — V и 0 — т получим

у 2 + 2 у  =  2 ,_ Др£ 1 _  т (5 5)
г0 х 0 \1ГоХо  4 '

Полученное уравнение применимо как к сжимаемым, так и 
к несжимаемым осадкам и показывает, что с увеличением объема 
фильтрата скорость фильтрования уменьшается.

Р еш ая  уравнение (5.5) относительно продолжительности 
фильтрования т, получим

MJVo /  V \2  п V . .

- й Г  \ ~ г ) + ~ ь Г ~  (5'6)т =

или с учетом выражения (5.2)

т = ^  h t + 4 ^  ho. (5.7)2Арх0 &рх0 4 '

Р еш ая  его же относительно удельной производительности 
фильтра Vf =  V / F  (в м3/ м 2), получим
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V/ = л 1 -----^ ----- т +  (------ --------------------*±!L, (5.8)
'  V  \1Х0Г 0 \  Ц Х о Г о  /  ЦДГо^о

Д ля случая фильтрования при у =  const из уравнения (5.4) 
получим

V2 \1Х0Г0 +  /?ф„ l / / >  =  Л рЯ т, (5.9)

или

откуда
Д/7 == цх0Л>( V / F ) 2/ т +  ц/?ф.п К / / 7. (5.10)

Таким образом, перепад давления возрастает с увеличением 
продолжительности фильтрования:

V \ 2  УО /  I *

=  ~ К р  \ F ~ )  ^  Ар Т '

т. е. пропорционально квадрату объема полученного фильтрата.
Удельная производительность фильтра (в м3/ м 2)

v ' = ^ - £ r ' + {  - r Z r  У — & г -  р - п >

Фильтрование под действием центробежной силы проводится 
в фильтрующих центрифугах. Фильтрующая центрифуга в отли
чие от отстойной (см. рис. 4.6) имеет перфорированный 
барабан, обтянутый внутри фильтровальной тканью. Суспензия 
под действием центробежной силы отбрасывается на фильтро
вальную ткань. Дисперсионная ж идкая фаза фильтруется через 
ткань, фильтрат выводится из центрифуги, а взвешенные части
цы задерживаются на фильтровальной ткани, образуя осадок.

Процесс фильтрования можно разделить на три периода: 
образование осадка, его уплотнение и отжим.

При центробежном фильтровании на массу элементарного 
кольца суспензии действует центробежная сила

d G u =  dm io 2r,
где dm  — масса элементарного кольца, кг; ш — угловая скорость (со =  
=  ля/3 0 ), с- 1 ; г — расстояние кольца от оси вращ ения, м.

Отношение центробежной силы к силе тяжести, как было у ка 
зано выше, является фактором разделения, характеризующим 
эффективность разделения суспензии в центрифуге. Фактор р а з 
деления растет пропорционально квадрату угловой скорости в р а 
щения барабана центрифуги и уменьшению его диаметра.
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Производительность фильтрующих центрифуг рассчитывается 
на основании теории фильтрования. Д ви ж у щ ая  сила процесса, 
действующая на элементарный объем суспензии d v  =  2nr Ldr  
(рис. 5.2), определяется по формуле

d p a =  d G a/ F  =  FdrpQ(>)2r / F  =  рссo2rdr,  i (5.12)

где L  — высота барабан а  центрифуги, м; рс — плотность суспензии, кг /м 3.

Д виж ущ ую  силу найдем, проинтегрировав полученное выраже
ние в пределах от Ro до R: Ар а — рссо2 (R2 — Ro)/2.

Скорость центробежного фильтрования
г. —  Ар Pea.2 (R2 -  R-0 )
“ Лф.П+'^о ’ Яф.П +  'о*о ’ (5.13)

где Яф.п — сопротивление фильтрую щ ей перегородки; г0 — удельное сопротивле
ние слоя осадка; х 0 — толщ ина слоя осадка, которая для непрерывнодействую
щ их центрифуг не изменяется во времени; R, R 0 — соответственно внешний и 
внутренний радиусы б ар аб ан а  центрифуги.

Следует отметить, что уравнения (5.5), (5.9) и (5.13) являют
ся приближенными, так  как не учитывают осаждения твердых 
частиц под действием гравитационных сил, благодаря чему слой 
осадка растет быстрее, чем отбираемый фильтрат; кроме того, 
осадки на фильтровальной перегородке сжимаются под действи
ем перепада давлений и их сопротивление растет быстрее, чем 
высота слоя осадка.

Н а  практике отношение объема осадка к объему фильтрата 
ха, удельное объемное сопротивление осадка г0 и сопротивление 
фильтровальной перегородки 7?ф.„ определяют экспериментальным 
путем.

Уравнение (5.5) при F =  1 м2 может быть представлено в 
виде

V2 +  2C FV  =  KF 2t , (5.14)

где С  — константа фильтрования, характеризую щ ая гидравлическое сопротив
ление фильтрую щ ей перегородки, м3/м 2; К  — константа фильтрования, учиты
в аю щ ая режим ф ильтрования и физико-химические свойства осадка и жидкости, 
м2/с .

С =  Яф.пДгоХо); (5.15)

К  =  2 А р /  (цгоХо). (5.16)

Преобразуем уравнение (5.14):
x / V  =  2 V / K  +  2 С / К .  (5.17)

Уравнение (5.14) является уравнением прямой линии, накло
ненной к горизонтальной оси под углом а, тангенс которого 
tg  а = 2 / К ,  и отсекающей на оси ординат отрезок т — 2 С / К  
(рис. 5.3). Д ля  построения этой линии откладывают по оси аб-
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Рис. 5.2. К расчету производительное 
ти фильтрующ их центрифуг

t/v, С/м̂

Рис. 5.3. К определению 
констант ф и л ьтр о ван и я

сцисс измеренные значения V\, Vi, Vn, а по оси ор
динат — соответствующие значения n / V \ ,  1 2 / V 2, т „ /К л.

По найденным значениям К  и С по уравнениям (5.15) и 
(5.16) определяют г0 и

Величину Хо находят в результате измерения объемов фильт
рата и осадка.

5.4. ОБОРУДОВАНИЕ ДЛЯ ФИЛЬТРОВАНИЯ

По принципу действия фильтровальное оборудование делится 
на оборудование, работающее при постоянном перепаде давления 
либо при постоянной скорости фильтрования; по способу созда
ния перепада давления на фильтровальной перегородке — на 
работающее под вакуумом либо под избыточным давлением; в 
зависимости от организации процесса — на оборудование непре
рывного и периодического действия.

Избыточное давление может создаваться силами давления 
или центробежной силой. В зависимости от способа создания 
перепада давления фильтровальное оборудование может быть 
разделено на фильтры и центрифуги.

Фильтры, используемые для разделения суспензии, работают 
как под вакуумом, так и под избыточным давлением, периоди
чески и непрерывно. К фильтрам, работающим под давлением, 
предъявляются повышенные требования к механической прочнос
ти. Они изготавливаются по нормам Госгоркотлонадзора для со
судов, работающих под давлением.

В фильтрах периодического действия осадок удаляется после 
прекращения процесса фильтрования, в фильтрах непрерывного 
действия — по мере необходимости без остановки процесса.

При разработке новых видов фильтровального оборудования 
следует ориентироваться на создание компактных аппаратов с
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развитой фильтровальной поверх
ностью, позволяющих проводить ее 
регенерацию без остановки техноло
гического процесса.

. Н у т ч - ф и л ь т р  (рис. 5.4), ра
ботающий как под вакуумом, так и 
под избыточным давлением, широко 
распространен в малотоннажных 
производствах. Выгрузка из него 
осадка механизирована. Д л я  сброса 
осадка фильтр снабжен перемешива
ющим устройством в виде однолопа
стной мешалки. Д л я  удаления осадка 
из фильтра на цилиндрической части 
корпуса предусмотрен люк.

Суспензия и сжатый воздух пода
ются через раздельные штуцера, 
фильтрат удаляется через штуцер 4. 
Фильтр снабжен предохранительным 
клапаном.

Цикл работы фильтра состоит из 
заполнения его Ьуспензией, фильтро
вания суспензии под давлением, уда
ления осадка с фильтровальной пере
городки при вращающейся мешалке 
и регенерации фильтровальной пере
городки. В таких фильтрах может 
проводиться одновременно промывка 
осадка.

Д л я  фильтрования суспензии при
меняются фильтровальные перего

родки из картона, бельтинга и синтетических волокон. Преимуще
ствами фильтровальных перегородок из синтетических волокон 
являю тся высокая механическая прочность, термическая и химиче
ская  стойкость.

И з синтетических волокон изготавливаются фильтровальные 
перегородки с постепенно изменяющейся плотностью, что обеспе
чивает глубинное фильтрование суспензий, содержащих малое 
количество твердой фазы. М еняющ аяся по глубине плотность 
фильтровального материала позволяет захватывать частицы по 
всей глубине фильтра. При этом крупные частицы задерживаю т
ся в наружных, а мелкие — в глубинных слоях фильтра. Селек
тивное фильтрование обеспечивает высокую скорость фильтруе
мой среды, предотвращает закупоривание поверхностных пор и 
продлевает срок службы фильтрор.

Р а м н ы й  ф и л ь т р - п р е с с  (рис. 5.5) используется для

Фильтрат

Рис. 5.4. Н утч-фильтр с переме
ш иваю щ им устройством:
I — привод; 2 — корпус ф и льтра;  
3 — м е ш а л к а ;  4 — спускной кран;
5 — ф и л ь т р о в а л ь н а я  перегородка;
6 — ф и л ь т р о в а л ь н а я  ткань

68



Суспензия

Рис. 5.5. Рамный фильтр-пресс:
1 — упорная  плита;  2 — рам а ;  3 — плита; 4 — ф и л ь т р о в а л ь н а я  п ерегородка;  5 — п о д в и ж 
ная  плита; в — горизонтальная  н а п р а в л я ю щ а я ;  7 - в и н т ;  8 — стан ин а ;  9 — ж елоб

осветления виноматериалов, вина, молока, пива. Фильтрующий 
блок состоит из чередующихся рам и плит с заж атой  между ними 
фильтровальной тканью или картоном. Рамы и плиты заж им аю т
ся в направляющих 6 зажимным винтом 7. Фильтр монтируется 
на металлической станине.

К аж д ая  рама и плита (рис. 5.6) имеют каналы для ввода 
суспензии и промывной жидкости. На поверхности плит с обеих 
сторон расположены сборные каналы 4, ограниченные сверху 
дренажными каналами, а снизу отводным каналом.

При фильтровании (рис. 5.7, а)  суспензия под давлением по
дается через каналы в рамах и плитах и распределяется по всем 
рамам. Фильтрат стекает по дренажным и сборным каналам в 
плитах и удаляется через отводные каналы. При промывке осад 
ка (рис. 5.7, б) промывная жидкость под давлением вводится

Рис. 5.6. Р ам а  (а) и плита (б) фильтр-пресса:
/ ,  4  — каналы для  ввода суспензии и промывной ж идкости ;  3 — д р е н а ж н ы й  к а н а л ;  
4 — сборный канал;  5 — отводной к а н а л
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Рис. 5.7. Схема работы рамного фильтр-пресса: 
а — ф и л ьтр о ван и е ;  б — промывка  о с ад к а ;  / — рам а ;  2 — плита

Рис. 5.8. Ф ильтр-пресс с горизонтальными камерами (Ф П А КМ ):
1 — н и ж н яя  п лита;  2 — верхн яя  плита; 3 — пространство для  суспензии и осадка; 
4 — п ерф орирован ны й  лист; 5 — пространство  для  фи льтрата ;  6 — эл асти ч н ая  д и а ф р а г 
ма; 7, 9 , 1 2 — к ан ал ы ;  8 — коллектор д л я  суспензии; 1 0 — коллектор д ля  отвода  ф и л ь
т р а та ;  11 — п р остранство  д ля  воды; 13 — ф и л ь тр о в ал ь н ая  ткань

через соответствующие каналы, распределяется по рамам и про- 
ходит обратным током через фильтровальную перегородку, про
мывает осадок, а затем удаляется из фильтра через отводные 
каналы. При промывке отводные каналы всех нечетных плит бло
ка должны быть закрыты.
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Основным недостатком рамных 
фильтр-прессов является трудоем
кость выгрузки осадка и замены 
фильтровальной перегородки. Д ля 
выгрузки осадка необходимы р аз
борка вручную фильтровального 
блока и промывка плит и рам.

Ф и л ь т р - п р е с с  автомати
зированный камерный с механизи
рованной выгрузкой осадка 
(ФПАКМ) используется для р аз
деления тонкодисперсных суспен
зий концентрацией 10—500 к г /м 3 
при температурах до 80°С. Я вля
ется фильтром периодического 
действия. Он состоит из ряда пря
моугольных фильтров (рис. 5.8), 
расположенных вплотную один 
под другим, благодаря чему воз
растает удельная площадь поверх
ности фильтрования по отношению 
к площади, занимаемой фильтром.

В положении А в камеру из коллектора 8  последовательно 
поступают суспензия на разделение, жидкость для промывки и 
сжатый воздух для подсушки осадка. Фильтрат, промывная 
жидкость и воздух отводятся по каналам 12 в коллектор 10. 
В пространстве 11 по каналам 9 подается вода под давлением, 
которая с помощью водонепроницаемой диафрагмы 6 отжимает 
осадок (положение Б) .  Затем плиты раздвигаются и осадок у д а 
ляется из фильтра через образовавшиеся щели (полож е
ние В ) .

Б а р а б а н н ы е  в а к у у м - ф и л ь т р ы  применяются для 
непрерывного разделения суспензий концентрацией 50—500 к г /м 3. 
Твердые частицы могут иметь кристаллическую, волокнистую, 
аморфную, коллоидальную структуру. Производительность ф иль
тра зависит от структуры твердых частиц и снижается в у казан 
ной выше последовательности.

Барабанные вакуум-фильтры (рис. 5.9) выпускаются с внеш 
ней и внутренней фильтрующей поверхностью, которая обтяги
вается текстильной фильтровальной тканью. Вращаю щийся го
ризонтальный перфорированный барабан  разделен перегородка
ми на несколько секций одинаковой формы, которые за  оборот 
барабана проходят несколько рабочих зон: фильтрования, обез
воживания, промывки, удаления осадка и регенерации фильтро
вальной ткани. Устройством, управляющим работой фильтра, 
является распределительная головка, через которую секции ба-

Рис. 5.9. Барабанны й вакуум- 
фильтр с распределительной голов
кой:
/ — п ерф орированны й б а р а б а н ;  2 — 
ф и л ь т р о в а л ь н а я  ткань ;  3 — н ож евое  
устройство;  4 — секция; 5 — корыто; 
6 — м е ш а л к а ;  7 — труба;  8 — р а з б р ы з 
ги ватель ;  9 — р а сп редели тель ная  г о 
ло вка
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Рис. 5.10. Б арабанны й вакуум-фильтр:
/  — насос для  ф и л ь т р ат а ;  2 — вакуум -насос;  3 — пеногаситель; 4 — ф ильтровальный 
элемент; 5 — б а р а б а н ;  6 — труба  д ля  ф и льтрата

Рис. 5.11. Схема фильтровальной установки:
/  — барабан н ы й  в а к у у м -ф и ль т р ;  2 — приемник осад ка ;  3 — сборники ф и л ьтр ата  и 
промывной ж идкости ;  4 — воздуходувк а;  5 — вакуум -насос;  6 — насосы д ля  отбора 
ф и л ь т р ат а  и п ромывной  ж ид кости ;  7 — насос д ля  суспензии; 8 — емкость для  суспензии

рабана  в определенной последовательности подсоединяются к 
магистралям вакуума, сжатого воздуха и промывной жидкости.

В стадии фильтрования зона фильтра под фильтрующей 
тканью соединяется с вакуумом и фильтрат, находящийся в ко
рыте, проходит через фильтровальную ткань. Осадок отклады-
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вается на ее поверхности. Промытый и подсушенный осадок 
непрерывно срезается ножом. Чтобы взвешенные частицы не от
стаивались, корыто снабжено качающейся мешалкой.

Д ля извлечения пива и дрож ж ей из дрожжевой суспензии, 
образующейся при седиментации в бродильных чанах и танках, 
применяется барабанный вакуум-фильтр, изображенный на 
рис. 5.10. Фильтровальный элемент состоит из крупноячеистой 
сетки, на которую накладывается мелкоячеистая сетка. Д ля  
улучшения условий фильтрования на мелкоячеистую сетку н а 
мывается слой вспомогательного материала — кизельгура либо 
картофельного крахмала. Пивная или дрож ж евая  суспензия, по
даваемая из бака, при вращении барабана  равномерно распре
деляется по фильтровальной поверхности, а дрож жевой осадок 
(лепешка) срезается ножом, установленным над баком. Содер
жание сухих веществ в дрожжевой 
лепешке достигает 25—28% . О б
рызгивание подсыхающей лепеш
ки водой способствует увеличению 
выхода пива примерно на 20% .

Детали фильтра, находящиеся 
в контакте с фильтрующей средой, 
выполнены из нержавеющей ста 
ли. Все детали фильтра легко очи
щаются.

Схема фильтровальной уста
новки с барабанным вакуум-филь
тром показана на рис. 5.11. Сус
пензия подается в корыто фильтра, 
где установлена качающаяся ме
шалка, препятствующая сепара
ции крупных твердых частиц боль
шой плотности. При погружении 
30%  поверхности барабана в сус
пензию он подключается к вакуум- 
насосу. Фильтрат и промывная 
жидкость собираются в сборни
ках 3, где от них отделяется воз
дух, поступивший в фильтр во вре
мя обезвоживания и промывки 
осадка, и затем откачиваются н а 
сосами.

Д и с к о в ы е  ф и л ь т р ы  
(рис. 5.12) Применяются для раз- Рис. 5.12. Дисковый ф ильтр: 
деления тонкодисперсных суспен- / — шкив; 2 — са л ь н и к о в о е  уплотне-  
ЗИЙ и работают ПОД  давлением С ние; 3 — кры ш ка;  4 —  корп ус  ф и л ь т р а ;

5 — ру б аш ка ;  6 — в а л ;  7 — ф и льтро-  
Н З М Ы В Н Ы М  СЛОем вспом огател ьно- вальн ы й  элемент; 8 — п одпятник
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го вещества. Дисковый фильтр представляет собой вертикальную 
емкость с обогреваемой рубашкой. Внутри фильтра на полый вал 6 
насажены дисковые металлические перфорированные фильтро
вальные элементы 7. Н а диски натягивается полипропиленовая или 
другая  фильтровальная ткань, закрепляемая хомутами. Рабочее 
давление в фильтре достигает 0,5 МПа, в рубашке — 0,3 МПа.

В дисковых фильтрах предусмотрен центробежный сброс под
сушенного осадка. Полый вал вместе с фильтровальными дис
ками приводится во вращение электро- и гидродвигателем. Ч ас 
тота вращения вала достигается 250 мин- 1 . Вал имеет сальнико
вые тефлоновые уплотнения.

Перед фильтрованием на фильтровальные элементы намыва
ют слой вспомогательного вещества, суспензия которого готовит
ся в суспензаторе. Готовая суспензия прокачивается насосом 
через фильтровальные элементы до образования намывного слоя 
толщиной 15—30 мм. Фильтрат из дисков через отверстия в по
лом валу поступает внутрь вала и выводится из фильтра в сус- 
пензатор. Аналогичным образом проводится фильтрование су
спензии. После окончания фильтрования осадок промывается об
ратным током фильтрата и подсушивается воздухом.

Л е н т о ч н ы й  ф и л ь т р  (рис. 5.13) состоит из рамы, при
водного и натяжного барабанов, между которыми натянута бес
конечная перфорированная резиновая лента. Под ней располо
жены вакуум-камеры, соединенные в нижней части с коллекто
рами для отвода фильтрата и промывной жидкости. За  счет 
вакуума лента прижимается к верхней части вакуум-камер. К ре
зиновой ленте натяжными роликами 7 прижимается фильтро
вальная  ткань, выполненная также в виде бесконечной ленты.

Суспензия подается на фильтровальную ткань из лотка 5. 
Ф ильтрат под вакуумом отсасывается в камеры и отводится че
рез коллектор в сборник. Промывная жидкость подается через 
форсунки 2 на образовавш ийся осадок и отсасывается в камеры, 
из которых через коллектор 9 отводится в сборник..

Н а приводном барабане  фильтрующая ткань отделяется от 
резиновой ленты и огибает направляющий ролик. При этом оса
док соскальзывает с фильтровальной ткани и падает в сборник 
осадка. При прохождении фильтровальной ткани между ролика
ми 7 она промывается, просушивается и очищается.

Фильтрующие центрифуги периодического и непрерывного 
действия разделяются по расположению вала на вертикальные 
и горизонтальные, по способу выгрузки осадка — на центрифуги 
с ручной, гравитационной, пульсирующей и центробежной выг
рузкой осадка. Главным отличием фильтрующих центрифуг от 
отстойных является то, что они имеют перфорированный б ар а
бан, обтянутый фильтровальной тканью.

В ф и л ь т р у ю щ е й  ц е н т р и ф у г е  п е р и о д и ч е с к о -
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Суспензия

Рис. 5.13. Ленточный вакуум-фильтр:
/  — приводной б а р а б ан ;  2 — ф орсунка;  3 — в ак у у м -к ам е р а ;  4 — ре зи н о в а я  лента ;
5 — лоток; 6 — натяж ной  б арабан ;  7 — н а т я ж н ы е  ролики; 8 — коллектор  д л я  отвода  
ф и льтрата ;  9 — коллектор для  отвода  промывной ж идкости ;  1 0 — сборник ос ад ка ;  
I I  — ф и л ь т р о в а л ь н ая  ткань

Рис. 5.14. Ф ильтрую щ ая центрифуга периодического действия:
/  — станина;  2 — перфорированный б а р а б а н ;  3 — кры ш ка;  4 — кож ух ;  5 — ступица;
6 — подшипник; 7 — электродвигатель;  8 - -  шкив с ременной передачей;  9 — д р е н а ж н а я  
сетка; 10 — ф и л ьтр у ю щ ая  ткань



г о  д е й с т в и я  (рис. 5.14) суспензия загружается в барабан 
сверху. После загрузки суспензии барабан приводится во враще
ние. Суспензия под действием центробежной силы отбрасывается 
к внутренней стенке барабана. Ж идкая дисперсионная ф аза 
проходит через фильтровальную перегородку, а осадок осаждает
ся на ней. Фильтрат по сливному патрубку направляется в сбор
ник. Осадок после окончания цикла фильтрования выгружается 
вручную через крышку 3.

Конструкция фильтрующей центрифуги с перфорированным 
барабаном аналогична конструкции автоматической отстойной 
центрифуги с непрерывным ножевым съемом осадка (см. 
рис. 4.7).

В с а м о р а з г р у ж а ю щ и х с я  ц е н т р и ф у г а х  (рис. 
5.15) осадок удаляется под действием гравитационной силы. Т а 
кие центрифуги выполняются с вертикальным валом, на котором 
располагается перфорированный барабан. Суспензия подается 
на загрузочный диск при вращении барабана с низкой частотой. 
Н и ж н яя  часть барабана имеет коническую форму, причем угол 
наклона делается большим, чем угол естественного откоса осад
ка. После окончания цикла фильтрования и остановки барабана 
осадок под действием гравитационной силы сползает со стенок 
барабан а  и удаляется из центрифуги через нижний ток.

В н е п р е р ы в н о д е й с т в у ю щ и х  ф и л ь т р у ю щ и х  
ц е н т р и ф у г а х  с п у л ь с и р у ю щ е й  в ы г р у з к о й  
о с а д к а  (рис. 5.16) фильтрат из центрифуги выводится непре-

Рис. 5.15. Ц ентрифуга с гравитацион- Рис. 5.16. Центрифуга непрерывного

1 2 3  4 5 6

нои выгрузкой осадка: действия с пульсирующей выгрузкой
1 —  вал ;  2 — б а р а б ан ;  3 — распредели- о с а д к а :  
тельны й диск ;  4 — уп орная  в тулка  у — пол!1 — полый вал ;  2 — шток; 3 — корпус; 

4 — п оршень-толкатель ;  5 — приемный ко 
нус; 6 — бар аб ан ;  7 — сито
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рывно, а осадок периодически выгружается из барабана  пуль
сирующим поршнем.

Поршень-толкатель перемещается в горизонтальном н аправ
лении в барабане с помощью штока, который находится внутри 
полого вала барабана. Шток вращается вместе с валом и совер
шает одновременно возвратно-поступательные движения (10— 
16 ходов в минуту, длина каждого хода составляет примерно 
0,1 длины барабана) .  Сервомеханизм автоматически изменяет 
направление движения поршня.

Суспензия подводится по оси вала в приемный конус. В ко
нусе имеются отверстия, по которым суспензия поступает в б а 
рабан. Внутренняя поверхность барабана покрыта фильтроваль
ным ситом. Осадок, отложившийся на поверхности сита, промы
вается и перемещается поршнем к открытому концу барабана. 
Из барабана осадок выгружается в камеру для осадка.

Ц е н т р и ф у г а  н е п р е р ы в н о г о  д е й с т в и я  с ц е н 
т р о б е ж н о й  в ы г р у з к о й  о с а д к а  имеет конический 
перфорированный барабан, внутри которого вращ ается шнек со 
скоростью, несколько меньшей скорости вращения барабана .  
При вращении витки шнека снимают с барабан а  отложивш ий
ся осадок и перемещают его в нижнюю часть барабана, в к а 
меру для осадка. Выгрузка осадка происходит под действием 
центробежной силы. При этом осадок не измельчается, его 
структура не изменяется, как, например, в центрифугах с нож е
вым срезом и выгрузкой осадка пульсирующим поршнем.

5.5. РАСЧЕТ ФИЛЬТРОВАЛЬНОГО ОБОРУДОВАНИЯ

Расчет фильтровального оборудования периодического дейст
вия заключается в определении количества аппаратов для обес
печения заданной суточной производительности по фильтрату. 
Д л я  этого выбирают или рассчитывают площадь поверхности 
фильтрования и производительность одного аппарата.

Продолжительность фильтрования при Ар  =  const определяют 
по уравнению

где тос„ — продолжительность собственно ф ильтрования; т ВСп — продолж итель
ность вспомогательных операций (подготовка ап п ар ата  к работе, загр у зка  
суспензии, удаление о садка); г0 и х а принимаются на основании эксперимента.

Наибольшая производительность аппарата  периодического 
действия при значительном сопротивлении фильтровальной пере
городки достигается при т0сн >  тВсп. Д л я  ориентировочного 
расчета оптимальной продолжительности цикла можно пользо
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ваться зависимостью (для Д р =  const и /?ф.„ =  0) т 0 сн =  
=  ( 4 - ^ 6 )  Твсп.

Производительность по фильтрату за один цикл определяют 
по уравнению (5.5), подставляя в него выбранную площадь по
верхности фильтра F и Тосн.

Производительность центрифуги по суспензии за один цикл 
(в кг) Qu =? рсКр =  рс (л /4) (D2 — Do)L,  где VP =  я  (D2 — 
— D o ) L / 4  — рабочий объем центрифуги или объем загружаемой 
за один цикл суспензии; D и Do — соответственно внешний и 
внутренний диаметры барабана.

Число циклов работы фильтровальной установки в сутки на
ходят по уравнению п0бщ =  Qo6m/K, зная суточную производи
тельность установки по фильтрату или суспензии.

Число циклов работы одного аппарата в сутки
24 • 3600 

П1 = --------г—-----•
т осн ~Т~ ^всп

Необходимое количество фильтров Ф = п 0бт/п\ .
Расчет фильтровального оборудования непрерывного дейст

вия при заданной или принятой площади поверхности фильтро
вания сводится к определению по заданной производительности 
скорости перемещения поверхности фильтрования, а также 
необходимого числа аппаратов для обеспечения заданной произ
водительности.

Н а основании экспериментальных данных принимают наи
меньшую толщину осадка, чтобы обеспечить максимальную про
изводительность.

Из уравнения (5.2) определяют объем фильтрата V =
=  hoF/Xo.

П одставляя найденную величину V в уравнение (5.4), из 
которого определяют продолжительность фильтрования для по
лучения слоя осадка заданной толщины (/?ф.„ =  0): т =  цг0 X
X  ho/(2x0Ap).

Н а основании экспериментальных или расчетных данных оп
ределяют продолжительность промывки осадка, общую продол
жительность цикла и, наконец, производительность аппарата.

Производительность по фильтрату при центробежном филь
тровании Vx =  F vц =  n D L v u, где иц — скорость центробежного 
фильтрования, определяемая по формуле (5.13).

Число аппаратов для обеспечения заданной производитель
ности Qo6lu определяют из соотношения Ф =  Qo6iu/Q<, где Q , — 
производительность одного аппарата.

Вопросы для самопроверки
1. Какие неоднородные системы разделяю т фильтрованием?
2. Что является  движ ущ ей силой ф ильтрования?
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3. Какие меры принимаются для увеличения эффективности ф ильтрования?
4. В чем заклю чается расчет фильтров периодического и непрерывного 

действия?
5. Какое оборудование применяется для  разделения неоднородных систем 

методом фильтрования?
6 . Какие конструкции фильтров использую тся в пищевой промышленности?
7. Какие конструкции фильтрующих центрифуг применяются в пищевой 

промышленности?
8 . Что является движ ущ ей силой в фильтрую щ их центрифугах? Чем она 

определяется?
9. В чем заклю чается расчет фильтрую щ их центрифуг периодического и 

непрерывного действия?
10. Д айте сравнительную  оценку эффективности фильтрования в ф ильтрах и 

фильтрующих центрифугах.

Задача 5.1

Определить сопротивление осадка и фильтрую щ ей перегородки, если при 
прохождении через фильтр 2 м3 ф ильтрата на фильтрую щ ей перегородке отло
жилось 0,001 м осадка. Экспериментально найдены константы ф ильтрования: 
С =  1,40- 10“ 3 м3/м 2 и К = 5 ,5 6 -  10~ 7 м2/с  при Лр =  0,2 М П а.

Зная экспериментальные значения констант ф ильтрования, воспользуемся 
уравнениями (5.15) и (5.16).

Находим сопротивление осадка: г а=  2Др/(/(|гл:0) =  2 -0 ,2 - 10ь/ ( 5 ,5 6 - 10- 7 - 
- 2 - 10_ 3-5 -1 0 ~ 4) =  7 ,1 9 -1017 м~ 2 (где ц = 2 - 1 0  П а -с  — вязкость ф ильтрата; 
х 0— 0 ,001/2 =  0,0005м3/м 3) .

Сопротивление фильтрующ ей перегородки /?ф „ =  1 ,4 -10- 3 -7 ,1 9 -1 0 17 • 5 - 10-4  =  
=  5 ,03 -10" м ~ ‘.

Задача 5.2
Определить площ адь поверхности ф ильтрования на рамном фильтр-прессе, 

если требуется отфильтровать О с= 6  т вином атериалов за 3 ч. При эксперим ен
тальном фильтровании на лабораторном фильтр-прессе таких ж е вином атериалов 
в тех же условиях константы фильтрования, отнесенные к 1 м2 площ ади ф ильтра, 
составили: С = 1 ,4 - 1 0 ~ 3 м3/м 2, К =  2 0 -1 0 -4  м2/ч . Плотность вином атериалов 
рс=  1080 к г /м 3.

П лощ адь поверхности фильтрования находим по уравнению (5 .14), учиты вая, 
что V =  G c/ p c =  6000/1080 =  5,6 м3:

5,62 +  2 • 1,4 • 10“ 3 • 5 ,6 f  =  20 • 10-" • 3 F 2;
F2 —  2 ,6 F = 0 ,5 - 1 0 4;

F =  1,3 + V 1,34 +  0,5• 104 =  72,02 м2.

По каталогу выбираем фильтр-пресс с 42 фильтровальны ми рамам и разм ером  
1000Х 1000 мм.

Г л а в а  6. РАЗДЕЛЕНИЕ ГАЗОВЫХ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ

6.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Очистка газов от взвешенных твердых или жидких частиц 
проводится в целях уменьшения загрязненности атмосферы и 
улавливания из отходящих газов ценных продуктов.

В промышленных условиях пыль может образовываться в 
результате проведения технологического процесса, например при
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сушке ряда пищевых продуктов, при транспортировке сыпучих 
материалов, в результате измельчения твердых тел дроблением, 
истиранием, размалыванием. Пыль, как правило, содержит твер
дые частицы размером 3— 100 мкм.

Эффективность аппаратов для очистки газов оценивается 
степенью очистки

_ '/|JC| — ^2Х2 1 ПО 0/
11 “  V,x, 1 U U / o ’

где Vi  и  V i  —  объемные расходы  соответственно запыленного и  очищенного газа, 
к г /м 3; х\  и x i  — концентрация взвеш енных частиц соответственно в запыленном и 
очищенном газе, к г /м 3.

Д л я  очистки газовых потоков от взвешенных частиц использу
ется несколько способов: гравитационное осаждение, осаждение 
под действием инерционных и центробежных сил, фильтрование 
газового потока через пористую перегородку, мокрая очистка, 
которая осуществляется в орошаемых водой скрубберах, осаж де
ние в электрическом поле. Первые два способа применяются для 
очистки газов от крупных взвешенных частиц, остальные — для 
тонкой очистки газов от частиц размером менее 20 мкм. Д ля дос
тижения требуемой степени очистки газового потока способы 
часто комбинируют.

Теоретические основы процессов разделения газовых неодно
родных систем изложены в главах 3, 4 и 5.

6.2. ГРАВИТАЦИОННАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ

Д л я  расчета процесса отстаивания используются те же зако 
номерности, что и для расчета осаждения твердых частиц в к а 
пельной жидкости (см. главы 3 и 4).

Д л я  разделения пылей (грубой очистки) предназначены аппа
раты непрерывного и полунепрерывного действия, основным из 
которых является пылеосадительная камера.

Пылеосадительная камера (рис. 6.1) представляет собой пря
моугольный аппарат с расположенными внутри горизонтальными 
полками. Запыленный газ через регулируемый шибер поступает 
в канал пылеосадительной камеры и распределяется между гори
зонтальными полками. Расстояние между полками составляет от 
100 до 400 мм.

Назначение полок заключается в уменьшении пути отстаива
ния частиц пыли. Вместе с тем расположение полок в осади
тельной камере значительно увеличивает площадь поверхности 
отстаивания. При прохождении потока газа между полками твер
дые частицы оседают на их поверхности, а осветленный газ 
поступает в выхлопной канал и далее в газоход. Скорость газо
вого потока в пылеосадительной камере ограничена временем 
отстаивания: твердые частицы должны успеть осесть на поверх-

80



Рис. 6.1. П ылеосадительная камера:
/ — выхлопной канал ;  2 — сборный к а н а л ;  3 — шиберы; 4 — г о р и з о н т а л ь н а я  полка; 
5 — дверцы; 6 — всасы вающ ий канал

ности полок за время пребывания потока в пылеосадительной 
камере.

Пыль, осевшая на полках, периодически удаляется скребками 
или смывается водой. Пылеосадительная камера разделена на 
два отделения, работающих попеременно (одно отделение очищ а
ется от пыли, а во втором в это же время происходит очистка 
газа),  что обеспечивает непрерывность работы.

Площадь рабочей поверхности пылеосадительной камеры рас
считывается по формулам (4.2) и (4.3). При этом можно принять 
х0=  1.

Пылеосадительные камеры используются для грубой предва
рительной очистки газов. В них отделяются частицы размером 
свыше 100 мкм. Степень очистки невелика — 30—40 %.

6.3. ОЧИСТКА ГАЗОВ ПОД ДЕЙСТВИЕМ ИНЕРЦИОННЫХ 
И ЦЕНТРОБЕЖНЫХ СИЛ

Принцип очистки газов под действием инерционных сил за л о 
жен в конструкции отстойного газохода, очистка под действием 
центробежных сил осуществляется в циклонах.

Отстойный газоход с отбойными перегородками (рис. 6.2) 
предназначен для разделения крупнодисперсных пылей. П ерего
родки служат для завихрения газового потока. Возникающие при 
этом инерционные силы способствуют интенсивному осаждению
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Запыленный_
газ

Очищенный
газ

Осадок
Рис. 6.2. Отстойный газоход:
/  — отбойные перегородки; 2 — сборники пыли; 3 — шиберы

взвешенных твердых частиц. Осевшая пыль выгружается из 
сборников 2  по мере накопления с помощью шиберов. Такие 
отстойники часто выполняются в системе газоходов.

Инерционные пылеуловители отличаются простотой устрой
ства, компактностью. Степень очистки в них выше, чем в пыле
осадительных камерах, и составляет примерно 60 %.  В инерци
онных пылеуловителях улавливаются частицы размером более 
25 мкм.

Циклоны позволяют разделять пыли в поле центробежных 
сил. Наибольшее распространение получили циклоны конструк
ции Н И И О Г аза .  Циклоны выпускаются с диаметром корпуса от 
100 до 1000 мм. Эффективность их работы характеризуется ф ак
тором разделения. Степень очистки газов зависит от конструкции 
циклона, размера частиц и их плотности. Например, если КП Д  
циклона при улавливании частиц диаметром 25 мкм составляет 
95 %, то при диаметре частиц 10 мкм К П Д  снижается до 70 %. 
Степень очистки газов от пыли определяют по нормалям и номо
граммам, составленным на основании экспериментальных 
данных.

Ц и к л о н  к о н с т р у к ц и и  Н И И О г а з а  (рис. 6.3) об
л ад ает  небольшим гидравлическим сопротивлением и позволяет 
достигать относительно высокой степени очистки.

Сущность циклонного процесса заключается в следующем: 
газовый поток с взвешенными частицами вводится в аппарат че
рез входную трубу со скоростью 10—40 м/с. Благодаря танген
циальному вводу и наличию центральной выводной трубы поток 
начинает вращ аться вокруг последней, совершая несколько вит
ков при прохождении через аппарат. Под действием возникаю
щих центробежных сил взвешенные частицы отбрасываются к 
периферии, оседают на внутренней поверхности корпуса, а затем
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соскальзывают в коническое 
днище и удаляются из циклона 
нерез патрубок. Освобожден
ный от взвешенных частиц по
ток выводится из циклона че
рез выводную трубу.

Точный расчет циклонов д о 
статочно сложен, поэтому их 
рассчитывают упрощенно по 
величине гидравлического со
противления А р.
> Фиктивная скорость газа  

(Ь м /с)  в цилиндрической час
ти циклона может быть опреде
лена по формуле

№■!)
где А р/рг — фактор разделения; £„ — 
коэффициент гидравлического сопро
тивления.

Д л я  циклонов Н И И О газа  
отношение Л р /р г составляет 
500— 750 м2/ с  . Значение коэф
фициента гидравлического со
противления |ц, отнесенного к 
Уф, принимают по опытным 
данным.

Диаметр циклона (в м) оп
ределяют по заданной произво
дительности:

D = ^ T W -  (б-2>
Определив диаметр цилиндрической части циклона D,  находят 

все остальные его размеры. Н а рис. 6.3 показаны размеры цикло
на в зависимости от диаметра его цилиндрической части.

Особенностью циклона конструкции Н И И О Г аза  является н а 
клонный патрубок для поступающего газа. От угла наклона п а 
трубка зависит степень очистки газа:

циклон с углом 24° (ЦН-24) обеспечивает большую произво
дительность при малом гидравлическом сопротивлении и пред
назначается для улавливания крупных частиц. Коэффициент 
гидравлического сопротивления £ц =  60;

циклон с углом 15° (ЦН -15) обеспечивает хорошую степень 
очистки при сравнительно невысоком гидравлическом сопротив
лении (£ц = 1 6 0 );

Очищенна/й газ

Рис. 6.3. Циклон конструкции 
Н И И О Г аза
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Очищен
ный
газ

А-А

циклон с углом 11° 
(ЦН-11) обеспечивает вы
сокую степень очистки 
(£ц =  250).

Б а т а р е й н ы й  ц и к 
л о н  (рис. 6.4), состоя
щий из параллельно вклю
ченных циклонов малого 
диаметра (150—250 мм), 
позволяет увеличить цент
робежную силу и скорость 
осаждения частиц. З а 
грязненный газ через вход
ной патрубок поступает в 
газораспределительную ка
меру и распределяется по 
циклонным элементам, ус
тановленным в общем кор
пусе. В циклонные эле
менты газ поступает не 
тангенциально, а сверху 

через кольцевое пространство между корпусом циклона и выхлоп
ной трубой. Д л я  создания вращающегося потока газа в кольце
вом зазоре  расположено закручивающее устройство, выполнен
ное в виде винта. Схема циклонного элемента показана на рис. 6.5.

Пыль собирается в коническом бункере, а очищенный газ вы
ходит из батареи через общий отводящий патрубок.

Батарейные циклоны используются при больших расходах га
за, когда применение нескольких одинарных циклонов экономи
чески нецелесообразно.

В циклонах рекомендуется улавливать твердые частицы раз
мером не менее 10 мкм.

Циклоны получили широкое распространение в пищевых про
изводствах для очистки газовых выбросов, улавливания из газо
вых потоков пищевого сырья: частиц сахара, барды, частиц сухо
го молока, дрож ж ей  из отходящих газов распылительных суши
лок и др.

Рис. 6.4. Батарейны й циклон:
/ — корпус; 2 — г а з о р ас п р е д ел и те л ьн ая  
ка м е р а ;  3 — реш етка ;  4 — циклонный эл е 
мент; 5 — бункер
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6.4. ФИЛЬТРОВАНИЕ ГАЗОВ ЧЕРЕЗ ПОРИСТЫЕ 
ПЕРЕГОРОДКИ

Очищенный
газ

В зависимости от вида фильтро
вальной перегородки фильтры бывают 
с мягкими, полужесткими и жесткими 
пористыми перегородками.

Фильтры с мягкими фильтроваль
ными перегородками — рукавные, или 
мешочные, широко применяются для 
очистки газов от пыли. Мягкие порис
тые перегородки выполняются из т к а 
невых материалов, нетканых волокнис
тых материалов, пористых листовых 
материалов (металлоткани, пористые 
пластмассы и резины).

Б а т а р е й н ы й  р у к а в н ы й  
ф и л ь т р  с фильтрующими элемен
тами из различных тканевых материа
лов изображен на рис. 6.6. Рукава и 
мешки подвешиваются в прямоуголь
ном корпусе к общей раме. Запы лен
ный газ поступает снизу внутрь рука
вов в открытые торцевые отверстия.
Проходя через боковые цилиндрические 
поверхности рукавов, газ фильтруется, 
а пыль оседает на внутренней поверх
ности рукавов.

В процессе эксплуатации слой пыли 
растет и сопротивление фильтра уве
личивается. Д ля регенерации фильтра рукава или мешки перио
дически встряхивают специальным механизмом 2, см онтирован
ным на крышке фильтра. Иногда применяется обратная продувка 
газом или воздухом фильтрующих элементов фильтра. О севш ая 
пыль собирается в коническом днище фильтра, откуда вы гр у ж а
ется шнеком.

В ряде случаев применяются секционные фильтры. К а ж д а я  
секция в таком фильтре имеет свой встряхивающий механизм, 
что позволяет последовательно проводить регенерацию ф ильтру
ющих элементов без отключения всего фильтра.

М е ш о ч н ы й  ф и л ь т р  с с о п л а м и  В е н т у р и  для 
регенерации фильтров представляет собой цилиндрический а п п а 
рат с коническим сборником для пыли. Запыленный газ подается 
в фильтр снизу через штуцер внутрь мешков. Фильтруясь через 
мешочные фильтры, газ очищается и выходит через штуцер в 
крышке фильтра. Частицы осаждаются на поверхности мешков.

Рис. 6.5. Элемент б атар ей н о 
го цикла:
/  — вы хлопн ая  т р у б а ;  2 — в и н 
товы е лопасти;  3 — корпус;  4 — 
коническое днище
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Очищенный Д л я  чистки мешков внутри
каждого из них имеется сопло 
Вентури, через которое корот
кими интенсивными впрысками 
подается сжатый воздух. При 
этом мешки раздуваются и час
тицы сбрасываются с материа
ла мешка практически полно
стью.

Такие фильтры рассчиты
ваются по выбранной удельной 
скорости фильтрования, кото
рую можно принимать в зави 
симости от плотности и степени 
запыленности газа в пределах 
от 0,01 до 0,06 м3/ ( м 2-с).

Рукавные (мешочные) 
фильтры обеспечивают высо
кую степень очистки газа: со
держание пыли в очищенном 
газе составляет несколько мил
лиграммов на 1 м3.

Фильтры с полужесткими 
фильтровальными перегородка

ми обычно состоят из кассет, в которых между сетками з аж и м а
ется слой стекловолокна, металлической стружки или других м а
териалов, пропитанный специальным составом для лучшего ул ав 
ливания взвешенных в газе частиц. Кассеты, объединенные в 
секции, применяют для очистки малозапыленных газов с содер
жанием пыли 0,001—0,005 г /м 3.

Фильтры с жесткими фильтровальными перегородками, изго
товленными из пористой керамики, спеченных или спрессованных 
металлических порошков, а такж е пластмасс, используются для 
тонкой очистки газов. Фильтровальные элементы могут иметь 
цилиндрическую кольцевую или плоскую форму.

П а т р о н н ы й  ф и л ь т р  с ц и л и н д р и ч е с к и м и  
ф и л ь т р о в а л ь н ы м и  э л е м е н т а м и  из пористой керами
ки показан на рис. 6.7. В корпусе фильтра на решетке 3 располо
жено несколько цилиндрических фильтровальных элементов. З а 
пыленный газ поступает в нижнюю часть фильтра, проходит 
через фильтровальные элементы, как показано на рисунке, 
и очищается от взвешенных частиц. Осадок собирается на внеш
ней поверхности фильтровальных элементов, а очищенный газ 
выходит из внутреннего объема фильтровальных элементов и 
выводится из фильтра. Д л я  регенерации фильтров их периоди
чески продувают обратным током сжатого газа, подаваемого

Рис. 6 .6 . Рукавный фильтр: 
/  — рама; 2 - 
3  — корпус; 4

встряхив аю щ им  механизм; 
- рукав ;  5 — шнек
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Очищенный газчерез коллектор. При этом пыль соби
рается в конической части днища и 
удаляется в сборник пыли.

В фильтрах с металлокерамически
ми элементами можно очищать пыль, 
содержащую взвешенные частицы р а з 
мером более 0,5 мкм.

Расчет фильтров для очистки газов 
от пыли сводится к определению общей 
площади F =  К/^уд [где V — расход 
запыленного газа, м3/с; иуд — удельная 
скорость фильтрования, м3/ ( м 2-с)] и 
количества фильтрующих элементов 
п =  F/  (ndl) при известных диаметре d  
и длине / рукава (мешка).

6.5. МОКРАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ

Мокрая очистка газов применяется 
тогда, когда допустимы увлажнение и 
охлаждение газа , а взвешенные части
цы имеют незначительную ценность.
Охлаждение газа ниже температуры 
конденсации находящихся в нем паров 
способствует увеличению плотности 
взвешенных частиц. При этом частицы 
играют роль центров конденсации и 
тем самым обеспечивают выделение их 
из газового потока. Если взвешенные 
частицы не смачиваются жидкостью, 
то очистка газов в мокрых пылеулавливателях малоэффективна. 
В этом случае для повышения степени очистки к жидкости д о 
бавляют поверхностно-активные вещества.

Степень очистки газов от пыли в мокрых пылеулавливателях 
колеблется в зависимости от конструкции от 60 до 85 %.

Недостатком мокрой очистки является образование сточных 
вод, которые такж е должны очищаться.

Скрубберы, полые или насадочные (рис. 6.8), являются прос
тейшими мокрыми пылеулавливателями для очистки и о х л аж д е 
ния газов. Запыленный газ подается в нижнюю часть скруббера 
и движется противотоком к жидкости, подаваемой через р а з 
брызгиватель или форсунки со скоростью около 1 м/с. При в з а 
имодействии газа и жидкости происходит механическая очистка 
газа. Степень очистки достигает 75—85 %.

В качестве насадки используются хордовые или кольцевые 
элементы.

Рис. 6.7. Патронный фильтр: 
/  кры ш ка;  2 коллектор ;  
3 реш етка;  4 - корпус;  5 - 
ф и льтровальн ы й  элем ен т ;  6 — 
д нищ е; 7 — сборник пыли
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Пенные барботажные пылеулавливатели используются для 
очистки сильно запыленных газов. Барботажный пылеулавлива
тель представляет собой тарельчатый скруббер (рис. 6.9). З ап ы 
ленный газ подается в нижнюю часть скруббера и движется 
вверх. П опадая на перфорированную тарелку, куда подается 
промывная жидкость, газ барботирует ее, в результате чего 
создается подвижная пена, которая обеспечивает большую по
верхность контакта и высокую степень очистки газа. В слое пены 
взвешенные частицы поглощаются жидкостью. Загрязненная 
жидкость сливается через регулирующий порог. Пенные скруббе
ры имеют, как правило, несколько перфорированных тарелок. 
Степень очистки газа  в таких аппаратах достигает 99 %.

Скрубберы Вентури такж е применяются для мокрой очистки 
воздуха. В них достигается высокая степень очистки, равная 
98 %. Недостаток их — большое гидравлическое сопротивление 
(порядка 1500— 7500 П а) и необходимость установки каплеот- 
бойника. Скруббер Вентури (рис. 6.10) состоит из двух частей:

Вода

трубы Вентури, в которой происхо
дит очистка воздуха, и разделителя, 
предназначенного для отделения 
капелек воды от газового потока.

Очищенный Воздух, подлежащий очистке, 
поступает снизу в вертикальный 
патрубок, на выходе из которого 
создается разрежение. З а  счет р аз
режения в трубу Вентури из бачка

_[_ Запыленный 
газ

„Загрязненная 
вооа

' Запыленный 1 газ
Загрязненная жидкость

кОчищенный |  газ
Очищенный
газ

Рис. 6 .8 . Насадочный 
скруббер:
/ — р а зб р ы зги в а тел ь ;  2 — 
н асадка

Рис. 6.9. Пенный скруббер:
1 — корпус; 2 —  регулирующий порог; 
3 — п ерф орирован ная  тарелка
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подсасывается через коллектор вода. В ре
зультате в трубе Вентури как на стенках, 
так и по всему объему происходит интенсив
ное образование жидкостных пленок, что 
приводит к очистке газового потока. О саж 
дению капелек жидкости из газового потока 
способствует завихритель потока. Жидкость, 
выделяемая в разделителе, стекает в сбор
ный бачок. Очищенный газовый поток вы
брасывается в атмосферу.

Очищенный
[газ

6.6. ОСАЖ ДЕНИЕ ПОД  ДЕЙСТВИЕМ ЭЛЕКТРИЧЕСКОГО 
ПОЛЯ

В электрическом поле тонкодисперсным 
частицам сообщается электрический заряд, 
под действием которого происходит их 
осаждение. Разделение пылей, дымов и ту
манов в электрическом поле имеет значи
тельные преимущества перед другими спосо
бами осаждения.

Разделение газовых неоднородных сме
сей в электрическом поле осуществляется 
на электродах. Д ля  разделения пылей и ды 
мов применяются сухие фильтры, для р аз 
деления туманов — мокрые.

Простейший электрофильтр — это два 
электрода, один из которых — анод выпол
няется в виде трубы или пластины, а дру
гой — катод — в виде проволоки, которая 
натянута внутри трубчатого анода либо 
между пластинчатыми анодами, выполнен
ными из проволочной сетки. Аноды зазем 
ляются.

При соединении электродов с источником постоянного тока на 
электродах создается разность потенциалов, равная 4 — 6 кВ/см, 
обеспечивающая плотность тока 0,05—0,5 мА на 1 м длины к а 
тода.

Газовая смесь поступает внутрь трубчатых электродов или 
между пластинчатыми. Б лагодаря высокой разности потенциалов 
на электродах и неоднородности электрического поля (сгущение 
силовых линий происходит у электрода с меньшей площ адью по
верхности — катода) в слое газа  у отрицательного электрода — 
катода образуется поток электронов, направленный к аноду. 
В результате соударений электронов с нейтральными молекулами 
газа газ ионизируется. Т акая  ионизация называется ударной. 
Признаком ионизации газа  является образование «короны» у

Рис. 6.10. Скруббер 
Вентури:
/ — р азд е л и тел ь ;  2 — 
з а в и х р и те л ь  п отока;  3 — 
труба  Вен тури ;  4 — ве н 
тилятор
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катода, поэтому катод называют коронирующим электродом. 
В результате ионизации образуются положительные и отрица
тельные ионы. Положительные ионы собираются около катода, а 
отрицательные с большой скоростью движутся к аноду, зар яж ая  
взвешенные в газе частицы и увлекая их с собой. Частицы пыли 
или тумана оседают на аноде, покрывая его слоем осадка.

Скорость электроосаждения колеблется от нескольких санти
метров до нескольких десятков сантиметров в секунду. Она зави
сит от разм ера взвешенных частиц и гидродинамического сопро
тивления газовой среды.

Скорость электроосаждения может увеличиваться под влия
нием «электрического ветра», возникающего в результате пере
дачи импульса движущихся ионов газа газовой среде и взвешен
ным частицам.

При определении скорости частиц в электрическом поле пред
полагается ламинарный режим.

Н а  заряженную частицу электрическое поле действует с си
лой F =  пеоЕх (где п — заряд, полученный частицей; во — ве
личина элементарного заряда ;  Ех — градиент потенциала элек
трического поля на расстоянии х  от оси катода).

Скорость электроосаждения определяется по уравнению, ана
логичному уравнению (3.14), в котором сила тяжести заменена 
электрической силой:

_  п е аЕ х 
Uo Зл d.\i

Продолжительность осаждения частицы

То =  S (6-3)
г и0

где R  — расстояние от оси катода до поверхности анода; г — радиус катода.
Градиент потенциала электрического поля Ех зависит от рас

стояния до катода х, следуя сложной зависимости. Поэтому вре
мя осаждения частицы приходится определять методом графи
ческого интегрирования уравнения (6.3).

Трубчатый сухой электрофильтр показан на рис. 6.11. Пыль 
или дым поступают в нижнюю часть фильтра под решетку 6, в 
которой закреплены электроды, и распределяется по трубчатым 
электродам — анодам. Внутри трубчатых электродов расположе
ны коронирующие электроды — катоды. Электроды закреплены 
на общей раме, опирающейся на изоляторы. Под действием 
электрического поля происходит электроосаждение взвешенных в 
газе частиц. Осевшие на аноде частицы периодически стряхи
ваю тся ударным приспособлением и собираются в конической 
нижней части фильтра. Осадок из фильтра удаляется с помощью 
выгружного устройства, а очищенный газ выходит из верхней 
части фильтра.
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Разработаны секционные 
электрофильтры, в которых газ 
проходит через ряд последова
тельно соединенных секций.

В электрофильтре с плас
тинчатыми электродами анода
ми служат пластины, а корони- 
рующими электродами (като
дами) — проволока, натянутая 
между пластинами.

Степень очистки газа в элек
трофильтрах зависит от элек
тропроводимости пыли: если 
взвешенные частицы хорошо 
проводят ток, то частица з а 
ряд отдает моментально и 
приобретает заряд  электрода.
В этом случае возникает куло- 
новая сила отталкивания, что 
приводит к уносу частиц с га 
зом из фильтра и снижает сте
пень очистки. При плохой про
водимости тока частицы о б р а
зуют на электроде плотный слой 
отрицательно заряженных ч ас
тиц, который противодействует основному электрическому полю.

При высокой концентрации взвешенных частиц в газе степень 
его очистки тоже снижается из-за осаждения ионов на частицах, 
что приводит к снижению количества перенесенных зарядов и, 
следовательно, силы тока.

Д л я  снижения концентрации частиц в газе перед электро
фильтрами устанавливают дополнительные газовые фильтры.

Расчет электрофильтров заключается в определении длины 
коронирующих электродов при известных сечении фильтра и 
количестве электродов.

Величина тока в электрофильтре I =  iL, где i — плотность 
тока; L — длина коронирующих электродов.

По выражению £„ =  31 +  9,54 -уб/ r  (где б — отношение 
плотности воздуха при данных условиях к его плотности при 
25 °С и давлении 0,1 М П а) находят критический градиент по
тенциала, а зная расстояние между электродами, определяют 
разность потенциалов на электродах.

Вопросы для самопроверки
1. К акова сравнительная эффективность различных методов очистки газовы х 

неоднородных систем?

Рис. 6.11. Трубчатый электрофильтр: 
/ — в стр ях и в аю щ ее  устройство ;  2 — и зо 
лятор ;  3 — р ам а ;  4 — коронирую щ ий э л е к 
трод;  5 — трубчаты й  элек тр о д  — анод;  6 — 
реш етка;  7 — с борник  д л я  пыли
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2. Чем характеризуется эф фективность очистки газовых потоков от взве
шенных частиц?

3. Частицы  каких размеров могут быть выделены из газовых потоков под 
действием гравитационны х сил?

4. В каких аппаратах  происходит разделение газовых неоднородных сме
сей под действием инерционных и центробежных сил?

5. В чем достоинства циклонного процесса?
6 . От каких факторов зависит степень очистки газа в циклонах?
7. К акие фильтры применяются для  очистки газовых потоков?
8 . В чем заклю чается мокрая очистка газов? Какова степень очистки?
9. Н а каком принципе основано осаж дение в электрическом поле?
10. К акие конструкции электрофильтров Вам известны?

Задача 6.1

Рассчитать площ адь отстаивания пылеосадительной камеры для очистки га
зового потока по следующим данным: наименьший размер частиц 200 мкм; 
расход воздуха 2000 кг/ч ; плотность газа  0,8 кг/м 3; вязкость газа  0,03 X 
X  Ю_3 П а  • с; плотность частиц 800 к г /м 3.

О пределяем критерий Архимеда: Аг — g d 3pTpr/ n 2 =  9,81 (200 • 10-6 )3 800 X 
X  0 ,8 /(0 ,03  • Ю-3 ) =  55,79. Т ак  как Аг >  33, отстаивание происходит при пере
ходном режиме.

Критерий Рейнольдса Re =  0,152 Аг0,715 =  0,152 • 55,790,716 =  2,69.
Скорость отстаивания Уо =  R en /(d p ) =  2,69 • 0,03 • 10~3/(0 ,2  • 10~ 3 • 0,8) =  

= 0 ,5  м /с .
Скорость стесненного отстаивания v'„=  0,5ио =  0,5-0,5 =  0,25 м /с.
П лощ адь отстаивания F0 =  GT/ ( p rv'0) =  2000/(3600-0,8-0,25) =  2,77 м2.

Задача 6.2
Рассчитать циклон для выделения частиц сухого молока из воздуха, выхо

дящ его из распылительной сушилки, по Следующим данным: наименьший р аз
мер частиц 10 мкм; расход воздуха 2000 кг/ч ; температура 70 °С.

Д л я  улавливания частиц сухого молока размером 20 мкм выберем циклон 
типа ЦН -11. П риним ая Д р /р г =  740, диам етр циклона определим по формуле 
(6 .2 ), предварительно рассчитав фиктивную скорость газа  в цилиндрической 
части циклона по формуле (6 .1), приняв £ц =  250: Уф =  -\/2Лр/(рг6ц) =  д/2 X 
X  740/250  =  2,43 м /с.

Плотность воздуха при тем пературе 70 °С рг =  1,293[ 273/(273 +  /)] =  
=  1 ,2 9 3 (2 7 3 /3 4 3 )=  1,029 к г /м 3.

Гидравлическое сопротивление циклона Др — £ц (и|,рг/2) =  250 (2,432 • 1,029 : 
: 2) =  759,5 Н /м 2._____________________________

Т огда D =  У 4 • 2000/(3600 • 3,14 • 2 ,4 3 ) =  0,53 м.

Г л а в а  7. ПСЕВДООЖИЖЕНИЕ

7.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Псевдоожиженным называют такое состояние двухфазной 
системы твердые частицы — газ (или жидкость), которое харак
теризуется перемещением твердых частиц относительно друг дру
га за  счет подвода энергии от какого-либо источника. Псевдо- 
ож иж енная система, возникшая под воздействием ожижающего 
агента, получила название псевдоожиженного, или кипящего,
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слоя, так как этому слою присущи многие свойства капельной 
жидкости.

Псевдоожиженный слой образуется при восходящем д ви ж е
нии ожижающего агента через слой зернистого материала со 
скоростью, позволяющей поддерживать слой материала во взве
шенном состоянии.

З а  последние десятилетия процессы в псевдоожиженном слое 
получили широкое распространение во многих отраслях промыш
ленности. В псевдоожиженном слое проводятся процессы сме
шивания, транспортировки, классификации сыпучих материалов, 
теплообмена, сушки, например зерна, адсорбции и др. Это об ъ яс
няется следующими его достоинствами:

происходит интенсивное перемешивание твердой фазы, кото
рое приводит к выравниванию температур и концентраций в 
рабочем объеме аппарата, что исключает локальный перегрев 
твердых частиц, препятствующий оптимальному проведению про
цесса и влияющий на качество продукции;

текучесть псевдоожиженного слоя позволяет создавать ап 
параты непрерывного действия с непрерывным вводом и отводом 
отработанной твердой фазы;

происходят резкое увеличение площади поверхности тепло- и 
массопередачи и снижение диффузионных сопротивлений в псев
доожиженном слое за счет использования частиц малого диамет
ра с большой удельной поверхностью, что позволяет увеличить 
производительность аппаратов при проведении ряда сорбцион
ных, тепловых и других процессов;

коэффициенты теплоотдачи и эффективная теплопроводность 
от псевдоожиженного слоя к поверхностям нагрева достаточно 
высоки, что позволяет значительно интенсифицировать теплооб
менные процессы и, как следствие, уменьшить рабочие объемы 
теплообменных аппаратов;

в аппаратах с псевдоожиженным слоем гидравлическое сопро
тивление невелико и не зависит от скорости ожижаю щ его агента 
в пределах существования псевдоожиженного слоя;

диапазон свойств твердых частиц и ож ижаю щ их агентов 
(газы, пары, капельные жидкости) достаточно широк и включает 
в том числе пастообразные материалы и суспензии;

аппараты для проведения процесса довольно просты, легко 
механизируются и автоматизируются.

Наряду с большими достоинствами методу проведения про
цессов в псевдоожиженном слое присущи и недостатки:

вследствие интенсивного перемешивания твердой фазы в пре
делах одной секции движ ущ ая сила по сравнению с максималь
но возможной снижается;

время пребывания частиц и ожижаю щ его агента в пределах 
одной секции неравномерно;
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частицы в псевдоожиженном слое интенсивно истираются; 
пыль, образую щ аяся при истирании частиц, уносится, и рабо

чая скорость ож ижаю щ его агента ограничивается скоростью уно
са твердых частиц из слоя. Это вызывает необходимость уста
навливать пылеулавливающие устройства;

при псевдоожижении частиц диэлектрических материалов 
возможно возникновение зарядов статического электричества, 
что приводит к взрывоопасности установки.

Указанные недостатки метода псевдоожижения не являются 
определяющими и могут быть частично или полностью устра
нены.

7.2. ФИЗИЧЕСКИЕ О СНО ВЫ  ПСЕВДООЖ ИЖ ЕНИЯ 
И РАСЧЕТНЫЕ Ф О РМ УЛЫ

Рассмотрим образование псевдоожиженного слоя. В верти
кальном аппарате (рис. 7.1), снабженном поперечной перфори
рованной газораспределительной решеткой, помещен слой тонко
дисперсного твердого материала. Ожижающий агент — газ пода
ется в нижнюю часть аппарата под газораспределительную 
решетку. Перепад давления в слое измеряется дифференциаль
ным манометром.

Состояние двухфазной системы наглядно изображается в ви
де к р и в о й  п с е в д о о ж и ж е н и я .  Эта кривая выражает

Рис. 7.1. А ппарат для  псевдоожиж е- Рис. 7.2. К ривая псевдоожижения 
ния:
/ —  корпус;  2 — п ер ф о р и р о в а н н а я  реш ет
ка ; 3 — манометр
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При невысоких скоростях газа слой зернистого материала 
на решетке остается неподвижным, происходит фильтрация газа  
через слой (кривая О К  на рис. 7.2). С увеличением скорости газа  
перепад давления в слое возрастает и в определенный момент 
масса зернистого материала в слое уравновешивается гидроди
намическим давлением потока газа  — наступает гидродинамичес
кое равновесие. В условиях гидродинамического равновесия н а 
чинается взаимное пульсационное перемещение частиц. Излом в 
точке К\  соответствует переходу неподвижного слоя в псевдо- 
ожиженное состояние. Абсцисса точки К\  определяет скорость 
газа, при которой начинается псевдоожижение, а ордината — 
перепад давления в этой точке. Скорость газа (жидкости) Vo, 
при которой слой зернистого материала переходит в псевдоожи- 
женное состояние, называется с к о р о с т ь ю  н а ч а л а  п с е в 
д о о ж и ж е н и я .  При дальнейшем увеличении скорости газа  
слой расширяется, интенсивность перемешивания частиц во зр ас
тает, но перепад давления остается постоянным.

При определенной, так называемой в т о р о й  к р и т и ч е с 
к о й  с к о р о с т и  £>„, или с к о р о с т и  у н о с а ,  гидродина
мическое равновесие нарушается. Эта скорость является верхним 
пределом существования псевдоожиженного слоя. При и >  ив 
частицы уносятся из слоя, в результате этого снижается их м ас
совое количество и уменьшается энергия, необходимая для под
держания твердой фазы во взвешенном состоянии.

Реальная кривая псевдоожижения несколько отличается от 
идеальной. Д л я  реальной кривой характерно наличие пика д а в 
ления Арп в момент перехода в псевдоожиженное состояние, 
который объясняется затратой дополнительной энергии на пре
одоление сил сцепления между частицами. Величина пика д ав л е 
ния зависит от формы и состояния поверхности частиц.

Реальная кривая псевдоожижения обнаруживает гистере
зис — так называемые линии прямого и обратного хода, которые 
получают соответственно при постепенном увеличении и уменьше
нии скорости газа. Эти линии вблизи точки К  не совпадают, 
причем на линии обратного хода отсутствует пик давлений и 
она, как правило, располагается ниже линии прямого хода. У час
ток кривой обратного хода левее точки К  соответствует более 
рыхлой упаковке частиц, возможной для  неподвижного слоя. 
Вправо от точки К  эти линии совпадают. В реальных условиях 
перепад давления может не быть строго постоянным. Он может 
монотонно возрастать, а такж е колебаться около некоторого 
среднего значения.

Форма кривой псевдоожижения отраж ает  состояние слоя.
Пределы существования псевдоожиженного слоя, таким о б р а

зом, ограничены скоростью начала псевдоожижения и скоростью 
уноса. Резкий переход от неподвижного слоя к псевдоожиженно-
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му характерен для слоев, состоящих из частиц близкого разме
ра. Д л я  полидисперсных слоев существует область скоростей 
псевдоожижения, в которой начинается псевдоожижение поли
дисперсных частиц и завершается переход от неподвижного к 
псевдоожиженному слою.

Отношение рабочей скорости к скорости начала псевдоожи
жения W =  v / v 0 называется ч и с л о м  п с е в д о о ж и ж е 
н и я .  Число псевдоожижения характеризует состояние псевдо- 
ожиженного слоя и интенсивность перемешивания частиц в слое. 
Характеристики псевдоожиженного слоя зависят от числа псев
доожижения.

Псевдоожижение слоя может быть однородным и неоднород
ным. Однородное псевдоожижение имеет место при псевдоожи
жении слоя капельной жидкостью. Д ля  неоднородного псевдоожи
женного слоя характерно наличие в слое газовых пузырей 
(рис. 7.3). При небольших числах псевдоожижения неоднород
ность слоя не сказывается отрицательно на его характеристиках. 
Движ ущ иеся газовые пузыри интенсифицируют перемешивание 
частиц в слое. Однако при увеличении числа псевдоожижения 
неоднородность слоя возрастает: увеличивается размер пузырей, 
и начинается интенсивный выброс (унос) частиц из слоя. Попе
речный размер пузырей достигает размера аппарата. Возникает 
так  называемый п о р ш н е в о й  р е ж и м ,  при котором ухудша
ется равномерность контакта между газом и частицами мате
риала.

При газовом псевдоожижении, особенно влажных, мелких и 
слипающихся частиц, может также наблюдаться каналообразо- 
вание (рис. 7.4), при котором часть газа «проскакивает» через 
слой. Предельным случаем каналообразования является образо
вание ф о н т а н и р у ю щ е г о  с л о я .  При фонтанировании 
поток газа (или жидкости) прорывается через слой по каналу, 
возникающему близ оси аппарата.

Различаю т псевдоожижение в плотной и разбавленной ф а 
зах.

Псевдоожижение в плотной фазе наблюдается, когда скорость 
газа  находится в пределах между скоростью начала псевдоожи
жения vo и скоростью уноса vB. При v >  vB происходит пневмо
транспорт частиц из слоя. В этом случае псевдоожиженный 
слой находится в разбавленной фазе. В пределе разбавленная 
ф аза  существует, когда хотя бы одна частица находится в га 
зовом потоке.

Д л я  создания и поддержания в псевдоожиженном состоянии 
слоя твердых частиц требуются затраты энергии Е, которая 
расходуется на преодоление трения частиц друг о друга и газа 
об их поверхность, на расширение слоя, на трение частиц и газа 
о стенки аппарата.
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Газ
Рис. 7.3. Структура неод- Рис. 7.4. К аналообразова-
нородного псевдоожижен- ние в слое
ного слоя

Д ля аппаратов постоянного сечения, пренебрегая сж им ае
мостью газа, Е =  vApF,  где Ар — перепад давления при д ви ж е
нии газа через слой; F — площадь поперечного сечения ап п а
рата.

Перепад давления в слое, необходимый для выбора дутьевого 
оборудования, определяется теоретическим путем. Если принять 
порозность е постоянной по высоте слоя Н,  то

Ар =  р, (1 — в)  Н, (7.2)
где |>э — эф ф ективная плотность частиц (рэ ~  рт). к г /м 3; е — порозность псев- 
доожиженного слоя.

Порозность е = 1 — рсл/рт, где рсл — плотность слоя; рг — 
плотность твердых частиц, к г /м 3.

Порозность неподвижного слоя е0 =  1 — рн/рт, где рн — н а
сыпная плотность материала, к г /м 3.

В точке начала псевдоожижения согласно уравнению (7.2)
Ар/Но =  р»(1 — е0).

Приравнивая выражения (7.1) и (7.2), получают уравнение 
для определения скорости псевдоожижения

/ Ы  =  рэ (1 — 80).

В литературе предложен ряд зависимостей для  расчета 
скорости начала псевдоожижения, полученных на основе различ
ных уравнений для расчета гидравлического сопротивления слоя.
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Д л я  расчета перепада давления в слое можно рекомендовать 
уравнение Эргана

Др  =  150 i i-~  e°,f , Ц" и  +  1,75 1 ~  Ео pf  И,
во аэ ео аэ

из которого путем несложных преобразований О. М. Тодес полу
чил критериальную зависимость для расчета скорости начала псев
доожижения

Re0 = ----------- ---- = ,  (7.3)
1400 +  5,22 -yfKF

где Reo — критерий Рейнольдса; Аг — критерий Архимеда,

справедливую при ео =  0,384-0,42. Эта зависимость используется 
практически во всем диапазоне изменения числа Рейнольдса при 
ламинарном, переходном и турбулентном режимах.

При расчете скорости псевдоожижения по уравнению (7.3) 
вычисляют сначала значение критерия Аг по уравнению (3.8), 
затем находят величину Reo и по ней, используя уравнение (3.13), 
вычисляют скорость начала псевдоожижения.

Д л я  частиц несферической формы скорость начала псевдоожи
жения определяют с учетом фактора формы Ф.

Р азм ер  частиц определенного размера, когда форма отли
чается от сферической, определяют, как диаметр шара, по объему 
равновеликого частице: d t =  У&Уч/ к ,  где V4 — среднеарифмети
ческое значение объема одной частицы в данной фракции, опре
деленное по количеству частиц в пробе п и массе пробы g  при 
определенной плотности частиц pr: V4 =  g /  (прт).

Фактор формы частиц определяется как отношение площадей 
поверхностей равновеликого ш ара и частицы S4: Ф =  ~\lnd'i/S4 =
=  V4,87V^/3/S 4.

Расчет второй критической скорости (скорости уноса), при 
которой происходит массовый унос частиц, проводят по формуле, 
аналогичной (7.3):

Re„ =  -------- —  ,___ • (7.4)
18 +  0,575 У А Г

Скорость витания (уноса)
vB =  ReBv/of4, (7.5)

где v — коэффициент кинематической вязкости.

7.3. АППАРАТЫ  С ПСЕВДООЖ ИЖ ЕННЫ М  СЛОЕМ

Р азработан ы  многочисленные конструкции аппаратов с псев- 
доожиженным слоем, учитывающие технологические условия 
протекания процессов, требования к качеству получаемых продук-
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тов, специфические особенности взаимодействующих веществ. 
На рис. 7.5 показаны некоторые схемы аппаратов с псевдоожи- 
женным слоем.

По принципу действия аппараты бывают периодического и 
непрерывного действия. В аппаратах непрерывного действия про
исходит взаимодействие газового потока с зернистым материалом, 
который непрерывно вводится в аппарат и выводится из него. 
Процесс может осуществляться в противотоке, прямотоке и пере
крестном токе.

Зернистый

материал 
а б в

Рис. 7.5. Схемы аппаратов с псевдоожиженным 
слоем:
а — цилиндрический противоточный непрерывного д е й с т 
вия; 6 — с направленной  ц иркуляц ией  (си ло с ) ;  в  — 
конический; г — с п ер ем е ш и ва ю щ и м  устройством; д  — 
устройство для  п н евм отран сп орта  ( /  — ш лю зовой  з а т 
вор; 2 — бункер; 3 — п невмолиния ;  4 — циклон)
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В цилиндрический противоточный аппарат непрерывного дей
ствия (рис. 7.5, а)  ожижаю щ ий газовый поток поступает снизу 
под газораспределительную решетку, а зернистый материал — 
в верхнюю часть аппарата. Д л я  поддержания определенного 
уровня материала на газораспределительной решетке и вывода 
его из аппарата служит переточный патрубок.

Вертикальные цилиндрические силосы (рис. 7.5, б)  используют
ся для накопления и усреднения больших партий зерновых ма
териалов. Псевдоожиженный слой создается газом (воздухом), 
поступающим во внутреннюю полость между двумя днищами, 
которая разделена концентрической перегородкой на внешнее и 
внутреннее кольцо. Во внешнее кольцо подается примерно в 2 р а
за больше газа, чем во внутреннее. З а  счет разного количества 
газа, подаваемого во внешнее и внутреннее кольца, в силосе со
здается направленная циркуляция зернового материала от пери
ферии к оси аппарата, способствующая его перемешиванию.

В конических аппаратах (рис. 7.5, в) уменьшение скорости 
снизу вверх позволяет псевдоожижать полидисперсные материа
лы. Газ подается через небольшое отверстие внизу аппарата с 
большой скоростью. Это позволяет при необходимости работать 
без газораспределительной решетки, что особенно важно при

псевдоожижении комкующихся и 
слипающихся материалов. При зна
чительном угле конусности аппара
та струя газа может оторваться от 
стенок аппарата и образовать сплош
ной канал. По этому каналу будет 
двигаться с большой скоростью по
ток газовзвеси, образующий над по
верхностью слоя фонтаны твердых 
частиц. Такой слой называется 
ф о н т а н и р у ю щ и м .

В аппаратах с фонтанирующим 
слоем возникает интенсивная цир
куляция зернистого материала от 
оси к его стенкам.

На рис. 7.5, д  показана установ
ка для пневмотранспорта зернистого 
материала в разбавленной псевдо- 
ожиженной фазе. Зернистый мате
риал дозируется в пневмолинию с 
помощью шлюзового затвора. Раз-

Рис. 7.6. Секционный аппарат непрерывного 
действия:
/  — корпус; 2 — га зорасп реде ли тельн ая  решетка; 
3 — переточное  устройство

Зернистый
м ат ериа л т

Зернистый 
ма те риа л Газ

'2

3
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деление псевдоожиженного слоя на зернистый материал и газ 
происходит на новом уровне в циклоне.

При псевдоожижении мелких частиц диаметром 25—40 мкм, 
обладающих склонностью к агломерации, слипанию и электриза
ции, для улучшения перемешивания и разрушения застойных 
зон, а такж е для интенсификации процессов тепло- и массообмена 
используют газомеханический способ псевдоожижения. При этом 
способе дополнительную энергию вводят в слой посредством р а з 
личного рода перемешивающих устройств и вибраторов.

Д л я  снижения обратного перемешивания зернистого материа
ла, которое приводит к снижению движущей силы процесса, в 
противоточных аппаратах непрерывного действия применяют сек
ционирование (рис. 7.6), т. е. разделяют весь слой зернистого 
материала по высоте перфорированными перегородками (воз
можно насадкой). Перетекание зернистого материала из верхних 
секций в нижние происходит под действием гравитационной 
силы через специальные переточные устройства либо через от
верстия в горизонтальных перегородках (провальных тарелках).

Вопросы для самопроверки

1. Какое состояние слоя зернистого м атериала назы вается псевдоожиж ен- 
ным? К ак оно достигается?

2. П роанализируйте зависимость Др =  I (и) Какие явления характерны  для 
слоя зернистого материала при скорости газа , равной скорости начала псевдо
ож иж ения, скорости уноса?

3. Какими достоинствами и недостатками обладает псевдоожиженный 
слой?

4. Почему при анализе псевдоожиж ения слоя полидисперсного зернистого 
материала оперируют понятием области псевдоожиж ения?

5. Чем реальные кривые псевдоожиж ения отличаю тся от идеальной кри
вой?

6 . На что расходуется энергия газового потока при псевдоожиж ении слоя 
зернистого м атериала?

7. Какие бывают конструкции аппаратов с псевдоожиж енным слоем?

Задача 7.1

Определить скорость начала псевдоожиж ения и действительную  скорость 
газового потока в слое силикагеля следую щ его фракционного состава:
Ф ракция, мм —2 , 0 + 1 , 5  — 1 ,5 + 1 ,0  — 1 ,0 +  0,5 —0,5 +  0,25
Содерж ание, мае. % 43 28 17 12

Число псевдоожижения W  =  2, насы пная плотность р„ =  650 к г /м 3, плот
ность частиц рх =  1100 к г /м 3. Температура воздуха 150 °С.

Определим среднеситовые диаметры  ф ракций и эквивалентны й диам етр час 
тиц силикагеля: d, =  (2,0 +  1,5)/2  =  1,75; cf2- = ( 1 , 5 +  1,0)/2  =  1,25; d 3 =  
=  (1,0 +  0 ,5 )/2  =  0,75; d t =  (0,5 +  0 ,25 )/2  =  0,37;
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d I a
3 'Lxi/d, ~  0 ,4 3 /1,75 +  0 ,2 8 /1,25 +  0,17 /0 ,75  +  0,12 /0 ,37  =  1,0 MM’

Д инамический коэффициент вязкости воздуха при 150 °С ц =  0,024 сП з =  
=  2 ,4 -10~ 5 П а -с .

П лотность воздуха рг =  1,293-273/(273 +  150) =  0,835 к г /м 3. Критерий Ар
химеда Аг =  diprp rg / f i i =  I3 - 10- 9 - 1,1-103-0,835X 9,81/(2 ,42- 10_ | °) =  1 ,565-104.

По формуле (7.3) определяем критерий Рейнольдса для начала псевдо
ож иж ения

Аг _  1,565-104__________ 7 R 0

60 1 400 +  5,22-/А г 1400 +  5,22V 1,565-104

По значению  критерия Рейнольдса находим скорость начала псевдоожижения

Re0(i 7 ,6 2 -0 ,0 2 4 -10“ 3
Vo = ---------- ==--------------- г-------------- = 0 ,2 1 9  м /с.

d эрг 1 • 10“  -0,835

О пределяем  рабочую  скорость воздуха

v =  Wuo =  2-0 ,219 =  0,438 м/с.

Г л а в а  8. ПЕРЕМЕШИВАНИЕ

8.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Перемешивание в жидкой среде применяется для получения 
суспензий и эмульсий. При смешивании пластичных и сыпучих 
материалов ставится задача  получения однородной массы ос
новного вещества с различными твердыми, жидкими и пластич
ными добавками.

При перемешивании интенсифицируются тепловые, диффу
зионные и биохимические процессы.

Д л я  перемешивания используются смесители различных кон
струкций.

Качество перемешивания характеризуется степенью (равно
мерностью) смешивания фаз.

Степень смешивания фаз /  во всем объеме смесителя вы раж а
ется уравнением

£  4 /  , ^  Ах"
! 1 00 — X

1 = 1 - --------- ЛГГп-----------  , (8.1)

где т  — число проб, в которых А я '> 0 ;  Ах' — положительные разности концен
траций в смесителе, определяемые по формуле Ах'  =  х  — х с; х с — концентрация 
частиц в смеси при идеальном (полном) смешивании, определяемая по формуле
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ЮОКтРт
Хс ~  ~й-----Х17— (здесь Vr — объем распределяемых в основной

* Ж р Ж  Г V  Т рТ

массе твердых частиц; рт, рж — плотности соответственно твердых 
частиц и основной массы в смесителе; Уж — объем основной 
массы, например, жидкости, в аппарате); п — число проб, в кото
рых Ах" <  0; Ах" — отрицательные разности, определяемые по 
формуле Ах" =  х  — Хс

Равномерность смешивания может изменяться от 0 до 1. При 
идеальном (полном) смешивании компонентов / =  1.

8.2. ПЕРЕМЕШИВАНИЕ Ж ИДКИХ СРЕД

Д ля перемешивания жидких сред используется несколько спо
собов: пневматический, циркуляционный, статический и механи
ческий с помощью мешалок.

Пневматическое перемешивание осуществляется с помощью 
сжатого газа (в большинстве случаев воздуха),  пропускаемого 
через слой перемешиваемой жидкости. Д л я  равномерного р а с 
пределения газа в слое жидкости газ подается в смеситель через 
барботер. Барботер представляет собой ряд перфорированных 
труб, расположенных у днища смесителя по окружности или спи
рали.

В ряде случаев перемешивание осуществляют с помощью 
эжекторов.

Интенсивность перемешивания определяется количеством 
газа, пропускаемого в единицу времени через единицу свободной 
поверхности жидкости в смесителе.

Пневматическое перемешивание имеет ограниченное приме
нение. Оно используется тогда, когда допускается взаимодей
ствие перемешиваемой жидкости с газом.

Циркуляционное перемешивание осуществляется с помощью 
насоса, перекачивающего жидкость по замкнутой системе см е
ситель — насос — смеситель.

Интенсивность циркуляционного перемешивания зависит от 
кратности циркуляции, т. е. отношения подачи циркуляционного 
насоса в единицу времени к объему жидкости в аппарате. В ряде 
случаев вместо насосов могут применяться паровые инжекторы.

Статическое смешивание жидкостей невысокой вязкости, а 
такж е газа с жидкостью осуществляется в статических смесите
лях за счет кинетической энергии жидкостей или газов.

Статические смесители устанавливают в трубопроводах перед 
реактором или другой аппаратурой или непосредственно в р еак 
ционном аппарате.

Простейшими статическими смесителями являются устройства 
с винтовыми вставками различной конструкции.

На рис. 8.1, а  представлена конструкция цилиндрического 
статического смесителя, предназначенного для перемешивания
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а — цилиндрический с вставными элементами (/ — фланец; 2 — корпус; 3 — смеши
вающие элементы); б — эмульсор

газа  и жидкости, с вставными элементами, представляющими 
собой разнозакрученные пластины из нержавеющей стали, уста
новленные последовательно встык в корпусе смесителя. Геомет
рия отдельного элемента определяется углом и направлением 
закручивания, а так ж е  соотношением диаметра и длины. Коли
чество установленных элементов зависит от вязкости, а такж е от 
соотношения вязкостей смешиваемых жидкостей: чем выше в яз 
кость и различие в вязкости жидкостей, тем больше устанавли
вается элементов.

Статические смесители используются также для получения 
эмульсий. Н а рис. 8.1, б  изображен вихревой эмульсор для 
получения эмульсии жирофосфатидной смеси в обезжиренном 
молоке (заменитель цельного молока). Вихревой эмульсор обе
спечивает высокую эффективность эмульгирования при давлении 
0,3—0,36 М П а, прост в изготовлении и эксплуатации. Принцип 
его действия заключается в использовании эффекта центробеж
ной форсунки при каскадном истечении жидкости. Получаемая 
эмульсия с размером частиц до 3 мкм не расслаивается в 
течение 24 ч.

Механическое перемешивание используется для интенсифика
ции гидромеханических процессов (диспергирования), тепло- и 
массообменных, биохимических процессов в системах жидкость — 
жидкость, газ — жидкость и газ — жидкость — твердое тело. 
Осуществляется оно при помощи различных перемешивающих 
устройств — мешалок. М еш алка представляет собой комбинацию 
лопастей, насаженных на вращающийся вал.

Все перемешивающие устройства, применяемые в пищевых 
производствах, можно разделить на три группы: лопастные; тур
бинные и пропеллерные; специальные — винтовые, шнековые, 
ленточные, рамные, ножевые и другие, служащие для переме
шивания пластичных и сыпучих масс.

По частоте вращения рабочего органа перемешивающие 
устройства делятся на тихо- и быстроходные.
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Лопастные (рис. 8.2, а, б),  ленточные, якорные и шнековые 
мешалки относятся к тихоходным: частота их вращения состав
ляет 30—90 мин-1 , окружная скорость на конце лопасти для 
вязких жидкостей — 2—3 м/с.

Достоинствами лопастных мешалок являются простота 
устройства и невысокая стоимость. К недостаткам относится 
создаваемый слабый осевой поток жидкости, что не обеспечивает 
полного перемешивания во всем объеме смесителя. Усиление 
осевого потока достигается при наклоне лопастей под углом 30°С 
к оси вала.

Якорные мешалки имеют форму днища аппарата. Они приме
няются для перемешивания вязких сред. Эти мешалки при пере-

долг;j r

Рис. 8.2. Типы мешалок:
а — трехлопастная; б — двухлопастная; в — пропеллерная; г — открытая турбинная; 
д — открытая турбинная с наклонными лопастями; е — закрытая турбинная

105



мешивании очищают стенки и дно смеси
теля от налипающих загрязнений.

Шнековые мешалки имеют форму вин
та и применяются, как и ленточные, для 
перемешивания вязких сред.

К быстроходным относятся пропеллер
ные и турбинные мешалки: частота их вра
щения составляет от 100 до 3000 мин-1 
при окружной скорости 3—20 м/с.

Пропеллерные мешалки (рис. 8.2, в)  
изготовляют с двумя или тремя пропелле
рами. Они обладают насосным эффектом и 
используются для создания интенсивной 
циркуляции жидкости. Применяются для 
перемешивания жидкостей вязкостью до 
2 Па • с.

Турбинные мешалки (рис. 8.2, г, д, е) 
изготавливаются в форме колес турбин с 
плоскими, наклонными и криволинейными 
лопастями. Они бывают открытого и з а 
крытого типа. Закрытые мешалки имеют 
два диска с отверстиями в центре для про
хода жидкости. Д л я  одновременного соз
дания радиального и осевого потоков при
меняют турбинные мешалки с наклонны
ми лопастями. Турбинные мешалки обес
печивают интенсивное перемешивание во 

всем рабочем объеме смесителя. Д ля  уменьшения кругового дви
жения жидкости и образования воронки в смесителе устанавли
ваются отражательные перегородки.

Турбинные мешалки применяются для перемешивания ж ид
костей вязкостью до 500 П а-с ,  а также грубых суспензий.

Основными элементами типового смесителя с перемешиваю
щим устройством являются корпус с крышкой, привод и мешалки 
(рис. 8.3).

Наиболее широко применяют выносной электрический привод 
с вертикальным валом. Бывают также приводы с горизонтальным 
и боковым расположением вала. Возможно верхнее и нижнее 
расположение вертикального привода по отношению к смеси
телю.

Вал перемешивающего устройства соединяется с валом ре
дуктора чащ е всего продольно-разъемной или зубчатой муфтой. 
В первом случае опорой вала является подшипник редук
тора.

При работе мешалки возникают крутящие колебания вслед
ствие динамических нагрузок на консольный конец вала. Д ля

Рис. 8.3. Смеситель с ме
шалкой:
/ — привод; 2 — стойка при
вода; 3 — уплотнение; 4 — 
вал; 5 — корпус; 6 — ру
башка; 7 — отражательная 
перегородка; 8 — мешалка; 
9 — труба
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у с т р а ^ н и я  колебаний и повышения надежности в реакторах 
обы чно, устанавливают концевой или промежуточный подшип
ник.

Д л я  уплотнения вращающихся валов с целью создания гер
метичности применяют сальники с мягкими и твердыми набив
ками. На рис. 8.4 показан охлаждаемый сальник, в котором 
сальниковое устройство одновременно является подшипником 
скольжения для вала мешалки. В середине сальниковой набивки 
имеется смазочное кольцо, обеспечивающее подвод смазки по 
всему периметру вала. Отвод теплоты осуществляется о х л аж 
дающей жидкостью, подаваемой в рубашку.

Расчет перемешивающих устройств сводится к определению 
мощности, расходуемой на перемешивание. Интенсивность пере
мешивания назначается на основании экспериментальных д а н 
ных.

После выбора типа, размеров и частоты вращ ения мешалки 
приступают к расчету потребляемой мощности.

При работе мешалок в аппаратах  возникаю т определенным образом  н а 
правленные токи жидкости. При низкой частоте вращ ения меш алки ж идкость 
вращ ается по окружностям, леж ащ им  в горизонтальны х плоскостях движ ения 
лопастей мешалки. При этом отсутствует перемеш ивание с соседними слоями 
жидкости.

Интенсивное перемешивание ж идкости имеет место только в результате 
образования вторичных потоков и вихревого движ ения. П од действием центро
бежных сил жидкость движ ется в плоскости вращ ения лопасти  м еш алки от 
центра смесителя к стенкам. Вследствие такого движ ения в центре смесителя 
возникает зона пониженного давления и образуется воронка, куда засасы вается  
ж идкость из слоев, расположенных выше и ниже лопасти меш алки. Вторичные 
потоки и круговое движение ж идкости создаю т слож ный контур циркуляции, 
показанный на рис. 8.5.

Приняв циркуляцию жидкости в смесителе по замкнутому 
трубопроводу сложной формы, можно получить критериальное

Рис. 8.4. Охлаждаемый сальник: Рис. 8.5. С хем а циркуля-
/ — вал мешалки; 2 — корпус сальника; Ции ж идкости в смесителе 
3 — рубашка; 4 — нажимной фланец;
5 — набивка; 6 — смазочное кольцо; 7 — 
упорное кольцо
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уравнение для  расчета потребляемой мощности: Eu =  /  (Re, Fr, 
Гь Гг,...). Влияние сил тяжести на движение жидкости в смеси
теле невелико, и им можно пренебречь. Тогда Eu =  f (Re, Г>, 
Г2, ...), где Re =  УсрЛр/цж; Ей =  АР/(рис2Р); Г 1ИГ2 — параметри
ческие критерии, характеризующие геометрические размеры ме
шалки и смесителя.

В качестве определяющего линейного размера принимается 
диаметр мешалки йы, а вместо линейной скорости жидкости, 
среднюю величину которой определить практически нельзя, в 
критерии подобия подставляется окружная скорость конца ло
пасти мешалки ш0кР =  п й п / 60 (где п — частота вращения, с- 1 ).

П ерепад  давлений между передней и задней плоскостями ло
пасти мешалки выражаю т через полезную мощность N,  введен
ную в жидкость: А Р  «  N / n d 3.

Тогда связь  между модифицированными критериями выра
зится уравнением [EuM =  /i (Re„, П , Гг,...), конкретный вид ко
торого для  каждого типа мешалки определяется эксперимен
тальным путем. В этом уравнении

EuM =  N /  (pn3dl) ,  Re„ =  n d l p / \ i x ,

где р — плотность жидкости; ц* — вязкость жидкости.

После преобразований получим упрощенное критериальное 
уравнение: Е им =  /Ше£Г? Г|. Значения коэффициента А и пока
зателей степеней зависят от типа мешалки, конструкции сме
сителя и реж им а перемешивания и находят экспериментально. 
Д л я  упрощения расчетов экспериментальные данные представ
ляют в виде графической зависимости между критериями Эйлера 
и Рейнольдса с учетом подобия условий входа и выхода жидко
сти из реактора.

Зависимости EuM =  /  (ReM ) для нормализованных перемеши
вающих устройств разных типов представлены на рис. 8.6; 
характеристики мешалок приведены в табл. 8.1 и на рис. 8.7.

Из установленных закономерностей следует, что мощность, 
потребляемая мешалкой, возрастает с увеличением частоты ее 
вращ ения и диаметра, а так ж е  с ростом плотности и вязкости 
перемешиваемой жидкости.

На потребляемую мешалкой мощность, кроме того, значи
тельное влияние оказывают форма аппарата и расположение 
мешалки в аппарате. Д л я  аппаратов, форма которых отличает
ся от цилиндрической, а так ж е  при размещении в смесителе 
перегородок, змеевиков и т. д., потребляемая при перемешивании 
мощность возрастает.

Перемеш ивание механическими мешалками может происхо
дить при ламинарном или турбулентном режиме. При ламинар
ном режиме ReM< 2 0  перемешиваются слои жидкости, которые
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8.1. Характеристики меш алок и аппаратов

Номер ме
шалки ка Тип мешалки

Характеристика
мешалки

Характеристика
сосуда

рис. 8.7^
номер 

кривой на 
рис. 8.6

D/d N/D b / d м s / d H

9

10

11

12

13

14

15
16

Двухлопастная

Ш естилопастная
П ропеллерная

1,11
3
3

Открытая тур
бинная с шестью 
плоскими лопат
ками

Открытая тур
бинная с восемью 
плоскими наклон
ными лопатками 
Закры тая  тур
бинная с шестью 
лопатками 
Закры тая  тур
бинная с шестью 
лопатками и на
правляю щим ап 
паратом 
Якорная 
Д исковая с 
шестью лопат
ками

1,11
2,5

0,25
0,167

0,885
0,885

0,066

1 ( l /d „ — 0,25)

1 0,2  —

1 0,125

1 0,066 
1 0,1

Без перегородок 
С четырьмя перего
родками ш ириной 
0,1 D
Без перегородок 
Со змеевиком ( d 3„ =  
=  l,9d„; d Tp= 0 ,0 6 6 d u; 
< =  0,12d„)
Без перегородок 
То же
С четырьмя перего
родками ш ириной 
0,1 D
Без перегородок 
С четырьмя пере
городками ш ириной 
0,1 D
Без перегородок

С четырьмя пере
городками ш ириной 
0,1 D 
То же

Без перегородок

— То ж е

С четырьмя пере
городками ш ириной 
0,1 D

П р и м е ч а н и е .  D — диаметр сосуда; Н — высота слоя жидкости в мешалке; Ь — 
ширина лопастн мешалки; 5 — шаг винта; I — длина лопасти; d xp, d 3M — диаметр соот
ветственно мешалки, трубы и змеевика; t — шаг змеевика.

непосредственно примыкают к лопастям мешалки. При ReM; 
имеет место турбулентный режим перемешивания.
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Рис. 8 .6. Г раф ическая зависимость Eu„ =  /(R e„) для различных типов мешалок 
(нум ерация кривых соответствует номеру и типу мешалки в табл. 8.1 и на 
рис. 8.7)
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Рис. 8.7. Схемы смесителей, приведенных в табл . 8.1

В области развитой турбулентности (R e„ > 1 0 5) число Эйлера 
практически не зависит от критерия Рейнольдса. В этой а в т о 
модельной области увеличение частоты вращения мешалки при
водит к увеличению затрачиваемой мощности без достиж ения 
желаемого эффекта.

Представленные на рис. 8.6 зависимости позволяют по з а д а н 
ной на основании экспериментальных данных интенсивности 
перемешивания подобрать методом последовательных прибли
жений тип мешалки, ее размеры и частоту вращения и р ассч и 
тать мощность двигателя для привода мешалки.
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По рабочему объему аппарата Vv и требуемой интенсивности 
перемешивания } [в Н * м / ( м 3-с] определяют потребляемую ме
шалкой мощность

N =  jVP. (8.2)

Затем выбирают тип мешалки, ее размеры и частоту в р а 
щения.

По предварительно выбранным параметрам мешалки рассчи
тываю т критерий Эйлера, в соответствии с которым по рис. 8.6 
находят ReM. По значению ReM определяют частоту вращения 
мешалки /

n =  ReM I (8-3)
Если найденная из этого соотношения частота вращения о ка

ж ется  меньше или больше предварительно принятой, то задаются 
другим ее значением, большим или меньшим. Расчет проводят 
до совпадения предварительно принятой частоты вращения ме
шалки с найденной из соотношения (8.3).

Если полученную в результате такого расчета частоту в р а 
щения мешалки представляется целесообразным увеличить или 
уменьшить, для этого уменьшают или соответственно увеличи
вают предварительно принятый диаметр мешалки.

Мощность двигателя (в кВт) определяют по уравнению
N ^ N / ц ,  (8.4)

где г] — коэффициент полезного действия привода.

Энергия (в к В т-ч ) ,  расходуемая на перемешивание мешал
кой, определяется в зависимости от заданной продолжительно
сти перемешивания т:

Е - УУдТ.

В пусковой период, когда энергия расходуется не только на 
преодоление сил трения, но и на преодоление сил инерции при
водимого в движение перемешивающего устройства и самой 
жидкости, потребляемая мешалкой мощность возрастает по срав
нению с расчетной.

Опыт эксплуатации смесителей показывает, что в период 
пуска сила, действующая на лопасти перемешивающего устрой
ства со стороны жидкости, увеличивается в 2—4,5 раза по срав
нению с усилиями, действующими в рабочий период.

8.3. ПЕРЕМЕШ ИВАНИЕ ПЛАСТИЧНЫХ М А С С

При перемешивании пластичных масс, в частности при полу
чении теста в хлебопекарном, макаронном и кондитерском произ
водствах, не только смешиваются различные компоненты, но и
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Рис. 8 .8 . Схемы шнековых (а) и ленточных (б, в) меш алок

тесто при этом разминается, насыщается воздухом и приобретает 
определенные свойства.

Процесс перемешивания проводится в смесителях периоди
ческого и непрерывного действия, оборудованных сп ециаль
ными перемешивающими устройствами — рамными, шнековыми 
и ленточными мешалками (рис. 8.8). Смесители могут иметь 
месильное устройство с вертикальной или горизонтальной осью.

Д ля обработки эластично-упругих масс (пшеничное тесто) 
в ряде случаев применяют смесители с двумя месильными уст
ройствами, вращающимися навстречу друг другу с различными 
скоростями.

Д ля расчета мощности, потребляемой шнековой мешалкой, 
может быть использовано уравнение EuM =  71 /R eM или N = A d Mn 2ii. 
Коэффициент А определяется как функция типа геометрических 
соотношений перемешивающего устройства.

Д ля смешивания мало- и высоковязких кондитерских масс 
(вафельное тесто, вафельная начинка, бисквитное тесто, песочное 

тесто и т. д .) ,  а такж е перемешивания 
кондитерских масс с сыпучими компо
нентами (кексовое тесто с изюмом, 
белково-сбивная масса с орехами) 
применяются смесители корытообраз
ной формы с расположенными в них 
двумя спиральными рабочими о р ган а
ми, вращающимися в разные стороны.
Высокая интенсивность перемешивания 
достигается за счет проведения про
цесса в тонком слое.

Тесто для пирожных готовится в 
аппарате с месильным устройством, 
которое имеет четыре лопасти, распо
ложенные под углом 90°, выполненные

Рис. 8.9. А ппарат д л я  приго
товления пирож ного теста: 
/ — крышка; 2 — стойка; 3 — 
корпус; 4 — месильное устрой-
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по форме днища аппарата  (рис. 8.9). Частота вращения мешал
ки 12 мин- 1 . По окончании процесса смешивания аппарат опро
кидывается, при этом крышка откидывается и происходит вы
грузка теста.

8.4. ПЕРЕМЕШ ИВАНИЕ СЫ ПУЧИХ МАТЕРИАЛОВ

Д л я  смешивания сыпучих материалов в пищевых производ
ствах  используют как смесители, работающие в других отраслях 
промышленности, так  и специально сконструированные для сме
ш ивания материалов, различающихся гранулометрическим со
ставом, плотностью, прочностью, физическим состоянием и други
ми физическими свойствами.

К ак  правило, смесители классифицируют по принципу дей
ствия, скоростным характеристикам и конструктивным призна
кам. По принципу действия все смесители могут быть разделены 
на смесители непрерывного и периодического действия. Смеси
тели периодического действия можно разделить на барабанные, 
ленточные, бегунковые, центробежные, с вращающимся ротором, 
червячно-лопастные, плунжерные, пневмосмесители и смесители с 
псевдоожиженным слоем; смесители непрерывного действия — 
на барабанные, червячно-лопастные, роторные и др.

П о скоростным характеристикам смесители делятся на ско
ростные и тихоходные.

Скоростные смесители бывают одно- и двухступенчатыми. Од
на ступень может быть обогреваемой, а другая — охлаждаемой. 
В зависимости от конструкции ротора смесители делятся на 
лопастные (турбинные), волчковые, дисковые и шнековые.

Общий вид двухступенчатого центробежного турбосмесителя 
п оказан  на рис. 8.10. Такой смеситель применяется для смеши
ван ия  порошкообразных, вязких и жидких материалов. Первая 
ступень служит для гомогенизации смеси, а вторая — для ее 
охлаждения. Д л я  улавливания пыли на крышке смесителя уста
новлен рукавный фильтр. В смесителе вращается скоростной 
комбинированный ротор, состоящий из трехлопастной мешалки и 
комбинации ножей (рис. 8.11).

Готовая охлаж денная смесь выгружается через нижний з а т 
вор, управляемый пневмоцилиндром. Смесительные роторы при
водятся во вращение от электродвигателей через ременную пе
редачу.

Принцип действия смесителей с псевдоожиженным слоем 
основан на псевдоожижении смешиваемых материалов быстро- 
вращ аю щ и м ся  ротором. Частота вращения рабочего органа 
смесителей разных моделей и объемов изменяется от 300 до 
3000 мин-1

П ри вращении рабочего органа материал отбрасывается к 
стенке смесителя и перемещается вверх, при этом образуется
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Рис. 8.10. Комбинированный турбосмеситель:
/ — электродвигатель ;  2 — ротор; 3 — о б о г р е в а е м а я  рубаш ка ;  
фильтр; 6 — поворотная  крышка; 7 — переточное  устройство; 8 — 
ты; 9 — перемеш и ваю щ ее  устройство

4 — д е ф л е к т о р ;  5 — 
о х л а ж д а е м ы е  сегмен*

циркуляционный контур. Восходящий поток материала вдоль 
стенок препятствует налипанию влажного материала на стенку. 
Рабочий орган выполнен таким 
образом, чтобы не образовы ва
лись застойные зоны. Его конст
рукция обеспечивает самоочище
ние лопаток ротора. Как правило, 
рабочий орган состоит из 2- или 
3-рядных ножевых лопастей, го
ризонтальных или загнутых вверх.

Тихоходные смесители (лен
точные, лопастные, шнековые и с 
псевдоожиженным слоем) для 
смешивания сыпучих и влажных 
материалов имеют цилиндриче
скую или корытообразную форму 
и закрываются с торцов и сверху 
крышками. Внутри корпуса сме- Рис 8 п Рабочий орган  турбосме-
сителя расположен вал с плоски- сителя
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Рис. 8.12. Общий вид смесителя-усреднителя с планетарным шнековым 
перемешиваю щ им устройством:
1 — привод; 2 — конический корпус; 3 — перемешивающее устройство

ми ленточными спиральными лопастями. Д л я  интенсивного пере
меш ивания материалов лопасти выполнены с левой и правой 
навивкой. В ленточных смесителях большой вместимости смеси
тельный элемент состоит из четырех лент. Окружная скорость 
наружной ленты составляет 1,2 м/с. Привод вала  осуществля
ется через клиноременную передачу.

Н а  рис. 8.12 показан спаренный планетарно-червячный сме
ситель, предназначенный для смешивания зернистых материалов
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с диаметром частиц не более 10 мм. Смеситель состоит из кони
ческого корпуса, внутри которого расположен наклонный червяк, 
вращающийся одновременно вокруг собственной оси и вокруг 
конического корпуса смесителя при помощи водила. Смеш ивае
мые материалы червяком перемещаются вверх, а затем падают 
под действием гравитационной силы. Смеситель обеспечивает 
хорошее смешивание при небольшом расходе энергии. Частота 
вращения червяка 60 м и н " 1, водила 1,58 мин Корпус смеси
теля закрыт общей крышкой, на которой установлены приводы 
червяков и водила.

Смесители, основанные на псевдоожижении зернистых мате
риалов газовым потоком^ применяются для усреднения больших 
партий. Смеситель представляет собой вертикальный цилиндри
ческий корпус с коническим днищем и крышкой. В нижнюю часть 
днища вмонтированы сопла, которые соединяются с коллектором 
подачи сжатого газа. М атериал загруж ается через загрузочные 
клапаны, расположенные на крышке, а выгружается через р а з 
грузочный клапан, расположенный в нижней части днища.

Смешивание происходит за счет импульсной подачи сжатого 
газа при давлении до 3 М П а в камеру смешения. При подаче 
сжатого газа образуются турбулентные пылегазовые потоки, на
правленные по восходящей спирали в периферийной кольцевой 
зоне смесителя и по нисходящей — в центральной цилиндриче
ской зоне. В результате движения частиц материала по пересе
кающимся траекториям происходит его перемешивание. Техно
логический газ, очищенный от пыли в циклоне или фильтре, по
ступает на компримирование.

Вопросы для самопроверки

1. С какой целью применяется перемешивание в пищевой технологии?
2. Какой показатель характеризует качество смеш ивания?
3. Какие существуют способы перемеш ивания в ж идких средах?
4. Какие конструкции меш алок применяются в пищевой технологии и от чего 

зависит выбор мешалки?
5. От каких параметров зависит мощность, потребляем ая меш алкой?
6 . Почему в критериальное уравнение, описываю щ ее процесс перем еш ива

ния, входят модифицированные критерии гидродинамического подобия?
7. К ак определяется мощность, потребляем ая меш алкой?
8 . Какие типы месильных устройств применяются для  перемеш ивания п л ас 

тичных масс?
9. Какие типы смесителей применяю тся для перемеш ивания сыпучих м ате

риалов?

Задача 8.1
Определить мощность, потребляемую  открытой турбинной меш алкой, в р а 

щ аю щ ейся с частотой п =  4,7 с -1 , при перемешивании суспензии в ап парате  
диаметром D  =  1,2 м и высотой Н  =  1,6 м. Плотность ж идкости рж =  1070 к г /м 3, 
вязкость ц ж = 0 ,0 2 П а - с .  С одерж ание твердой ф азы  ф =  0,3. П лотность частиц 
ртв=  1400 к г /м 3.
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П лотность суспензии определяем по формуле рс =  р1Вф +  Р*(1 — ф) =  
=  1400-0,3 +  1070-0,7 =  1169 к г /м 3.

В язкость суспензии определяем по формуле цс =  ц ж(1 + 4 , 5<р) =  0,02(1 +  
+  4 ,5 - 0 ,3 ) =  0,047 П а -с .

О пределяем  режим перемеш ивания: R eM =  nd 2„pc / и с =  4 ,7 -0,42- 1169/0,047 =  
=  18704, следовательно, режим турбулентный.

Д и ам етр  нормализованной меш алки d„ =  0,33£> =  0,33 • 1,2 ~  0,4 м.
По критерию  Рейнольдса и рис. 8.6 (кривая 10) находим значение критерия 

Эйлера Еи„ =  1,2, по которому определяем мощность, потребляемую мешалкой: 
N  =  Eu„Pcn 3rft =  1 ,2 -1169-4 ,73-0 ,4 =  1491 Вт.

Г л а в а  9. ОБРАТНЫЙ О СМ О С И УЛЬТРАФИЛЬТРАЦИЯ

9.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Обратный осмос — это способ разделения растворов путем 
их фильтрования под давлением через полупроницаемые мембра
ны, пропускающие растворитель и задерживающие молекулы или 
ионы растворенных веществ.

Ультрафильтрацией называется процесс разделения, ф рак
ционирования и концентрирования растворов с помощью полу
проницаемых мембран. При этом жидкость непрерывно подается 
в пространство над мембраной под давлением 0,1 — 1,0 МПа.

При ультрафильтрации исходный раствор разделяется на два 
принципиально новых продукта: низкомолекулярный (фильтрат) 
и высокомолекулярный. Фильтрат проходит сквозь мембрану и 
удаляется через дренажную систему, а высокомолекулярный про
дукт концентрируется. Ультрафильтрация позволяет выделять 
молочные белки из вторичных продуктов молочной промышленно
сти и ценные вещества из других пищевых растворов, получать 
дополнительные резервы производства продуктов питания.

Применение мембранных процессов в пищевой технологии 
позволяет значительно снизить энергоемкость процессов обезво
ж ивания фруктовых и овощных соков, сиропов, экстрактов по 
сравнению с процессами выпаривания или вымораживания, улуч
шить качество и повысить выход получаемых продуктов.

Н априм ер, выход фруктовых соков из исходного продукта при ультраф ильт
рации увеличивается до 95—99 % .

У льтраф ильтрацией обезж иренного молока получают молочный концентрат, 
который используется в производстве различных видов сыров, творожных масс 
и кисломолочных продуктов, что увеличивает выход продукции.

У льтраф ильтрац ия сырого сахарного сока позволяет получить чистый, сво
бодный от коллоидов ф ильтрат, идущий непосредственно на кристаллизацию  
сахарозы .

У льтраф ильтрац ия успешно зам ен яет пастеризацию  пива. При этом из пива 
удаляю тся бактерии и высокомолекулярные вещ ества, ухудш аю щ ие его качество 
и сниж аю щ ие стабильность. Стоимость обработки пива ультраф ильтрацией в 
2,5 р аза  ниже, чем пастеризацией.

О бработка виноградны х вин обратным осмосом позволяет решить вопрос их 
стабилизац ии . П ри  использовании обратного осмоса через мембрану проходят 
вода и этиловы й спирт, а ионы калия и винная кислота остаются в концентрате,
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из которого интенсивно вы падает винный камень. П осле ф ильтрования концент
рата его смешивают с фильтратом, что повышает его стабильность на длитель
ный срок.

Обратным осмосом концентрируют яичный белок. П ри этом не происходит 
денатурирования протеинов и получают яичный белок с содерж анием до 30 % 
протеинов.

9.2. ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНО ВЫ  РАЗДЕЛЕНИЯ 
ОБРАТНЫМ О С М О С О М  И УЛЬТРАФИЛЬТРАЦИЕЙ

В основе метода разделения растворов обратным осмосом 
лежит явление самопроизвольного перехода растворителя через 
полупроницаемую мембрану в раствор (рис. 9.1). Если давление 
над раствором ниже осмотического (р<Сл), то растворитель б у 
дет переходить в раствор до достижения осмотического равн о
весия в системе.

Равновесное состояние наступает, когда гидростатическое 
давление между раствором и растворителем, определяемое р а з 
ностью уровней, станет равным осмотическому давлению (р =  я )

Если после достижения осмотического равновесия со стороны 
раствора приложить давление, превышающее осмотическое 
( р >  л ) ,  то растворитель начнет переходить из раствора в об
ратном направлении. В этом случае будет иметь место обратный 
осмос. Растворитель, прошедший через мембрану, называю т 
фильтратом.

Движущей силой процесса обратного осмоса является пере
пад давления Ар =  р  — л ь  где р  — избыточное давление под р ас 
твором; Л) — осмотическое давление раствора.

Если в процессе обратного осмоса наблюдается некоторый 
переход через мембрану растворенного вещества, то при расчете 
движущей силы следует учитывать осмотическое давление ф и льт
рата л 2, прошедшего через мембрану. Тогда Ар  =  р  — (л1 — л г ) =  
== р  — Дл.

Полупроницаемая мембрана

'г''--- П IРаствор:

Вода_ раствор. - - W Вода- -\ ': н2 0[
Вода- J

' - -р ^ Н гО

-I- ■
Рис. 9.1. Схема разделения раствора обратным осмосом
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Д л я  приближенного расчета осмотического давления может 
быть использована формула Вант-Гоффа n =  xRT,  где х  — 
мольная доля растворимого вещества; R — газовая постоянная; 
Т — абсолютная температура раствора, К.

Осмотические давления растворов могут достигать десятков 
мегапаскалей. Давление в обратноосмотических установках 
должно быть значительно больше осмотического, так как эф ф ек
тивность процесса определяется движущей силой — разностью 
между рабочим и осмотическим давлением. Так, например, при 
осмотическом давлении морской воды, содержащей 35 % солей, 
равном 2,45 М П а, рабочее давление в опреснительных установ
ках должно составлять около 7,85 М П а (80 атм).

Ультрафильтрацию применяют для разделения систем, в кото
рых молекулярная масса растворенных в растворителе компо
нентов значительно превышает молекулярную массу раствори
теля. Д л я  разделения водных растворов ультрафильтрацию при
меняют, когда растворенные компоненты имеют молекулярную 
массу 500 и выше. Движущ ей силой ультрафильтрации является 
разность рабочего и атмосферного давления. Обычно ультра
фильтрацию проводят при невысоких давлениях, равных 0,1 — 
1,0 М Па.

Ультрафильтрация протекает под действием перепада давле
ний до и после мембраны.

В зависимости от назначения процесса ультрафильтрации 
применяют мембраны, которые пропускают растворитель и пре
имущественно низкомолекулярные соединения (при разделении 
высоко- и низкомолекулярных соединений), растворитель и опре
деленные фракции высокомолекулярных соединений (при ф рак
ционировании высокомолекулярных соединений), только раство
ритель (при концентрировании высокомолекулярных соедине
ний) .

Разделение обратным осмосом и ультрафильтрацией происхо
дит без фазовых превращений. Работа расходуется на создание 
давления в жидкости и продавливание ее через мембрану: 
А „ =  Лс +  Лпр, где А с — работа на сжатие жидкости; А„р — рабо
та  на продавливание жидкости через мембрану. Так как ж ид
кость несжимаема, величиной А с обычно пренебрегают. Работа 
на продавливание жидкости определяется по формуле Л„Р =  ДpV,  
где Ар  — перепад давления на мембране; V — объем продавли
ваемой жидкости.

С равним работу на продавливание 1 м3 воды через мембрану и работу на 
испарение 1 м воды.

В первом случае при давлении р =  4,9 М П а работа на продавливание со
ставляет  4,90 М Д ж , во втором случае (при г =  2260 К Д ж /к г) — 2270 М Д ж . 
И з сравнения этйх величин видно, что расход энергии на разделение обратным 
осмосом значительно ниже, чем на испарение жидкости.
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Разделение методами обратного осмоса и ультрафильтрации 
принципиально отличается от обычного фильтрования. При о б 
ратном осмосе и ультрафильтрации образуются два раствора: 
концентрированный и разбавленный, в то время как при ф ильт
ровании осадок откладывается на фильтровальной перегородке. 
В процессе обратного осмоса и ультрафильтрации накопление 
растворенного вещества у поверхности мембраны (вследствие 
концентрационной поляризации) недопустимо, так как при этом 
резко снижаются селективность (разделяю щ ая способность) и 
проницаемость (удельная производительность) мембраны, со к р а
щается срок ее службы.

Селективность и проницаемость мембран — это наиболее 
важные технологические свойства их.

Селективность ф (в %) процесса разделения на полупроницае
мых мембранах определяется по формуле ф =  (яс| — х 2)/х\  -100 =  
=  (1 — к2/Х\  )100, где Х\ и х2 — концентрации растворенного ве
щества соответственно в исходном растворе и фильтрате. И ног
да ф называют коэффициентом солезадержания.

Проницаемость G [в л / ( м 2-ч)] при данном давлении вы р а
жается соотношением G =  V / ( F t \  где V — объем фильтрата, л; 
F — рабочая площадь поверхности мембраны, м2; т — продол
жительность процесса, ч.

Мембраны должны обладать следующими свойствами: высо
кой разделяющей способностью (селективностью); высокой 
удельной производительностью (проницаемостью); постоянством 
своих характеристик в процессе эксплуатации; химической стой
костью в разделяющей среде; механической прочностью; невы
сокой стоимостью.

М ембраны изготавливаю тся из различных материалов: полимерных пленок, 
стекла, металлической фольги и т. д. Н аибольш ее распространение получили 
мембраны из полимерных пленок.

Полупроницаемые мембраны бываю т пористыми и непористыми. Ч ерез не
пористые мембраны растворитель и растворенные вещ ества проникают под дей 
ствием градиента концентраций молекулярной диффузией. Поэтому эти м ем б ра
ны называют диффузионными. Они представляю т собой квазигомогенные гели. 
Скорость диффузии компонентов через эти мембраны зависит от энергии а к т и 
вации при взаимодействии частиц компонентов с материалом мембран. С корость 
диффузии такж е зависит от подвижности отдельных звеньев мембранной м ат
рицы и от размеров диффундирующих частиц. С корость тем выше, чем сильнее 
набухает мембрана.

Скорость диффузии молекул через диффузионную  мембрану прямо пропор
циональна коэффициенту диффузии, который зависит от размеров молекул и их 
формы.

Диффузионные мембраны применяются для разделения компонентов с б л и з
кими свойствами, но с молекулами различных разм еров.

Т ак как диффузионные мембраны не имеют капилляров, они не заби ваю тся  
и их проницаемость остается постоянной в процессе разделения.

Диффузионные мембраны обычно применяют для разделения газовы х и ж и д 
ких смесей методом испарения через мембрану.
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Д л я  проведения процессов обратного осмоса и ультрафильт
рации применяются пористые мембраны, изготовляемые в основ
ном из полимерных материалов. Полимерные мембраны могут 
быть анизотропными и изотропными.

М ембрана с анизотропной структурой состоит из тонкого по
верхностного слоя на микропористой «подложке». Разделение 
происходит на поверхностном активном слое, и практически весь 
перепад давления приходится на этот слой.

Изотропные мембраны образуются при облучении тонких по
лимерных пленок заряженными частицами с последующим трав 
лением химическими реагентами. В последнее время выпускаются 
изотропные мембраны на основе поликарбонатных пленок.

В настоящее время в промышленности применяются следую
щие полимерные мембраны: целлюлозные, на основе эфиров цел
люлозы, акрилонитриловые, нейлоновые, поливинилхлоридные, 
изготовленные на основании поликарбонатов и полисульфонов.

Д л я  объяснения механизма разделения растворов полупрони
цаемыми мембранами предложено несколько моделей. В послед
ние годы распространение получила капиллярно-фильтрационная 
модель механизма полупроницаемости, предложенная Ю. И. Дыт- 
нерским. Согласно этой модели очень большое влияние на про
цесс разделения растворов неорганических и органических ве
ществ оказывает поверхностный слой жидкости. В зоне контакта 
жидкости и мембраны действуют поверхностные силы: прилипа
ния, поверхностного натяжения и молекулярного притяжения. 
Поэтому физико-химические свойства пограничного слоя жидко
сти у мембраны могут значительно отличаться от ее физико-хи
мических свойств в объеме. С уменьшением толщины погранич
ного слоя эти различия возрастают.

Н а селективность и проницаемость мембран большое влия
ние оказывает гидратирующая способность ионов. Гидратация 
заключается в том, что ионы растворенного вещества окружены 
растворителем и движутся с некоторой его частью, взаимодей
ствующей с ним. М олекулы воды, расположенные в непосредст
венной близости от ионов растворенного вещества, образуют 
гидратную оболочку. Н а поверхности и внутри капилляров лио- 
фильной мембраны образуется слой связанной воды толщи
ной 6Г, физико-химические свойства которой отличаются от х а 
рактеристик жидкости в объеме. Наличие связанной воды в к а 
пиллярах мембраны является основной причиной непроходимо
сти через мембрану молекул растворенных веществ, которые не 
растворяются в связанной воде.

Если диаметр d  капилляра мембраны d ^ 2 6 r +  dTK (где d r.« — 
диаметр гидратированного иона), через такой капилляр будет 
проходить преимущественно только вода (рис. 9.2). Однако 
мембраны имеют капилляры различного размера, а связанная
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вода все ж е растворяет неор
ганические соли, поэтому се
лективность мембран будет ни
же 100 %.

Исходя из капиллярно
фильтрационной модели, явле
ние обратного осмоса можно 
представить следующим обра
зом: на поверхности и внутри 
капилляров гидрофильной по
лупроницаемой мембраны об
разуется слой связанной воды.
Ионы солей в растворе при 
своем тепловом движении з а 
хватывают воду у поверхности 
мембран, образуя гидратные 
оболочки, и переносят ее таким образом в объем раствора. Сни
жение концентрации воды у поверхности мембраны, обращенной 
к раствору, компенсируется переходом чистой воды через мемб
рану. Такой переход будет происходить до тех пор, пока силы, 
определяемые притяжением молекул воды к ионам, не будут 
уравновешены силами гидростатического давления со стороны 
раствора.

9.3. УСТРОЙСТВО м е м б р а н н ы х  а п п а р а т о в

Аппараты для обратного осмоса и ультрафильтрации бывают 
периодического и непрерывного действия. Аппараты периодиче
ского действия применяются, как правило, только в л аб о р ат о р 
ной практике. В промышленности работают проточные аппараты  
непрерывного действия.

Мембранные аппараты имеют большую удельную площ адь 
поверхности разделения, просты в сборке и монтаже, надежны 
в работе. Перепад давления в аппаратах  небольшой.

Недостатком аппаратов для обратного осмоса является  вы
сокое рабочее давление, что требует специальных уплотнений 
у трубопроводов и арматуры, рассчитанных на высокое давление.

По способу расположения мембран аппараты делятся  на ап 
параты типа «фильтр-пресс» с плоскокамерными фильтрующими 
элементами, аппараты с цилиндрическими и рулонными элемен
тами и аппараты с мембранами в виде полых волокон.

Перечисленные аппараты состоят из отдельных секций или 
модулей, что позволяет собирать аппараты с различной пло
щадью поверхности разделения.

Аппарат типа «фильтр-пресс», по конструкции напоминаю 
щий фильтр для обычного фильтрования, является наиболее 
простым мембранным аппаратом.

Рис. 9.2. К объяснению  механизма 
разделения полупроницаемой м ем бра
ной
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Рис. 9.3. М ембранный ф ильтр-пресс (а) и «подлож ка» (б):
/  -- плита; 2 — стяж н ой  болт; 3 — «п одложка»;  4 — м ем бран а ;  5 — отверстие

Основой этой конструкции (рис. 9.3) является фильтрующий 
элемент, состоящий из двух мембран, уложенных по обе сторо
ны листов «подложки», изготовленных из пористого материала, 
например полимерного. Листы «подложки» имеют отверстия для 
прохода жидкости. Эти листы расположены на расстоянии от 
0,5 до 5 мм, образуя межмембранное пространство для разде
ляемого раствора. Пакет фильтрующих элементов зажимается 
меж ду двумя плитами и стягивается болтами. Фильтруемый рас
твор последовательно проходит через все фильтрующие элементы 
и концентрируется. Концентрат и фильтрат непрерывно удаляют
ся из аппарата.

Аппараты подобного типа применяются в установках для 
выделения белков из подсырной сыворотки, а такж е для ультра
фильтрации обезжиренного молока и творожной сыворотки.

Производительность аппарата по сыворотке составляет 5,0— 
6,8 м /ч ,  по концентрату — 0,16— 0,3 м3/ч.

Аппарат с цилиндрическими фильтрующими элементами со
бирается из отдельных цилиндрических фильтрующих модулей 
(рис. 9.4).

Цилиндрический фильтрующий элемент (рис. 9.5) представ
ляет  собой сменный узел, собранный из полупроницаемой мемб
раны и дренажного каркаса. Дренажный каркас состоит из тру
бы и пористой «подложки», исключающей вдавливание мембра
ны в дренажные каналы трубы.

Цилиндрические фильтрующие элементы изготавливаются 
трех типов: с расположением мембраны на внутренней поверхно
сти дренажного  каркаса, на внешней и с комбинированным рас
положением мембраны.
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Рис. 9.4. М ембранны й аппарат с  цилиндрическими ф ильтрую щ им и элем ен
тами

Аппарат с цилиндрическими фильтрующими элементами с 
мембраной, расположенной на внутренней поверхности дренаж 
ного каркаса (рис. 9.5, а ) ,  имеет следующие преимущества: ма
лую материалоемкость из-за отсутствия напорного корпуса, не
большое гидравлическое сопротивление, возможность механиче
ской очистки фильтрующих элементов от осадка без разборки, 
надежность конструкции.

Недостатками этой конструкции являются низкая удельная 
рабочая площадь поверхности фильтрации мембран, высокие 
требования к сборке элементов.

Конструкции фильтрующих элементов с наружным располо
жением мембраны (рис. 9.5, б) имеют большую удельную р а б о 
чую площадь поверхности фильтрации. Однако они более метал
лоемки и не позволяют осуществлять механическую очистку 
фильтрующих элементов.

Цилиндрические фильтрующие элементы с комбинированным 
расположением мембран (рис. 9.5, в ) имеют примерно в 2 раза 
большую удельную рабочую площадь поверхности фильтрации, 
чем описанные. Однако такие конструкции обладают значительно 
большими гидравлическими сопротивлениями из-за большой дли
ны каналов для отвода фильтрата.
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Фильтрат

Рис. 9.5. Цилиндрические 
ф ильтрую щ ие элементы с 
различным расположением 
мембраны:
а —  на внутренней поверхности 
дренажного каркаса; 6 —  на 
внешней; в —  комбинированно; 
1 —  труба ;  2 — мембрана; 3 — 
«подлож ка»

Ультрафильтрационные установки с цилиндрическими фильт
рующими элементами широко применяются для осветления 
фруктовых соков. От сока отделяются все вещества, вызывающие 
помутнение сока, как, например, протеин, крахмал, пектин, ду

бильные вещества большой мо
лекулярной массы, частицы 
целлюлозы и другие вещества. 
В осветленном соке содержат
ся все вещества в натураль
ном составе.

Аппараты с рулонными 
фильтрующими элементами вы
полняются в виде трубы, в ко
торую последовательно встав
лено несколько (плотность упа
ковки мембран составляет 300— 
800 м2/м 3) рулонных филь
трующих элементов (рис. 9.6, а ) . 
Каждый элемент состоит из 
накрученного на отводящую 
трубу пакета из двух мембран 
и «подложки». Для создания 

Рис. 9.6. Рулонный ф ильтрую щ ий эле- межмембранного пространства 
мент (а ) и аппарат, заряж ен ны й между мембранами устанавли- 
такими элементами ( б ) :' ' „ вается сетка-сепаратор./  —  тр уба ;  2 — мембрана; 3  —  «п одл ож -  , ,  „ r  г
ка» ;  4 —  сетка-сепаратор  ИСХОДНЫЙ раС Т В О р ДВИЖ вТ -
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Исходный
раствор,

120л/сут,
10%-ный

62 л/сут, 18%-ный 
р=3,8МПа /  р=7,вМПа

Фильтрат, 
92 л/су т

Продунт,

2Вл/сутп 
13 40%-ный

Фильтрат, 
34 л/сут, 
10%-ный

Рис. 9.7. Д вухступенчатая схем а установки для концент
рирования апельсинового сока

Масло

Концентрат обезжиренного молока

Обогащение Производство Производство
молока сыров кисломолочных

протеином продуктов
и творога

Рис. 9.8. Схема переработки молока

ся по межмембранным каналам в продольном направлении 
(рис. 9 .6 ,6 ) ,  а фильтрат по спиральному дренажному слою  по
ступает в трубу и выводится из аппарата.

Увеличение рабочей площади мембран в этих аппаратах по
вышает плотность упаковки, а также снижает стоимость изготов
ления. Увеличение площади мембран может достигаться за счет 
увеличения длины и ширины навиваемого пакета. Однако шири
на пакета лимитируется размерами мембран и дренажного слоя. 
Максимальная ширина пакета достигает 900 мм. Длина пакета 
ограничивается гидравлическим сопротивлением дренажного 
слоя потоку фильтрата и обычно не превышает 2 м.

Э ф ф ективность применения мембранны х проц ессов  в пищ евы х п р ои зв од ст 
вах рассм отрим  на двух примерах.

Н а рис. 9.7 показана двухступен чатая схема установки  для кон цен трирова
ния апельсинового сока, р аботаю щ а я  с  возвратом  ф ильтрата с о  второй ступени.

Производство
мороженого
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О сновными аппаратами являю тся мембранные фильтр-прессы . М атериальный 
бал ан с процесса  представлен на схеме. В результате ультрафильтрации концент
рация продукта повы ш ается в 4 раза.

С хем а переработки  молока с  получением основных молочных продуктов пред
ставлена на рис. 9.8. Основными технологическими стадиями являю тся сепари
рование молока с  получением масла, ультрафильтрация обезж и рен ного молока 
и обратны й осм ос . И з концентрата обезж и рен ного молока получаю т ассорти 
мент молочных продуктов. И спользование мембранных аппаратов при перера
ботке молока позволяет такж е реш ить проблему очистки сточны х вод.

9.4. РАСЧЕТ АППАРАТОВ ПРОТОЧНОГО ТИПА

Расчет заключается в определении площади поверхности 
фильтрования при заданной производительности.

Материальный баланс процесса по растворенному компо
ненту

LhXh =  Lxi +  Фуг, (9.1)

по всему веществу
L, =  0  +  L„, (9.2)

где L„, L, —  р асход  ж идкости  соответствен н о поступающ ей в аппарат и в произ
вольном  поперечном  сечении аппарата, к г /ч ; х„, x t — концентрация р астворен 
н ого  вещ ества соответствен н о в поступаю щ ей ж идкости и в произвольном сечении 
аппарата, мае. доли ; Ф —  р асход  ф ильтрата, к г /ч ; у —  концентрация р астворен 
н ого вещ ества в ф ильтрате д о  р ассм атри ваем ого сечения, мае. доли.

Определим концентрацию растворенного вещества в фильт
рате (в мае. долях)

*K =  d(<Pyi)/d<P. (9.3)

Проницаемость мембраны в рассматриваемом сечении аппа
рата [в к г /(м 2- ч ) ]

G =  d<P/dF, (9.4)
где F —  р а б оч а я  площ адь поверхности  мембраны, м2.

Эти же величины выразим как функции 
раствора и его концентрации:

1А =  /i (xi, Li),
G =  f 2 (Xi, Ц).

Из (9.1) и (9.2) получим:
йФ  =  - d L r ,  (9.7)

d(&, */;) =  — d(Li, x i )  (9.8)

Запишем выражение (9.3) с учетом (9.7) и (9.8) 
d(Li, Xi)/dLi =  fifa,

откуда

потока разделяемого

(9.5)
(9.6)
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dLi' u =  frfc. ь- * -

Выражение (9.4) с учетом (9.6) и (9.7) запишем в виде 

d F =  -  .dZ- .-. .

Подставив в него значение dL из (9 .7 ) ,  получим 

dF =  dXi Lxt — f,(xi,L) h(xit Ц  

Из уравнения (9.1) получим
у, =  х„ (L„ — Lxi/x н ) /Ф .

Вопросы для самопроверки

1. В чем сущ н ость  процессов об р а тн ого  о см оса  и ультраф ильтрации? К а 
ковы общ н ость  и различие этих процессов?

2. Для каких целей применяются обратны й о см ос  и ультраф ильтрация в 
пищевой технологии?

3. Какой процесс леж ит в основе обр а тн ого  о см о са ?  Ч то является дви ж ущ ей  
силой процессов обр а тн ого  осм оса  и ультраф ильтрации?

4. Чем принципиально отличается ультраф ильтрация от обы чн ого ф и л ьтро
вания?

5. Какие мембраны  и спользую тся в п роц ессах  об р а тн ого  осм оса  и у л ьтр а 
фильтрации? Какими свойствам и долж ны  обл ад а ть  м ем браны ?

6. Какие конструкции аппаратов для проведения п роц ессов  об р а тн ого  о см оса  
и ультрафильтрации применяются в пищ евых п р ои зводствах?

7. В чем заклю чается  расчет аппаратов?

5 -1 0 3 5



ТЕПЛООБМЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ

Теплообмен —  самопроизвольный необратимый процесс пере
носа теплоты от более нагретых тел (или участков тел) к менее 
нагретым.

Теплота (количество теплоты) —  энергетическая характерис
тика процесса теплообмена, которая определяется количеством 
энергии, отдаваемой или получаемой телом в процессе теплооб
мена.

К теплообменным относятся такие технологические процессы, 
скорость которых определяется скоростью подвода или отвода 
теплоты: нагревание, испарение (в том числе выпаривание), 
охлаждение, конденсация.

Г л а в а  10. ТЕПЛОПЕРЕДАЧА

10.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Теплопередача —  теплообмен между двумя теплоносителями 
через разделяющую их твердую стенку.

Теплоноситель —  движущаяся среда (газ, пар, жидкость), 
используемая для переноса теплоты.

В процессах теплопередачи участвуют не менее двух сред 
(вещ еств) с различными температурами. Среда с более высокой 
температурой, отдаю щ ая при теплообмене теплоту, называется 
горячим теплоносителем, среда с более низкой температурой, 
воспринимающая теплоту, называется холодным теплоносителем 
(хладагентом). Теплоносители и хладагенты должны быть хими
чески стойкими, не вызывать коррозии аппаратуры, не обр азо 
вывать отложений на стенках аппаратов.

В качестве теплоносителей в пищевой промышленности наи
большее распространение получили насыщенный водяной пар, 
вода, дымовые газы, а в качестве хладагентов — аммиак, фрео- 
ны, рассол хлорида кальция, воздух, азот. Выбор теплоносителя 
или хладагента определяется их назначением, температурами 
процесса, стоимостью.

Теплопередача между средами может происходить в устано-
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вившихся (стационарных) и неустановившихся (нестационар
ных) условиях.

При установившемся (стационарном) процессе поле темпе
ратур в аппарате не изменяется во времени. При неустановив- 
шемся (нестационарном) процессе температуры изменяются во 
времени. Установившиеся процессы имеют место в непрерывно
действующих аппаратах; неустановившиеся процессы протекают 
в аппаратах периодического действия, а также при пуске и о ста 
новке аппаратов непрерывного действия и изменении режима их 
работы.

При тепловой обработке многих пищевых продуктов, напри
мер теста, молока, сахарных растворов, происходит изменение их 
физико-химических свойств, что вызывает, в свою  очередь, из
менение условий теплопередачи.

Основными кинетическими характеристиками процесса тепло
передачи являются средняя разность температур, коэффициент 
теплопередачи, количество передаваемой теплоты (от  этой вели
чины зависят размеры теплообменной аппаратуры).

Связь между количеством передаваемой теплоты и площадью 
поверхности теплообмена определяется основным уравнением 
теплопередачи

'd Q  =  KFAtdx, (10.1)

которое для установившегося процесса имеет вид
Q =  KFAtcp, (10.2)

где dQ  —  количество переданной теплоты; К —  коэффициент теплопередачи  м еж 
ду средами; F —  площ адь поверхности теплообм ен а; Ы —  р азность  тем ператур  
меж ду средами —  дви ж ущ ая сила п р оц есса ; dx —  продолж и тельность п р оцесса .

Коэффициент теплопередачи показывает, какое количество 
теплоты (в кД ж ) передается от одного теплоносителя к другому 
через разделяющую их стенку площадью 1 м2 в течение 1 ч при 
разности температур между теплоносителями 1 град.

Площадь поверхности теплообмена (теплопередачи) аппарата 
определяется по формуле

Чтобы воспользоваться уравнением (10.3), необходимо знать 
количество переданной теплоты, которое определяется из теп
лового баланса, среднюю разность температур и коэффициент 
теплопередачи между средами.

Наибольшую трудность представляют расчет средней раз
ности температур между теплоносителями, которая определяется 
по начальным и конечным температурам теплоносителей, и опре
деление коэффициента теплопередачи, который зависит от  режи
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ма движения теплоносителей, а также от условий, в которых про
текает теплопередача.

Передача теплоты может осуществляться теплопроводностью, 
тепловым излучением и конвекцией.

10.2. ТЕПЛОПРОВОДНОСТЬ

Теплопроводностью называется процесс переноса тепловой 
энергии от более нагретых участков тела к менее нагретым в 
результате теплового движения и взаимодействия микрочастиц. 
В результате теплопроводности температура тела выравнивается.

Поверхность тела, все точки которой имеют одинаковую тем
пературу, называется и з о т е р м и ч е с к о й  п о в е р х н о с т ь ю .

Температуры внутри тела (среды) изменяются в направле
нии от одной изотермической поверхности к другой. Наибольшее 
изменение температуры происходит по нормали к изотермическим 
поверхностям. Предел отношения изменения температуры At к 
расстоянию между изотермическими поверхностями по норма
ли А I называется температурным градиентом:

gracU =  lim (At/Al)u-+o =  dt/dl. (Ю.4)

Основной закон теплопроводности, установленный Фурье 
(1768— 1830) и названный его именем, гласит, что количество 
теплоты dQ, переданное теплопроводностью, пропорционально 
градиенту температуры dt/dl, времени dx и площади сечения dF, 
перпендикулярного направлению теплового потока:

dQ =  — k{dt/dl)Fdx, (10.5)
где X —  коэф ф ициент теплопроводности , В т /(м -г р а д ) .

Коэффициент теплопроводности веществ зависит от их при
роды и агрегатного состояния, температуры и давления. Коэф
фициент теплопроводности газов возрастает с повышением тем
пературы и почти не зависит от давления. Для жидкостей, за 
исключением воды и глицерина, наоборот, А, уменьшается с по
вышением температуры. Для большинства твердых тел X увели
чивается с повышением температуры.

К оэф ф иц и ент теплопроводности  для некоторых металлов, применяемых в 
пищ евом  маш иностроении, состав л я ет  [в В т /(м  • град) ] :  сталь, чугун —  45; сталь 
н ерж авею щ ая  —  17— 21; алюминий —  200; медь —  350; латунь —  85; сви 
нец —  35. Д ля  газов коэф ф ициент теплопроводности  находится в пределах
0,0058— 0,5  В т /( м - г р а д ) ,  для ж идкостей  —  0,08— 0,7 В т /(м -г р а д ) .

Д ля теплоизоляционных материалов коэффициент теплопро
водности изменяется от 0,0116 до 0,006 В т / (м -г р а д ) .

Дифференциальное уравнение теплопроводности, называемое 
такж е уравнением Фурье, описывает процесс распространения 
теплоты в твердом теле. Его выводят на основе закона сохране
ния энергии и записывают в следующем виде:
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At
Аг

?- /_d2t 
cp \ Ax2

d2/
d</2

d 2/ \ 
" J F " / ( 10.6 )

где с —  удельная теплоемкость материала, к Д ж /(м -г р а д ) ;  р —  плотность м ате
риала, к г /м 3; X /(ср )=  а —  коэффициент тем пературопроводности , м2/ч  или м2/с .

Уравнение теплопроводности позволяет решать вопросы, св я 
занные с распространением теплоты теплопроводностью в усл о 
виях как установившегося, так и неустановившегося процесса. 
При решении конкретных задач уравнение теплопроводности 
должно быть дополнено соответствующими уравнениями, описы
вающими начальные и граничные условия.

В качестве примера рассмотрим установившийся процесс пе
редачи теплоты теплопроводностью через плоскую стенку от го 
рячего теплоносителя к холодному.

Пусть температура стенки со  стороны горячего теплоносителя 
равна 4т1, а со стороны холодного —  /стг; теплопроводность ма
териала стенки к\ толщина стенки 6. Как видно из рис. 10.1, 
температурное поле одномерно и температуры изменяются толь
ко в направлении оси х.

Уравнение, описывающее теплопроводность плоской стенки 
при установившемся тепловом режиме, имеет вид

Q  =  - J - ( / c r . -  

где Х /б  —  тепловая проводим ость стенки.

-/ст2 У 'Т , (10.7)

Величина, обратная тепловой проводимости стенки ( 8 / к ) ,  
называется термическим сопро
тивлением стенки.

В случае двухслойной стен
ки, например эмалированной 
или многослойной, можно ана
логично получить

Q  =  2 ! - t - ( * c t i —  ( 1 0 . 8 )1
где п —  количество слоев стенки.

10.3. ТЕПЛОВОЕ ИЗЛУЧЕНИЕ

Из всей лучистой энергии, 
которая попадает на поверх
ность тела, часть ее поглоща
ется телом, часть отражается, 
а часть проходит через тело.
В общем случае

Q a / Q  +  Q * / Q  +  Q d / Q =  1.

Рис. 10.1. С хем а проц есса  передачи 
теплоты через плоскую  стенку тепло- 
проводностью

133



В этом уравнении первый член (Qa / Q )  характеризует погло
щательную способность тела, второй ( Qr/Q ) — отражательную, 
третий ( Qd / Q ) —  пропускательную.

В зависимости от значений членов, входящих в уравнение, 
различают абсолютно черное тело (когда вся падающая на него 
лучистая энергия поглощается им, т. е. Qa/ Q =  1), абсолютно 
прозрачное тело (когда вся падающая на тело лучистая энергия 
проходит через него, т. е. Qr/ Q =  1) и абсолютно белое (вся 
падающая на тело лучистая энергия отражается им, т. е.
Q * / Q =  1).

В природе нет абсолютно черных, белых и прозрачных тел. 
В технике приходится оперировать телами, называемыми серыми.

Закономерности теплового излучения описываются законами 
Стефана-Больцмана, Кирхгофа и Ламберта.

Закон Стефана-Больцмана устанавливает зависимость между 
лучеиспускательной способностью тела Е, количеством энер
гии Q, излученной телом в течение 1 ч, и площадью поверхности 
тела F:

Е  =  Q/F. (10.9)

Энергия излучения зависит от длины волн к и температуры Т. 
Связь между лучеиспускательной способностью и температу

рой абсолютно черного тела выражается соотношением
£ „  =  Ко Т\

где Ко —  константа излучения а бсол ю тн о черного тела, В т / ( м 2-К 4) ;  Ко =  
=  (4 ,1 9 -^ 5 ,6 7 )1 0-8  В т / ( м 2-К 4).

или для практических расчетов

Е о =  Со( ш ) 4’ (,0Л0)
где Со —  коэф ф ициент излучения а бсол ю тн о черного тела, В т / ( м 2-К 4) ;  Со =  
=  5,67 В т / ( м  -К 4).

Закон Стефана-Больцмана применим не только к абсолютно 
черным телам. Для реальных тел он имеет вид

£ = С (П 5 Г )‘' <10Л1>
где С —  коэф ф ициент излучения серы х тел, В т / ( м 2-К 4).

Величина С всегда меньше величины Со и может изменяться 
от 0 до  5,67 В т /  (м2 • К4) .

Отношение С/Со — е, которое изменяется в пределах 0— 1, 
называется относительной излучательной способностью, или сте
пенью черноты тела. С учетом этого закон теплового излучения 
серых тел запишется в виде
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Е =  ' с « ( т а г  У- (10.12)

Закон Кирхгофа устанавливает соотношение между лучеис
пускательной и поглощательной способностями тел. Рассмотрим 
процесс обмена лучистой энергией между двумя параллельно 
расположенными телами, из которых одно абсолютно черное с 
температурой То и лучеиспускательной способностью Ео, а другое 
серое с температурой Т и лучеиспускательной способностью Е. 
Для случая Т >  То соотношение, определяющее суммарное к о 
личество теплоты, полученной абсолютно черным телом, q =  
=  E +  Eo{\— Qa/Q)— E o =  E — EoQa/Q, где £ 0(1 — Q a / Q )—  ко 
личество энергии, отраженное серым телом.

В случае, когда Т =  То, количество энергии, переданной от 
одного тела к другому, равно нулю.

Следовательно,
E - E 0Qa/Q =  O; Е =  EqQa/Q; E0 = E Q / Q a. (10.13)

Уравнение (10.13) является выражением закона Кирхгофа, 
который формулируется так: отношение лучеиспускательной сп о 
собности тел и их поглощательной способности равно лучеис
пускательной способности абсолютно черного тела при той же 
температуре и зависит только от температуры.

Закон Ламберта выражает изменение интенсивности излу
чения по различным направлениям и записывается в виде

dQ =  \/nEdty cosipdFu (10.14)
где — телесный угол, под которым виден элемент d F 2 из элемента dF\\ 
ф — угол, образованный прямой, соединяющей элементы dF\ и d F 2, и нормалью 
к элементу dF\.

Лучистый теплообмен между двумя плоскими, параллельно 
расположенными телами рассчитывается по уравнению, получен
ному на основании закона Стефана-Больцмана:

<?'-> =  М  ( т я г У  -  ( w ) V -  <1015>
где Q 1_2 — количество теплоты, передаваемой телом 1 телу 2; С\-ъ  —  приведен
ный коэффициент излучения системы, состоящей из тел 1 и 2; F  — излучающая 
поверхность, принимаемая равной для обоих тел.

С|- 2 ^  1/С , +  \/С2-  1/Со ‘ (10.16)
В случае, когда одно тело полностью охватывает другое, ис

пользуется соотношение (10.15), в котором F — F i (где F \ —  
площадь поверхности охватываемого тела), а приведенный ко
эффициент лучеиспускания

C l- 2 =  l /C ,+  (F , / f , ) ( l /C , - l /C , )  ’ (Ю .17)
где Fч — площадь поверхности охватывающего тела.
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10.4. КОНВЕКТИВНЫЙ ТЕПЛООБМЕН (ТЕПЛООТДАЧА)

Теплоотдачей называется процесс теплообмена между поверх
ностью тела и окружающей средой.

Интенсивность теплоотдачи характеризуется коэффициентом 
теплоотдачи, равным отношению плотности теплового потока на 
поверхности раздела к температурному напору между поверх
ностью теплообмена и средой (теплоносителем).

При конвективном теплообмене теплота распространяется в 
потоке жидкости или газа от поверхности твердого тела или к 
его поверхности одновременно конвекцией и теплопроводностью. 
От поверхности твердого тела к потоку жидкости она распро
страняется через пограничный слой за счет теплопроводности, 
от пограничного слоя в ядро потока жидкости или газа —  в о с 
новном конвекцией.

На интенсивность теплоотдачи существенное влияние оказы
вает характер движения потока жидкости или газа. Схема кон
вективного теплообмена приведена на рис. 10.2.

Различают теплоотдачу при свободной и вынужденной кон
векции. Под свободной или естественной конвекцией понимают 
перемещение частиц жидкости или газа в объеме аппарата или 
теплообменных устройств вследствие разности плотностей нагре
тых и холодных частиц жидкости или газа. Скорость естествен
ной конвекции определяется физическими свойствами жидкости, 
разностью температур между горячими и холодными частицами и 
объемом, в котором протекает процесс.

Вынужденная, или принудительная, конвекция возникает под 
действием насоса или вентилятора и определяется физическими

свойствами среды, скоростью ее 
движения, формой и размерами 
канала, в котором движется по
ток.

При вынужденной конвекции 
теплообмен происходит значитель
но интенсивнее, чем при естест
венной.

Основной закон теплоотда
чи — закон Ньютона гласит: ко
личество теплоты dQ, переданное 
от поверхности теплообмена к по
току жидкости (газа) или от по
тока к поверхности теплообмена, 
прямо пропорционально площади 
поверхности теплообмена F, раз
ности температур поверхности /ст 
и ядра потока t; (или наоборот) 
и продолжительности процесса dx:

Рис. 10.2. Схема конвективного 
теплообмена
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dQ =  а  (/ст tf )Fdx\ (10 18)
dQ =  a  (tf — tcr )Fdx,

где a  — коэффициент теплоотдачи, который показывает, какое количество теп
лоты передается от теплообменной поверхности в 1 м2 к омывающему ее потоку 
или от потока к поверхности теплообмена, равной 1 м2, в течение 1 ч при раз
ности температур поверхности теплообмена и ядра потока в 1 град.

Размерность коэффициента теплоотдачи можно получить, 
решив уравнения (10.18):

_  . Г dQ  1 Г кДж I  Г Вт 1 
L (<ст— t j)Fdi  J L M2-4 -r p a A j L м2-гр а д J

Если коэффициент теплоотдачи имеет постоянное значение 
вдоль всей поверхности теплообмена (а  =  const) ,  уравнения 
(10.18) принимают вид

Q =  а(/ст tf)F\ | 
Q = a ( t i  — tcr)F J

в зависимости от  того, передается теплота от стенки к ом ы ваю 
щему стенку потоку, или наоборот.

Значение коэффициента теплоотдачи, который определяет 
скорость конвективного теплообмена, зависит от многих факто
ров: режима движения жидкости (га за ) ,  физических параметров 
жидкости (газа) ,  формы и размера поверхности теплообмена 
и др.

Коэффициент теплоотдачи определяется по критериальным 
уравнениям, которые получают методами теории подобия из диф
ференциального уравнения конвективного теплообмена, допол 
ненного уравнениями, характеризующими условие на границе 
раздела потока и стенки аппарата.

Дифференциальное уравнение конвективного теплообмена 
(уравнение Фурье — Кирхгофа) получают, приравняв субстан 
циональную производную1

Dt dt I d / i d /  i d /—\ ----- b — vx -\-~— Vu +  —r—vz, (10.20)dT dx d x  dy  y dz v
где vx, vy, v 7 — скорости перемещения частицы в направлении осей соответст
венно х, у  и 2 ,

уравнению (10.6):
dt  , dt d/ . dt (  d2/ . d2/ , d2/ \ , . n n n  

- d T  +  ^ r Vx +  m - v « + — v * -  a  V dF “ +  l 7 ~  +  l 7 ~ }  <10-21)
Для полного математического описания процесса это  урав

нение требуется дополнить условиями на границе раздела потока

1 Субстанциональная производная выражает изменение температуры элемен
та одновременно во времени и пространстве, связанное с перемещением элемента 
из одной точки в другую.
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и стенки аппарата. Для этого рассмотрим процесс конвектив
ного теплообмена между стенкой аппарата и потоком жидкости 
(см. рис. 10.2). В данном случае поток жидкости можно рас
сматривать как двухслойную систему, состоящ ую  из погранич
ного слоя толщиной б и ядра потока, в котором происходит ин
тенсивное перемешивание частиц жидкости при турбулентном 
режиме. Теплота от стенки аппарата через пограничный слой 
распространяется теплопроводностью, которая описывается зако
ном Фурье (10.5). Это же количество теплоты, описываемое за 
коном Ньютона (10.18), распространяется в ядре потока. При
равнивая эти уравнения, получим уравнение, характеризующее 
условия на границе:

- k ~ r = a { t „  —  ts\ (10.22)

Полученные дифференциальные уравнения, однако, можно 
привести к расчетному виду только в ряде простейших случаев. 
Во всех остальных случаях расчетные уравнения получают, ис
пользуя методы теории подобия, из общих дифференциальных 
уравнений, приводя их с помощью экспериментальных данных 
к конкретному виду.

Критерий Нуссельта, характеризующий условия на границе, 
мож но получить методами теории подобия из уравнения (10.22). 
Для этого делят обе части уравнения (10.22) на его левую часть 
и получают безразмерный комплекс

а (/ ст— /f)d/ _  a Ai Al
Xd7 —  kAt  ’

откуда после несложных преобразований получают критерий 
Нуссельта

Nu =  al/X. (10.23)

Критерий Фурье получают из дифференциального уравнения 
конвективного теплообмена (10.21)

Fo =  ат/12. (10.24)

Критерий Фурье характеризует связь между скоростью изме
нения температурного поля, размерами канала, в котором проис
ходит теплообмен, и физическими свойствами среды в нестацио
нарных условиях.

Критерий Пекле
Ре =  ul/a. (10.25)

Критерий Пекле показывает соотношение между количеством 
теплоты, распространяемой в потоке жидкости или газа конвек
цией, и теплопроводностью.
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\
Легко видеть, что критерий Пекле представляет собой  произ

ведение критериев Рейнольдса и Прандтля:
Ре =  v l / a =  (vl/v)(y/a) =  RePr, (10.26)

где v —  кинематическая вязкость, м2/с .

Критерий Прандтля характеризует поле теплофизических ве
личин потока жидкости или газа:

Рг =  у/а  =  ( i / (a p )  (10.27)

При теплообмене в условиях естественной конвекции в кри
териальные уравнения вводятся критерии Грасгофа

Gr =  (10.28)

или Архимеда

Аг =  *Г~ , (10.29)
v р,

где р —  температурный коэффициент объемного расширения жидкости или газа, 
град- 1 ; v —  кинематическая вязкость, м2/ с ;  Д/ — разность температур горячих 
и холодных частиц жидкости или газа, вызывающих естественную конвекцию 
частиц в среде, окружающей теплообменную поверхность, град- 1 ; р г и р , — плот
ности соответственно горячей и холодной жидкости, кг/м 3.

Из приведенных критериев подобия только критерий Н ус
сельта содержит искомый коэффициент теплоотдачи, не входя
щий в условия однозначности. Поэтому он является опрёделяе- 
мым критерием подобия.

Критериальное уравнение конвективного теплообмена в о б 
щем виде

Nu =  /(Re, Gr, Рг, F o )  (10.30)

При стационарном процессе теплообмена из критериального 
уравнения (10.30) исключается критерий Фурье:

Nu =  /(Re, Gr, Рг). (10.31)

При вынужденной конвекции из критериального уравнения 
исключается критерий Грасгофа:

Nu =  /(Re, Рг). (10.32)

При естественной конвекции из критериального уравнения 
исключается критерий Рейнольдса:

Nu =  /(G r, Рг). (10.33)

К расчетному виду уравнения (10.30), (10.32) и (10.33) при
водятся на основании экспериментальных Данных, полученных 
в конкретной гидродинамической и геометрической обстановке.
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Коэффициент теплоотдачи определяется по найденному из 
критериальных уравнений критерию Нуссельта.

Для расчета коэффициента теплоотдачи в условиях естест
венной конвекции используется критериальное уравнение

Nu =  c(Gr, Pry, (10.34)

в котором числовые значения с и п  выбираются в зависимости 
от произведения GrPr:

GrPr с п

10“ 3 0,45 0
1 0 -3 — 5- 102 1,18 У 8

5 -102 — 2- 107 0,54 '/4
2 - 107 0,135 7 *

Определяющей температурой в критерии Грасгофа является 
средняя температура пограничного слоя / =  0,5 (/ст + / / ) ,  а А / =
:=== /ст---t.

При вынужденной конвекции теплоносителя в трубе коэффи
циент теплоотдачи определяется по следующим уравнениям: 

для турбулентного режима ( R e >  10000)
Nu =  0,021 Re°'8Pr°'43(P r /Р г ст ^,25; (10.35)

для ламинарного режима (R e ^ 2 3 2 0 )

Nu =  O . i y R e ^ P r ^ G r ^ P r / P r c x ) 0'25. (10.36)
При поперечном обтекании трубы теплоносителем при Re =  

=  1 0 - f -2 -1 0 5 используют уравнение

Nu =  cR enPr0’33(Pr/PrcT) 0'25, (10.37)

в котором числовые значения с и п  определяют в зависимости 
от критерия Рейнольдса:

Re c r t

10 —  103 0,50 0,5
103 —  2 -105 0,25 0,6

Определяющим размером в этих уравнениях является эквива
лентный диаметр канала.

Физические параметры в критериях Nu, Re и Рг определены 
при средней температуре жидкости, а в критерии Ргст — при 
температуре стенки.

(Рг/Ргст f ’25 учитывает влияние на теплоотдачу направления 
теплового потока и температурного перепада.

В случае, когда теплота распространяется одновременно кон
векцией и лучеиспусканием, в расчетное уравнение вводится 
общий коэффициент теплоотдачи оьбщ =  оь +  аизл, где оск — кон-
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векти^ный коэффициент теплоотдачи; Оизл —  коэффициент тепло
о т д а ч у  излучением:

С , _ 2[(Г ст/100)4 - (7 > /1 0 0 ) 4]
СХизл —  '

Тогда\общее количество теплоты, отданное стенкой в единицу 
времени, Q =  особщ (/ст — tf )F.

Для определения общ его коэффициента теплоотдачи [в 
В т / ( м 2-град) ] при расчете тепловых потерь аппаратуры, нахо
дящейся в закрытых помещениях, можно пользоваться прибли
женным уравнением

аобщ =  9,74 + 0,07Д/, (10.38)
где At — разность температур поверхности стенки аппарата и окружающей среды.

Приведенные уравнения описывают случаи теплообмена без 
изменения агрегатного состояния теплоносителя. Особенность 
же процессов испарения и конденсации заключается в том, что 
теплота подводится или отводится от веществ при постоянной 
температуре и распространяется в двух фазах. На рис. 10.3 пред
ставлены схемы изменения температур теплоносителей при изме
нении агрегатного состояния в результате теплоотдачи. Эти о с о 
бенности теплоотдачи при изменении агрегатного состояния учи
тываются введением в критериальные уравнения конвективного 
теплообмена критерия фазового превращения К  =  r/cAt, где г —  
теплота парообразования; с — удельная теплоемкость. Этот кри
терий характеризует отношение теплоты, идущей на изменение 
агрегатного состояния вещества, к теплоте перегрева или 
переохлаждения одной из фаз относительно температуры ф а зово 
го превращения. At представляет собой разность между темпе-

Рис. 10.3. Схемы изменения температур теплоносителей нри изменении агрегатно
го состояния:
а — горячий теплоноситель отдает теплоту при изменении агрегатного состояния
, - ч п д< (*i — *г) — (fi —1'{)
(насыщенный водяной пар при конденсации). В этом случае A / CD= -----------------------:------------ ПГ7 •

Ш[(/| t'i) / {t  i — / 2) ]
б — оба теплоносителя обмениваются теплотой при изменении агрегатного состояния 
(насыщенный водяной пар отдает теплоту кипящей ж идк ости ) .  В этом случае & t = t i —  t*



ратурой фазового  превращения и температурой одной из фаз; 
произведение cAt  является теплотой перегрева или переохлажде
ния вещества относительно температуры фазового превращения.

Для расчета коэффициентов теплоотдачи при изменении агре
гатного состояния используют следующие уравнения:

1) для пленочной конденсации пара при ламинарном отека
нии пленки

Nu =  с (Рг, К, G a f '26 (10.39)
или

V - <10-4°)
где г — теплота конденсации, Д ж /к г ; р — плотность конденсата, к г /м 3; X — 
теплопроводность конденсата, В т /(м -г р а д ); [г— динамический коэффициент 
вязкости конденсата, П а -с ; А / =  / конд— 1„ — разность между температурой на
сыщенного пара и температурой стенки, °С; Н  — высота вертикальной трубы 
или стенки, м.

Значение теплоты конденсации г определяется при температу
ре конденсации, а параметры конденсата К, ц, и р —  при средней 
температуре пленки конденсата t„л =  ( /„  +  /конд )/2.

В случае конденсации пара по горизонтальной трубе форму
ла (10.40) будет иметь вид

где D — внешний диаметр трубы;
2) для пузырькового режима кипения в условиях естествен

ной конвекции
Л _ \ 0,033 /  \ 0,033 5.0,75̂ 0,7

» = 7-77- 10 f e )  € г )  <>»•«>
где р„, рж — плотности соответственно пара и жидкости, кг/м 3; а —  поверхност
ное натяжение на границе раздела между жидкостью и паром, Н /м ; Яж — тепло
проводность жидкости, В т / (м- град); q = Q / F  — удельная нагрузка, В т /м 2; 
цж — динамический коэффициент вязкости, Н -с /м 2; с ж — теплоемкость жидкости, 
Д ж /(к г -г р а д ) , Гнас — температура насыщения, К.

Формула (10.42) получена путем обобщения большого коли
чества экспериментальных данных по теплообмену при кипении 
воды, сахарных растворов и некоторых органических жидкостей 
на стальных, медных, латунных и хромированных поверхностях. 

Для воды можно использовать формулу

а = 6 , 8 7  q0Jp0A0,
где р  — давление, МПа.

Ниже приведены ориентировочные значения коэффициентов 
теплоотдачи для наиболее распространенных процессов тепло
обмена.
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Процесс теплообмена Коэффициент 
теплоотдачи, 
В т / ( м 2•град)

Н агревание и охлаж дение газов  (а т 
м осф ерное давление)
Н агревание и охлаж дение органических 
ж идкостей
Н агревание и охлаж дение воды 
Кипение воды

^Конденсация водяных паров

200—10000
500— 10000

4000— 15000

50— 1500

10— 50

(онденсация паров органических ж ид- 500— 2000 
юстей

\
10.5. СВЯЗЬ КОЭФФИЦИЕНТА ТЕПЛОПЕРЕДАЧИ 
С КОЭФФИЦИЕНТАМИ ТЕПЛООТДАЧИ

Коэффициент теплопередачи рассчитывается на основании 
коэффициентов теплоотдачи, вычисленных по критериальным 
уравнениям.

Рассмотрим процесс теплопередачи между теплоносителями, 
разделенными стенкой (рис. 10.4). Пусть температура горячего 
теплоносителя / / 1, холодного — tf2. Температуры поверхностей 
стенки соответственно tai и tCT2. Коэффициенты теплоотдачи для 
горячего теплоносителя at, холодного —  осг-

При установившемся процессе количество теплоты Q, пере
даваемое в единицу времени через площадку F от ядра потока 
горячего теплоносителя к стенке, равно количеству теплоты, пере
даваемому через стенку теплопроводностью и от стенки к ядру 
потока холодного теплоносителя. Это количество теплоты можно 
определить:

по закону Ньютона — Q — a\(tf\ — /CTi) F\ 
по закону Фурье — Q =  X/&(tCT\ — /стг) F\ 
по закону Ньютона —  Q — аг(^т2 — tii)F.
Из этих уравнений получают разности температур или част 

ные температурные напоры:

Складывая левые и правые части этих уравнений, получают 
разность температур теплоносителей или общий температурный 
напор:

(10.43)
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Отсюда

Q -  . / . l+ V x ' + i M f - ( l 0 4 4 >

Из сопоставления уравнений 
(10.2) и (10.44) получают

К =  1 / а , +  6 /Х + 1/02 ’ (10.45) 
или

- L = i r + 6 A  +  - L .  (10.46)

Величина \/К, обратная коэф
фициенту теплопередачи, называ
ется общим термическим сопро
тивлением теплопередачи и о б о 
значается R (R =  r\-\-r„-\-r2).

Величины 1 /a i  и 1/а г  называются частными термическими 
сопротивлениями г\ и г2, а 8 /Х —  термическим сопротивлением 
стенки гст. Из уравнения (10.46) следует, что общее термическое 
сопротивление теплопередаче равно сумме частных термических 
сопротивлений теплоотдаче теплоносителей и стенки.

В случае многослойной стенки в уравнение (10.46) вместо 
Ь/Х подставляется сумма термических сопротивлений каждого 
слоя стенки. Тогда

К = ------------j ---------------, (10.47)
1 /а,| + 2  "7---Ь 1 / а2

I л,-

где п —  количество сл оев  стенки; i —  порядковый номер слоя.

Следует иметь в виду, что величина коэффициента теплопере
дачи всегда меньше минимального коэффициента теплоотдачи.

10.6. ДВИЖ УЩ АЯ СИ Л А ТЕПЛООБМЕННЫХ ПРОЦЕССОВ

Движущей силой теплообменных процессов является разность 
температур теплоносителей. Под действием этой разности тепло
та передается от горячего теплоносителя к холодному.

Процессы теплообмена в аппаратах непрерывного действия 
могут осуществляться в прямотоке, противотоке, перекрестном и 
смешанном потоках. На рис. 10.5 показан характер изменения 
температур теплоносителей при прямотоке и противотоке. Один из 
теплоносителей G i охлаждается от температуры t\ до t'{, а другой 
G 2 нагревается от t'2 до  t2 . На рис. 10.6 приведены наиболее час
то встречающиеся схемы движения теплоносителей при смешан
ном токе в кожухотрубчатых теплообменниках.

Р ис. 10.4. К расчету процесса  теп
лопередачи
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Рис. 10.5. Схемы  изменения температур теплоносителей: 
а —  при прямотоке; 6 при противотоке

t'r

*1 ' & ■tl

W
■t’z

Рис. 10.6. Схемы движ ения теп л он оси 
телей и коэффициенты ед, при см еш ан 
ном токе в кож ухотрубчаты х  теп л ооб 
менниках:
а —  с одним ходом в м еж трубчатом  п р ос 
транстве  и двумя, четырьмя, ш естью и 
более  ходами в трубчатом  пространстве;  
б —  с одним ходом в межтрубчатом  
пространстве с поперечными п ерегородка 
ми и двумя, тремя, четырьмя, шестью и 
более ходами в трубч атом  пространстве;  
в -  с двумя ходами в м ежтрубчатом  
пространстве с поперечными п ерегород
ками и четырьмя ходами в трубчатом 
пространстве



Как видно из рис. 10.5, движущая сила при теплопередаче 
меж ду двумя теплоносителями не сохраняет своего постоянного 
значения, а изменяется вдоль теплообменной поверхности. Н а 
пример, при прямотоке (рис. 10.5, а) при входе теплоносителей 
в теплообменник локальная движущая сила максимальна: 
Л/max — t\ — 1'2, а на выходе из аппарата минимальна: Д/min =  
=  t'{ — 1'{. Такая же картина наблюдается и при противотоке. 
П оэтом у  при расчетах процессов теплопередачи пользуются 
средней движущей силой процесса.

Количество теплоты, которое передается в единицу времени 
от горячего теплоносителя к холодному на бесконечно малом 
элементе теплообменной поверхности (см. рис. 10.5, а ),  опреде
ляется по основному уравнению теплопередачи dQ  =  K(ti — t2 )dF. 
В результате теплообмена на этом элементе поверхности темпе
ратура горячего теплоносителя понизится на dt\ =  — dQ/(G\,C\), 
а температура холодного теплоносителя повысится на dt2 =  
— d Q / (G 2C2) (где G 1 и G2 —  расходы соответственно горячего и 
холодного теплоносителей; С\ и с 2 — теплоемкости соответственно 
горячего и холодного теплоносителей). Изменение температуры 
теплоносителей найдем, вычитая из первого уравнения второе:

П одставляя значение dQ  из основного уравнения теплопере
дачи в равенство (10.48), после преобразования получим

Количество теплоты Q, переданное в единицу времени от 
горячего теплоносителя к холодному на всей теплообменной по
верхности F  теплообменника, определяется из уравнений тепло
вого баланса:

П одставляя значения G\C\ и G2c2 из уравнения (10.49) в 
предыдущее уравнение, получают

В результате интегрирования уравнения (10.50) при постоян
ном К  имеют

(10.48)

Q =  G\C\ (f \ — / " )  — G2C2{t'i-t'2\ (10.49)

(10.50)

D _ K F (10.51)

или

(10.52)In (Д/тах/Д/min
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Иэ  ̂сравнения уравнений (10.51), (10.52) и основного уравне
ния теплопередачи получают соотношение для расчета средней 
движущей силы процесса теплопередачи:

'• л ;ср =  ,Atz r ^ T  л ■ (10-5 3 )

Это отношение справедливо и для случая противоточного 
движения теплоносителей вдоль поверхности теплообмена.

При небольших изменениях температур теплоносителей, когда 
Д/тт/А /.пах^0,5, среднюю разность температур вычисляют как 
среднеарифметическую:'

Л / — max +  д/ rnin iAtcp --- q-------- j

при этом ошибка не превышает 5 % .
При перекрестном и смешанном потоке теплоносителей сред

нюю движущую силу вычисляют по формуле (10 .53), вводя коэф
фициент вд <:

^  =  <10-54) 

который определяется по графикам в зависимости от схемы пото
ков и соотношения температур теплоносителей (см. рис. 10.6). 
Величины Р  и R на этих графиках определяют по формулам 
Боумана:

Приведенные выражения для расчета средней движущей 
силы теплопередачи справедливы строго только для аппаратов 
идеального вытеснения. В действительности реальные аппараты 
по полю температур соответствуют аппаратам промежуточного 
типа, как указывалось в главе 2. Поэтому в выражение средней 
движущей силы следует вводить коэффициент использования 
движущей силы. Тогда действительная средняя движущ ая сила

Л 4 р . д =  - g - Д / с р . в ,  (10.55)

где Е —  коэффициент использования движ ущ ей силы, и зм еняю щ ийся в преде
лах 1 < : £ < : ( Л / Ср в/Л /срси); Д /Ср.в—  средняя  дви ж ущ ая сила в аппарате идеального 
вытеснения, определяемая выраж ением (1 0 .5 3 ); А<Ср.с»— средняя дви ж ущ ая  
сила в аппарате идеального смещ ения.

Вопросы для самопроверки
1. Какие технологические процессы  отн осятся  к теплообм енны м ?
2. Какие требования предъявляю тся к теплоносителям?
3. Какая характеристика является  основной для теп л ов ого  п роц есса?
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4. Каким уравнением определяется связь меж ду количеством переданной 
теплоты  и разм ерам и теплообменной аппаратуры ?

5. К акой процесс называется теплопередачей? Каким законом  он описы ва
ется?

6 . К акой физический смысл имеет коэффициент теплопередачи?
7. Какими сп особам и  м ож ет передаваться  теплота от  од н ого  теплоносителя 

к д р угом у?
8 . В чем заклю чается  смысл закона теплопроводности Ф урье?
9. К акой физический смысл имеет коэффициент теплопроводности?
10. Какими законами описы вается процесс передачи теплоты излучением?
11. Какой п роцесс назы вается теплоотдачей и каким законом он описы вается?
12. Какие параметры  характеризую т теплоотдачу при естественной и вынуж 

денной конвекции?
13. В чем смысл закона теплоотдачи  (закон Н ьютона) и какой физический 

смысл имеет коэф ф ициент теплоотдачи?
14. П очем у в расчетной практике пользую тся критериальными уравнениями 

конвективного теплообм ен а?
15. Какие критерии теплового  и гидродинамического подобия входят в кри

териальны е уравнения конвективного теплообм ена? Каков их физический смысл?
16. При естественной или вы нуж денной конвекции теплообмен протекает 

более интенсивно. П очему?
17. В чем заклю чаю тся особен н ости  теплоотдачи при изменении агрегатного 

состоя н и я ? Каким критерием учиты ваю тся  эти особен ности ? В чем физический 
смысл это г о  критерия?

18. К акая сущ ествует связь  м еж ду величинами коэффициента теплопередачи 
и коэф ф ициентов теплоотдачи?

19. В чем состои т  общ н ость  и чем отличаю тся коэффициенты теплоотдачи и 
теплопередачи?

20. Из каких величин склады вается  общ ее термическое сопротивление тепло
передаче?

21. Ч то  является  движ ущ ей силой теплообменных п роц ессов? Как опреде
ляю тся  д ви ж ущ и е силы?

22. П очем у в расчетах теплообм енны х процессов использую т средню ю  дви
ж ущ у ю  силу? Как вычисляется средняя дви ж ущ ая сила?

23. О т каких ф акторов зависит расчетная площ адь поверхности  теплопере
дачи?

24. Какими сп особам и  м ож но интенсифицировать процесс теплопередачи?

Задача 10.1

О предели ть потери теплоты с 1 м2 поверхности стенки печи, коэффициент 
теплопередачи и температуры  обеих  стенок печи, если стенка трехслойная: 
1-й внутренний слой —  ш амотный кирпич толщ иной 6 , =  100 м, 2 -й слой — 
изоляционный кирпич толщ иной б 2 =  60  мм; 3-й слой —  стальной кож ух толщ и
ной бз =  8 мм. Т еплопроводн ость сл оев : Л,] =  0,81 Вт (м -г р а д ) ;  Х2 =  0,23 В т / 
(м -г р а д ) ;  Хз =  45 В т /(м -г р а д ) .  Тем пература в печи tf\ =  78 °С , темпера
тура ок р у ж а ю щ его  воздуха tp =  20 °С . Коэффициент теплоотдачи соот 
ветственно с  внутренней и наруж ной сторон  печи а* =  70 В т / ( м 2-г р а д ), а2 =  
=  12 В т / ( м 2-г р а д ).

Н аходим  тепловы е сопротивления (в  м2-г р а д /В т ) :
горячего  теплоносителя r\ =  1 /a i  =  1 / 7 0 =  0,0143;
1-го сл оя  стенки /•„, =  6 |Д| =  0 ,1 /0 .8 1  =  0,123;
2 -го  сл оя  стенки r„ 2 =  62/Х 2 =  0 ,0 6 /0 ,2 3  =  0,26;
3 -го  слоя  стенки г ст1=  0 ,0 0 8 /4 5  =  0,00018;
х ол од н ого  теплоносителя г2 =  1 /а 2 =  1 /1 2  =  0,083.
О б щ ее  терм ическое сопротивление R =  0,0143 +  0,123 +  0,26 +  0,00018 +  

+  0 ,0 8 3 =  0,48.
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Определяем плотность теплового потока, равную  удельной потере теплоты  с 
1 м2 поверхности стенки: q =  (//, — tfi)/R =  (780 — 2 0 ) /0 ,48 да 1583,0 В т /м 2.

Коэфф ициент теплопередачи К =  1 /R — 1 /0 ,48  да 2,08 В т / ( м 2- г р а д ) .
Температура внутренней стенки печи <ст, =  t;i — qr\ — 7 8 0 — 1583-0 ,0143 да 

да 757,4 °С.
Температура на границе ш ам отного и изоляционного кирпича i i _ 2 = / CTl—

— q rCTi =  7 5 7 ,4 -  1 5 8 3 -0 ,1 2 3 =  562,7 °С .
Температура на границе изоляционного кирпича и стальн ого кож уха / 2 - 3  =  

=  11 —2 — qr ст2== 5 6 2 ,7 — 1 5 8 3 -0 ,2 6 =  152,1 °С .
Температура внешней стенки печи t „ 2=  t2 - 3  — qrcf3=  152,1 — 1583-0 ,00018 =  

=  150,6 °С .
П роверяем величину / ст2 по температуре х ол од н ого  теплоносителя: t „ 2 =  

=  t,2 +  qr2 =  2 0 +  1583-0 ,083 да 151,4 °С .

Задача 10.2

Определить температуры  внутренней / ст1 и наруж ной <ст2 поверхностей стенки 
теплообменника, а такж е тем пературу наруж ной поверхности  изоляции. Т ем пе
ратура ж идкости в теплообменнике t/\ =  80 °С , тем пература н аруж ного воздуха 
tj2 =  15 °С . Теплообменник изготовлен из стали; толщ ина стенки 8 „ =  5 мм, 
толщ ина изоляции 6 из= 5 0 м м  (рис. 10.7). К оэф ф ициент теплоотдачи от ж и д 
кости к стенке аппарата щ  =  240 В т /(м -г р а д ) ,  коэф ф ициент теплопроводности  
изоляции Хиз =  0,12, стали —  Л.ст= 4 6 , 5  В т / ( м -г р а д ) .  а 2 =  12 В т (м • г р а д ) .

Коэффициент теплопередачи определяем по уравнению

^ с ч + б е У ^ + б и з Л и э + ^ а г  1 /2 4 0 + 0 ,0 0 5 /4 6 ,5 + 0 ,0 5 /0 ,1 2 + 1 /1 2  
=  2,05 В т / ( м 2-г р а д ).

Удельные потери теплоты с  1 м2 поверхности  теплообменника q =  К (tf 1 — 
— 1,2) =  2 ,0 5 (8 0 — 15) =  133,4 В т /м 2.

Температуры / ст1, / ст2 и / ст3 определяю тся из систем ы  уравнений q =  а< (tf 1 —
с̂т|) =  (Аст/^ст) ( с̂т 1 tci'l) =  0С2(/СтЗ ^ 2)■
Температура внутренней поверхности стенки аппарата ( ст1 =  </1— q/a\ — 

=  8 0 — 133,4/240 =  79,44 "С .
Температура наруж ной поверхности стенки аппарата / ст2 =  ĉti — <?бст/Х ет =  

=  7 9 ,4 4 -1 3 3 ,4 -0 ,0 0 5 /4 6 ,5  =  79,43 °С .
Температура наруж ной поверхности изоляции /стз =  <?/аг +  tf2 — 133 ,4 /1 2  +  

+  15 =  26,11 °С .

Задача 10.3

Определить количество полученной теплоты и коэф ф ициент теплоотдачи  для 
воды , нагреваемой в количестве 5 0 0 т /ч  в трубах  диам етром  3 7 X 2 ,5  мм, если 
вода течет по трубам  длиной 3 м с о  скор ость ю  1 м /с  и н агревается от  20 д о  
80 °С . Температуру стенки трубы  принять 
равной 95 °С.

Количество полученной теплоты Q —
=  G c (/K- / „ )  = 5 0 0 - 4 ,1 9 ( 8 0 - 2 0 )  =  1257- 10J 
к Д ж /ч .

С редняя определяю щ ая тем пература в о 
ды <ср * =  (20 +  8 0 ) /2  =  50 °С .

Режим течения R e =  vdp/\i=  1 ,0 -0 ,0 3 2 X  
X  9 8 8 /(0 ,5 4 9 - lO -3) =  57588 (где ц =  0 ,549 X  
X  Ю_3 П а -с ; р =  988 к г /м 3) . Так как R e >
>  10000, коэффициент теплоотдачи оп р еде
лим по формуле (1 0 .3 5 ), предварительно 
рассчитав Pr =  c\i/X =  4,19 • 103 • 0 ,549 X

149

t , t-60°Ci

Лег

Р ис. 10.7. К реш ению задачи 10.2



X  10~3/0 ,649 =  3 ,54, где с = 4 , 1 9 - 1 0 3 Д ж /(к г -г р а д )  — теплоемкость воды ; X =  
=  0,649 В т / ( м •ч -г р а д ) — теплопроводность воды при 50 °С .

Критерий П рандтля при / ст= 9 5 ° С  Р г сх=  1,85, следовательно, Nil — 
=  0,021 • 57 5 880,8 • 3 ,54°’43(3 ,5 4 /1,85)0-25 =  0,021 • 6,430 -1 ,722 -1 ,1 76  =  273,4.

К оэф ф ициент теплоотдачи определится из критерия Н уссельта: а =  NuA,/d =  
=  2 7 3 ,4 -0 ,6 4 9 /0 ,0 3 2 =  5546 В т / ( м 2-г р а д ).

Задача 10.4
Определить коэф ф ициент теплоотдачи от воздуха к стенке подогревателя, 

выполненного в виде четы рехрядного ш ахм атного пучка труб с  наруж ным 
диаметром  d =  57 мм. Теплоноситель проходит внутри труб. В оздух омы вает 
трубы  в поперечном направлении с углом атаки ср =  90°. Средняя температура 
воздуха 100 °С . С редняя скорость  воздуха меж ду трубами v =  10 м /с .

В оспол ьзуем ся  уравнением Nu =  0,37e9Re06, где еф —  коэффициент, учиты 
вающ ий влияние угла атаки. При ф =  90° еф=  1. Следовательно,

„ о , /  10 -0 ,0 57 -0 ,94 4  4 06 
NU =  ° '37(  0,022-К Г » " )  = 159'

В язкость в оздуха  при 100 °С  р =  0 ,0 2 2 -1 0 ~ 3 П а -с .
Т0р

П лотность определим по уравнению  Клайперона: р =  ро -ур~  =  '  ,29 X

X  2 7 3 /3 7 3  =  0,944 к г /м 3.
Коэф ф ициент теплоотдачи c t = N u X /d =  1 5 9 -0 ,0 3 2 /0 ,0 5 7 = 9 0 ,9  В т / ( м 2-г р а д ).

Задача 10.5

О пределить средний коэффициент теплоотдачи при конденсации н асы щ ен 
ного водян ого пара на наруж ной поверхности  горизонтального ш естирядного 
пучка труб наруж ны м диам етром  d =  25 мм при давлении пара р  =  0,49 М П а. 
С редню ю  тем пературу  поверхности  тр уб  принять t „ =  145 °С.

Р асчет проводим  по ф ормуле (10 .39 ) для одиночной трубы  с введением 
п оправочного коэф ф ициента еф на количество рядов труб.

Д ля конденсации пара на одиночной горизонтальной трубе имеем а  =

=  1 ,2 8 ~ ^  • Д ля заданных условий г =  2117* 103 к Д ж /к г  —  теплота кон

денсации ; р —  плотн ость конденсата, к г /м 3; X —  теплопроводность конденсата; 
ц —  вязкость кон денсата; Д< =  / конд— / С1=  152,2— 1 4 5 =  7,2 °С  (температура 
конденсации / конд определяется  по таблицам свойств  насыщ енного водяного 
п а р а ); р, X и р, определяю тся  при средней температуре пленки конденсата / пл =  
=  ( 1 5 2 ,2 + 145)/ 2  =  148,6 °С .

Величина V p W ĥ определяется в зависим ости  о т / пд:

Т ем пература плен- 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 
ки конденсата / лл,
°С
V  р2А,7ц 104 120 139 155 169 179 188 194 197 199 199

При <пд=  148,6 °C V p V /M - =  195,5; а  =  1,28• 195,5 V г / Ш  =  250,24 V 2 1 1 7 X  
X  103/(7 ,2 -0 ,0 2 5 ) =  14 654 В т / ( м 2-г р а д ) .

Средний коэф ф ициент теплоотдачи для пучка труб при =  0,7 а ср =  
=  б ф а =  10 258 В т / ( м 2-г р а д ) .

Задача 10.6

Определить потери теплоты  лучеиспусканием и конвекцией цилиндрической 
поверхн остью  стал ьн ого  аппарата и поверхностью  крышки, выкрашенной масля-.

150



ной краской, если температура стенки аппарата / ст=  60 °С , температура воздуха  
в цехе t„ =  20 °С . Размеры  аппарата: вы сота  Н =  2 м, диаметр D =  1,2 м, Р а зм е
ры помещения: вы сота Н„ =  5 м, длина L =  12 м, ширина В — 6 м.

Потери теплоты излучением вычислим по ф орм улам  (10.15 ) и (1 0 .1 7 ).
С огласно услови ю  задачи Т\ =  273 +  60 =  333 К; Тг — 2 7 3 +  20 =  293 К; 

Ft =  KDH +  0J85D 2 =  3 ,1 4 -1 ,2 -2  +  0 ,7 8 5 -1,22 =  8 ,67 м2; F2 =  2 ( 5 - 6 + 12 -6  +  5 Х  
X  12) =  324 м2. В этих условиях мож но принять С i _2 «  С |.

Д ля окисленной стали среднее значение степени черноты г =  0 ,85. Т огда 
С, =  5 ,7 -0 ,8 5 =  4,84 В т / ( м 2-К ).

Потери теплоты с поверхности лучеиспусканием  Q =  C\F\ [ (T i/lO O )4 — 
- ( Г 2/Ю О )4] =  4 ,8 4 -8 ,67 -(3 ,ЗЗ )4 — (2,93 )4 =  2064,5 Вт.

О бщ ие потери теплоты найдем по закону Н ью тона: Q =  a oeulFi(tCT — /„ ), где 
а 0бш определяется по формуле (1 0 .3 8 ): а ,)бщ =  9,74 +  0 ,07А / =  9,74 +  0 ,07 (60 —
— 2 0 ) =  12,54 В т / ( м 2-г р а д ). С ледовательно, Q =  12 ,5 4 -8 ,6 7 -4 0  =  4349 Вт.

Г л а в а  11. НАГРЕВАНИЕ, ИСПАРЕНИЕ, ОХЛАЖДЕНИЕ, 
КОНДЕНСАЦИЯ

11.1. НАГРЕВАНИЕ

Нагреванием называется процесс повышения температуры 
материалов путем подвода к ним теплоты. Широко распростра
ненными методами нагревания в пищевой технологии являются 
нагревание горячей водой или другими жидкими теплоносителя
ми, насыщенным водяным паром, топочными газами и электри
ческим током.

Для этих целей применяются теплообменники различных 
конструкций.

Нагревание водой применяется для нагревания и пастериза
ции пищевых продуктов при температурах ниже 100 °С. Для на
гревания до температур выше 100 °С применяют п е р е г р е 
т у ю  в о д у ,  находящуюся под избыточным давлением. Вода 
является доступным и дешевым, некоррозиеактивным теплоноси
телем, имеющим высокую теплоемкость и коэффициент теплоот
дачи. Обычно обогрев водой осуществляется через разделяющ ую 
теплоноситель и продукт стенку аппарата.

При нагревании водой или другими жидкостями, например 
маслом, органическими теплоносителями, часто применяется 
ц и р к у л я ц и о н н ы й  с п о с о б  обогрева. По этому способу  
горячая вода либо другой теплоноситель циркулирует между 
нагревателем и теплообменником, в котором он отдает теплоту. 
Циркуляция может быть естественной или принудительной. Есте
ственная циркуляция происходит за счет разности плотностей 
горячего и холодного теплоносителей.

Более эффективным является способ  обогрева при принуди
тельной циркуляции, которую осущ ествляют с помощью насоса.

Для обогрева теплиц для выращивания огурцов, томатов и 
других овощей используется горячая вода, отходящая от з а в о д 
ских теплоиспользующих установок.
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Другим способом нагревания горячими жидкостями является 
о б о г р е в  с п о м о щ ь ю  о б о г р е в а т е л ь н ы х  б а н ь ,  
представляющих собой аппараты с рубашками. Рубашка нагре
вается топочными газами, с помощью электрообогрева или насы
щенным водяным паром высокого давления, подаваемым в змее
вик.

Из высококипящих органических • жидкостей для создания 
высоких температур применяют минеральные масла (до 250— 
300 ° С ) ,  тетрахлордифенил (до 300 °С ),  глицерин, кремнийорга- 
нические соединения и др. Наибольшее распространение имеет 
дифенильная смесь, которая используется для нагревания по 
циркуляционному способу, а также для заполнения обогрева
тельных бань. Коэффициент теплоотдачи для жидкой дифениль- 
ной смеси в условиях естественной циркуляции составляет 200— 
350 В т / ( м 2-град). Дифенильная смесь обеспечивает обогрев до 
260— 400 °С.

Расход воды или другого теплоносителя на нагревание опре
деляют из теплового баланса

GbCb/b.H “f" GnCntn.H:=  GbCb/b.K “I” GnCn /n.K-bQn, (1 1 . 1 )

где G„ и G „ —  количество соответствен н о воды и продукта, к г /ч ; с в и с „  —  тепло
ем кости  соответствен н о воды  и продукта, к Д ж /(к г -г р а д ) ; и — начальные 
тем пературы  соответствен н о воды  и продукта, РС ; / вк и ^„.к— конечные тем пера
туры  соответствен н о воды  и продукта, °С ; Q „ —  потери теплоты в окруж аю щ ую  
сред у, к Д ж /ч .

Q  __  G г/-[/̂ П.К п̂.н) +  Qn (11 2)
£ ̂ в.н в̂.к)

Нагревание водяным насыщенным паром получило широкое 
распространение, что объясняется следующими его достоинства
ми: большим количеством теплоты, выделяющейся при конден
сации водяного пара (2264— 2024 кДж на 1 кг конденсирующего
ся пара при абсолютных давлениях соответственно 0,1 — 
1,0 М П а ) ;  высоким коэффициентом теплоотдачи от конденси
рующего пара к стенке —  порядка 20 000— 40 000 к Д ж /(м 2-ч-град); 
равномерностью обогрева.

При нагревании водяным насыщенным паром применяют два 
способа: нагревание «глухим» насыщенным паром и «острым» 
паром.

При н а г р е в а н и и  « г л у х и м »  п а р о м  теплота от кон
денсирующегося насыщенного водяного пара к нагреваемому 
теплоносителю передается через разделяющую их стенку. Грею
щий «глухой» пар конденсируется и выводится из парового про
странства теплообменника в виде конденсата. При этом темпера
тура конденсата принимается равной температуре насыщенного 
греющего пара.

Расход  пара (в к г /ч )  при нагревании жидкости определяют 
из теплового баланса:
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GcU +  D i " = G c t *  +  Di' +  Qn\ (11.3)
D =  Gc('‘ K~_^i. (11.4)

где £>—  р асход  пара, к г /ч ; G —  р асход  ж идкости , к г /ч ; с —  теплоем кость  ж и д
кости, к Д ж /(к г - г р а д ) ; t„ и / к— соответствен н о начальные и конечны е тем пера
туры ж идкости , °С ; Г и i"  —  энтальпии соответствен н о грею щ его пара и конден
сата , к Д ж /к г .

Для того чтобы пар полностью конденсировался в паровом 
пространстве теплообменника, на отводной линии конденсата 
устанавливают конденсатоотводчики различных конструкций 
(рис. 11.1). Конденсатоотводчик пропускает конденсат, но не 
пропускает пар, поэтому пар полностью конденсируется в паро
вом пространстве теплообменника, что приводит к существенной 
его экономии.

П р и  н а г р е в а н и и  « о с т р ы м »  п а р о м  водяной пар 
вводится непосредственно в нагреваемую жидкость. Пар конден
сируется и отдает теплоту нагреваемой жидкости, а конденсат 
смешивается с жидкостью. Пар вводится через барботер, пред
ставляющий собой во многих случаях трубу с отверстиями, 
согнутую по спирали Архимеда либо по окружности. Впуск пара 
по барботеру обеспечивает одновременно с нагреванием ж ид
кости ее перемешивание с паром.

Расход «острого» пара определяют из теплового баланса;
GctH +  D i"  =  GctK DctK +  Qn. (11 -5)

Обозначения здесь те же, что и в уравнении (11 .3).
Расход «острого»  пара

£)  =  Gc{i к  ̂н) +  Q и ( 1 1 6 )
— е/„ ' \ • >

Нагревание «острым» паром 
применяется в тех случаях, когда 
допустимо разбавление нагревае
мой среды водой. Этот способ  
часто применяют для нагревания 
воды и водных растворов.

Нагревание топочными газа
ми, образующимися при сж и га 
нии твердого, жидкого или газо
образного топлива в специальных 
печах, используется, например, 
для обогрева сушилок.

Недостатками обогрева топоч 
ными газами являются: низкий 
коэффициент теплоотдачи, рав
ный 60— 120 к Д ж / (м 2-ч -г р а д ) ,

Рис. 11.1. С хема устан овки  конден- 
сатоотводчика:
1 —  теплообменник; 2  —  продувочный 
вентиль; 3 — конденсатоотводчик; 4 — 
вентили; 5 — отводная линия
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значительные температурные перепады и неравномерный нагрев; 
сложность регулирования температуры; окисление стенок аппа
ратов.

Кроме топочных газов, полученных в специальной печи, 
используют также отработанные газы от печей, котлов и т. д. с 
температурой 300— 500 °С. Применение отработанных газов не 
требует дополнительного расхода топлива, поэтому использова
ние их для нагревания весьма рационально.

Нагревание электрическим током осуществляется в электри
ческих печах сопротивления прямого и косвенного действия.

В п е ч а х  п р я м о г о  д е й с т в и я  тело нагревается при 
прохождении через него электрического тока.

Н а г р е в а н и е  т о к а м и  в ы с о к о й  ч а с т о т ы  основа
но на том, что при воздействии на диэлектрик переменного элек
трического тока молекулы диэлектрика приходят в колебательное 
движение, при этом часть энергии затрачивается на преодоление 
трения между молекулами диэлектрика и превращается в тепло
ту, нагревая тело. Количество выделяющейся теплоты пропор
ционально квадрату напряжения и частоте тока. Обычно приме
няют частоту тока 1 -106— 1 0 0 -10б Гц.

Для получения токов высокой частоты используют генераторы 
различных конструкций.

Достоинствами диэлектрического нагревания являются: непо
средственное выделение теплоты в нагреваемом теле; равномер
ный быстрый нагрев всей массы материала до требуемой темпе
ратуры; простота регулирования процесса.

В п е ч а х  к о с в е н н о г о  д е й с т в и я  теплота выделяет
ся при прохождении электрического тока по нагревательным 
элементам. Выделяющаяся при этом теплота передается материа
лу тепловым излучением, теплопроводностью и конвекцией.

Количество теплоты, которое необходимо подвести в процессе 
нагревания электрическим током, определяется из теплового ба 
ланса

Qa -(- GctH =  GctK Q.i, (11 -7)

где Q 3 —  количество теплоты, вы деляю щ ееся в нагревательном электрическом 
у стр ой ств е  при прохож дении электрического тока, к Д ж /ч ; G —  количество 
п ер ера ба ты ваем ого  в обогр еваем ом  аппарате продукта, к г /ч ; с —  теплоемкость 
п ер ера ба ты ваем ого  продукта, к Д ж /(к г - г р а д ) ; t„, ( к— соответственно начальная 
и конечная температуры  п ер ерабаты ваем ого продукта, °С ; Q „ —  потери теплоты 
в ок р у ж а ю щ у ю  среду, к Д ж /ч .

Из уравнения (11.7)
Qs =  Gc(tK — /„) -|- Qa. (11.8)

М ощ ность  нагревательных элементов (в кВт)
N  =  Qs/3600. (11.9)
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11.2. ИСПАРЕНИЕ

Испарение —  процесс превращения жидкости в пар путем 
подвода к ней теплоты. Наиболее эффективно испарение ж идко
стей происходит при кипении. Испарение в пищевой технологии 
используется для охлаждения и опреснения воды, концентриро
вания растворов, например сахарных, и для разделения жидких 
смесей. Испарение происходит в испарителях.

Аппараты, применяемые для опреснения воды, называются 
опреснителями, для повышения концентрации растворов —  вы
парными аппаратами.

Расход теплоты на испарение (в кДж)
Q = W r ,  (11.10)

где W —  количество испаренной ж идкости , кг; г —  теплота п ар ообразован и я , 
к Д ж /к г .

Например, для испарения 1 кг воды при атмосферном давле
нии следует затратить 2264 кДж.

11.3. ОХЛАЖ ДЕНИЕ

Охлаждение —  процесс понижения температуры материалов 
путем отвода от них теплоты.

Для охлаждения газов, паров и жидкостей до 25— 30 °С в 
пищевой технологии используют воду и воздух. Для охлаждения 
продуктов до низких температур используют низкотемпературные 
хладагенты —  холодильные рассолы, фреоны, аммиак, диоксид 
серы, жидкий азот и др.

В этом разделе рассмотрим охлаждение до  обыкновенных 
температур.

Охлаждение водой осуществляется в теплообменниках, в ко
торых теплоносители разделены стенкой либо обмениваются 
теплотой при смешивании. Например, газы охлаждают разбрыз
гиванием в них воды.

Для охлаждения применяется обычная вода температурой 
15— 25 °С либо артезианская температурой 8— 12 °С. С целью 
экономии свежей воды часто для охлаждения используют о б о 
ротную воду, охлажденную за счет ее испарения в градирнях. 
Оборотная вода имеет температуру, достигающ ую летом 30 °С.

Расход воды на охлаждение W  (в к г /ч )  определяется из 
теплового баланса

Get* +  W cJ B.„ =  Get к +  W cJ  в.к +  Qn, ( П - П )
откуда

W =  (11.12)

где G —  количество охл аж даем ого  теплоносителя, к г /ч ; с, с „ —  теплоем кости  
соответствен н о теплоносителя и воды , к Д ж /(к г - г р а д ) ; t„ и — соответствен н о
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начальная и конечная температуры  теплоносителя, °С ; / в „ и <вк —  соответствен н о 
начальная и конечная температуры  охлаж даю щ ей воды, °С ; Q „ — потери 
теплоты  в ок р у ж а ю щ ую  среду, к Д ж /ч .

Охлаждение льдом применяется для охлаждения ряда про
дуктов, например мороженого, до температуры, близкой к нулю. 
Лед, отдавая теплоту, нагревается до О °С и плавится, отнимая 
теплоту от охлаждаемого продукта. Для определения продол
жительности охлаждения используются экспериментальные дан
ные.

Охлаждение воздухом проводится естественным и искус
ственным способами. При естественном охлаждении горячий про
дукт охлаждается за счет потерь теплоты в окружающее про
странство. Наиболее эффективно естественное охлаждение в 
зимнее время при низкой температуре воздуха.

Искусственное охлаждение воздухом применяется для охлаж
дения воды в градирнях, в которых охлаждаемая вода стекает 
сверху вниз навстречу подаваемому снизу воздуху. При этом 
охлаждение происходит не только за счет теплообмена, но в 
значительной степени за счет испарения части жидкости.

11.4. КОНД ЕНСАЦИЯ

Конденсация —  переход вещества из паро- или газообразного 
состояния в жидкое путем отвода от него теплоты. Конденсация 
происходит в конденсаторах.

Процессы конденсации широко применяются в пищевой тех
нологии для ожижения различных веществ.

Конденсацию можно проводить при отводе теплоты от конден
сируемых веществ с помощью охлаждающего теплоносителя, от
деленного стенкой, либо при непосредственном смешивании кон
денсируемых паров с охлаждающим теплоносителем —  водой. 
В первом случае имеет место поверхностная конденсация, во вто
ром —  конденсация смешением.

Количество теплоты, выделяемое при конденсации, опреде
ляется по формуле Q =  Dr, где D  —  количество конденсирующе
гося пара, кг; г —  теплота конденсации, кДж/кг. Например, при 
конденсации 1 кг водяного пара при атмосферном давлении 
выделяется 2264 кДж.

Поверхностная конденсация осуществляется в теплообменни
ках, называемых поверхностными конденсаторами.

Рассмотрим процесс конденсации перегретого пара водой. 
Тепловой баланс процесса

Di -)- W Св/в.н =  D c KtK -f- W Св/в.к Qn, (11.13)
где D  —  коли чество поступ аю щ его в конденсатор пара, к г /ч ; i —  энтальпия пара, 
к Д ж /к г ; с в, с к —  теплоемкости  соответствен н о воды и конденсата, к Д ж Д к г • град); 
<в.н, <в.к —  соответствен н о начальная и конечная температуры воды , °С ; / к —  тем-
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пература конденсата на выходе из аппарата, °С ; Q „ —  потери теплоты в о к р у ж а ю 
щ ую  среду, к Д ж /ч .

Отсюда найдем расход охлаждающей воды (в кг /ч ) 
w =  D ( i - c KtK) - Q n

Св Wb.k ^в.н)

Энтальпия поступающего перегретого пара (в к Д ж /к г )
i  Сп ( t n  —  /нас) “1“  Г  —(-  С к/нас, ( 1  1 . 1 5 )

где сп —  теплоемкость перегретого пара, к Д ж /(к г  • г р а д ) ; t„ -  тем пература 
поступаю щ его перегретого пара, °С ; <нас—  тем пература насыщ ения (к он д ен са 
ции) пара, °С ; г —  теплота конденсации пара (тепл ота испарения ж и д к ости ), 
к Д ж /к г .

Площадь поверхности теплопередачи конденсатора рассчи
тывается отдельно для трех зон: зоны F\ охлаждения перегре
того пара, зоны F 2 конденсации и зоны F 3 охлаждения конден
сата: /-'общ =  F\ F 2 +  Fз. Площадь поверхности каждой зоны 
определяется по основному уравнению теплопередачи (10 .1).

Конденсация при смешении теплоносителей осуществляется в 
мокрых и сухих конденсаторах.

В м о к р ы х  к о н д е н с а т о р а х  охлаж даю щ ую  воду, 
конденсат и неконденсирующиеся газы, например воздух, вы во
дят из нижней части конденсатора с помощью мокровоздушного 
насоса.

В с у х и х  к о н д е н с а т о р а х  охлаждающ ая вода вме
сте с конденсатом выводится из нижней части, а воздух о тса сы 
вается вакуум-насосом из верхней части конденсатора.

Мокрые и сухие конденсаторы делятся на прямоточные и 
противоточные.

11.5. УСТРОЙСТВО ТЕПЛООБМЕННОЙ АППАРАТУРЫ

Теплоиспользующие аппараты, применяемые в пищевых про
изводствах для проведения теплообменных процессов, называ
ются теплообменниками. Теплообменники отличаются разнообра 
зием конструкций, которое объясняется назначением аппаратов 
и условиями проведения процессов.

По принципу действия теплообменники делятся на рекупера
тивные, регенеративные и смесительные (градирни, скрубберы, 
конденсаторы смешения и т .д . ) .

В рекуперативных теплообменниках теплоносители разделены 
стенкой и теплота передается от одного теплоносителя к другому 
через разделяющую их стенку.

В регенеративных теплообменниках одна и та же тепл ооб 
менная поверхность омывается попеременно горячим и холодным 
теплоносителями. При омывании поверхности горячим теплоно
сителем она нагревается за счет его теплоты, при омывании 
поверхности холодным теплоносителем она охлаждается, отдавая
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теплоту. Таким образом, тепло
обменная поверхность аккуму
лирует теплоту горячего тепло
носителя, а затем отдает ее х о 
лодному теплоносителю.

В смесительных аппаратах 
передача теплоты происходит 
при непосредственном взаимо
действии теплоносителей.

Рекуперативные теплооб
менники в зависимости от кон
струкции разделяются на ко
жухотрубчатые, типа «труба в 
трубе», змеевиковые, пластин
чатые, спиральные, ороситель
ные и аппараты с рубашками. 
О собую  группу составляют 
трубчатые выпарные аппараты.

К о ж у х о т р у б ч а т ы е  
т е п л о о б м е н н и к и  являют
ся наиболее широко распрост
раненной конструкцией в пище
вых производствах.

Кожухотрубчатый верти
кальный одноходовой теплооб
менник с неподвижными труб
чатыми решетками (рис. 11.2,а) 
состоит из цилиндрического 

корпуса, который с двух сторон ограничен приваренными к нему 
трубчатыми решетками с закрепленными в них греющими труба 
ми. Пучок труб делит весь объем корпуса теплообменника на 
трубчатое пространство, заключенное внутри греющих труб, и 
межтрубчатое. К корпусу присоединены с помощью болтового 
соединения два днища. Для ввода и вывода теплоносителей кор
пус и днища имеют патрубки. Один поток теплоносителя, напри
мер жидкость, направляется в трубчатое пространство, проходит 
по трубкам и выходит из теплообменника через патрубок в верх
нем днище. Д ругой поток теплоносителя, например пар, вводится 
в межтрубчатое пространство теплообменника, омывает снаружи 
греющие трубы и выводится из корпуса теплообменника через 
патрубок. Теплообмен между теплоносителями осуществляется 
через стенки труб.

Греющие трубы соединяются с трубчатой решеткой сваркой 
либо развальцованы в ней (см. узел Б на рис. 11.2, а ) .  Греющие 
трубы изготавливаются из стали, меди или латуни.

Размещ аются греющие трубы в трубчатых решетках несколь-

Рис. 11.2. С хема вертикальн ого од н о
х од ов ого  к ож ух отр у бч а того  теп л ооб 
менника с неподвиж ны ми трубчаты ми 
реш етками (а)  и разм ещ ение труб в 
тр убчатой  реш етке ( б ) :
I —  корпус; 2 —  трубч атая  решетка: 
3  —  греющая труба; 4 — патрубок; 5 — 
днище; 6 —  опорная лапа; 7 —  болт; 8 — 
прокладка
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кими способами (рис. 11.2, б ) :  по сторонам и вершинам правиль
ных шестиугольников (в шахматном порядке), по сторонам и 
вершинам квадратов (коридорное) и по концентрическим окруж 
ностям. Такие способы размещения обеспечивают создание 
компактной конструкции теплообменника. Ш аг размещения труб 
зависит от внешнего диаметра трубы. При развальцовке труб в 
трубчатой решетке шаг определяют по формуле / =  (1,3-=- 

l,5)rf„.
Диаметр корпуса теплообменника

Я =  ( 1 , 3 - ы , 5 ) ( & — l)d„ +  4 d H, (11.16)
где Ь —  число тр уб, располож енны х по диагонали наибольш его ш естиугольника; 
Ь — 2а — 1 (здесь  а —  количество тр уб, располож енны х по стор он е  н аи бол ь
ш его ш естиугольника); d „ — наружный диам етр трубы .

Общее количество труб в теплообменнике
п =  3 а (а — 1 ) + 1 .  (П -17 )

Длина труб при известном диаметре определяется в зависимо
сти от площади поверхности теплообмена:

l = F / { i u U Pn). (11.18)

С целью интенсификации теплообмена в кожухотрубчатых 
теплообменниках пучок труб секционируют, т. е. разделяют на 
несколько секций (ходов), по которым теплоноситель проходит 
последовательно. Разбивка труб на ряд ходов достигается с 
помощью перегородок в верхнем и нижнем днищах.

На рис. 11.3 показан такой многоходовой теплообменник, в 
котором теплоноситель проходит трубчатое пространство за четы
ре хода. Этим достигается повышение скорости теплоносителя, i го 
приводит к увеличению коэффициента теплоотдачи в трубчатом 
пространстве. Целесообразно увеличивать скорость того  из теп
лоносителей, который имеет большее термическое сопротивление.

Секционировать можно и межтрубчатое пространство за < ч*т 
установки направляющих перегородок (рис. 11.4).

Приведенные на рис. 11.2— 11.4 кожухотрубчатые теплообмен
ники надежно работают при разностях температур между кор
пусом и трубами 25— 30 °С. При более высоких разностях темпе 
ратур между корпусом и трубами возникают значительные 
температурные напряжения, которые могут привести к выходу 
теплообменника из строя. Поэтому при больших разностях темпе
ратур применяют конструкции теплообменников, в которых пре
дусмотрена компенсация температурных удлинений.

Простейшим устройством для компенсации температур
ных удлинений является л и н з о в ы й  к о м п е н с а т о р  
(рис. 11.5, а ),  который устанавливается в корпусе теплообменника 
и компенсирует температурные деформации осевым сжатием или 
расширением.
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Р ис. 11.3. С хема м н огоходового  теплообмен- Рис. 11.4. Схема м н огоходового 
ника (п о  трубчатом у п р остр а н ств у ): теплообменника (по меж трубчатому
I — корпус; 2 — греющая труба; 3 — днище; п р остра н ству ):
4 —  перегородки /  — корпус ; 2 — перегородки; 3 — гре

ющая труба; 4 — днище

Т е п л о о б м е н н и к и  с U- o  б р а з н ы м и  г р е ю щ и м и  
т р у б а м и  (рис. 11.5, б)  имеют одну трубчатую решетку, в 
которой закреплены оба конца U -образных труб. Каждая труба 
при нагревании может удлиняться независимо от других, тем 
самым компенсируя температурные напряжения.

Кожухотрубчатые теплообменники используются для теплооб
мена между конденсирующимся паром и жидкостью. Жидкость 
пропускается по трубам, а пар — в межтрубчатом пространстве.

Достоинства кожухотрубчатых теплообменников заключа
ются в компактности, невысоком расходе металла, легкости 
очистки труб изнутри (за исключением теплообменников с U -об- 
разными трубами).

Недостатками этих теплообменников являются сложность 
достижения высоких скоростей теплоносителей, за исключением 
многоходовых теплообменников; трудность очистки межтрубча- 
того  пространства и малая доступность его для осмотра и 
ремонта; сложность изготовления из материалов, не поддающих
ся развальцовке и сварке, например чугун и ферросилид.

Т е п л о о б м е н н и к и  т и п а  « т р у б а  в т р у б е »  с о 
стоят из ряда наружных труб большего диаметра и расположен
ных внутри них труб меньшего диаметра (рис. 11.6). Внутренние 
и внешние трубы элементов соединены друг с другом последова
тельно с помощью колен и патрубков. Один из теплоносителей —  /
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И

i ’ r

движется по внутренней тру
бе, а другой —  II  — по коль
цевому каналу, образован
ному внутренней и внешней 
трубами. Теплообмен осущ е
ствляется через стенку внут
ренней трубы.

В этих теплообменниках 
достигаются высокие скоро
сти теплоносителей как в 
трубах, так и в межтрубча
том пространстве. При необ
ходимости создания боль
ших площадей поверхностей 
теплопередачи теплообмен
ник составляют из несколь
ких секций, получая бата
рею.

Достоинствами теплооб
менников «труба в трубе» 
являются высокий коэффи
циент теплопередачи вслед
ствие большой скорости обоих теплоносителей, простота изго
товления.

Недостатки этих теплообменников заключаются в громоздко
сти, высокой металлоемкости, трудности очистки межтрубчатого 
пространства.

Теплообменники «труба в трубе» применяются при неболь
ших расходах теплоносителей для теплообмена между двумя 
жидкостями и между жидкостью и конденсирующимся паром.

Холодная
жидкость

I 7Охлажденная _1_ 
т и дкость

Рис. 11.5. У стройство теплообм енников с 
компенсацией температурны х напряж ений: 
а —  с линзовым компенсатором ( /  — корпус; 
2 —  греющая труба; 3 —  линзовый компенса
т о р ) ;  б  — с U -образными греющими трубами 
( /  — крышка; 2  — корпус; 3 - — U -образные 
греющие трубы)

Горячая Нагретая 
жидкость жидкость 

П
Рис. 11.6. Теплообменник типа «тр уба  в тр у бе» :
/  — наружная труба; 2 — внутренняя труба ;  3 —  колено; 
4 —  патрубок; I, II —  теплоносители

6 -1 0 3 5 161



Р ис. 11.7. П огруж ной  змеевиковы й 
теплообм енник:
/  —  змеевик; 2 —  корпус

Рис. 11.8. Оросительны й теплообмен
ник:
/  — распределительный желоб; 2 — труба; 
3 — колено; 4 —  стойка; 5 — сборный 
желоб

П о г р у ж н ы е  з м е е в и к о в ы е  т е п л о о б м е н н и к и  
представляют собой трубу, согнутую в виде змеевика и погру
женную в аппарат с жидкой средой (рис. 11.7). Теплоноситель 
движется внутри змеевика. Змеевиковые теплообменники изго
тавливаются с плоским змеевиком или со змеевиком, согнутым 
по винтовой линии.

Д остоинством  змеевиковых теплообменников является просто
та изготовления. В то же время такие теплообменники громоздки 
и трудно поддаются очистке. Погружные теплообменники приме
няются для охлаждения и нагрева конденсата, а также для кон
денсации паров.

О р о с и т е л ь н ы е  т е п л о о б м е н н и к и  применяются 
для охлаждения жидкостей, газов и конденсации паров. Состоят 
они (рис. 11.8) из нескольких расположенных одна над другой 
труб, соединенных коленами. П о трубам протекает охлаждаемый 
теплоноситель. Охлаж дающ ая вода поступает в распределитель
ный ж елоб с зубчатыми краями, из которого равномерно перете
кает на верхнюю трубу теплообменника и на расположенные 
ниже трубы. Часть охлаждающ ей воды испаряется с поверхности 
труб. П од  нижней трубой находится желоб для сбора воды. 
Коэффициент теплопередачи в таких теплообменниках невелик.

Оросительные теплообменники просты по устройству, но ме
таллоемки. Обычно они устанавливаются на открытом воздухе.

С п и р а л ь н ы е  т е п л о о б м е н н и к и  состоят из двух 
спиральных каналов прямоугольного сечения, образованных ме
таллическими листами (рис. 11.9). Внутренние концы спиралей 
соединены перегородкой. С торцов каналы закрыты крышками 
и уплотнены прокладками. У наружных концов каналов имеются
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патрубки для входа и выхода 
теплоносителей, два других па
трубка приварены к плоским 
боковым крышкам.

Такие теплообменники ис
пользуются для теплообмена 
между жидкостями и газами.
Эти теплообменники не забива
ются твердыми частицами, взве
шенными в теплоносителях, по
этому они применяются для 
теплообмена между жидкостя
ми со взвешенными частица
ми, например для охлаждения 
бражки на спиртоперегонных 
заводах.

Спиральные теплообменни
ки компактны, позволяют про
водить процесс теплопередачи 
при высоких скоростях тепло
носителей с высокими коэффициентами теплопередачи; гидрав
лическое сопротивление спиральных теплообменников ниже с о 
противления многоходовых аппаратов при тех же скоростях 
теплоносителей.

Недостатком спиральных теплообменников является сл о ж 
ность изготовления, ремонта и чистки.

П л а с т и н ч а т ы е  т е п л о о б м е н н и к и  (рис. 11.10, а) 
монтируются на раме, состоящей из верхнего и нижнего несущих 
брусов, которые соединяют стойку с неподвижной плитой. По 
направляющим стяжным шпилькам перемещается подвижная 
плита. М ежду подвижной и неподвижной плитами располагается 
пакет стальных штампованных гофрированных пластин, в кото
рых имеются каналы для прохода теплоносителей. Уплотнение 
пластин достигается с помощью заглубленных прокладок, кото 
рые могут выдерживать высокие рабочие давления. Теплоно
сители к каналам, образованным пластинами, проходят по чере
дующимся каналам сквозь разделенные прокладками отвер 
стия.

Принцип действия пластинчатого теплообменника показан на 
рис. 11.10, б. Как видно из этой схемы, теплообмен происходит 
в противотоке, причем каждый теплоноситель движется вдоль 
одной стороны пластины.

Разновидностью описанного пластинчатого теплообменника 
является коробчатый конденсатор, который представляет собой  
пластинчатый теплообменник, помещенный в коробчатый паро
сборник (рис. 11.11). Пакет пластин лежит на боку, а верхние

конденсат

Тепло-
наситепь

Рис. 11.9. Спиральны й теплообменник: 
/  - крышка; 2  перегородка; 3, 4 ме
таллические листы
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кромки чередующихся пластин не имеют прокладок, чтобы обе
спечить вход пара, который конденсируется охладителем, про
текающим по «слоистой» системе закрытых каналов.

Пластинчатые теплообменники используются в качестве на
гревателей, холодильников, а также комбинированных теплооб
менников для пастеризации, например молока, и стерилизации 
(мелассы). Эти теплообменники можно собирать в виде много
ступенчатых агрегатов.

Пластинчатые теплообменники компактны, обладают большой 
площадью поверхности теплопередачи, что достигается гофриро
ванием пластин.

Высокая эффективность обусловлена высоким отношением 
площади поверхности теплопередачи к объему теплообмен
ника за счет высоких скоростей теплоносителей, а также



турбулизации потоков гофрированными поверхностями пластин и 
низкого термического сопротивления стенок пластин.

Эти теплообменники изготавливаются в виде модулей, из 
которых может быть собран теплообменйик с площадью поверх
ности теплопередачи, необходимой для осуществления техноло
гического процесса.

К недостаткам относятся сложность изготовления, в о зм о ж 
ность забивания поверхностей пластин взвешенными в жидкости 
твердыми частицами.

Т е п л о о б м е н н и к и  с р е б р и с т ы м и  п о в е р х н о 
с т я м и  т е п л о о б м е н а  позволяют увеличить площадь по
верхности теплопередачи со стороны теплоносителя с низким 
коэффициентом теплоотдачи.

Для оребрения поверхности используют стальные круглые 
или прямоугольные шайбы, которые приваривают в основном 
к трубам. В трубчатых теплообменниках применяют попереч
ные или продольные ребра.

Р и с .  11.10. П л а с ти н ч а ты й  те п л о о б м е н н и к  ( а )  и п ри н ц и и  е г о  д е й с т в и я  ( б ) :  
/  —  верхний несущий брус; 2 —  неподвижная плита; 3 —  пластина; 4 —  подвиж ная 
плита; 5 — нижний несущий брус;  6 — направляющая стяжн ая шпилька; 7 — стойка
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Примером оребренного теп
лообменника служит калори
фер, используемый для нагре
ва воздуха греющим насы
щенным водяным паром. На 
рис. 11.12 показана секция 
парового калорифера. Пар 
поступает в трубы, где кон
денсируется, отдавая тепло
ту воздуху, который омыва
ет пластины калорифера. К о 
эффициент теплоотдачи со 
стороны насыщенного водяно
го пара к стенке трубы а\ =  

=  12 000 В т / ( м 2*гр а д ) , а от стенки к воздуху аг =  12-f-50 В т /  
(м2*град). Оребрение внешней поверхности труб значительно 
увеличивает количество переданной теплоты от пара к воз
духу.

В т е п л о о б м е н н ы х  а п п а р а т а х  с р у б а ш к а м и  
( а в т о к л а в а х )  передача теплоты от теплоносителя к стенкам 
аппарата происходит при омывании внешних стенок корпуса 
теплоносителем. На рис. 11.13 представлен аппарат с рубашкой, 
которая приварена к стенкам аппарата. В пространстве между 
рубашкой и корпусом циркулирует теплоноситель, который о б о 
гревает среду, находящуюся в аппарате. Иногда вместо сплош
ной рубашки к корпусу аппарата приваривается змеевик. На 
рис. 11.14 показаны варианты приваренных к корпусу аппарата 
змеевиков.

Регенеративные теплообменники состоят из двух секций, в 
одной из которых теплота передается от теплоносителя проме
жуточному материалу, в другой —  от промежуточного материала 
технологическому газу. Примером регенеративной теплообменной 
установки является установка непрерывного действия с циркули
рующим зернистым материалом (рис. 11.15), который выполняет 
функцию переносчика теплоты от горячих топочных газов к

t

Р ис. 11.11. П ринцип дей ствия  к ор обч а то
го  конденсатора

/  —  коробка; 2 — труба ;  3  — ребра
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холодным технологическим. Установка состоит из двух тепло
обменников, каждый из которых представляет собой шахту с дви
жущимся сверху вних сплошным потоком зернистого материала. 
В нижней части каждого теплообменника имеется газораспреде
лительное устройство для равномерного распределения газового 
потока по сечению теплообменника. Выгрузка зернистого мате
риала из теплообменника происходит непрерывно с помощ ью 
шлюзового затвора. Охлажденный зернистый материал из второ
го теплообменника поступает в пневмотранспортную линию, по 
которой воздухом подается в бункер —  сепаратор, где частицы 
осаждаются и вновь поступают в первый теплообменник.

Смесительные теплообменники бывают мокрого и су хого  ти
пов. Теплота в них передается от одного теплоносителя к д ру
гому при их смешении.

М о к р ы й  п р я м о т о ч н ы й  к о н д е н с а т о р  (рис. 11.6) 
предназначен для конденсации пара водой. Охлаж дающ ая вода 
вводится в конденсатор через сопла. Распыление воды значи
тельно увеличивает площадь поверхности теплообмена между

Гав

Рис. П . 13. А ппарат с  рубаш кой: 
/ —  корпус; 2 рубашка

Рис. 11.14. Варианты при
варных змеевиков

лирую щ им зернистым м атер и 
алом :
1 , 2  —  теплообменники; 3  —  ш л ю з о 
вой затвор ;  4 — газодувка ;  5 — 
пневмотранспортная линия; 6  — 
распределитель газа; 7 —  с е п а р а 
тор
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паром и водой. При взаимодейст
вии капелек воды с паром пар 
конденсируется. Конденсат, вода 
и несконденсировавшиеся газы 
откачиваются из конденсатора 
мокровоздушным насосом. Тепло
вой баланс процесса выражается 
уравнением

Di -)- Westo n =  (D -|- W)cetB.K, (11.19) 

откуда

w  =  ~ ~ i r ~ T T '  ’ (11-2° )^вхгв.к ‘ в.н/

тор :
/  —  корпус; 2 —  крышка; 3  —  распыли- 
ва ю щ е е  сопло; 4 —  мокровоздушный 
н асос ;  5 —  штуцер

где D —  количество конденсирующ егося 
пара, к г /ч ; i —  энтальпия конденсирую щ е
гося пара, к Д ж /к г ; W —  расход ох л аж 
даю щ ей воды, к г /ч ; с в —  теплоемкость 
воды, к Д ж /(к г * г р а д ) ;  tBH и f B.K —  с о о т 
ветственно начальная и конечная тем пера
туры воды, °С .

Считают, что 1 кг воды содер
жит 0,000025 кг воздуха и на 

1 кг конденсирующегося пара в конденсатор проникает через 
неплотности в среднем 0,01 кг воздуха.

Количество воздуха (в к г /ч ) ,  отсасываемого из конденсатора 
смешения,

V* =  288GB(273 +  U)/fh, (11.21)

а его объем (в м3)
Ув =  288QB(273 +  / в ) /р . ,  (11.22)

где 288 —  газовая  постоянн ая  для воздуха, Д ж / ( к г - ° С ) ;  ( в —  температура 
о тса сы в а ем ого  из кон денсатора воздуха , “ С ; рг =  р — р „ —  парциальное давление 
возд у ха  в конденсаторе, Н /м 2 (р „ — парциальное давление пара в отсасы ваемом  
в озд у хе , которое принимается равным давлению насы щ енного пара при тем 
п ер атур е  t в).

Температура воздуха принимается равной температуре ох 
лаж даю щ ей воды на выходе из конденсатора: tB =  ta.к.

В п р о т и в о т о ч н о м  с у х о м  к о н д е н с а т о р е  с м е 
ш е н и я  (рис. 11.17) взаимодействие пара и охлаждающей 
воды происходит в противотоке. Охлаждающая вода поступает 
на верхнюю перфорированную тарелку конденсатора, а пар — 
под нижнюю тарелку. Вода протекает с тарелки на тарелку в ви
де тонких струй через отверстия и борта. Взаимодействие пара 
с жидкостью происходит в межтарельчатом объеме конденсатора. 
Образовавш ийся в результате конденсации пара конденсат вме
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Воздухсте с водой выводится через б а 
рометрическую трубу, конец кото
рой опущен в колодец, а воздух 
отсасывается через ловушку ва- 
куум-насосом.

Процесс конденсации в б а р о 
метрических конденсаторах про
текает под вакуумом. Обычно 
абсолютное давление в них с о с 
тавляет 0,01— 0,02 МПа.

Для уравновешивания разно
сти давлений в барометрическом 
конденсаторе и атмосферного слу
жит столб жидкости, находящей
ся в барометрической трубе. В ы 
сота (в м) барометрической 
трубы

Я тр =  й, +  йд +  0,5, (11.23)
где /г3 — вы сота столба ж идкости, у р а в 
новеш иваю щ его разность давлений в кон 
денсаторе и атм осф ерного, м; h , =
=  103,3 В (здесь  В —  разреж ение в кон 
денсаторе, М П а ); h д — высота стол ба  
ж идкости, необходим ая для создан и я  
динамического напора, который о б е сп е 
чивает движ ение ж идкости в тр убе ; /гд=
=  (v2/2g)(2,5 +  XHrr/d) (здесь v —  с к о 
рость движ ения ж идкости по трубе, при
нимается равной 1— 2 м /с ; X — к оэф ф и 
циент гидравлического сопротивления;
, _  /  0 ,0 0 4 ( 0 +  W)

ЗбООя'о--------------ДИаМе?Р ТРУ<5Ы'
м; D и W —  количества пара и воды , поступаю щ их в кон денсатор , к г /ч ) ;  0,5 —  
высота (в м ), предотвращ аю щ ая заливание водой ш туцера для ввода пара.

Размеры барометрического конденсатора зависят от диаметра 
барометрической трубы и определяются по соответствующ им 
справочным материалам.

Для выбора вакуум-насоса необходимо знать количество воз 
духа, содержащееся в паре и воде, количество воздуха, подса
сываемое в конденсатор и коммуникации через неплотности 
упл(. тнений.

Расход воздуха рассчитывается по уравнениям (11.21) и 
( 11.22 ) .

Температура воздуха

Рис. 11.17. Барометрический кон- 
денсатор :
/  корпус; 2 —  тарелка; 3 —  бар о м е т 
рическая труба; 4 - колодец; 5 - -  л о 
вушка

tb — в̂.н +  0,1 ( /в.к — /в.н) “I” 4.
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При выборе конструкции теплообменного аппарата следует 
исходить из следующего: аппарат должен соответствовать тех
нологическому процессу, быть высокоэффективным (производи
тельным), экономичным и надежным в работе, иметь низкую 
металлоемкость; материал теплообменника должен быть корро- 
зиестойким в рабочих средах.

Высокие значения коэффициентов теплопередачи достигают
ся, когда теплоносители движутся через теплообменник с боль
шими скоростями. Для достижения высокого коэффициента теп
лопередачи поверхность теплообмена должна быть чистой. При 
увеличении скорости одного из теплоносителей коэффициент теп
лопередачи заметно повышается лишь в том случае, если коэффи
циент теплоотдачи со стороны другого теплоносителя достаточно 
высок, а термические сопротивления стенки и загрязнений невели
ки. Так, если коэффициент теплоотдачи в межтрубчатом простран
стве значительно ниже, чем в трубах, то возрастание скорости 
теплоносителя в трубах почти не влияет на величину коэффициента 
теплопередачи; в этом случае следует увеличить коэффициент теп
лоотдачи в межтрубчатом пространстве, например путем установ
ки в нем перегородок.

При решении вопроса о том, какой из теплоносителей про
пускать по трубам, какой —  с наружной стороны труб, надо 
придерживаться следующих правил:

для достижения большего коэффициента теплопередачи теп
лоноситель с меньшим коэффициентом теплоотдачи следует про
пускать по трубам;

теплоноситель, оказывающий коррозионное действие на аппа
ратуру, целесообразно пропускать по трубам, так как в этом слу
чае применение антикоррозийного материала необходимо только 
для труб, решеток и камер, кожух же может быть сделан из 
обы чного  материала;

для уменьшения потерь теплоты теплоноситель с высокой 
температурой целесообразно пропускать по трубам;

теплоноситель, из которого выделяются осадки, рекомендует
ся пропускать с той стороны поверхности теплообмена, которую 
легче очищать;

теплоноситель с высоким давлением следует направлять в 
трубчатое пространство, чтобы корпус теплообменника не нахо
дился под давлением.

Конструкция теплообменника выбирается на основании тех
нико-экономического расчета. При этом сопоставляются капи
тальные затраты на изготовление и годовые эксплуатационные 
расходы. В ряде случаев идут на увеличение капитальных 
затрат, если они быстро окупаются за счет экономии на эксплуа
тационных затратах.

11.6. ПО Д БО Р  ТЕПЛООБМЕННИКОВ
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Рис. 11.18. К соста в л е
нию м атериального б а 
ланса

Когда проектируется теплообменник для 
определенного технологического процесса, 
задача расчета заключается в определении 
площади его теплообменной поверхности и 
габаритных размеров аппарата.

Расчет начинается с составления тепло
вого баланса теплообменника, из которого 
определяется количество переданной теп
лоты. Например, тепловой баланс для на
грева теплоносителя от температуры tH 
до температуры /к насыщенным водяным 
паром (рис. 11.18) запишется так:

Gctn -j- Di"  =  Gctu -(- Di' -|- Q„;
Q =  Gc(tK -  /») +  Q„ =  D (i"  -  I') +  Q„.
Расход  греющего пара D =  Q/(i" — i').
Коэффициент теплопередачи определяют 

по формуле (10.47), а входящие в эту формулу коэффициенты 
теплоотдачи а\ и а% — по соответствующим критериальным урав
нениям (см. главу 10).

Средняя движущая сила рассчитывается по формулам (10.53) 
и (10.54).

Площадь поверхности теплопередачи определяется по о сн ов 
ному уравнению теплопередачи (10.3).

Количество труб в теплообменнике п =  4F /  (nd%l), где —  
внешний диаметр трубки; I —  длина трубки, м. Если количество 
труб определяется по массовому расходу и скорости теплоноси
теля в трубах, то по этому уравнению рассчитывается длина 
труб.

Трубки в трубной решетке в кожухотрубчатом теплообменни
ке размещаются в шахматном порядке либо по концентрическим 
окружностям.

Диаметр кожухотрубчатого теплообменника определяется по 
уравнению (11.16).

Гидравлическое сопротивление теплообменника (в Н /м 2 или 
Па) определяется по формуле Дарси-Вейсбаха

Д р =  (U/d +  U V  р/2,
где А,—  коэффициент трения; I —  длина трубы , м; d —  диам етр трубы , м;

—  сумма коэффициентов местных сопротивлений; v —  ск ор ость  среды , м /с ;  
р —  плотность среды, к г /м 3.

Значения коэффициентов местных сопротивлений приведены 
ниже.

Участок теплообменника

В ходная или вы ходн ая камера (удар  и 1,5 
поворот)
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П ов ор от  (1 80°) м еж ду ходами или сек- 2,5 
циями
В х од  в трубы  и вы ход из них 1
В х од  в м еж трубчатое п ростран ство и выход 1,5 
из него
П ов ор от  в U -образны х тр у ба х  0,5
П ов ор от  (180°) через перегородку в меж - 1,5 
тр убча том  пространстве .
П ов ор от  (180°) через калач 2
П оперечное движ ение в меж трубчатом  3 i/R e 0,2 
п ространстве (i —  количество рядов труб)
К руглы е змеевики (п —  количество вит- 0,5п 
ков)

Для выяснения пригодности имеющегося теплообменника 
для определенного технологического процесса производят пове
рочный расчет. Исходными данными для него являются извест
ная площадь поверхности теплообмена F, габаритные размеры, 
заданная по технологическим условиям тепловая нагрузка Q, 
температурные условия, скорости движения и физические пара
метры теплоносителей. Расчет включает определение термическо
го сопротивления при фактических условиях теплообмена и 
заданной тепловой нагрузке; определение требующейся средней 
разности температур Д/тр; определение располагаемой средней 
разности температур Д/р; определение запаса производительности 
аппарата.

Требую щ аяся средняя разность температур (движущая сила) 
определяется по заданной тепловой нагрузке и площади поверх
ности теплопередачи: Д/тр == Q/{KF).

Располагаемая средняя разность температур находится по 
формуле (10.53) исходя из значений температур теплоносителей, 
определяемых по технологическим требованиям.

Отношение располагаемой средней разности температур к 
требующейся называется коэффициентом запаса производитель
ности теплообменника: х  =  Л/р/Л/гр.

Требую щ ую ся среднюю разность температур обычно находят 
для среднеэксплуатационных условий работы теплообменника с 
учетом коэффициента использования поверхности теплопередачи.

Вопросы для самопроверки

1. Какие м етоды  нагревания применяю тся в пищевых производствах? Дайте 
их краткую  характеристику.

2. Из какого уравнения определяется  р асход  теплоносителя для нагревания?
3. Какие сп особ ы  нагревания насыщ енным водяным паром применяются в 

пищ евы х п р ои зводствах? К огда м ож н о применять нагревание остры м  паром? 
К ак определить р асход  грею щ его пара?

4. В каких случаях применяется нагревание топочными газами? Какие недо
статки присущ и нагреванию  топочными газами?

5. Какие сп особ ы  нагревания электрическим током применяют в пищевых 
п р ои зводствах? Д ай те  краткую  характеристику этим сп особам  нагревания.

6. Д ля  каких целей применяется испарение в пищевой технологии? Как 
определяется  р а сход  теплоты  на испарение?
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7. Какие хладагенты  использую тся для охлаж дени я газов, паров и ж и д к о 
стей? Как определяется р асход  охлаж даю щ ей  воды ?

8. При каких условиях происходит конденсация паров и газов? Какие р а з 
личаю т виды конденсации?

9. В каких аппаратах осущ ествляется  поверхн остная конденсация? О т чего  
зависит расход охлаж даю щ ей  воды ?

10. Чем различаю тся мокрые и сухие кон денсаторы ?
11. Как классиф ицирую тся теплообменники по принципу действия?
12. На какие типы делятся рекуперативные теплообменники в зави си м ости  

от  конструкции?
13. Как устроен одноходовы й кож ухотрубчаты й  теплообменник?
14. За счет чего дости гается  интенсификация в м ногоходовы х к о ж у х о 

трубчаты х теплообменниках?
15. Какие достои н ства  и недостатки присущ и кож ухотрубчаты м  те п л о о б 

менникам?
16. Какой из теплоносителей пропускаю т по тр уба м , а какой —  в м е ж тр у б 

чатом пространстве?
17. В каких случаях применяют теплообменники типа «тр уба  в т р у б е » ?  

Какие достоинства и недостатки присущи этим теплообм енникам ?
18. Как устроен спиральный теплообменник? Какими достоинствам и и не

достатками он обладает?
19. Как устроен пластинчатый теплообменник? Какие достои нства и н ед о 

статки присущи пластинчатым теплообменникам?
20. В каких случаях применяют теплообменники с  ребристыми п ов ер х н ос

тями теплообмена?
21. Приведите примеры регенеративных теплообменников.
22. Какие теплообменники по принципу действия отн ося тся  к см есительны м ?
23. Как устроен и работает мокрый прямоточны й кон денсатор? О т чего  за в и 

сят р асход  охлаж даю щ ей  воды и объем  воздуха , о т са сы ва ем ого  из кон ден сатора?
24. Как устроен и работает противоточны й сухой  конденсатор см еш ени я?
25. От каких величин зависит вы сота баром етрической  тр убы ? В чем ее 

назначение?
26. Из чего и сходят при вы боре конструкции теплообменны х ап п ар атов?
27. В чем заклю чается конструктивный расчет теплообм енника?
28. Чем различаю тся конструктивный и поверочны й расчеты теп л ооб м ен 

ников?

Задача 11.1
Определить площ адь поверхности од н ох од ов ого  теплообменника, к ол и чество 

тр уб  и их длину для нагревания 9 т /ч  10 % -н о г о  эти л ов ого  спирта от  20 д о  45  °С  
водой, протекающ ей в м еж трубчатом  пространстве, котор ая  охл аж дается  от  80 
до 45 °С . С корость  эти лового  спирта в тр уба х  0,5 м /с .  Д и ам етр  труб 2 5 X 2 ,5  мм. 
Коэффициент теплоотдачи от воды к стенкам тр у б  ai =  800 В т / ( м 2- г р а д ) ; т е р 
мическое тепловое сопротивление загрязнений стенок  с обеих  стор он  
0,00067 м ^ т 'р а д /В т ; средняя тем пература поверхности  стенки со  стороны  сп и р 
та 43 °С .

Находим количество труб в теплообменнике из м а ссов ого  расход а  спирта : 

М 9000 _  . f i o ,
"  fv р 3600 • 0,785 • 0 ,022- 0 ,5 -9 8 0  ’ ’

где /  =  0 ,785dBH— площ адь поперечного сечения тр у бы ; р =  980 к г /м 3 — п л от
ность спирта.

Принимаем 16 труб.
Количество переданной теплоты

Q =  ^ - М = | ^ 3 0 7 8 (4 5 - 2 0 )  =  192 400 Вт,
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где с р =  3078 Д ж / ( к г - г р а д ) — теплоемкость спирта при средней температуре 
( 4 5 +  2 0 ) /2  =  32,5 °С .

К р и тер и й -Р ей н ол ьдса  для спирта Re =  vdp/\i =  0 ,5 -0 ,0 2 -9 8 0 /(2 ,1  • 10_ 3 ) =  
=  4666,5 (здесь  ц =  2 ,1 -1 0 ~ 3 П а -с  —  вязкость раствора спирта при 32,5 °С ) . 

Д ля расчета коэф ф ициента теплоотдачи используем уравнение (1 0 .3 5 ):

Nu =  0,021 -4666,5м - 12,430'43 =  53,45;

Рг =  с рц Д  =  3078-2 ,1  • 1 0 -3/0 ,5 2  =  12,43;

а 2 =  Ш Х /d =  5 3 ,4 5 -0 ,5 2 /0 ,0 2  =  1390 В т / ( м 2-гр а д ).

К оэф ф ициент теплопередачи

1 1k =
1 /а , + 6 Д ст+ 2 г + 1 / а 2 1 /8 0 0  +  0 ,0 025 /46 ,5  +  1 /1 5 0 0  +  1 /1 3 9 0  

=  372 В т / ( м 2-г р а д ),

где Аст =  46,5 В т / ( м - г р а д )  — теплопроводность стенки. 
С редняя р азн ость  тем ператур  теплоносителей

д< _  (80 4 5 )— (45 — 2 0 )—  _  2д ?6  оС
ср 2,3 lg[ (80—  4 5 )/(4 5  — 20)]

Площ адь поверхности теплообмена F =  Q/(kAtc?) =  1 9 2 400 /(3 72 -2 9 ,76 ) =  
=  17,38 м2.

Длина тр уб  определяется  по уравнению (1 1 .1 8 ): / =  1 7 ,3 8 /(1 6 -3 ,1 4 -0 ,0 2 2 5 ) =  
=  15,36 м. Д ля обеспечен ия  такой длины труб соединяю т последовательно 4 теп 
лообменника с  длиной тр у б  4 м.

З апас площ ади поверхности  теплообмена q> =  (4 -4 — 15,36)/15,36 =  4,16 % .

Задача 11.2
О пределить п л ощ адь поверхности  теплопередачи и длину труб спирального 

теплообменника для подогрева 5 т /ч  10 % -н о г о  раствора  NaOH от температуры  
/ и.р =  20 °С  д о  тем пературы  tK,р =  80 °С  конденсатом водяного пара в количестве 
D — 4 т /ч .  Н ачальная тем пература конденсата tH =  104 °С .

Р а сх од  теплоты  на нагревание Q =  5 0 0 0 /3 6 0 0 -3 8 6 0 -(8 0  — 2 0 ) =  321667 Вт 
[где 3860 Д ж /(к г - г р а д )  — теплоем кость р а ств ор а ].

Конечная тем пература конденсата определится из уравнения Q =  
=  £ ) /3 6 0 0 с в( 104 — / к); 321667 =  4 0 0 0 /3 6 0 0 -4 190( 104 — /„), откуда / К= 3 4 , 9 ° С .  

С редняя дви ж ущ ая  сила определяется по ф ормуле (10 .53 ):

104 -► 34,9 14,9 +  24 
80 -ч— 20 Л<сР = --------g-------- = 1 9 ,4 5  С.

С редняя тем пература раствора / ср р =  (20 +  8 0 ) /2  =  50 °С.
С редняя тем пература конденсата / срк=  (104 +  3 4 ,9 )/2  =  69,45 °С . 
О пределяем  п л ощ адь поперечного сечения каналов (принимаем м ассовую  

ск ор ость  конденсата М к— 1000 к г / ( м 2- с ) :

S' =  Ж Ж = 0'0011 “ 2-
П олагая ш ирину канала 6 =  6 мм, находим ширину спирали f i = S i / 6  =

=  0 ,0 0 1 1 /0 ,0 0 6  =  0 ,185 м. Примем р абочую  ширину спирали В =  0,2 м.
Уточняем размер площ ади поперечного сечения каналов и м ассовую  ск о 

р ость  конденсата: Si =  0 ,2 -0 ,0 0 6  =  0,0012 м2; М к =  4 0 0 0 / (3600-0 ,0012) =  
=  926 к г / (м 2 - с ) .

Д ля  р аствора  принимаем канал та к ого  ж е сечения. Тогда м ассовая  скорость  
р аствора  Л12 =  5 0 0 0 /(3 6 0 0 -0 ,0 0 1 2 )=  1157,4 к г / (м 2- с ) .

Эквивалентный диаметр канала d ,KB=  4S /(2B ) =  4Bb/(2B) =  2 ft =  2 -0 ,00 06  =
= 0,012 м.
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1 Д ля расчета коэффициента теплоотдачи со  стороны  конденсата вод я н ого  
(iapa стенке и от  стенки раствору воспол ьзуем ся  ф ормулой (1 0 .3 5 ). К он ден сат 
1̂ ри / ср =  69,45 °С  имеет следую щ ие св ой ств а : Д.к =  0,667 В т / ( м - г р а д ) ;  с к =  
=  4190 Д ж /( к г - г р а д ) ; ц к = 0 ,4 2 - 1 0 _3 П а -с . Т огда :

Re =  9 2 6 -0 ,0 1 2 /(0 ,4 2 -10~3) =  26457;

Рг =  0 ,4 2 -10^3- 4 1 9 0 /0 ,6 6 7  =  2,638;

Nu =  0,021 • 264570,8 • 2 .6380,43 =  110; 

а , =  11 0-0 ,667 /0 ,01 2  =  6112 В т / ( м 2-г р а д ).

Определяем критерии подобия для р аствора  (Хр =  0,58 В т / ( м - г р а д ) ;  
ц =  1 ,3 5 -10~3 П а -с  при 50 °С ) :

Re =  1157,4 ■ 0 ,0 1 2 /(1 ,3 5 -1 0 “ 3) =  10288;

Рг = 1 ,3 5 -  И )-3 -3 8 6 0 /0 ,5 8  =  8,98; 

а 2 =  8 7 ,5 -0 ,5 8 /0 ,0 1 2  =  4229 В т / ( м 2-г р а д ) .

При толщ ине стальной стенки канала 6 =  5 мм при ее теп л оп р оводн ости  
А,ст =  45,6 В т /( м -г р а д )  и тепловых сопротивлениях загрязнений с о  стор он ы  кон
денсата гз к=  0,00008 м2-г р а д /В т  и со  стороны  раствора лз р=  0,00029 м • г р а д /В т  
коэффициент теплопередачи

К==  1 /6112 +  0 ,0 0 0 0 8 + 1 /4 5 ,6  +  0 ,0 0 0 2 9 + 1 /4 2 2 9  =  1280 B t / ( “ 2 ' гРа д ) ■
П лощ адь поверхности  теплопередачи F =  3 2 1 6 6 7 /(1 2 8 0 -1 9 ,4 5 )=  12,9 м2.
Р абочая  длина спирали L =  F / Q B ) =  1 2 ,9 / ( 2 - 0 ,2 ) =  32,3 м.

Г л а в а  12. ВЫПАРИВАНИЕ

12.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Выпариванием называется процесс концентрирования р аство
ров твердых нелетучих или малолетучих веществ путем испаре
ния летучего растворителя и отвода образовавшихся паров.

Выпаривание в промышленности обычно проводится при ки
пении раствора.

При выпаривании растворов твердых веществ в ряде пище
вых производств достигают насыщения раствора; при дальней
шем удалении растворителя из такого раствора происходит крис
таллизация, в результате которой выделяется растворенное ве
щество.

Выпаривание применяется для повышения концентрации раз
бавленных растворов или выделения из них растворенного вещ е
ства путем кристаллизации.

Процесс выпаривания широко используется в сахарном и кон
сервном производствах для концентрирования сахарных и том ат
ных соков, молока и др.

В пищевой технологии выпаривают, как правило, водные 
растворы.

Выпаривание проводят в выпарных аппаратах.

175



Процесс выпаривания может проводиться непрерывно и пе
риодически. Аппараты периодического действия используются в 
основном в производствах малого масштаба.

В крупнотоннажных производствах применяются непрерыв
нодействующие выпарные установки, площадь поверхности на
грева которых достигает 6000— 10 000 м2. При таких поверхнос
тях нагрева решающим фактором, который определяет экономич
ность установки, является расход греющего пара и воды.

Выпаривание осуществляется как под вакуумом, так и при 
атмосферном и избыточном давлениях.

При в ы п а р и в а н и и  п о д  в а к у у м о м  в аппарате созда
ется вакуум путем конденсации вторичного (сокового) пара в 
специальном конденсаторе и отсасывания из него неконденси- 
рующ ихся газов с помощью вакуум-насоса.

Выпаривание под вакуумом позволяет снизить температуру 
кипения раствора, что особенно важно при выпаривании пище
вых растворов, которые особенно чувствительны к высоким тем
пературам. Применение вакуума позволяет увеличить движу
щ ую силу теплопередачи и, как следствие, уменьшить площадь 
поверхности выпарных аппаратов, а следовательно, их материа
лоемкость.

При в ы п а р и в а н и и  р а с т в о р а  п о д  а т м о с ф е р н ы м  
д а в л е н и е м  образующийся вторичный пар сбрасывается в 
атмосферу. При в ы п а р и в а н и и  п о д  п о в ы ш е н н ы м  д а в 
л е н и е м  вторичный пар может быть использован как нагреваю
щий агент в подогревателях, для отопления теплиц и т. п. Выпа
ривание под давлением связано с повышением температуры ки
пения раствора, поэтому применение данного способа в пищевой 
технологии ограничено свойствами растворов и температурой 
теплоносителя.

12.2. Ф ИЗИКО-ХИМ ИЧЕСКИЕ О СНО ВЫ  ВЫПАРИВАНИЯ

В процессе выпаривания увеличивается концентрация раство
ра и, как следствие, изменяются его теплофизические свойства.

Рассмотрим некоторые свойства растворов, представляющих 
особы й интерес для расчета, конструирования и эксплуатации 
выпарных установок.

Температурная депрессия —  разность между температурами 
кипения раствора и растворителя Гр— Т =  At. Из теории рас
творов  известно, что при одной и той же температуре Т давление 
паров над чистым растворителем р больше, чем давление паров 
над раствором рр, и соответственно при одном и том же давлении 
температура кипения чистого растворителя ниже температуры 
кипения раствора.

Температурная депрессия зависит от свойств растворенного
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йещества и растворителя; она повышается с увеличением кон
центрации раствора и давления. Определяется температурная 
де«рессия экспериментальным путем.

Если известна температурная депрессия при атмосферном 
давлении Л?,- депрессию при других давлениях можно определить 
по приближенной формуле Тищенко:

Д ( =  1 6 , 2 Г 7 г Д ? ,  ( 1 2 . 1 )

где Г2 и г —  соответственн о абсолю тн ая  тем пература кипения (в  К ) и теплота 
испарения (в Д ж /к г )  для воды при данном  давлении,

или
Д< =  ш ,

где k =  16,2Т2/г.

Значения k в зависимости от давления приведены ниже.

I

А бсолю тное давление, кПа 6,0 8,0 10,0 15,0 20,0 30,0
к 0,64 0,665 0,69 0,73 0,76 0,81

А бсолю тное давление, кПа 40,0 50,0 60,0 80,0 100 150
к 0,85 0,88 0,91 0,95 1,0 1,07

Теплоемкость растворов является функцией температуры и 
концентрации растворенного вещества. Для большинства раство
ров теплоемкость не имеет аддитивных свойств и не может быть 
вычислена по теплоемкости растворенных веществ и растворите
лей. Отклонение от свойств аддитивности тем больше, чем боль
ше концентрация растворенного вещества.

Для выполнения расчетов необходимо пользоваться опытны
ми данными, которые в виде графиков и таблиц помещены в 
справочниках физико-химических величин.

Теплота растворения зависит от природы растворяемого ве
щества и растворителя, а также от концентрации раствора. 
При растворении твердых веществ во многих случаях разруш а
ется кристаллическая решетка, что требует затраты энергии, при 
этом наблюдается охлаждение раствора. Если же растворяемое 
вещество вступает в химическое взаимодействие с растворите
лем, образуя гидраты, то выделяется теплота. Теплота растворе
ния, таким образом, представляет собой сумму теплот плавления 
и химического взаимодействия.

Вещества, легко образующие гидраты, имеют положительные 
теплоты растворения; вещества, не образующие гидратов, имеют 
отрицательные теплоты растворения в воде.

Интегральной теплотой растворения q называют количество 
теплоты, поглощающейся или выделяющейся при растворении 
1 кг твердого вещества (или раствора, в котором содержится 
1 кг твердого вещества) в большом количестве растворителя.
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Если известны интегральная теплота растворения q 1 рас
твора с концентрацией х\ и интегральная теплота растворения q 2 
раствора с концентрацией х 2, на основании закона Гесса, кото
рый устанавливает, что тепловой эффект процесса зависит толь
ко от начального и конечного состояния системы, но не зависит 
от пути, по которому протекает процесс, можно записать

A q = q 2 — qi. (12.2)

Тепловой эффект положителен при разбавлении раствора от 
концентрации х 2 до  х\ и отрицателен при концентрировании 
раствора от концентрации х\ до  х 2.

При выпаривании пищевых растворов теплота растворения 
мала и может не учитываться при расчете выпарных установок.

12.3. С П О С О Б Ы  ВЫПАРИВАНИЯ

В пищевых производствах применяют однократное выпари
вание, которое проводится непрерывным способом или периоди
ческим, многократное выпаривание, проводимое непрерывно, 
и выпаривание с использованием теплового насоса.

Все указанные процессы проводят как под давлением, так и 
под вакуумом в зависимости от параметров теплоносителя и 
свойств выпариваемых растворов.

В качестве теплоносителя обычно используют насыщенный 
водяной пар. В редких случаях используют электрический о б о 
грев, а также нагревание промежуточными теплоносителями 
(перегретой водой, дифенильной смесью, маслом).

Нагревание выпариваемого раствора производится в боль
шинстве случаев путем передачи теплоты от теплоносителя через 
стенку, разделяющую их.

Однократное выпаривание проводится в установке, показан
ной на рис. 12.1. Такие установки применяются в малотоннаж
ных производствах. Однократное выпаривание может проводиться 
непрерывно или периодически. Образующийся при выпаривании 
вторичный пар в этих установках не используется, а конденси
руется в конденсаторе.

Основными аппаратами установки являются выпарной аппа
рат, подогреватель, барометрический конденсатор и насосы.

Выпарной аппарат состоит из верхней части —  сепаратора 
и нижней —  греющей камеры, которая представляет собой кожу
хотрубчатый теплообменник. В трубчатом пространстве находит
ся кипящий раствор, а в межтрубчатое подается греющий пар. 
В сепараторе с отбойниками происходит отделение капелек от 
вторичного пара, которые затем конденсируются. Конденсат 
вместе с охлаждающей водой удаляется через барометрическую 
трубу  в колодец. Концентрированный раствор с заданной кон-
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К вакуум-насосу

Рис. 12.1. Установка однократного выпаривания непреры вного действия:
/ ,  8 — насосы; 2 -  расходомер; 3  —  теплообменник; 4 - выпарной аппарат;  5 — б а р о 
метрический конденсатор; 6 •- ловушка; 7 — барометрическая труба

центрацией хк непрерывно откачивается из нижней части выпар
ного аппарата в хранилище готового продукта.

Материальный баланс однократного выпаривания (рис. 12.2) 
выражается двумя уравнениями: 

по всему веществу
GH =  G*-\-W  (12.3)

и по растворенному твердому веществу
G„x„ — Gk-Kk, (12.4)

где G „ — количество поступаю щ его раствора , к г /ч ; О к— количество упаренн ого 
р аствора , к г /ч ; W —  количество выпариваемой воды, к г /ч ; и х , —  со о т в е т ст 
венно начальная и конечная концентрации раствора , мае. % .

Из сопоставления уравнений (12.3) и (12.4) найдем количе
ство выпаренной воды при изменении концентрации раствора 
от j c ,i до хк или конечную концентрацию раствора, если коли
чество выпаренной воды задано технологическим регламентом:

W  =  G * ( l - * „ / * « ) ;  (12.5)
хк =  G„xH/ (G„—  W ).  (12.6)

Тепловой баланс однократного выпаривания согласно схеме 
тепловых потоков, показанных на рис. 12.2, выразится уравне
нием

G„c„ /. +  Di" =  GkCk/k +  Wi +  Di' +  Q„. (12.7)

Заменив в последнем равенстве GH на GK+ № ,  имеем
G,cM  +  WcJ* +  D i"  =  GkCk/k +  Wi +  Di' +  Qn, (12.8)
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где t„ и / „ — соответственно начальная и ко
нечная температуры  раствора, °С ; D —  расход 
грею щ его пара, к г /ч ; i"  —  энтальпии соот 
ветственно вторичного пара, конденсата и грею 
щ его пара, к Д ж /к г ; Q„ —  потери теплоты в 
ок р у ж аю щ ую  среду, к Д ж /ч .

Из уравнения (12.8) находят расход 
греющего пара

D =  Gk CJr Z . r - +  +

+  И г Г -  (12.9)

Из равенства (12.9) следует, что 
расход пара определяется тремя сла
гаемыми правой части: расходом пара 
на изменение энтальпии выпариваемого 
раствора, расходом пара на собственно 
выпаривание растворителя и расходом 
пара на компенсацию потерь теплоты 
в окруж аю щ ую  среду.

Расчеты показывают, что расход 
пара на выпаривание определяется вто
рым слагаемым в уравнении (12.9). 
Первое и третье слагаемые невелики по 
сравнению со вторым, следовательно,

( 12 . 10 )

Надо иметь в виду, что i — сн/н » i" — i'. Отсюда следует, что 
для испарения 1 кг воды требуется затратить 1,1 — 1,2 кг насыщен
ного водяного пара.

Площадь поверхности теплопередачи выпарного аппарата 
определяют из основного уравнения теплопередачи F  =  Q/(kAt), 
где At —  полезная разность температур конденсации греющего 
насыщенного водяного пара и кипящего раствора.

Полезная разность температур определяется по общей раз
ности температур и температурным депрессиям.

Общей разностью температур называется разность между 
температурой греющего пара, подаваемого в греющую камеру 
выпарного аппарата, и температурой вторичного пара в конце 
паропровода, отводящего пар из выпарного аппарата (или на 
входе в конденсатор, если такой имеется):

Ato6iu == trp /конд, (12.11)

где <гр— тем пература грею щ его пара, °С ; / ко„д— температура вторичного пара в 
конце отв од я щ его  паропровода или на входе в конденсатор, °С .

Рис. 12.2. К составлению  
м атериального и теплового 
бал ан сов  одн ок ра тн ого  вы па
ривания
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Полезная разность температур
Д/ =  Д/общ 2  А,

где 2 Л —  сумма потерь общ ей  разности  температур (деп р есси й ), °С .

2  Д  —  Д< ~t~ Д г .с  Д г ,

( 12. 12)

(12.13)
где Д г.с— гидростатическая потеря разности тем ператур  —  депрессия (п р ед ста в 
ляет собой  разность м еж ду температурами кипения р аствора  посередине гр ею 
щ их труб в выпарном аппарате и на п ов ер х н ости ); Дг — гидродинам ическая 
потеря разности температур (учиты вает сниж ение тем пературы  вторичн ого пара 
на входе в барометрический конденсатор по сравнению  с тем пературой на вы 
ходе из выпарного аппарата в тр у б о п р о в о д е ), °С .

Гидродинамическая потеря разности температур невелика и 
принимается при расчетах выпарных установок равной 1 —  1,5°С . 
Гидростатическая потеря разности температур

где <кс —  температура кипения раствора посередине грею щ и х труб при давлении 
р с =  р вт +  Дрг; —  температура кипения раствора на поверхности  вы пари ваем ого 
р аствора , т. е. при давлении р вт, °С ; р с — давление р аствора  у середины  грею щ и х 
тр у б ; р вт— давление в выпарном аппарате.

где р , —  плотность парож идкостной  эмульсии в грею щ и х тр уба х , к г /м 3; р э =  
=  (0,5-v-0,7)p; р —  плотность р аствора , к г /м 3; /i„3(S— р асстояни е от  уровня р а с 
твора в аппарате до  трубной  реш етки, м; Лтр —  длина грею щ их тр уб, м.

При периодическом выпаривании коэффициент теплопере
дачи k и потери общей разности температур ( Д /  - ) - Д г. с )  являются 
величинами переменными, зависящими от концентрации.

При расчете поверхности нагрева периодически действующ его 
выпарного аппарата по основному уравнению теплопередачи 
величины К и ( Д /  +  Д г. с )  надлежит определять как средние, 
пользуясь приемами графического интегрирования:

Многократное выпаривание проводится в ряде последователь
но установленных выпарных аппаратов. Такие установки назы
вают многокорпусными. С целью экономии греющего пара в вы 
парных установках многократного выпаривания в качестве 
греющего пара во всех корпусах, кроме первого, используется 
пар из предыдущего корпуса.

(12.14)

Д р г =  /грэ^Г ;

h =  Лизб -|- Лтр/2 , (12.15)
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Удельный расход греющего насыщенного водяного пара с о 
ставляет: для однокорпусной установки 1,1 — 1,2 кг пара на 1 кг 
выпаренной воды; для двухкорпусных установок около 0,55, для 
трехкорпусных —  около 0,4, для четырехкорпусной установки 
около 0,3 кг пара на 1 кг выпаренной воды.

Многократное выпаривание возможно осуществить при ис
пользовании греющего пара высокого давления либо при приме
нении вакуума в выпарной установке.

Давление в корпусах установки должно поддерживаться та 
ким образом, чтобы температура поступающего в корпус пара 
была выше, чем температура кипения раствора в этом корпусе. 
Оптимальное давление греющего пара в последнем корпусе опре
деляется технико-экономическим расчетом.

Выпаривание под избыточным давлением связано с повыше
нием температуры кипения раствора. Поэтому требуется грею
щий пар более высокого давления. Этот способ выпаривания 
применяется для концентрирования термически стойких рас
творов.

При выпаривании под избыточным давлением требуется авто
матическое регулирование давления пара и плотности упарен
ного раствора, но установка в целом несколько упрощается, 
так как отпадает необходимость в постоянно действующем кон
денсаторе.

Многокорпусные выпарные установки делятся по взаимному 
направлению движения греющего пара и выпариваемого раство
ра на прямоточные, противоточные и комбинированные.

На рис. 12.3 показана с х е м а  п р я м о т о ч н о й  м н о г о 
к о р п у с н о й  в ы п а р н о й  у с т а н о в к и .  Исходный раствор в 
количестве G„ кг /ч  с концентрацией х„ мае. % из хранилища 
насосом подается в теплообменник, где подогревается до тем
пературы кипения (на схеме не показаны), и поступает на вы
паривание в первый корпус, в котором концентрируется до за 
данной концентрации хк\. При этом из первого аппарата удаля
ется W\ к г /ч  вторичного пара. Далее раствор поступает в по
следующие корпуса установки, где концентрируется во втором 
корпусе до концентрации хК2, в третьем —  до хкз и так до конеч
ной заданной концентрации. Соответственно из корпусов удаля
ется вторичного пара W%, W 3, ..., Wn кг/ч , где п —  число кор
пусов. Из последнего корпуса вторичный пар поступает в б а р о 
метрический конденсатор.

Как видно из схемы, выпариваемый раствор и вторичный 
пар движутся в одном направлении.

Преимуществом прямоточной схемы является то, что раствор 
самотеком перетекает из корпуса с более высоким давлением 
в корпус с меньшим давлением.

Недостатком прямоточных установок является более низкий
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средний коэффициент теплопередачи, чем в противоточных уста 
новках.

В первом корпусе слабый раствор получает теплоту от грею
щего пара наиболее высоких рабочих параметров, а в последнем 
корпусе концентрированный раствор выпаривается вторичным 
паром наиболее низкого давления. Увеличение концентрации 
раствора и падение давления от корпуса к корпусу уменьшают 
коэффициенты теплопередачи, в результате этого снижается о б 
щий коэффициент теплопередачи.

С х е м а  п р о т и в о т о ч н о й  в ы п а р н о й  у с т а н о в к и  
показана на рис. 12.4. Греющий пар из котельной поступает, как 
и в предыдущем случае, только в первый корпус, а вторичные 
пары обогревают все последующие корпуса. Выпариваемый р ас
твор вводится в последний корпус и перемещается противотоком 
вторичному пару к первому корпусу. Вследствие того что давле
ние от четвертого корпуса к первому постепенно возрастает, для 
перекачки раствора устанавливают центробежные насосы.

Противоточные установки в основном используются для вы
паривания растворов, вязкость которых резко увеличивается с 
увеличением концентрации, а также если возможно выпадение 
твердого вещества из раствора в последнем корпусе.

Ряд выпарных установок работает с отбором части вторич
ного пара для обогрева других технологических аппаратов, отоп-
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ления цехов, теплиц, бань и т. д. Эта часть вторичного пара 
называется «экстрапаром».

Количество выпаренной воды в многокорпусной выпарной 
установке (М ВУ) при заданных начальной х„ и конечной х к кон
центрациях находится по уравнению (12 .5), конечная концент
рация раствора на выходе из каждого корпуса —  по уравнению

x( = G „ _ ^ l_----- > (12.18)
°н— 'LWj

I

где Wj —  количество воды, выпаренное в данном и предыдущих корпусах; п — 
число корпусов.

Очевидно, что общ ее  количество выпаренной воды

W =  W x +  Wi +  . . . +  Wn =  2  Wh (12.19)
i

где W i, W2, ..., Wn —  количество воды, выпариваемое в 1, 2, л-м корпусах.

Если в каждом корпусе выпаривается одинаковое количество 
воды, то

W = n W h (12.20)
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Конечная концентрация раствора на выходе из п -го (послед
него) корпуса

Хк =  Gh g h-  w , - W 2  — . . . - w a • ( 1 2 . 2 1 )

Для лю бого  /-го  корпуса расход греющего пара определяется 
по уравнению, аналогичному (12 .9):

Dj  =  ОкуСк/; Г ^ <н' + ^ V Cf " '  (12.22)Ч ~ li Ч —Ч Ч ~Ч
С другой стороны, количество вторичного пара, поступаю

щего на обогрев /-го корпуса, равно количеству воды, выпарен
ной в ( / — 1)-м корпусе:

Dj  =  W j - 1. (12.23)

Если установка работает с отбором экстрапара, то Dj =  
=  W j-\ — E j - u  где Ej-\  — количество экстрапара, отбираемого в 
( / — 1)-м корпусе.

Приведенные уравнения позволяют рассчитать М В У методом 
итераций.

Общая разность температур определяется так же, как и в 
однокорпусных установках, по уравнению (12.11).

Общая потеря разности температур в М ВУ складывается из 
суммы потерь (депрессий) в каждом корпусе.

Суммарная разность температур
п п п п

=  М,бщ— 2  Д Л -2 А г .с — 2  Аг, (12.24)
I 1 1 1

где Д<об|ц=  t rv— / коид— общ ая полезная р азность  температур, °С ; / гр, <конд— тем 
пература грею щ его и вторичного пара в конце отв од я щ его  пар п ар оп ровода  или

п п п
на входе в конденсатор, °С ; 2 ^ / . 2 ^ г . с ,  — суммы  депрессий  (п отер ь  полез-

I I I
ной разности тем ператур) во всех корпусах за счет тем пературной  депресси и, 
гидростатического эффекта и гидродинамических потерь, °С .

Суммарная полезная разность температур наиболее часто 
распределяется по корпусам так, чтобы все корпуса имели рав
ные площади поверхности нагрева, т. е. чтобы аппараты были 
взаимозаменяемыми:

F\ =  F2 =  ... =  Fn =  Foam./п. (12.25)

Определив площади поверхности теплопередачи каж дого  кор
пуса по основному уравнению теплопередачи (10 .1), получим

Q I __  Q 2 __  __  Qn / 1  п  о с \

КхАи ~  К2Ы2 ~  -  — КпМп ’ 
где К 1, К2 , .... Кп —  коэффициенты теплопередачи в 1, 2, ..., п-м корп усах .
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Из соотношения (12.26) получим:

Суммируя левые и правые части последних равенств, на
ходим

Аналогично полезная разность температур для 2-го корпуса

В данном случае суммарная полезная разность температур 
распределяется по корпусам пропорционально отношениям теп
ловых нагрузок к коэффициентам теплопередачи.

Другим способом распределения полезной разности темпера
тур по корпусам является такой, который обеспечивает мини
мальную площадь поверхности теплопередачи установки.

П лощ адь поверхности теплопередачи, например, двухкорпус
ной выпарной установки

Для определения минимальной площади поверхности тепло
передачи выпарной установки продифференцируем (12.30) по At\ 
и производную приравняем нулю.

Тогда соотношение полезных разностей температур в кор
пусах

А / ,  =  2  S t - Qi/Ki +  Qt/Kt +  .-. +  Qn/Kn
Q x / K x

Я ы - Щ т г -  О 2 -27)ZiQj/ а/

о  /к
А/г =  S  ’ для лю бого  / - го корпуса

(12.28)

(12.29)
где Д /2 =  At —  Д/ь 

Следовательно,

/Сг (Af — Д/i ) (12.30)

Д/i л 1 я < / К х (12.31)

И

д/i _______V Q i/Kt
a < .+ a /s v q t i ;  +  V ^ T ^ "  ’

Из последнего выражения получим
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Л/, =  2  A t ........... . (12.32)
^Qi/Kx + Af&jKi

Аналогично для второго корпуса
V 7

д/2 =  2  Л/ г- <?г/Кг, . ( 1 2 .3 3 )
■Vq^  +

Д ля  многокорпусной выпарной установки распределение по
лезной разности температур по корпусам, обеспечивающее мини
мальную суммарную площадь поверхности нагрева всех корпу
сов, определяется уравнением

Л/,-=  2 Л/ VQ'/*', . ( 1 2 .3 4 )

3W  <?//*/
В данном случае суммарная полезная разность температур 

распределяется по корпусам пропорционально квадратным кор
ням из отношений тепловых нагрузок к коэффициентам тепло
передачи.

Определим рациональное количество корпусов п в многокор
пусных выпарных установках. Увеличение п ограничено потеря
ми полезной разности температур, которые возрастают с увеличе
нием количества корпусов.

Многокорпусная установка может работать при условии

Д/обЩ> 2 Д ,  +  2 Д г . с + 2 А г .  ( 1 2 .3 5 )
I 1 I

Предельное количество корпусов в МВУ определяется по
ложительным значением полезной разности температур, т. е.

2 д / > о .
1

На практике количество корпусов определяется технико-эко
номическим расчетом, т. е. суммарными затратами на проведение 
процесса выпаривания. Суммарные затраты включают капиталь
ные и амортизационные расходы, затраты на ремонт, энерго
затраты, затраты на эксплуатацию.

С увеличением количества корпусов растет металлоемкость 
установки, но понижается ее энергоемкость. Затраты  на обслу
живание с введением системы автоматического управления почти 
не зависят от количества корпусов. Капитальные и амортиза
ционные затраты пропорциональны количеству корпусов.

Каждый корпус многокорпусной установки имеет нагрузку 
Q/n, а общая полезная разность температур составляет для  од-

П
ного корпуса 2  At/п. Следовательно, площадь поверхности теп
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лопередачи каждого  корпуса многокорпусной установки при той 
же производительности равна площади поверхности теплопере
дачи однокорпусной установки:

р  __ Q / n ____ ___ Q  __ р
п /п ч

к(£Ы/п)

Тогда общая площадь поверхности теплопередачи МВУ в 
п раз больше площади поверхности теплопередачи однокорпус
ной установки: /70бщ =  nF.

Минимум суммарных затрат на проведение процесса выпари
вания определяется на основании результатов расчетов для раз
личного количества корпусов МВУ.

На рис. 12.5 показано, к ак  изменяются различные статьи 
расходов с изменением числа корпусов.

Минимальные суммарные затраты, соответствующие миниму
му кривой 1 на рис. 12.5, определяют рациональное количество 
корпусов МВУ. Обычно промышленные установки многократного 
выпаривания состоят из 3—4 или более корпусов.

При проектировании МВУ определяют производительность и 
площадь поверхности нагрева отдельных аппаратов, режимные 
параметры, коэффициенты теплопередачи, тепловые схемы и коли
чество выпарных аппаратов, а такж е  выполняют технико-эконо
мические расчеты.

Основная задача  поверочных расчетов заключается в про
верке возможности использования име
ющихся аппаратов в заданных усло
виях, определении фактической произ
водительности и режимов работы уста
новки. При поверочных расчетах обыч
но решаются задачи, возникающие в 
ходе эксплуатации выпарных устано
вок.

При проектных расчетах площади 
поверхности нагрева выпарных аппара
тов являются определяемыми величи
нами, а при поверочных — заданными.

Общий метод расчета производи
тельности отдельных аппаратов МВУ 
на основе совместного решения урав
нений материального и теплового ба
лансов разработан И. А. Тищенко. Этот 
метод основан на допущении, что Д  =  
=  Wi. Необходимость предварительно
го задания температурного режима,

Рис. 12.5. К определению 
оптимального количества 
корпусов выпаривания п :
/ — суммарные з а тр аты ;  2 — 
энергозатраты  (по производству 
п а р а ) ;  3 — капитальные и ам о р
тизационные расходы; 4 — з а 
тр аты  на эксплуатацию
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распределения полезной разности температур по корпусам я в л я 
ется недостатком этого метода и вызвана тем, что система уравне
ний материального и теплового балансов не является полной и 
для ее замыкания необходимо использовать уравнение тепло
передачи для всех аппаратов.

Расчет производится методом итераций (последовательных 
приближений). Метод итераций заключается в том, что неиз
вестными величинами предварительно задаю тся, а затем уточня
ют их по ходу расчета.

Расчет МВУ заключается в определении тепловых нагрузок 
у поверхностей теплопередачи корпусов установки и суммарной 
площади поверхности теплопередачи. Расчет начинают с вычис
ления количества воды, выпариваемой всей установкой, затем в 
первом приближении принимают, что в каж дом  корпусе выпари
вается одинаковое количество воды, т. е. Wt =  W/n. Зная  ко
личество воды, выпариваемой в каждом корпусе, определяют 
концентрации растворов в этих корпусах по уравнению (12.6) и 
потери общей разности температур вследствие гидростатического 
эффекта и температурной депрессии.

Определив потери общей разности температур, находят по
лезную разность температур и распределяют ее по корпусам 
согласно уравнениям (12 .24), (12.28), (12 .35). Затем определяют 
параметры температуры растворов и паров и соответственно их 
тепловые параметры.

Далее по уравнению (12.21) находят расход греющего пара 
для корпуса, в котором раствор имеет наибольшую концент
рацию.

На основании равенства (12.22) определяют количество вы 
паренной воды в (п— 1)-м корпусе. П родолж ая 'последователь
ные расчеты, определяют количество выпаренной воды и расход 
пара в каждом корпусе. Вычисляют коэффициент теплопередачи 
но (10.47) на основании коэффициентов теплоотдачи, термиче
ского сопротивления стенки и загрязнений аппарата и определя
ют площадь поверхности теплопередачи каж дого  корпуса. Если 
площади поверхностей теплопередачи корпусов сильно различа
ются, проводят второй уточненный расчет, принимая за  исходные 
данные результаты первого приближения — количество выпарен
ной воды.

Следует отметить, что режим работы МВУ определяется си
стемой взаимосвязанных параметров, рассчитываемых на основе 
замкнутых систем уравнений. При уточненных расчетах необхо
димо решать более сложные уравнения и использовать числен
ные методы. Большинство уравнений, описывающих МВУ, не
линейно, и решение их в аналитической форме невозможно. 
Поэтому возникает необходимость применения методов м атем а 
тического моделирования с использованием ЭВМ.

189



Уточненный расчет МВУ основан на решении системы ур а в 
нений статики. Эта система решается итерационными методами. 
При разработке алгоритмов возможны два варианта: совместное 
решение замкнутой системы уравнений, описывающих МВУ, 
и решение системы уравнений для одного аппарата с последую
щим использованием этого алгоритма для определения парамет
ров работы других аппаратов.

Выпаривание с применением теплового насоса основано на 
использовании вторичного пара в качестве греющего в том же 
выпарном аппарате. Д ля  этого температура вторичного пара 
должна быть повышена до температуры греющего пара. Повы
шение температуры вторичного пара достигается сжатием его 
в компрессоре или паровом инжекторе. В качестве компрессора 
обычно используется турбокомпрессор (рис. 12.6). Вторичный 
пар с давлением рвт и энтальпией i, выходящий из выпарного 
аппарата, засасы вается  в турбокомпрессор, в котором сжимается 
до давления рь Энтальпия при этом возрастает до /сж. Таким 
образом, за  счет сж атия пар приобретает теплоту Ai =  гсж — г. 
Сжатый пар поступает из турбокомпрессора в греющую камеру 
выпарного аппарата.

Тепловой баланс процесса
G„c„t„ +  Di" +  Г/сж =  GkCk/k +  Wi +  (D +  W)i' +  Q„,

(12.36)

откуда расход греющего пара

D =  GK с^Г_С/ “ +  W tJ 4 ,  , (12.37)

где 1сж — энтальпия вторичного пара после сж атия в турбокомпрессоре, кД ж /кг.

Из сравнения уравнений (12.9) и (12.37) видно, что при 
выпаривании с тепловым насосом расход греющего пара снижа
ется за счет повышения энтальпии вторичного пара на величи
ну /сж.

D = W  '~ ^ Л 7 'СЖ . (12.38)

Однако наряду с экономией греющего пара необходимы з а 
траты электроэнергии на приведение в действие турбокомпрес
сора. Мощность

N  =  . ( 1 2 -3 9 )3600т| а д Т| м е х

где т1ад— адиабатический КПД турбокомпрессора; т|мех— механический КПД 
электродвигателя и привода.

Установка удорожается т а к ж е  на стоимость турбокомпрес
сора.
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Рис. 12.6. Выпарной аппарат (/) с 
турбокомпрессором (2)

Рис. 12.7. Выпарной аппарат (/) с 
инжекторным тепловым насосом (2)

В установках с паровым инжектором (рис. 12.7) греющий пар 
из котельной поступает в паровой инжектор. Паровой инжектор 
представляет собой несложное устройство типа сопла Вентури, 
не требующее значительных затрат металла. За счет создания 
вакуума в инжектор засасывается вторичный пар давлением рвт 
и энтальпией i из выпарного аппарата. К а ж д а я  массовая едини
ца греющего пара засасывает т  массовых единиц вторичного 
пара. В результате получают греющий пар в количестве Z)(l т )  
с давлением меньшим, чем давление греющего пара, но боль
шим, чем вторичного пара. Часть пара, равная W — mD, сбрасы 
вается с установки на побочные нужды.

Тепловой баланс процесса описывается равенствами:
£)(1 +  т)/,ж -f- GhChIh =  GkCk/k Wi -(- D (1 -(- tn)i' -(- Qnj

(12.40)

Qn-D =  G к £  y t  К £  H

(1 + m)?,. — /') +  W- i — c J H
■ +(1 +  т ) £ сж — i ' )  (1 + т ) £ сж— /')

(12.41)

Сопоставление равенств (12.40) и (12.41) с уравнением теп
лового баланса выпаривания (12.9) показывает, что в этом про
цессе расход греющего пара уменьшается в ( 1 + т )  раз по 
сравнению с процессом простого выпаривания.

Обычно коэффициент инжекции т  составляет 0 ,5— 1,0.
Выпарные установки с инжектором применяются для выпари

вания растворов с низкой температурной депрессией и высоким 
давлением вторичного пара. С уменьшением давления вторичного 
пара увеличивается адиабатический перепад теплоты при сж а -
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тии и соответственно уменьшается коэффициент инжекции. При 
этом расход греющего пара увеличивается и использование вы 
парных установок с паровым инжектором становится нерацио
нальным.

12.4. УСТРОЙСТВО ВЫ ПАРНЫХ АППАРАТОВ

Наибольшее распространение в пищевых производствах по
лучили трубчатые выпарные аппараты с естественной и принуди
тельной циркуляцией площадью поверхности нагрева 10— 1800 м2. 
В зависимости от расположения греющей камеры аппараты бы
вают с соосной греющей камерой и с вынесенной греющей к а 
мерой.

Кроме перечисленных аппаратов, применяются различные 
конструкции пленочных выпарных аппаратов.

При выборе конструкции выпарного аппарата учитываются 
теплофизические свойства раствора, склонность к кристаллиза
ции, чувствительность к высоким температурам, полезная раз
ность температур в каж дом  корпусе, площадь поверхности теп
лообменного аппарата, технологические особенности.

Выпарные аппараты изготавливаются из углеродистой,-кор- 
розиестойкой и двухслойной стали.

Выпарные аппараты  с естественной циркуляцией просты по 
конструкции и применяются для выпаривания растворов с 
невысокой вязкостью, не склонных к кристаллизации. Эти 
аппараты бывают с соосной и вынесенной греющей камерой 
(рис. 12.8, а, б ) .

Выпарной аппарат состоит из сепаратора, греющей камеры 
и циркуляционной трубы. Сепаратор представляет собой цилинд
рическую емкость с эллиптической крышкой, присоединенную с 
помощью болтов к греющей камере. В сепараторе для отделения 
капелек жидкости от вторичного пара устанавливают различной 
конструкции отбойники. Греющая камера выполнена в виде вер
тикального кожухотрубчатого теплообменника, в межтрубчатое 
пространство которого поступает греющий пар, а в греющих 
трубках  кипит раствор. Нижние части сепаратора и греющей 
камеры соединены циркуляционной трубой.

Естественная циркуляция возникает в замкнутой системе, 
состоящей из необогреваемой циркуляционной трубы и кипятиль
ных труб. Если жидкость в трубах нагрета до кипения, то в 
результате выпаривания части жидкости в этих трубах образует
ся  парожидкостная смесь, плотность которой меньше плотности 
самой жидкости. Таким образом, вес столба жидкости в цирку
ляционной трубе больше, чем в кипятильных трубах, вследствие 
чего происходит циркуляция кипящей жидкости по пути кипя
тильные трубы — паровое пространство — циркуляционная тру
ба — трубы и т. д. При циркуляции повышается коэффициент
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Рис. 12.8. Выпарные аппараты с естественной циркуляцией раствора: 
а  — с соосной греющей камерой; б — с вынесенной греющей камерой; / — греющая 
камера; 2 — сепаратор; 3 — циркуляционная труба

теплоотдачи со стороны кипящей жидкости и снижается образо
вание накипи на поверхности труб.

Д ля естественной циркуляции требуются два условия: 1 — 
достаточная высота уровня жидкости в циркуляционной трубе, 
чтобы уравновесить столб парожидкостной смеси и создать не
обходимую скорость; 2 — достаточная интенсивность парообра
зования в кипятильных трубах, чтобы парожидкостная смесь 
имела возможно малую плотность.

Представленные на рис. 12.8 аппараты выгодно отличаются 
от устаревших конструкций аппаратов с центральной циркуля
ционной трубой. Наличие обогреваемой центральной циркуля
ционной трубы приводило к снижению интенсивности цирку
ляции.

Парообразование в кипятильных трубах определяется физиче
скими свойствами раствора (главным образом вязкостью) и р аз 
ностью температур между стенкой трубы и жидкостью. Чем ниже 
вязкость раствора и чем больше разность температур, тем интен
сивнее парообразование и больше скорость циркуляции. Д ля  
создания интенсивной циркуляции разность температур м еж ду 
греющим паром и раствором должна быть не ниже 10 °С.

Выпарные аппараты, показанные на рис. 12.8, имеют площадь 
поверхности теплопередачи от 10 до 1200 м2, длину кипятильных
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Рис. 12.9. Размещение кипя
тильных труб в распредели
тельной решетке греющей к а 
меры

труб от 3 до 9 м в зависимости от их 
диаметра. Диаметр кипятильных труб 
составляет 25, 38 и 57 мм. Избыточное 
давление в греющей камере 0,3— 
1,6 М Па, а в сепараторе вакуум при
мерно 93,0 кПа. Соотношение площа
дей сечения циркуляционной трубы и 
греющей камеры составляет не ме
нее 0,3.

На рис. 12.9 показано размещение 
кипятильных труб в трубчатой решетке.

Диаметр кипятильных 25 38 
труб, мм
Ш аг разбивки t, мм 32 48

57

70

Выпарные аппараты с естественной циркуляцией отличаются 
простотой конструкции и легкодоступны для ремонта и очистки.

Выпарные аппараты с принудительной циркуляцией раствора  
позволяют повысить интенсивность циркуляции раствора и коэф
фициент теплопередачи.

На рис. 12.10 показаны такие аппараты с соосной и выне
сенной греющей камерой.

Циркуляция жидкости производится пропеллерным или цент
робежным насосом. Свежий раствор подается в нижнюю часть 
кипятильника, а упаренный раствор отводится из нижней части 
сепаратора. Уровень жидкости поддерживается несколько ниже 
верхнего обреза кипятильных труб. Поскольку вся циркуляцион
ная система почти полностью заполнена жидкостью, работа на
соса затрачивается лишь на преодоление гидравлических сопро
тивлений.

Д авление внизу кипятильных труб больше, чем вверху, на 
величину давления столба жидкости в трубах плюс их гидравли
ческое сопротивление. Ввиду этого на большей части высоты ки
пятильных труб жидкость не кипит, а подогревается. Закипание 
происходит только на небольшом участке верхней части трубы. 
Количество перекачиваемой насосом жидкости во много раз пре
выш ает количество испаряемой воды, поэтому отношение массы 
жидкости к массе пара в парожидкостной смеси, выходящей из 
кипятильных труб, очень велико.

Скорость циркуляции жидкости в кипятильных трубах при
нимают равной 1,5—3,5 м/с. Скорость циркуляции жидкости 
определяется производительностью циркуляционного насоса, по
этому аппараты с принудительной циркуляцией пригодны при 
работе с малыми разностями температур между греющим паром 
и раствором (3—5 °С )  и при выпаривании растворов с большой 
вязкостью.
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Рис. 12.10. Выпарные аппараты с принудительной циркуляцией раствора: 
а — с соосной греющей камерой; б  — с вынесенной греющей камерой; / — греющая 
камера; 2 — сепаратор; 3 — циркуляционная труба; 4 -- насос

Выпарные аппараты с принудительной циркуляцией имеют 
площадь поверхности теплопередачи от 25 до 1200 м2, длину ки
пятильных труб от 4 до 9 м в зависимости от их диаметров, 
которые составляют 25, 38, 57 мм. Избыточное давление в грею
щей камере от 0,3 до 1,0 М П а, а в сепараторе вакуум  93 кПа. 
Соотношение площадей сечения циркуляционной трубы и грею
щей камеры не менее 0,9.
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Достоинствами аппаратов с принудительной циркуляцией 
являются высокие коэффициенты теплопередачи (в 3 —4 раза 
больше, чем при естественной циркуляции), а следовательно, 
и значительно меньше площади поверхности теплопередачи, а 
такж е  отсутствие загрязнений поверхности теплопередачи при 
выпаривании кристаллизующихся растворов и возможность ра
боты при небольших разностях температур.

Недостаток этих аппаратов — затраты энергии на работу 
насоса.

Применение принудительной циркуляции целесообразно при 
изготовлении аппарата из дорогого металла для выпаривания 
кристаллизующихся и вязких растворов.

Пленочные выпарные аппараты  применяются для концентри
рования растворов, чувствительных к высоким температурам. 
При необходимом времени пребывания в зоне высоких темпера
тур раствор не успевает перегреться и его качество не снижа
ется. Выпаривание в пленочных аппаратах происходит за один 
прлход раствора через трубы.

Плёночные аппараты бывают с восходящей пленкой и соосной 
или вынесенной греющей камерой и падающей пленкой и соосной 
или вынесенной греющей камерой.

Пленочные аппараты, к ак  и описанные выше, состоят 
(рис. 12.11) из греющей камеры и сепаратора. В греющей камере 
расположены трубы длиной от 5 до 9 м, которые обогреваются 
греющим паром.

На рис. 12.11, а  показан пленочный выпарной аппарат с вос
ходящей пленкой и соосной греющей камерой. Исходный рас
твор подается в трубы снизу, причем уровень жидкости в трубах 
поддерживается на уровне 20—25 % высоты труб. В остальной 
части труб находится парожидкостная смесь. Раствор в виде 
пленки находится на поверхности труб, а пар движется по оси 
трубы с большой скоростью, увлекая  за собой пленку жидкости. 
При движении пара и пленки жидкости за  счет трения происхо
дят  турбулизация пленки и интенсивное обновление поверхности. 
За счет этих факторов достигаются высокие коэффициенты теп
лопередачи и большая поверхность испарения.

На рис. 12 .11 ,6  показан аппарат с падающей пленкой и вы
несенной греющей камерой. В таких аппаратах исходный раствор 
поступает сверху в греющую камеру, а концентрированный рас
твор выводится из нижней части сепаратора.

Пленочные выпарные аппараты изготавливаются с площадью 
поверхности теплопередачи от 63 до 2500 м2 с диаметром труб 
36 или 57 мм. Избыточное давление в греющей камере от 0,3 
до 1,0 М П а, а в сепараторе вакуум  93 кПа.

Недостатком пленочных аппаратов является неустойчивость 
работы при колебаниях давления греющего пара. При нарушении
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Рис. 12.11. Пленочные выпарные аппараты:
а — с восходящей пленкой и соосной греющей камерой: б  — с падающей 
пленкой и вынесенной греющей камерой; / — сепаратор; 2 — греющая камера

режима работы аппарат можно перевести на работу с циркуля
цией раствора, к ак  в аппаратах с принудительной циркуляцией.

Роторно-пленочные выпарные аппараты  применяют для  кон
центрирования пищевых растворов, а т а к ж е  суспензий.

Роторно-пленочный аппарат представляет собой цилиндриче
ский или конический корпус с обогреваемой рубашкой (рис. 12.12). 
Внутри корпуса вращ ается ротор, распределяющий раствор по 
цилиндрической поверхности корпуса в виде пленки, а в некото
рых случаях — в виде струй и капель. Роторно-пленочные аппа
раты выполнены, как  правило, из нержавеющей стали Х18Н10Т 
и углеродистой стали. Высота аппаратов достигает 12,5 м при 
диаметре 1,0 м, площадь поверхности теплообмена от 0,8 
до 16 м2.
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Д ля расчета коэффициентов 
теплоотдачи предложено ур ав 
нение

а =  110(я/ц)°'3;!Х,
где п  — частота вращения ротора; 
(х — вязкость; к — теплопроводность 
среды.

Коэффициент теплоотдачи 
может быть определен и по дру
гой зависимости:

Nu =  0,65Re0,25 Reu0'43 P r0’3 z0'33,

где R eu = d 2n/v; z — число лопастей 
ротора.

Роторно-пленочные аппара
ты бывают с жестким или р аз 
мазывающим ротором. Жесткий 
ротор изготавливается пусто
телым с лопастями. Зазор м еж 
ду лопастью и стенкой аппарата 
составляет от 0,4 до 1,5 мм. 
Исходный продукт подается в 
верхнюю часть аппарата и ло
пастями распределяется по ци
линдрической стенке в виде 
пленки. Окружная скорость ло
пастей достигает 12 м/с. При 
работе под вакуумом (при д а в 
лении до 100 Па) вал ротора 
уплотняется специальным тор
цевым уплотнением. Нижний 
подшипник смазывается пере
рабаты ваем ы м  материалом . 

Принципиальное отличие ис
парителя с размазывающим ротором заключается в применении 
ротора с шарнирно закрепленными на валу  флажками. При вр а 
щении ротора флажки прижимаются центробежной силой к 
внутренней поверхности корпуса и размазывают по ней продукт 
в виде пленки. Такие аппараты применяются такж е для прове
дения совмещенного процесса концентрирования и сушки. Д и а 
метр аппаратов достигает 1 м, площадь от 0,8 до 12 м , окружная 
скорость вращения ротора с флажками 5 м/с.

Концентрированный 
ра ст вор

Рис. 12.12. Роторно-пленочный выпар
ной аппарат:
1 —  привод; 2  —  уплотнение; 3 —  ротор;
4  —  флажок; 5 —  корпус; 6 —  рубашка
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Конструкция аппаратов позволяет благодаря осевому переме
щению ротора регулировать толщину пленки и тем самым ско
рость процесса.

Роторно-пленочные аппараты имеют более высокие коэффи
циенты теплопередачи, чем аппараты с падающей пленкой, они 
достигают значений, равных 2300—2700 В т/(м 2- г р а д ) , в то вре
мя как в аппаратах с падающей пленкой— 1500— 1600 
Вт/(м2- г р а д ) .

Вопросы для самопроверки

1. В чем заклю чается процесс вы паривания? Какие растворы концентри
руют выпариванием?

2. От чего зависит температурная депрессия и как она рассчиты вается?
3. Какими методами в промышленности осущ ествляется процесс выпари

вания?
4. От чего зависит количество выпаренной воды?
5. Как определяется расход греющего пара при выпаривании? На что в 

основном расходуется греющий пар?
6. Чем отличается полезная разность температур от общей разности?
7. Из чего склады вается сумма потерь общей разности температур (де

прессий)?
8. Какие имеются способы экономии греющего пара при выпаривании?
9. За счет чего происходит экономия греющего пара в многокорпусных 

выпарных установках?
10. В чем заклю чается расчет выпарных установок?
11. Какие конструкции выпарных установок применяются в промышлен

ности?
12. Д айте технико-экономическую оценку работы выпарных аппаратов с 

естественной и принудительной циркуляцией раствора.

Задача 12.1

Определить площадь поверхности теплопередачи выпарного ап п арата с 
естественной циркуляцией (см. рис. 12.8, а )  для выпаривания GH — 1500 кг/ч 
CaCU от 10 до 30 м ас.% , если давление греющего пара р ,р =  0,3 М П а, вакуум  
в барометрическом конденсаторе 74,6 кП а. Раствор в выпарной ап п арат пода
ется при температуре кипения. Длину греющих труб принять 2,5 м, внешний д и а 
метр 38 мм; коэффициент теплопередачи в выпарном аппарате 940 В т/ (м 2- гр а д ) ; 
потери теплоты Q„ =  5 % .

Количество выпаренной воды определяют по формуле (12 .5 ): W =  1500(1 —
— Ю /30)~1000 кг/ч; количество упаренного раствора — по (12.3) : Gk=  1500—
— 1000 =  500 кг/ч; общую разность температур — по (12 .11): Л/0«щ = < гР —

^  КПНД-

Давление вторичного пара в конденсаторе р ковд=  0,1013 — 0,0746 =  
=  0,0267 МПа.

Температуру греющего пара при р гр= 0 ,3  М П а и вторичного пара при 
Рк о н д =  0,0267 М Па находим по таблицам насыщенного водяного пара: 
/гр =  132,в  °С; /„онд =  66,0 °С; Д<общ =  132,9 — 66,0 =  66,9 °С.

Определяем полезную разность температур по формуле (12 .12), учи ты вая, 
что температура вторичного пара в сепараторе выпарного аппарата /вт =  
=  к̂онд +  Дг =  66 +  1 =  67 °С, где Лг — гидродинамическая депрессия, при
нимаем равной 1 °С.

Давление в выпарном аппарате находим по таблицам «С войства насыщ ен
ного водяного п ара»: при /„?= 67 °С р вт=  0,0279 М П а.
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3412
=  0,0279 МПа по формуле (12.1):  М  =  16,2--------------— 10 =  8 ,0°С , где Д? =

т  н У У 1 2 3 4 0 -103

=  10 ° С — температурная депрессия при атмосферном давлении. Температура 
кипения раствора на поверхности t K =  /вт +  Д( +  Аг =  67 +  8 +  1 =  76 °С.

Потери от гидростатического эффекта определяются по формуле (12.14);  
Дрг — по формуле (12.15).

Принимаем 7гИзб =  0,2 м; Лтр =  2,5 м, тогда h  =  h„36 +  ftTp/2 =  0,2 +  1,25 =  
=  1,45 м.

Плотность парожидкостной эмульсии определяем по формуле (12.15). При 
плотности раствора р =  1225 кг/м3 рэ =  0,7-1225 =  857,5 кг/м3. Тогда Дрг =  
=  0,0123 МПа.

Давление раствора у середины греющих труб рс =  0,0279 +  0,0123 =  
=  0,04 МПа.

Температуру кипения растворителя определим по таблице насыщенного 
водяного пара при давлении р с — 0,04 МПа и <рс=  75,4 °С; тогда Дг.с =  8,4 °С.

Температура кипения раствора посередине греющих труб (кс= 7 6 ,0  +  
+  8,4 =  84,4 °С.

Аналогично определяем температуру кипения 10 %-ного раствора: <кс =  
=  67 +  1 +  1,6 +  8,4 =  78 СС (где 1,6 °С — температурная депрессия).

Полезная разность температур Д/ =  66,9 — (8,0 +  8,4 +  1 ,0 )=  49,5 °С. 
Расход греющего пара определим из теплового баланса по формуле (12.9):

, , пп 3 ,5 -84 ,4  -  3 ,77-78  , 1 т п  2817 -  3 ,77-78 
D =  1500 -------2730 —558^9-------+  1000 2 7 3 0 - 5 ^ — =  122° '°  Кг/ч’

где ск = 3 , 5  к Д ж / (к г - г р а д ) ;  сн=  3,77 к Д ж / (к г - гр а д )  — теплоемкости соответ
ственно 30 %-ного и 10 %-ного раствора.

Удельный расход пара d  =  D/W  =  1220/1000= 1,220 кг пара на 1 кг воды. 
Площадь поверхности теплопередачи определим по формуле (10.3): 

F =  1220(2730 — 558,9)10 2/ (940-49 ,5 -3600)=  15,8 м2.
К оличество  тр у б  п  =  F/  (nd/iTP) =  15,8/ (л • 0 ,038  • 2 ,5 )  =  53 труб ы .

Определим температурную  депрессию 30 %-ного раствора при р„т =



МАССООБМЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ

Массообменными называются процессы, скорость протекания 
которых определяется скоростью переноса вещества (массы) из 
одной фазы в другую конвективной и молекулярной диффузией; 
абсорбция, перегонка и ректификация, экстракция, сушка, 
адсорбция, кристаллизация и др. Аппараты, в которых протекают 
эти процессы, называются массообменными аппаратами.

Г л а в а  13. ОСНОВЫ  М АССО ПЕРЕД АЧИ

13.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Массопередача имеет место в процессах абсорбции, пере
гонки и ректификации, экстракции и выщелачивания, сушки, 
адсорбции, кристаллизации и др.

При абсорбции происходит селективное поглощение газов 
или паров жидкими поглотителями — абсорбентами, т. е. имеет 
место переход вещества из газовой или паровой фазы в жидкую.

При перегонке и ректификации ж идкая  смесь разделяется на 
составляющие компоненты. Происходит переход веществ из ж ид
кой фазы в паровую и из паровой в жидкую.

При экстракции происходит извлечение одного или несколь
ких веществ из растворов или твердых веществ с помощью рас
творителей. При экстракции в системе жидкость — жидкость 
имеет место переход вещества из одной жидкой фазы в другую 
жидкую фазу.

Процесс извлечения веществ из твердого тела с помощью 
растворителя называется вы щ елачиванием. При выщелачивании 
вещество переходит из твердой фазы в жидкую.

При адсорбции происходит избирательное поглощение газов, 
паров или растворенных в жидкостях веществ твердым поглоти
телем — адсорбентом, способным поглощать один или несколько 
компонентов из их смеси. Процесс используется во многих 
производствах, где из смеси газов, паров или растворенных 
веществ необходимо извлечь тот или другой компонент. При 
адсорбции вещества переходят из газовой или жидкой фазы в 
твердую.

201



С уш ка — это удаление влаги из твердых или жидких влажных 
материалов путем ее испарения. В этом процессе имеет место 
переход влаги из твердого влажного материала в паровую или 
газовую фазу.

При кристаллизации происходит переход вещества из жид
кой фазы в твердую в результате возникновения и роста кри
сталлов в растворе.

13.2. КИНЕТИКА М А ССО П ЕРЕД АЧИ

М ассопередачей называют процесс перехода вещества (или 
нескольких веществ) из одной фазы в другую в направлении дос
тижения равновесия.

В массообмене участвуют, как  минимум, три вещества: рас
пределяющее вещество (или вещ ества), составляющее первую 
фазу; распределяющее вещество (или вещ ества),  составляющее 
вторую фазу; распределяемое вещество (или вещ ества), которое 
переходит из одной фазы в другую.

Обозначим первую фазу G, вторую L, а распределяемое 
вещество М. Все массообменные процессы обратимы, поэтому 
распределяемое вещество может переходить из фазы G в фазу L 
и наоборот в зависимости от концентрации вещества в фазах.

Пусть распределяемое вещество находится первоначально 
только в фазе G и имеет концентрацию У. В фазе L в начальный 
момент распределяемое вещество отсутствует, т. е. концентрация 
его в этой фазе X =  0.

Если распределяющие фазы привести в соприкосновение друг 
с другом, начинается переход распределяемого вещества из фазы 
G в ф азу L, и с появлением вещества М в фазе L начинается 
обратный переход его из фазы L в фазу G. До некоторого момен
та  времени число частиц распределяемого вещества М, перехо
дящ их в единицу времени из фазы G в фазу L, больше, чем 
число частиц, переходящих из фазы L в фазе G. Однако конеч
ным результатом является  переход вещества М из фазы G в 
фазу L. По истечении определенного времени скорости прямого 
и обратного перехода вещества М в фазах G и L становятся 
одинаковыми. Такое состояние системы называется р а в н о 
в е с н ы м .  При равновесии устанавливается строго определен
ная зависимость м еж ду концентрациями распределяемого вещест
ва в фазах. Такие концентрации называются р а в н о в е с 
н ы м и .

При равновесии каждой концентрации х соответствует равно
весная концентрация ур и, наоборот, каждой концентрации у соот
ветствует определенная равновесная концентрация хр.

В условиях равновесия существуют определенные в каждом 
конкретном случае зависимости между концентрациями:
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Ур — fi xv =  f2(y). (13-1) у1<0\

Эти зависимости определяются экспе
риментально и называются р а в н о в е с 
н ы м и  з а в и с и м о с т я м и .

Равновесные зависимости изобража
ются графически кривой или в частном 
случае прямой линией. На рис. 13.1 пока
зана зависимость равновесной концент
рации у компонента в газовой фазе G от 
его концентрации х в жидкой фазе L при 
постоянных давлении и температуре.

Отношение концентраций компонента в фазах в условиях 
равновесия т  =  ур/х называется к о э ф ф и ц и е н т о м  р а с 
п р е д е л е н и я .

Коэффициент распределения геометрически вы раж ает  т ан 
генс угла наклона линии равновесия. В случае кривой линии 
равновесия- коэффициент распределения является  переменной 
величиной.

Конкретный вид законов равновесия применительно к различ
ным процессам массопередачи будет рассматриваться в соответ
ствующих главах.

Равновесные зависимости позволяют определить не только 
направление процесса, но и скорость перехода распределяемого 
вещества из одной фазы в другую.

Разность между фактической и равновесной концентрациями, 
характеризующая степень недостижения равновесия, является 
движущей силой массообменных процессов.

Расчет движущих сил и коэффициентов скорости массооб
менных процессов составляет кинетику массопередачи. Согласно 
общему кинетическому уравнению (2.3) скорость массообменных 
процессов прямо пропорциональна движущей силе процесса и 
обратно пропорциональна диффузионному (массообменному) 
сопротивлению.

Обозначив величину, обратную диффузионному сопротивле
нию, через К =  1 /R (где R — диффузионное, или массообменное, 
сопротивление), запишем

dM /Fdx= K A , (13.2)

где М  — количество вещества, перешедшего из одной фазы в другую; F — пло
щадь поверхности массопередачи; т -  продолжительность процесса; К  — коэф
фициент скорости процесса, называемый в теории массопередачи коэффициен
том массопередачи; Д — дви ж ущ ая  сила.

Нетрудно видеть, что dM/Fdx является скоростью массо
передачи, отнесенной к единице контакта фаз.

Рис. 13.1. Д иаграмма р а в 
новесия при р  =  const и 
/ =  const
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Если dM отнесено к единице времени, имеем

dM =  k\dF. (13.3)

При К =  const для всей поверхности массообмена
M = K & F . ( 13-4 )

Уравнения (13.3) и (13.4) называются основными уравнениями  
массопередачи. Согласно этим уравнениям количество веще
ства, перенесенное из ядра одной фазы в ядро другой фазы, 
пропорционально разности его концентраций в ядрах фаз, пло
щади поверхности фазового контакта и продолжительности 
процесса.

Коэффициент массопередачи показывает, какое количество 
вещества переходит из одной фазы в другую фазу в единицу 
времени через единицу поверхности фазового контакта при дви
жущей силе, равной единице.

Коэффициенты массопередачи в зависимости от единиц, в 
которых выражены дви ж ущ ая  сила и количество распределяемо
го вещ ества, могут вы раж аться  в м/с, кг/(ед. дв. силы-м2-с), 
кмоль/(ед. дв . силы-м -с ) .

13.3. МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛ АН С М А С С О О Б М ЕН Н Ы Х  ПРОЦЕССОВ

Рассмотрим схему элементарного массообменного аппарата, в 
котором происходит массообмен между двумя движущимися 
прямотоком фазами. Массовые скорости фаз относительно по
верхности их раздела, выраженные в килограммах инертного 
вещества в час, обозначим G и L, а концентрации распределяе

мого вещества (в килограммах на 
килограмм инертного вещества) — 
соответственно у  и х (рис. 13.2).

Предположим, что у > у Р, тог
д а  распределяемое вещество будет 
переходить из фазы G в фазу L, 
а концентрация в фазе G будет 
уменьшаться от у„ до ук, соот
ветственно концентрация в фазе 
L увеличится от хн до хк.

Д ля  бесконечно малой площа
ди поверхности аппарата dF

dM =  G (—dy )=  Ldx. (13.5) 
Интегрируя это уравнение в 

пределах изменения концентра
ций распределяемого вещества 
в аппарате, получим

еУн\ \l*h
а о

Рис. 13.2. К составлению матери
ального балан са и выводу рабочей 
линии процесса:
а — схема  потоков в аппарате ;  б — 
изображение рабочей линии в у  — х 
координатах
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М =  — G (ук — t/н) =  G (у« — Ук)= L(xK — *н), (13.6)

откуда определим массовые расходы:

G = Z >

L = G

t/ н  —  У  к

Уи— Ук
хк — *„

Интегрируя уравнение (13.5) в пределах от начальных до 
текущих концентраций, получим G(y„ — у) =  Цх — хн) , откуда 
определим связь между текущими концентрациями

L  -  . Lx„ — Gy„ / 1 0 - 7 4у = ------ g - x H ---------б-------. (13.7)

Аналогично для противоточного движения фаз
L -  . G yH — LxK 

y = - G x +~^~G------ ’ (13.8)

или
у =  Ах +  В,

где А — L/G\ В =  (Gy„  — LxK)/G.

Из уравнений (13.7) и (13.8) легко видеть, что связь  м еж ду  
текущими концентрациями распределяемого вещества подчиняет
ся линейным уравнениям. Уравнение прямой, выражающее з а в и 
симость между фактическими (рабочими) концентрациями, 
называется р а б о ч е й  л и н и е й  п р о ц е с с а .

13.4. ОСНОВНЫЕ ЗАКО НЫ  М АССО П ЕРЕД АЧИ

В процессах массопередачи следует различать несколько сл у 
чаев массообмена: между потоком газа  или пара и потоком 
жидкости; между потоками жидкости; м еж ду  потоками ж идко
сти и твердой фазой; между потоком га за  или пара и твердой 
фазой.

Основными законами массопередачи являются закон молеку
лярной диффузии (первый закон Ф и ка ) ,  закон массоотдачи 
(закон Ньютона — Щ укарева) и закон массопроводности.

Закон молекулярной диффузии (первый закон Ф ика), осно
ванный на том, что диффузия в газах  и растворах жидкостей 
происходит в результате хаотического движения молекул, приво
дящего к переносу молекул распределяемого вещества из зоны 
высоких концентраций в зону низких концентраций, гласит: 
количество продиффундировавшего вещества пропорционально
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градиенту концентраций, площади, перпендикулярной направле
нию диффузионного потока, и продолжительности процесса:

d M =  -  DdC/ dlFdj, (13.9)
где dM  — количество продиффундировавшего вещ ества; D — коэффициент 
пропорциональности, или коэффициент диффузии; dC/d l  — градиент концентра
ции в направлении диффузии; F — элементарная площадка, через которую 
происходит диффузия; d\ — продолжительность диффузии.

Коэффициент диффузии показывает, какое количество веще
ства диффундирует через поверхность в 1 м2 в течение 1 ч при 
разности концентраций на расстоянии 1 м, равной единице.

Знак «минус» в правой части уравнения показывает, что 
при молекулярной диффузии концентрация убывает.

Если единицы измерений [ М] =  [к г ] ,  [ iFJ =■• [м2] ,  [т] =  [ч], 
[ С] =  [кг/м3] и [ /] =  [ м ] , то размерность коэффициента диф
фузии определится из уравнения (13 .9) :

М “ ■[ -£-]
Значения коэффициента диффузии обычно берут из 

ников или находят по следующим формулам: 
для газов

Q  _  4 3 5 .  1 Q 2 ________Т 3/2 - .  /  1 . 1

P t y T + V ' J 3)* V Мл +  M s  ’

для жидкостей

где Т — температура, К; р — давление, Па; VA и V в — мольные объемы 
взаимодействующих веществ, см3/моль; М^ и М в — молекулярные массы ве
ществ, кг/кмоль; ц — динамическая вязкость, м П а-с ; А и В  — опытные кон
станты, зависящ ие от природы вещества.

Коэффициенты диффузии зависят от агрегатного состояния 
систем. Коэффициенты диффузии для газов имеют значения 
(0,1 -г- 1,0) 10 м2/с. Они примерно на четыре порядка выше, 
чем для жидкостей. Коэффициенты диффузии возрастают с уве
личением температуры и уменьшаются с повышением давления.

Коэффициенты диффузии в газах  почти не зависят от концен
трации, в то время как  коэффициенты диффузии в жидкостях 
изменяются с изменением концентрации диффундирующего ве
щества.

Дифференциальное уравнение молекулярной диффузии (вто 
рой закон Ф ика) получают, рассмотрев материальный баланс по 
распределяемому веществу для элементарного параллелепипеда, 
выделенного мысленно в потоке одной из фаз (рис. 13.3).

Пусть через этот элементарный параллелепипед за счет

справоч-

(13.10)
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молекулярной диффузии переме
щается вещество. Если через гр а
ни dydz, dxdy и dxdz проходят 
количества вещества, соответст
венно равные Мх, Мг и Му, то 
через противоположные грани вы
ходят количества вещества M x + dx,  

Mz+dz и My+dy, т. е. элементар
ный объем параллелепипеда при
обретает диффундирующее веще
ство в количестве dM =  (Мх —
--- A1x +  d x ) - \ -  ( М у  —  M y  +  d y ) - \ -  ( M z + d z ) -
При этом концентрация вещества 
повышается на (d C / d x )d T .  Со
гласно основному закону моле
кулярной диффузии (первый з а 
кон Фика)

п, дС L +■=— ах дх

Мх=  — D d С 
iix

Рис. 13.3. К выводу дифференци
ального уравнения молекулярной 
диффузии

dydzdi;

Мх  +  d x  :
d(G + ~^rdx)D ------- ^ ------- dydzdi =

=  — D dydzdi d СD dxdydzdi,

и, следовательно

Мх — Мх+ dx =  D (1 % dxdydzdi. 
ах

Аналогично найдем разности м еж ду количествами вещ ества, 
прошедшего через другие противоположные грани параллеле
пипеда.

Общее количество приобретенного вещества
t ж л г ,  d2C . d2C . d 2C

dM =  +  - r~ r  +
d jc2 1 d i/ 2 1 d  г 2

Это же количество вещества можно найти умножением объе
ма параллелепипеда на изменение концентрации диффундирую
щего вещества за  время dx:

(13.13)d СdM =  dxdydz j-- dx.
Приравнивая уравнения (13.12) и (13 .13), получим диффе

ренциальное уравнение молекулярной диффузии
dC
dx

=  d (- d 2C 
d jc2

+
d2C
Ay1 +

d 2C
dz2 ) (13.14)
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Основной закон массоотдачи,
который является аналогом зако 
на Ньютона (см. главу 10), был 
установлен русским ученым Щу- 
каревым при изучении растворе
ния твердых тел. Этот закон фор
мулируется так : количество веще
ства, перенесенного потоком от 
поверхности раздела фаз (кон
такта фаз) в воспринимающую 
фазу или в обратном направле
нии, прямо пропорционально р аз 
ности концентраций у поверхно
сти контакта фаз и в ядре потока 
воспринимающей фазы, площади 

поверхности контакта фаз и продолжительности процесса.
Согласно теории диффузионного пограничного слоя распре

деляемое вещество переносится из ядра потока жидкости к по
верхности раздела фаз непосредственно потоками жидкости и 
молекулярной диффузией. В рассматриваемой системе (рис. 13.4) 
различают ядро потока и пограничный диффузионный слой. В я д 
ре перенос вещества осуществляется преимущественно потоками 
жидкости или газа .  В условиях турбулентного течения потоков 
концентрация распределяемого вещества в данном сечении в 
условиях стационарного режима сохраняется постоянной. По 
мере приближения к пограничному диффузионному слою турбу
лентный перенос снижается и начинает увеличиваться перенос 
за  счет молекулярной диффузии. При этом появляется градиент 
концентрации распределяемого вещества, растущий по мере 
приближения к границе. Таким образом, область пограничного 
диффузионного слоя — это область появления и роста градиента 
концентрации, область увеличения влияния скорости молекуляр
ной диффузии на общую скорость массопередачи.

Примем, что распределяемое вещество М переходит из фазы 
G, в которой его концентрация выше равновесной, в фазу L.

Если концентрации вещества в ядрах фаз принять равными 
У; и Xj, а концентрации на поверхности раздела фаз — соответ
ственно г/г и Хг, то процесс массоотдачи вещества из ядра фазы G 
к поверхности раздела фаз и от поверхности раздела фаз в ядро 
фазы L можно записать так :

dM =  р„(у! — уг) Fdx\
dM =  Р*(.£Г — Xf) Fdx, ( 5)

где Ру, — коэффициенты массоотдачи, характеризующие перенос вещества 
конвективными и диффузионными потоками, одновременно; концентрации у т и х г 
предполагаю тся равными равновесным, т. е. у г — у ? и х ,  =  хрг.

Поверхность раздела (раз

Рис. 13.4. К выводу уравнения мас
соотдачи
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м
Размерность коэффициента массоотдачи р =

Г кг-м3 ]  __ (" м 1

Коэффициент массоотдачи показывает, какое количество ве
щества передается от поверхности контакта фаз площадью в 
1 м2 в ядро воспринимающей фазы или в обратном направлении 
в течение единицы времени при разности движущих сил, равной 
единице.

По физическому смыслу коэффициенты массоотдачи отлича
ются от коэффициентов массопередачи, но выражаю тся в одина
ковых единицах.

Для установившегося процесса dM вы раж ает  количество ве
щества, перенесенное от поверхности контакта фаз в ядро или 
из ядра потока к ее поверхности в единицу времени.

Д ля этого случая уравнение (13.15) перепишется так :

Если рассмотреть вновь элементарный объем фазы (см. 
рис. 13.3), перемещающийся в пограничном слое, то можно у т 
верждать, что концентрация распределяемого вещества в нем 
меняется не только за счет молекулярной диффузии, но т ак ж е  и 
за счет турбулентного переноса его. В этом случае концентрация 
распределяемого вещества будет функцией не только координат и 
времени, как  в случае только молекулярной диффузии, но и ско
рости перемещения.

Соответственно этому изменение концентрации С выразим 
через субстанциональную производную:

Увеличение количества распределяемого вещества за  счет 
молекулярной диффузии определяется уравнением (13 .14 ) . При
равнивая уравнение (13.17) к (13 .14 ) , получим дифференциаль
ное уравнение конвективной диффузии

dM =  fiyiyf — уг) dF.
Если р =  const для всей поверхности контакта фаз,

М =  Py(yf — {/r)F. (13.16)

(13.18)
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Д л я  полного математического описания процесса это ур ав 
нение должно быть дополнено уравнением, характеризующим 
условие на границе раздела фаз.

Количество вещества, передаваемого из фазы в фазу у гра
ницы, определяется основным законом конвективной диффузии 
(13 .15 ) . У поверхности раздела фаз вещество переходит из фазы 
в фазу, к ак  было установлено выше, за  счет молекулярной диф
фузии [см. уравнение (1 3 .9 ) ] .  Приравнивая эти уравнения, 
получим

РА С =  — DdC/dx, (13.19)

где АС =  С г — СI — дви ж ущ ая сила процесса.

Уравнение (13.19) характеризует условие массообмена на 
границе фазы и дополняет уравнение (13 .18), являясь  вместе с 
ним математическим описанием процесса конвективной диффу
зии.

Критериальные уравнения конвективной диффузии получают 
из уравнений (13.18) и (13 .19).

Д л я  получения диффузионных критериев подобия восполь
зуемся методами теории подобия. Из уравнения (13.19) получим 
безразмерный комплекс fiACdx/(DdC), из которого после сокра
щения получают диффузионный критерий Нуссельта

Nu„ =  p//Z). (13.20)
Из дифференциального уравнения конвективной диффузии

(13 .18 ) , разделив все члены на Dd2C/dx2, получают безразмерные 
комплексы

д С д х 2 dCvxdx1 
дтDd'2C И dxDd^C

и соответственно диффузионный критерий Фурье
Род =  Dx/l2 (13.21)

и диффузионный критерий Пекле
Р ea =  vl/D. (13.22)

Критерий Foa характеризует изменение скорости потока диф
фундирующей массы во времени и используется для характерис
тики нестационарных процессов диффузии. Преобразуем крите
рий Ред и представим его в виде произведения:

Pe^ = ^ -  =  ^ L ^ ==RePr-

Диффузионный критерий Прандтля Ргд =  v/D характеризует 
подобие полей физических величин и определяется только физи
ческими свойствами вещ ества. Найдя критерии подобия, харак-
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теризующие явление массообмена, запишем общее критериальное 
уравнение конвективной диффузии

/(Re; Gr; NiuPi^Foa) =  0. (13.23)

Критерий Нуссельта в этом уравнении является  определяе
мым в отличие от других критериев, которые являю тся опреде
ляющими, т. е. составленными целиком из параметров, входя
щих в условие однозначности. Коэффициент массоотдачи, входя
щий в критерий Нуссельта, не входит в условие однозначности 
и является искомой величиной.

В явном виде уравнение (13.23) перепишется так :
Nua =  / (Re, Gr, РгдР'Од). (13.24)

Критерий Грасгофа в этом уравнении характеризует конвек
тивную диффузию в условиях естественной конвекции.

' В случае стационарных процессов из общего критериального 
уравнения исключается критерий Фурье и оно приобретает вид

1Чид =  / (Re, Gr, Ргд ) (13.25)

При вынужденном движении можно пренебречь естественной 
конвекцией. В этом случае из уравнения (13.25) выпадает крите
рий Грасгофа и уравнение приобретает вид

Niu =  / (Re, Ргд ) (13.26)

Конкретные критериальные уравнения приводятся в соответ
ствующих главах этой части.

По значениям критерия Нуссельта, найденным по критериаль
ным уравнениям, определяют коэффициент массоотдачи

P =  NiuZ)//. (13.27)

М еж ду  переносом массы, теплоты и механической энергии 
существует, как отмечалось в главе 2, аналогия, эти процессы 
описываются однотипными дифференциальными уравнениями 
(2 .24), (2 .25) , (2.26).

При рассмотрении движения потока жидкости в трубе р аз 
личают пограничный слой и ядро потока. В ядре турбулентного 
потока происходит выравнивание скоростей по нормали к век
тору скорости, в пограничном ж е слое происходит резкое изме
нение скорости потока до нуля. Такое же выравнивание темпе
ратур и концентраций происходит в процессах тепло- и массо
передачи. Таким образом, имеет место аналогия м еж ду  этими 
процессами.

Исходя из этой аналогии, можно в определенных случаях  
приближенно определять коэффициенты массоотдачи по данным о 
трении жидкостного потока или о скорости переноса теплоты.
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На основании гидродинамической аналогии можно опреде
лить отношение коэффициента массоотдачи р к средней скорости 
потока v, которое представляет собой безразмерную величину 
и носит название диффузионного критерия Стантона:

St« =  р/у =  Ыид/Ред =  ^ щ --

Критерий Стантона характеризует подобие полей концентра
ций и скоростей при массоотдаче в турбулентных потоках.

М еж ду  коэффициентом массопередачи и коэффициентами 
массоотдачи существует связь. Рассмотрим процесс массопереда
чи при переходе распределяемого вещества из фазы G в фазу L 
при условии линейных зависимостей между рабочими и равновес
ными концентрациями (см. рис. 13.4). Примем, что на границе 
раздела фаз достигается равновесие.

Количество вещества, перемещающегося из фазы G к по
верхности на границе раздела фаз, может быть определено по 
уравнению

dM =  ру(у1 — ут) dF,
где — коэффициент массопередачи для фазы G.

Количество распределяемого вещества, перемещающегося от 
элемента поверхности в фазу L, может быть вычислено такж е 
по фазе L по уравнению (13 .15). В этом случае движущую силу 
следует выразить разностью хг — лц:

dM =  px(jcr— Xf)dF, '
где р , — коэффициент массоотдачи для фазы L.

Т ак  к ак  известна равновесная зависимость у р =  т х ,  кон
центрацию в фазе Lx можно выразить через равновесную в фазе 
Gy:

dM — РДл:,. — xf)dF  =  Ь-(ур.г — yP)dF.

Тогда
d M m  d MУ рт  —  уР — ^ d F  ;  У1 —  У р.г  —  ^ d F  .

Сложим левые и правые части этих уравнений:
У1 — yP =  dM/dF(m/$x +  1/$у).

Из основного уравнения массопередачи (13.4) получим

Приравнивая правые части уравнения, получим
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1 __ m  j ___1_ j ,  __ ______ 1______
КУ ~  р, +  ’ ИЛИ Af/~  т/(5,+ l/p, (13.28)

Р ассуж д ая  аналогично, для  фазы L будем иметь

К 7  =  1 7  ’ и л и  Т 7 =  \ / ( т $ у ) +  1/р, ' ( 1 3 -2 9 )

Левые части этих уравнений представляют собой общее диф
фузионное сопротивление переносу, а их правые части — сумму 
диффузионных сопротивлений массоотдаче в фазах. Зависимости
(13.28) и (13.29) являются поэтому уравнениями аддитивности 
фазовых сопротивлений.

Коэффициенты Ку и Кх связаны  соотношением Ку = К х/ т. 
Числовые значения коэффициентов массопередачи определяются 
значениями коэффициентов массоотдачи и углом наклона равно
весной линии.

13.S. М А ССО П ЕРЕД АЧ А  С ТВЕРДОЙ Ф А З О Й

К этим процессам относятся экстракция из твердых пористых 
материалов (выщелачивание), суш ка и адсорбция.

Массоперенос в твердом пористом материале представляет 
неустановившийся процесс.

Перенос вещества из твердого капиллярно-пористого тела 
через границу раздела фаз в газовую (паровую) среду (с уш ка ) ,  
в жидкую (экстракция) или из газовой (паровой) среды в твер
дое тело (адсорбция) происходит при наличии градиента по
тенциала переноса в направлении достижения равновесия.

На перенос вещества значительное влияние оказы вает  его 
структура. Твердое пористое тело представляет собой систему 
со сложными многообразными геометрическими характеристика
ми, главными из которых являются величина пористости, поли
дисперсность, распределение пор по размерам, форма капил
ляров.

В зависимости от капиллярно-пористой структуры твердые 
материалы классифицированы в порядке уменьшения величины 
критического диаметра пор, которому соответствует услож не
ние внутренней структуры твердого тела и увеличение внутри- 
диффузионного сопротивления, на широкопористые (йкр до 
1000 А ) ,  среднепористые и материалы с ультрамикропорами.

В общем случае перенос вещ ества внутри пористого твер
дого тела осуществляется как  в паровой, т ак  и в жидкой фазе. 
В случае десорбции влаги при небольшой влажности материала 
влага перемещается в основном за  счет молекулярного переноса 
пара. При большой влажности материала перемещение жидкости 
и пара обусловлено явлениями с различными механизмами
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Рис. 13.5. М одель массоперено- 
са вещ ества в капиллярно
пористом теле

переноса: капиллярными, осмо
тическими, термокапиллярны
ми, гравитационными потоками 
газовой (паровой) фазы.

Значение каждого из пере
численных механизмов перено
са зависит от капиллярно-по
ристой структуры твердого те
ла и режима проведения 
процесса.

Массоперенос в системе с 
твердой фазой рассмотрим на 
примере десорбции влаги из 
твердого тела на следующей 
схеме (рис. 13.5).

В начальный момент време
ни т =  то концентрация распре
деляемого вещества постоянная 
во всем объеме пластины и рав

на хн. Концентрация распределяемого вещества в омывающей 
твердое тело фазе постоянна и равняется у/. При начальной кон
центрации вещества в твердом теле х«, большей равновесной кон
центрации, соответствующей концентрации в омывающей фазе, 
распределяемое вещество перемещается в омывающую фазу с 
поверхности раздела фаз.

При удалении свободной поверхностной влаги температура 
материала не меняется и равна температуре мокрого термометра, 
а давление паров над материалом равно давлению насыщенных 
паров жидкости. В этот период влага удаляется из твердого м а 
териала при постоянной скорости.

С течением времени концентрация вещества в твердом теле 
непрерывно снижается, принимая значения Х\, Х2, ... Начиная с 
некоторой критической концентрации Х Р, наблюдается продви
жение зоны испарения в глубь тела, что приводит к уменьше
нию градиента потенциала переноса и к замедлению процесса.

Удаление влаги происходит не только в продвигающейся 
внутрь тела поверхности испарения с переменной координатой 
( l= R  — |), но и во всей толщине | «отработанного слоя», посте
пенно уменьшаясь по мере приближения к поверхности тела. Это 
явление объясняется различными формами связи влаги с мате
риалом.

В период уменьшающейся скорости общая скорость массо- 
переноса будет определяться скоростью перемещения общего 
массового потока вещества от поверхности испарения к поверх
ности тела , т. е. скоростью массопроводности, которая определяет
ся механизмом массопереноса.
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Процесс массопроводности описывается уравнением, а н а 
логичным закону Фика (Ф урье) ,

<Ш _  , дХ  
F d z  ~  д1 ’ (13.30)

в котором k =  f(X, t) называется коэффициентом массопровод
ности. Здесь X — концентрация распределяемого вещ ества в 
твердом теле; t — температура тела.

В процессах адсорбции коэффициент массопроводности зн а 
чительно зависит от степени насыщения адсорбента адсорбтивом 
и температуры.

В процессах экстрагирования тепловые эффекты незначи
тельны, что позволяет рассматривать процесс массопереноса как  
изотермический. Это обстоятельство облегчает анализ и расчет 
кинетики процесса.

Наиболее сложным процессом массопереноса с твердой фазой 
является сушка, представляющая взаимосвязанный тепломассо
обменный процесс.

Дифференциальное уравнение массопроводности, которое вы 
водится аналогично дифференциальному уравнению теплопро
водности, имеет вид

Условия на границе сформулируем так : к элементарной пло
щадке dF на границе раздела фаз подводится из твердой фазы 
вещество в количестве dM, которое определяется уравнением 
(13.30). Это вещество отводится в омывающую фазу за  счет кон
вективной диффузии, т. е. dM =  0(iд — у Р) Fdi. Приравнивая 
к этому выражению уравнение (13.30) и проводя преобразова
ния, получим

Методом теории подобия получим безразмерный комплекс

который называется диффузионным критерием Био.
Из уравнения массопроводности получим диффузионный кри

терий Фурье

Критерий Био показывает соотношение м еж ду  скоростью 
перемещения вещества от поверхности фаз в омывающую фазу, 
которая характеризуется коэффициентом массоотдачи |3, и ско
ростью массопроводности.

(13.31)

-kdX/dl =  рЛу.

Bia =  р///г, (13.32)

FOa =  kx/l2. (13.33)
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Критерий Фурье характеризует изменение скорости массо- 
переноса внутри твердого тела во времени.

При подобии процессов массопроводности должно соблю
даться  геометрическое подобие, которое для одномерного потока 
вы р аж ается  к ак  £//?, где | — координата; R — определяющий 
размер твердого тела. Определяемой величиной является без
размерная концентрация.

Д л я  одномерного потока критериальное уравнение массо
проводности запишется так :

4 = 4 * - =  Fo*, HR). (13.34)
X  н X  р

Аналитическое решение уравнения (13.34) имеется только 
для твердых тел простейшей формы: неограниченной пластины, 
бесконечного цилиндра и шара. Д ля  облегчения расчетов состав
лены для  этих тел графики, позволяющие определить по кри
териям BU и Род безразмерные концентрации.

В зависимости от структуры капиллярно-пористого тела, ре
жима процесса, концентрации вещества в твердой фазе стадией, 
определяющей скорость процесса, может быть внешний либо 
внутренний массоперенос, либо скорость общего процесса будет 
определяться обеими стадиями процесса одновременно. Д ля х а 
рактеристики влияния внутреннего и внешнего массопереноса на 
кинетику процесса служит значение критерия Био, которое пред
ставляет отношение внешнедиффузионного сопротивления массо- 
переносу к внутридиффузионному.

Д л я  описания массопередачи в системе с твердой фазой в 
первом приближении может быть использовано основное уравне
ние массопередачи (13.4).

Расчет коэффициента массопередачи выполняется, например, 
по уравнению

■ f = T T + ( ^ + W ’ (13-35)
в котором г|)— коэффициент формы, равный для пластины 1, 
для  цилиндра 2, для шара 3; п — показатель степени в уравне
нии распределения концентраций в твердом теле.

При проведении процесса во внешнедиффузионной области, 
когда ВЦ ^ 3 , 0 ,  уравнение (13.35) преобразуется так:

(13.36)

В этом случае скорость процесса -целиком определяется 
внешнедиффузионными факторами.

При одновременном течении процессов тепло- и массообмена 
для определения коэффициентов тепломассоотдачи предложены 
критериальные уравнения вида
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Nu =  Л RertP r0’33Gu0,175, (13.37)
где Gu — критерий Гухмана, характеризующий объемное испарение жидкости в 
адиабатических условиях. Значения A n n  зависят от гидродинамического ре
ж има в аппарате.

При Bi ^  50 лимитирующей стадией является массопровод- 
ность внутри материала и из (13.35) следует

К =  т ,  (13.38)
где k = f(X, t).

Сложность связи коэффициента массопроводности k с в л а ж 
ностью материала и температурой процесса обусловливает экс 
периментальное определение коэффициента массопроводности 
для каждого материала. В настоящее время накоплен значитель
ный экспериментальный материал по коэффициентам массопро
водности для ряда капиллярно-пористых материалов.

13.6. ДВИЖ УЩ АЯ СИЛА М А С С О О Б М ЕН Н Ы Х  ПРО Ц ЕССО В

Д виж ущ ая сила массообменных процессов, к ак  было указано , 
определяется степенью отклонения от равновесия, которое вычис
ляется как разность между рабочей и равновесной концентра
циями или, наоборот, равновесной и рабочей в зависимости от 
того, какие значения из них больше. Движущ ую  силу можно 
выразить через концентрации распределяемого вещества в 
фазе G через у или в фазе L через X.

Различают л о к а л ь н ы е  д в и ж у щ и е  с и л ы ,  вычислен
ные для массообменного процесса, протекающего на бесконечно 
малой площади контакта фаз, и д в и ж у щ и е  с и л ы  д л я  
в с е г о  п р о ц е с с а  м а с с о о б м е н а  в пределах изменения 
концентраций от начальных до конечных.

Локальные движущие силы изменяются с изменением кон
центраций, поэтому для всего про
цесса массообмена вычисляют сред
ние движущие силы.

Выражение и значение средней 
движущей силы зависит от вида 
уравнения равновесия.

Рассмотрим определение средней 
движущей силы, когда линия равно
весия определяется уравнением кри-' 
вой (рис. 13.6) ур =  f (х) в противо- 
точном массообменном аппарате при 
условии у >  ур.-

Примем, что расходы фаз Q и L 
постоянны, коэффициенты массопе
редачи Ку и Кх не меняются по длине

Рис. 13.6. И зображение рабочей 
равновесной линии в у  — х 
координатах
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аппарата, у >  у? и перенос вещества происходит из фазы G в 
фазу L.

Д ля  элемента поверхности на основании уравнения матери
ального баланса (13.5) можно записать dM =  —G(dy) =  
=  Ky(y—ypW -

Р азделяя  переменные у  и F и интегрируя это выражение в 
пределах изменения концентрации от ун до ук (см. рис. 13.1) 
и поверхности контакта фаз от 0 до F, получим

Согласно уравнению материального баланса (13.6) количе
ство вещества, перешедшего из фазы G в фазу L, равно М — 
=  G(yH—ук). Подставим из последнего выражения G в уравне
ние (13 .40):

Аналогично можно определить среднюю движущую силу в 
концентрациях х  в фазе L

Интеграл в знаменателе уравнений (13.42) и (13.43) назы
вается числом единиц переноса т :

(13.39)

откуда
Ун
С к

(13.40)

V Л

откуда

М =  KuF у ~ ук .
У  .Mil

(13.41)

»к У ~ У р

Тогда средняя дви ж ущ ая  сила процесса массопередачи
У к

(13.42)

(13.43)



Из уравнений (13.41), (13.42), (13.44) и (13.45) находят 
соотношения м еж ду средней движущ ей силой и числом единиц 
переноса:

т у =  

т х =

У«— Ук .
Айр ’

*к— *н
Ахср

(13.46)

(13.47)

Из уравнений (13.46) и (13.47) следует, что число единиц 
переноса обратно пропорционально средней движущей силе про
цесса.

Из уравнений (13.46) и (13.47) т ак ж е  следует, что число еди
ниц переноса характеризует изменение рабочих концентраций на 
единицу движущей силы.

В уравнениях (13.42) и (13.43) знаменатель дробей находят 
графическим интегрированием. Так, например, в пределах кон
центраций г/к— Ун через определенные интервалы для ряда  зн а 
чений у находят соответствующие им величины х, г/Р, у — г/Р и 
1 / 0 /  — Ур)-

На диаграмме в координатах у — 1/(у — ур) строят кривую, 
как показано на рис. 13.7. Площадь под кривой, ограниченная 
ординатами ук и г/„, умноженная на масштаб диаграммы М\ и М2, 
дает искомый интеграл

т и с _dy_
J и  —У — У р

/ iM , м 2. (13.48)

Ниже будет показано, что число единиц переноса используют 
для расчета высоты массообменных аппаратов, особенно когда 
поверхность контакта фаз трудно определить.

В частных случаях, например при массопередаче в р а зб а в 
ленных растворах (адсорбция, экстракция), а т ак ж е  при расчете 
массообменных аппаратов, когда для уп 
рощения расчетов аппроксимируют линию 
равновесия прямой, средняя д ви ж ущ ая  
сила массопередачи определяется, к ак  и 
при расчете теплообменных аппаратов 
(см. главу 10), как  средняя логарифмичес
кая  или средняя арифметическая величина 
из движущих сил на входе и выходе из 
аппарата.

Рассмотрим расчет средних движущ их сил 
при различных схемах взаимодействия потоков.

На рис. 13.8, а  приведена общ ая схема изме
нения концентраций при противоточном взаимодей
ствии потоков.

Рис. 13.7. К определению 
числа единиц переноса 
графическим интегрирова
нием
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Рис. 13.8. Схемы массообмена и условия отсчета движущ их сил: 
а — при противотоке;  6 — при прямотоке

В этом случае средние движущ ие силы в п - м элементе аппарата опреде
ляю тся так :

( У ( п  +  1)р У п )  ( У  пр У  п — l) _

In У ( п +  1)р Уп  

У Пр У п — 1

Д д ;  =  ( -^ я + 1  * (п + 1 )р )  (*п %пр} 

Р |п Хп+1 *(п+|)р
Х .  —  Х пр

Дг/с,

В случае прямотока (рис. 13 .8 ,6 )

( j / ( r t + l ) P  У п  +1) ( У п р  У п )  . 

1П Ч(п+1 ) у  —  У п + 1  

У п р  У п

( Х п - 1 - I  Х ( п +  | )р )  ( Х п  Х ц р ) г

1п

(13.49)

(13.50)

(13.51)

(13.52)

При расчете движущ ей силы при перекрестном токе взаимодействующих 
фаз принимают в большинстве случаев одну из схем изменения концентраций 
фаз в аппарате, а именно: обе фазы на элементе аппарата идеально переме
ш аны; газ  (пар) идеально перемешан, а в фазе, протекающей через элемент 
ап п арата , концентрация меняется линейно; ф аза, перетекающая через элемент 
ап п арата , идеально перемеш ана, а в газе  (паре), пронизывающем перетекающий 
поток, концентрация меняется линейно.

С хема массообмена на элементе аппарата и условия отсчета движущих сил 
приведены на рис. 13.9.

Н а п - й элемент поступает фаза с концентрацией x„+t. В результате массо
обмена с поступающим с нижележащ его элемента газом (паром) с концентра
цией у п_| концентрация в жидкой фазе изменяется до конечной, равной хп,
а концентрация в паре изменяется до у„.

В случае, когда обе фазы на элементе аппарата идеально перемешаны, 
средн яя дви ж ущ ая сила определяется так :

Аг/ = Упр — Уп; 
Ах =  х„ — х„р. (13.53)

Условия отсчета движ ущ ей силы для случая, когда ж идкая фаза идеально 
перемешана на элементе и имеет концентрацию х„, равную концентрации на 
выходе, а газ  (пар) линейно меняет концентрацию от i/„_i до у п, представлены 
на рис. 13.9.



У<ф

Чп-fip11 пр  *п Щп-1)рхпр xn xin>i)p4n<t)Vp
а  5

Рис. 13.9. С хема массообмена и условия отсчета движущ их сил при перекрестном 
токе:
а — ж и дкая  фаза  идеально перемешана, а пар ( г а з )  идеально вы тесняется  в слое; 
6 — обе фазы идеально перемешаны

Следует отметить, что эта схема изменения концентраций в ф азах соответ
ствует процессу в аппаратах перекрестного тока небольших диаметров.

На таком представлении о характере взаимодействия фаз основан ряд ме
тодов расчета размеров аппаратов. В этом случае движущ ие силы определя
ются так :

А</с|
In

Уп — Уп-\ 
Упр  У п — I . 

Упр  У п

Xnp —i)p
In- X{n — 1)p

X  n X  np

(13.54)

Д ля случая идеального вытеснения потоков средние движ ущ ие силы в ап п а
рате (рис. 13.9, б) будут определяться как  средние логарифмические из д ви ж у
щих сил на входе потока и на выходе из аппарата. Граничные локальные дви 
жущие силы в аппарате при линейном изменении концентраций в паре (газе ) 
определяются уравнениями (13.54). Среднюю движущ ую  силу с учетом вы ра
жений (13.54) можно получить в виде

У п + 1 —  j / ( « - l ) c p У п  У {п — \)ср

[ П # ( "  +  1)Р У ( / | - 1 ) с р  In ^flp У(П- ,1СР
t/(n+ l)p— Уа+1 Упр Уп

^У с р ----

In

] п  Уп Р У ( п - 1 ) с р  

Уп+ 1  — У (  п - ! ) с р _________________Упр У п

У п  1 )ср In У ( п +  1)р У ( п — 1)С|>

У (п +  1)р У  п-f  1

(13.55)

Расчет движущ ей силы из принятых условных схем взаимодействия потоков 
приводит, как правило, к погрешностям в определении рабочей поверхности 
аппарата.

Все реальные аппараты, как было отмечено выше, в большинстве случаев 
относятся по гидродинамической характеристике к аппаратам  промежуточного 
типа, в которых движ ущ ая сила зависит от распределения концентраций и тем 
ператур в рабочей зоне аппарата.

Общим для рассмотренных выше схем изменения концентраций в ф азах 
является то, что ни одна из них не учитывает реальной гидродинамической 
обстановки в аппарате.
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Действительную  движущ ую  силу можно определить на основании гидро
динамических моделей и экспериментальных данных по перемешиванию фаз на 
контактном устройстве, используя уравнение (2 .47).

Коэффициенты использования движущей силы в прямо- и противоточных 
апп аратах в соответствии с уравнением (2.47) определяются так :

■In—г------
£ ,v = ------------- ^ ----------, (13.56)

n (
In(V)

где ЛяЬ Д„(\) — движущ ие силы на входе и выходе из п - го контактного устрой
ства.

Д л я  аппаратов перекрестного тока соответственно получено выражение

En — -------А'" ~ А'1(Л)-------------- . (13.57)

Mn)
Из уравнения (13.57) по фазе L, например, при у ? >  у  получим

2хп_|_[ [ 1)Р *(„-н)р]
ExN= --------- ------- 2дс„ — (дц„-|)р+дс.р) (13.58)

, J  2х„+1-
Ч  V _

- [  -С (п — | ) р +  - У ( п + | ) р ] 1

Из последнего уравнения можно получить выражение, удобное для расчетов,
т

-2 Г т »
(13.59)

где т  и А — тангенсы углов наклона равновесной и рабочей линий; т ус— число 
единиц переноса по фазе О, вычисленное при условии идеального перемешивания 
газовой (паровой) фазы; N — количество псевдосекций.

В некоторых массообменных аппаратах, например в насадоч- 
ных, тарельчатых и др., площадь поверхности фазового контакта 
трудно определить. В этих случаях для их расчета используют 
модифицированные уравнения массопередачи.

Площадь поверхности фазового контакта в таких аппаратах
F =  Уст,

где V — объем аппарата, м3; а  — удельная поверхность фазового контакта, м2/м3.

П одставляя величину F в уравнения массопередачи (13.4), 
получим

М =  KyoVAycp. (13.60)

Куч и Кха называют объемными коэффициентами массопере
дачи, соответственно и |Зхо — объемными коэффициентами 
массоотдачи.
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Из уравнения (13.60) получают
„  М , ,  мV =  -р — т-------- ИЛИ V —

К  y v & y  ср А ” х ср

где K yv =  и K xv — К х„ — объемные коэффициенты массопередачи.

Представив F — Hfo, можно из (13.41) определить высоту 
массообменного аппарата, имея в виду, что М — G(yH—ук):

Н =  (13.61)
KJa i  У-Ур

где I — п л о щ а д ь  поперечного сечения аппарата, м2.

GВеличина ^ ^  =  hy представляет собой высоту аппарата, э к 
вивалентную единице переноса (ВЕП ), и измеряется в единицах 
высоты. В случае выражения числа единиц переноса в концент
рациях х ^  =  hx. С учетом этого модифицированные уравне
ния массопередачи принимают вид:

Н =  hymy\

(13.62)

Н =  hxmx.
Сопоставление полученных уравнений (13.62) с основным 

уравнением массопередачи показывает, что высота, эквивалент
ная единице переноса hy или hx, обратно пропорциональна объ
емному коэффициенту массопередачи.

Таким образом, чем выше коэффициент массопередачи, тем 
ниже величина ВЕП.

13.7. РАСЧЕТ ОСНОВНЫ Х РАЗМ ЕРО В 
М А ССО О БМ ЕН Н Ы Х  АППАРАТОВ

Д ля  расчета высоты противоточных колонных аппаратов ( т а 
рельчатые и насадочные абсорбционные и ректификационные, 
экстракционные аппараты) требуется определить число ступеней 
изменения концентраций (тарелок) по высоте аппарата.

Число теоретических ступеней может быть определено анали
тическим или графическим методом. Часто пользуются понятием 
о теоретической ступени изменения концентраций, или теоретиче
ской тарелки. При этом предполагается, что на этой гипотетиче
ской ступени контакта фаз жидкость идеально перемешана, а 
концентрации взаимодействующих фаз достигают равновесных 
значений.
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Рассмотрим процесс массообмена на п-й тарелке (рис. 13.10, а ) .  
На тарелку поступают газовая  фаза G с концентрацией уп-\ и 
ж идкая  фаза L с концентрацией хп+\- В результате массообмена 
концентрация в газовой фазе снижается до величины уп, а в 
жидкой увеличивается до хп-

В случае достижения равновесия между составом удаляюще
гося с тарелки газа  уп и составом стекающей с нее жидкости хп 
их концентрации изображаются на рис. 13.10,6 точкой В, л еж а 
щей на линии равновесия.

Изменению концентраций в газовой фазе на теоретической 
ступени соответствует вертикальный отрезок А\В. Изменение же 
концентрации в жидкой фазе от хп до xn- i  изобразится горизон
тальным отрезком ВА2.

Таким образом, «ступенька» А[ВА2 изображает изменение 
концентрации в обеих фазах на теоретической тарелке. Для 
определения числа теоретических тарелок в колонном аппарате 
строят последовательно такие «ступеньки», начиная от точки, х а 
рактеризующей начальные концентрации в газовой и жидкой 
фазах, до точки, отвечающей конечным концентрациям в газовой 
и жидкой фазах.

Д ля  определения числа действительных тарелок используют 
коэффициент полезного действия аппарата, который учитывает 
реальную кинетику массообмена на действительной тарелке. Зна
чения КП Д  для различных конструкций тарелок находятся 
опытным путем и колеблются от 0,3 до 0,8.

Число действительных тарелок с учетом КПД определяется 
соотношением

пд =  «т/г), (13.63)
где п г — число теоретических тарелок; г) — КПД.

Следует иметь в виду, что расчет высоты аппарата с помощью 
теоретических тарелок (ступеней) является приближенным и его

Рис. 13.10. С хема массообмена на тарелке (а ) и изображение процесса в у — х 
координатах (б — в условиях достижения равновесия на тарелке — идеальный 
процесс; в  — в условиях недостижения равновесия на тарелке — реальный 
процесс)
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ется в определении действитель
ных ступеней контакта.

менных процессов не достига
ется. Поэтому задача  заключа-

сутствуют данные о коэффици
ентах массопередачи или 
имеются надежные данные о 
КПД для данных систем про
мышленных аппаратов.

возможно применять, когда от-

В действительности равно
весие при проведении массооб-

*п+1 хп  *П-1

Эффективность ступени 
изменения концентраций выра-

Рис. 13.11. К определению числа с ту 
пеней изменения концентраций мето
дом построения кинетической линииж ается  отношением изменения 

концентрации распределяемого
вещества в одной фазе на ступени к движущ ей силе на входе фазы 
в ступень. Изменение концентраций на п-й тарелке выразится к ак  
разность уп- 1  — уп (отрезок А\В на рис. 13.10, в), а д ви ж ущ ая  си
ла при идеальном перемешивании жидкости на тарелке — у п- 1 — 
— упр (отрезок А\С на рис. 13.10, в).

Тогда эффективность ступеней (КП Д по Мерфри)

Эффективность ступени представляет собой отношение дей
ствительного изменения концентраций на ступенях контакта фаз 
к максимально возможному.

Высота аппарата

Рассмотрим определение числа действительных ступеней из
менения концентраций с помощью построения кинетической 
линии.

Д виж ущ ая сила для п-й тарелки определится в соответствии 
с уравнением (13.54) при у > у Р:

У п  — 1 Уп

У п  — \ У п р

Н — П т Ы / Г). (13.64)

( У п — 1 У пр)  ( У п  У пр) У п - 1 — У п (13.65)
[ п  У п - I  У п р

У  П У  прУ п  У  ир

Соответственно число единиц переноса

(13.66)
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отсюда
ет У =  Р (13 67)

Уп—Уп р v  '

Из рис. 13.10 видно, что ету =  АС/ВС, или ВС =  АСе~ту. 
З н ая  величину е~ту, можно найти по отрезку ВС положение точ
ки В, а т ак ж е  В\, В2 и т. д. Соединив точки В, В\, В2, ... линией, 
получим кинетическую линию процесса, которая характеризует 
концентрации фазы на выходе с каждой тарелки.

Д л я  определения числа действительных ступеней изменения 
концентраций впишем в пределах заданных концентраций (точ
ки М и /V на рис. 13.11) ступенчатую линию. Число ступеней и 
определит число действительных ступеней изменения концент
раций.

Рабочая высота аппарата
Я  =  Яд/гт, (13.68)

где Лт — расстояние м еж ду тарелками, м.

Д л я  построения кинетической линии необходимо знать число 
единиц переноса, или эффективность ступени. Число единиц пере
носа определяется из основного уравнения массопередачи, запи
санного для одной тарелки [G(y„ — ук) =  KyF/S.ycp] в виде т у =  
— (ун i/K)/ A i/ c p  — KyF/G.

Площадь поверхности контакта фаз в случае барботажа оп
ределить труднее. Поэтому коэффициент массопередачи относят 
к площади барботажа тарелки F„ и обозначают Kyf, а число 
единиц переноса к ак  т у =  Ky\Fa/G.

Коэффициент массопередачи рассчитывают с учетом извест
ных коэффициентов массоотдачи $yj и рж/ по уравнению аддитив
ности (13 .28): ^

К,’ = 1 /р„ + т/р„ '

Таким образом, положение кинетической линии можно найти, 
определив Kyf и вычислив значение е~ту и величины отрезков СВ.

Диаметр колонны

° = V * » !Ьг- (13'69)
где G — расход га з а , кг/ч; рг — плотность газа , кг/м3; v  — линейная скорость 
га за  (п ара) в свободном сечении колонны, м/с.

М еж ду  эффективностью ступеней и числом единиц переноса 
существует следующая связь:

е~тч - 1 — 1 _ р
Уп Упр

откуда
Еу =  ( 13.70)
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Вопросы для самопроверки

1. Какие признаки объединяют все массообменные процессы?
2. В каком направлении протекают массообменные процессы? К ак вы р а

ж ается движ ущ ая сила процесса?
3. Каков физический смысл коэффициентов массопередачи и массоотдачи? 

К акая сущ ествует м еж ду ними связь?
4. Что характеризуют рабочая и равновесная линии процесса?
5. Как изобразить процесс массопередачи графически?
6. Какими законами описывается перенос вещ ества из ядра потока к по

верхности раздела фаз?
7. Какой закон описывает диффузию вещ ества в твердом теле?
8. Как можно определить, когда процесс протекает во внутридиффузион- 

ной области, а когда во внешнедиффузионной?
9. Почему в расчетной практике пользуются не дифференциальными у р а в 

нениями массопереноса, а критериальными?
10. Почему при расчете массообменных аппаратов оперируют со средней 

движущей силой процесса?
11. В каких случаях среднюю движущ ую  силу определяют через число 

единиц переноса?
12. В каких случаях возможно определять среднюю движущ ую  силу как 

среднелогарифмическую?
13. Какие принимаются схемы изменения концентрации распределяемого 

вещества во взаимодействующих ф азах в массообменных аппаратах при выводе 
уравнений средних движущ их сил?

14. Оцените, к ак ая  движ ущ ая сила будет больше в случае, когда обе фазы 
идеально перемешаны или когда, например, пар идеально вытесняется в слое 
идеально перемешанной жидкости?

15. Почему изложенные в главе схемы изменения концентраций распреде
ляемого вещества в ф азах только приблизительно учитывают реальную гидро
динамическую обстановку в аппарате?

Г л а в а  14. АБСОРБЦИЯ

14.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Абсорбцией называется процесс поглощения газов или паров 
(абсорбтивов) из газовых или паровых смесей жидкими погло
тителями — абсорбентами. Этот процесс является избирательным 
и обратимым, что позволяет применить его с целью получения 
растворов газов в жидкостях, а т ак ж е  для разделения газовых 
или паровых смесей.

После абсорбции одного или нескольких компонентов из г а 
зовой или паровой смеси, как  правило, проводят десорбцию, 
т. е. выделение этих компонентов из жидкости. Таким образом 
осуществляют разделение газовой смеси.

Имеют место физическая абсорбция и хемосорбция. При фи 
зической абсорбции при растворении газа  не происходит хими
ческой реакции. При хемосорбции абсорбируемый газ вступает 
в химическую реакцию в жидкой фазе.

Процессы абсорбции в технике применяются для разделения 
углеводородных газов и получения соляной и сернистой кислот,
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аммиачной воды, очистки отходящих газов с целью улавливания 
ценных продуктов или обезвреживания газосбросов.

Аппаратурно-технологическое оформление абсорбции неслож
но, поэтому процессы абсорбции широко используются в тех
нике.

Аппараты для проведения процессов абсорбции называются 
абсорберами.

14.2. ФИЗИЧЕСКИЕ О СН О ВЫ  АБСОРБЦИИ

При взаимодействии газа  с жидкостью возникает система, 
состоящ ая из двух  фаз (Ф-2) и трех компонентов — распреде
ляемого вещества и двух  веществ носителей (К-3).

Согласно правилу фаз так ая  система имеет три степени 
свободы:

С =  К +  2 - Ф  =  3 +  2 - 2  =  3.

Тремя основными параметрами, определяющими фазовое рав 
новесие в системе, являются давление, температура и концент
рация.

В этом случае можно произвольно изменять общее давле
ние р , температуру t и концентрацию х распределяемого вещест
ва  в одной из фаз. При постоянных температуре и давлении, что 
имеет место в процессах абсорбции, каждой концентрации рас
пределяемого вещества в одной фазе соответствует строго опре
деленная концентрация в другой.

В условиях равновесия при t — const зависимость между рав 
новесными концентрациями выражается законом Генри, который 
гласит: при данной температуре мольная доля газа  в растворе 
прямо пропорциональна парциальному давлению газа  над рас
твором:

или
х -  р/Е,

где р  — парциальное давление га з а , равновесное с раствором, имеющим кон
центрацию х , доли моля; Е — константа Генри.

Константа Генри зависит от природы растворяющегося ве
щества абсорбтива, абсорбента и температуры:

In E = —q/RT+C,  (14.2)
где q — теплота растворения га з а , кДж/кмоль; R =  8,325 кД ж /(км оль-град ) — 
универсальная газо вая  постоянная; Т — абсолютная температура растворения, К; 
С — постоянная, зави сящ ая  от природы газа  и жидкости и определяемая 
опытным путем.

Из равенства (14.2) видно, что с ростом температуры рас
творимость газов в жидкостях уменьшается. Парциальное давле-
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ние растворяемого газа в газовой фазе, соот
ветствующее равновесию, может быть зам е
нено равновесной концентрацией. Согласно 
закону Д альтон а парциальное давление ком
понента в газовой смеси равно общему 
давлению, умноженному на мольную долю 
этого компонента в смеси, т. е.

р =  Ру и у =  р/Р, (14.3)

где Р  — общее давление газовой смеси; у  — кон
центрация распределяемого вещ ества в смеси, до
ли моля.

Сопоставляя уравнения (14.3) и (14.1), 
найдем

у  =  р/Р =  Е/Рх

или, обозначая константу фазового равновесия Е/Р через т ,  
получим

у =  т х .  (14.4)
Уравнение (14.4) показывает, что зависимость м еж ду  равно

весными концентрациями распределяемого компонента в газовой 
смеси и в жидкости вы раж ается  прямой линией, проходящей 
через начало координат, тангенс угла  наклона которой равен т .  
Тангенс угла наклона зависит от температуры и давления. 
С увеличением давления и уменьшением температуры раствори
мость газа  в жидкости увеличивается ( т  снижается) (рис. 14.1). 
Когда в равновесии с жидкостью находится смесь газов, то 
закону Генри может следовать каж дый из газовых компонентов 
смеси.

Следует отметить, что закону Генри подчиняются сильно р аз 
бавленные растворы, а так ж е  растворы при небольших д авле 
ниях, которые по своим свойствам приближаются к идеальным. 
Для концентрированных растворов и больших давлений зависи
мость между равновесными концентрациями в ы р аж ается  кривой 
линией, вид которой определяется экспериментально.

14.3. МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛАНС И КИНЕТИЧЕСКИЕ 
ЗАКОНОМЕРНОСТИ АБСОРБЦИИ

Материальный баланс процесса абсорбции вы р аж ается  об
щим уравнением (13.5): — G(dy) =  Ldx.

После интегрирования выражения в пределах начальных и 
конечных концентраций получают уравнение (13 .6 ) ,  из которого 
определяют расход абсорбента (в кмоль/с)

L =  G у«~у* . (14.5)
*к—

Рис. 14.1. Зависимость 
м еж ду растворимостью 
газов в жидкости и 
парциальным его д а в 
лением над раствором 
при различных темпе
ратурах (*1> / 2> *з )
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Удельный расход на 1 кмоль инертного газа

G х к—х
(14.6)

Изменение концентрации в абсорбере подчиняется уравнени
ям (13.7) и (13.8). Рабочая линия процесса в координатах у —х 
я вляется  прямой линией с тангенсом угла наклона / =  L/G.

Проанализируем влияние удельного расхода абсорбента на 
размеры абсорбера и конечную концентрацию распределяемого 
вещ ества в жидкой фазе.

Примем противоток фаз в абсорбере. Начальная концентра
ция распределяемого вещества в жидкой фазе х„, конечная кон
центрация в газовой фазе ук, определяемые точкой В в коорди
натах  у —х, а начальные концентрации в газовой фазе у„ 
(рис. 14.2). На этом ж е  рисунке изображена равновесная зави
симость ур =  f(x). Проведем несколько рабочих линий согласно 
уравнению (13.6) с различным тангенсом угла  наклона т .  Со
гласно уравнению (13.6) точки А\, Лг, А 3 характеризуют началь
ную и конечную концентрации абсорбтива в газовой фазе и в 
абсорбенте.

Д виж ущ ие силы процесса определяются разностью между 
рабочими и равновесными зависимостями, т. е. А у  =  у — уР. 
Средняя дви ж ущ ая  сила для всего аппарата определяется как 
среднее логарифмическое Ауср. Нетрудно видеть, что Аг/ср воз
растает с увеличением наклона рабочих линий, т. е. Аг/ср воз
растает с ростом удельного расхода абсорбента /. Если рабочая 
линия ВА „совпадает с вертикалью, то движущие силы имеют 
наибольшее значение, однако при этом удельный расход абсор
бента должен быть бесконечным, что следует из уравнения (14.6) 
при подстановке в него хк =  хн. В другом предельном случае, 
когда рабочая линия соприкасается с линией равновесия ВЛ3,

Рис. 14.2. К определению удел ь
ного расхода абсорбента

Рис. 14.3. К определению опти
мального удельного расхода аб 
сорбента
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расход абсорбента минимальный и дви ж ущ ая  сила в точке со
прикосновения равняется нулю, так  как уи =  уР.

В первом случае размеры абсорбера будут минимальными, 
так  как  Дуср максимальное при бесконечном расходе абсорбента, 
во втором — размеры абсорбера будут бесконечными при мини
мальном расходе абсорбента.

Как было отмечено выше, в реальных массообменных аппа
ратах равновесие не достигается и в случае абсорбции всегда 
хк<Схр. Следовательно, удельный расход абсорбента должен быть 
всегда больше минимального. Значение минимального расхода 
можно определить из уравнения (14.7), подставляя в него хк =  хкр:

На практике следует выбирать такое соотношение м еж ду 
размерами абсорбента и удельным расходом абсорбента, при ко
тором / и размеры аппарата будут оптимальными.

Оптимальный расход абсорбента определяется на основании 
технико-экономического расчета.

Сумма затрат на поглощение 1 кмоль га за  склады вается  из 
стоимости газа и обслуживания S i ,  затрат на амортизацию и 
ремонт аппарата, стоимости энергии, затрачиваемой на преодо
ление гидравлического сопротивления при прохождении га за  че
рез абсорбер S 2, затрат на транспортирование газа ,  десорбцию 
и т. д. S 3:

Величина S i  не зависит от удельного расхода абсорбента. 
С увеличением / уменьшаются рабочая высота абсорбера и его 
гидравлическое сопротивление, но одновременно увеличивается 
его диаметр. Таким образом, кривая S 2 =  /(/) может иметь ми
нимум. С возрастанием / увеличиваются затраты  S 3 на транс
портирование газа и десорбцию. На рис. 14.3 представлен х ар ак 
тер перечисленных зависимостей. С клады вая  ординаты всех кри
вых, получим кривую суммарных затрат на абсорбцию 1 кмоль 
газа . Минимум этой кривой соответствует оптимальному удель
ному расходу абсорбента.

Процесс абсорбции подчиняется уравнению массопередачи 
для двухфазных систем (13 .4 ) .  В уравнении массопередачи 
движущую силу у — ур при абсорбции часто выражаю т разно
стью давлений:

где р — рабочее парциальное давление распределяемого га за  в газовой смеси; 
Рр — равновесное давление газа  под абсорбентом, соответствующее рабочей кон
центрации в жидкости.

(14.7)

(14.8)

dM =  KP( p - p P)dF, (14.9)

231



Коэффициенты массопередачи определяются по уравнениям
(13.28) и (13 .29):

* p =  T7m W ; ( 14Л0>

Кх =  l / m p p + 1 / p ,  ’ ( 1 4 1 1 )

где рр — коэффициент массоотдачи от потока газа  к поверхности фазового кон
такта , кмоль/(м2-ч ■ П а ) ; р *— коэффициент массоотдачи от поверхности фазово
го контакта к потоку жидкости, м/ч.

Величина т  оказывает влияние на структуру уравнений для 
коэффициентов массопередачи. Д ля  хорошо растворимых газов 
т  мало и в уравнении (14.12) величина

m/р, <  1/рр. (14.12)

В этом случае КР «  РР, т. е. диффузионное сопротивление 
сосредоточено в газовой фазе. Д ля  труднорастворимых газов т  
велико и в уравнении (14.11)

1 / (тр р) <  1/р„ (14.13)

Можно принять Кх ~  Р*, т. е. диффузионное сопротивление 
сосредоточено в жидкой фазе.

14.4. ПРИНЦИПИАЛЬНЫЕ СХЕМ Ы  АБСОРБЦИИ

В технике используют следующие принципиальные схемы аб
сорбционных процессов: прямоточные, противоточные, односту
пенчатые с рециркуляцией и многоступенчатые с рециркуляцией.

П рямоточная схема взаимодействия веществ в абсорбере по
казан а  на рис. 14.4, а. В этом случае потоки газа и абсорбента 
дви ж утся  в одном направлении; при этом газ с большей кон
центрацией абсорбтива приводится в контакт с жидкостью, 
имеющей меньшую концентрацию абсорбтива, а газ с меньшей 
концентрацией взаимодействует на выходе из абсорбера с жид
костью, имеющей большую концентрацию абсорбтива.

П ротивоточная схема показана на рис. 14.4, б. В противоточ- 
ном абсорбере в одном конце аппарата контактируют газ и жид
кость, содержащие большие концентрации абсорбтива, а в дру
гом противоположном конце — меньшие.

При противоточном процессе достигается большая конечная 
концентрация абсорбтива в абсорбенте, чем при прямоточном. 
Расход абсорбента такж е  ниже. Однако ввиду того что средняя 
д ви ж ущ ая  сила при противотоке ниже, то габариты противоточ- 
ного абсорбера больше, чем прямоточного.

В схем ах с рециркуляцией абсорбента или газовой фазы про
исходит многократный проток абсорбента или газовой фазы 
через абсорбер.
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Рис. 14.4. Схемы абсорбции и изображение процесса в у — х координатах: 
а — прямоточная; б — противоточная; в — с рециркуляцией абсорбента (жидкости); 
г — с рециркуляцией абсорбтива (газа)

На рис. 14.4, в изображена рециркуляционная схема по аб 
сорбенту. Ж идкая фаза — абсорбент многократно возвращ ается 
в абсорбер, а газовая  фаза проходит через абсорбер снизу вверх. 
Абсорбент подается в верхнюю часть абсорбера и движется про
тивотоком к газовой фазе. В результате смешения свежего аб 
сорбента с концентрацией хк с выходящим из абсорбера его кон
центрация повышается до хс. Рабочая линия на диаграмме у —х 
представляет собой прямую с координатами крайних точек А и Вс 
соответственно у», х« и ук, хс.

На этом же рисунке пунктиром проведена рабочая линия для 
противоточного абсорбера без рециркуляции. Концентрацию а б 
сорбтива после смешения хс найдем из уравнения материального 
баланса.

Обозначим отношение количества абсорбента на входе в аб 
сорбер к количеству свежего абсорбента через п. Тогда

G(y« — У*) =  Цх к — * н )  =  Ln(xк +  Хс),
откуда

Хс
xj^n— !)+■*„ ( 14.14)
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Схема абсорбции с рецирку
ляцией газа  приведена на 
рис. 14.4, г. Положение рабочей 
линии определяют точки Лс (</с, 
л:к) и В (г/к, jCh). Концентрация 
ус находится из уравнения м а 
териального баланса:

у«(п — 1)+УиУс (14.15)
Рис. 14.5. Д вухступенчатая абсорбци 
онная установка с рециркуляцией аб 
сорбента (а ) и изображение процесса i 
у  —-х координатах (б)

В рециркуляционных схемах 
абсорбции количество абсор
бента, проходящего через 
абсорбер, при том ж е расходе 

значительно больше, чем в схемах без рециркуляции. В результа
те увеличения скорости абсорбента повышается коэффициент 
массоотдачи в жидкой фазе, что приводит к увеличению коэффи
циента массопередачи.

Рециркуляция абсорбента целесообразна в случае абсорбции 
труднорастворимых газов, а рециркуляция абсорбтива, которая 
приводит к увеличению коэффициента массоотдачи в газовой 
фазе, — в случае абсорбции хорошо растворимых газов.

Схема с рециркуляцией абсорбента позволяет включить в 
схему установки холодильник для охлаждения жидкости.

Количество теплоты, отводимое в холодильник, определяется 
уравнением

Qa6 =  qaL(x« — xK), (14.16)
где <7Я — дифференциальные теплоты растворимых газов при изменении концент
раций газа  в абсорбенте от х„ до хк.

Многоступенчатые схемы с рециркуляцией могут включать 
прямоток, противоток, рециркуляцию жидкости и рециркуляцию 
газа .  Большое практическое значение имеет многоступенчатая 
противоточная схема с рециркуляцией жидкости в каждой ступе
ни (рис. 14.5, а ) .  Рабочие линии строятся на диаграмме у —х 
(рис. 14.5, б) отдельно для каждой ступени, как  и в случае не
скольких отдельных одноступенчатых аппаратов. В рассматри
ваемом случае рабочую линию составляют отрезки А\В\ и А 2В2. 
В многоступенчатых схемах с рециркуляцией абсорбента дости
гаются высокие коэффициенты массопередачи и движущие силы 
процесса.

14.5. КОНСТРУКЦИИ АБСОРБЕРОВ

Абсорбция протекает на поверхности раздела фаз. Поэтому 
абсорберы должны иметь развитую поверхность контакта фаз 
м еж ду газом и жидкостью. По способу образования этой поверх
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ности абсорберы можно разделить на следующие четыре основ
ные группы: поверхностные и пленочные; насадочные, в которых 
поверхностью контакта фаз является поверхность растекаю щ ей
ся по специальной насадке жидкости; барботажные абсорберы, 
в которых поверхность контакта фаз создается потоками газа  
(пара) и жидкости; распыливающие абсорберы, в которых по
верхность контакта фаз создается вследствие разбрызгивания 
жидкости.

В поверхностных абсорберах газ  пропускается под поверхно
стью движущейся жидкости. Так к ак  в поверхностных абсорбе
рах поверхность контакта фаз невелика, то устанавливаю т не
сколько последовательно соединенных аппаратов, в которых газ 
и жидкость движ утся противотоком друг  к другу. На рис. 14.6 
показан оросительный абсорбер из горизонтальных труб, внутри 
которых протекает жидкость, а противотоком к ней д ви ж ется  газ. 
Уровень жидкости в трубах поддерживается с помощью порога. 
Охлаждение абсорбера происходит с поверхности орошаемой 
жидкости.

Для равномерного распределения жидкости по поверхностям 
труб установлен зубчатый распределитель.

Пленочные абсорберы более компактны и эффективны, чем 
поверхностные. В пленочных абсорберах поверхностью контакта 
фаз является поверхность стекающей пленки жидкости. К абсор
берам этого типа относятся трубчатые аппараты, в которых 
жидкость стекает по внешней поверхности вертикальных труб 
сверху вниз, а газ подается 
снизу абсорбера противотоком 
стекающей пленке; абсорберы с 
плоскопараллельной или листо
вой насадкой; абсорберы с вос
ходящей пленкой. В последних 
абсорберах взаимодействие

Охлаждающая 
Soda '

1 Ш Н Н Ж

Рис. 14.6. Поверхностный абсорбер: 
/ — распределитель; 2 — труба ;  3 — порог

Рис. 14.7. Пленочный абсорбер:
/ — тр уб а ;  2 — распределительное устрой
ство; 3 — плоскопараллельная  н ас ад ка
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м еж д у  газом и жидкостной пленкой происходит в условиях пря
мотока.

На рис. 14.7 представлен абсорбер с плоскопараллельной на
садкой. Н асадка представляет собой вертикальные листы, кото
рые разделяют объем абсорбера на ряд секций. Жидкость в аб
сорбер подается через трубу и с помощью распределительного 
устройства распределяется по насадке, омывая листы с обеих сто
рон. В зависимости от относительной скорости движения пленки 
и г а з а  пленки могут стекать вниз либо захватываться газо
вым потоком и течь вверх. С увеличением относительной скорости 
движ ения пленки и газа  увеличиваются коэффициент массоотдачи 
и поверхность контакта фаз за счет турбулизации пограничного 
слоя и образования вихрей.

Средняя скорость течения пленки может быть вычислена из 
равенства

<14Л7>
где Ly — удельная плотность орошения жидкостью периметра слива, к г/ (м -с ); 
рж — плотность жидкости, кг/м ; цж — вязкость жидкости, П а-с .

Скорость движения жидкости у поверхности пленки

v„ =  1,5иср. (14.18)

Толщина пленки

6 =  V (14.19)
v  gp* v ’

Режим движения пленки характеризует критерий Рейнольдса
Re =  Уср^экрж/цж, (14.20)

где d m — эквивалентный диаметр пленки, м.

Эквивалентный диаметр пленки находится из соотношения 

d,„ =  i ^ - = 4 6 ,  (14.21)

где П — периметр слива, по которому стекает жидкость, м.

Насадочные абсорберы получили широкое распространение в 
технике. Д ля  того чтобы насадка работала эффективно, она 
долж на удовлетворять следующим требованиям: обладать боль
шой удельной поверхностью; оказывать небольшое гидравличе
ское сопротивление газовому потоку; хорошо смачиваться рабо
чей жидкостью; равномерно распределять жидкость по сечению 
абсорбера; быть коррозиестойкой по отношению к рабочей ж ид
кости и газу ;  обладать высокой механической прочностью; быть 
легкой; иметь невысокую стоимость.
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Некоторые типы используемых в промышленности насадок  
и способы их укладки в аппарат приведены на рис. 14.8. Н аи
более распространенной насадкой являются керамические коль
ца Рашига. Они изготавливаются размерами 1 5 X 1 5 X 2 , 5 ;  
2 5 X 2 5 X 3 ;  5 0 Х 5 0 Х 5 м м .

Геометрической характеристикой насадок является э к в и в а 
лентный диаметр

4»  =  4УС. М  (14.22)
где Vct — свободный объем, т. е. объем, занимаемый каналами в единице объема 
насадки, м3/м3; а  — поверхность насадочных тел в единице объема н асадки , или 
удельная поверхность, м2/м3.

Д ля колец Рашига удельная поверхность и свободный объем 
с увеличением размеров насадок составляют соответственно 300, 
204, 87,5 м2/м3 и 0,7; 0,74; 0,785 м3/м3.

В насадочном абсорбере (рис. 14.9) жидкость, п одаваем ая  
через распределительное устройство, при небольших скоростях 
газа  течет по элементу насадки в виде тонкой пленки. Поверх
ностью контакта фаз является смоченная поверхность насадки, 
и в этом режиме насадочные аппараты могут рассматриваться 
как  пленочные. Чтобы жидкость не растекалась к стенкам ап п а
рата, насадки загружаю тся посекционно. М еж ду  секциями у с т а 
навливается устройство для перераспределения жидкости.

г
Рис. 14.8. Типы насадок (о — плоскопараллельная; б  — фасонные керамичес
кие) и способы их укладки (в — навалом; г  — организованно)
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Жидкость

Газ

Рис. 14.9. Устройство ап 
п ар ата  с насадкой:
1 — распределительное у с т 
ройство;  2 — насадка ;  3 — 
устройство для  перераспре
деления жидкости; 4 — ре
шетка

/

Насадочные колонны р а б о т а в  наибо
лее эффективно в условиях режима подви- 
сания, близкого к режиму захлебывания, 
т. е. такого режима, при котором вес 
находящейся на насадке жидкости стано
вится равным силе трения газового потока 
о жидкость.

В режиме подвисания пленочное те
чение жидкости нарушается: возникают 
брызги, различного вида завихрения и т. д. 
Жидкость заполняет свободный объем на
садки, образуя газожидкостную смесь. 
При этом значительно возрастают по 
сравнению с пленочным режимом поверх
ность контакта фаз и коэффициенты м ас
сопередачи. Дальнейшее небольшое увели
чение скорости газа  приводит к захлебы
ванию колонны. Это явление характери
зуется прекращением противоточного дви
жения потоков и выносом жидкости из 
колонны. Оптимальный режим работы 
насадочного абсорбера имеет место при 

скоростях газа ,  на 15—20 % меньших скоростей, вызывающих 
захлебывание.

Скорость газа ,  при которой происходит захлебывание, может 
быть определена по формуле, рекомендуемой А. Г. Касаткиным:

' ё ( из1 ^ Г 7 Г ^ ' 16)  =  0 ,0 7 6  _  1 ,75 (^ / О )0’25(рг/рж)0'125,
где а  — удельная площадь поверхности насадки, м2/м3; S CB — свободное сечение 
насадки , м2/м3; L и G — массовые расходы жидкости и газа , кг/с.

Оптимальную скорость пара в колонне можно определить по 
критериальному уравнению

Re =  0,045Ar°’57(G/L)0,43, (14.23)
где Re =  ^ экр г/цг; Аг =  (£Йэкрг/ц?)(Рж — рг)/рг; v — оптимальная скорость пара 
(во ды ); й ш — эквивалентный диаметр насадки; G и L — массовые скорости со
ответственно пара (г а з а )  и жидкости; рг и рж — плотности соответственно пара 
( г а з а )  и жидкости; р г — вязкость пара (г а з а ) .

Насадочные аппараты малопригодны для работы с з а гр яз 
ненными жидкостями. Д ля  обработки загрязненных жидкостей 
применяются абсорберы с «плавающей» шаровой насадкой, изго
товленной из легких полых или сплошных пластмассовых шаров. 
Т ак ая  насадка при определенной скорости газового потока пере
ходит в псевдоожиженное состояние. В абсорберах с «плаваю
щей» шаровой насадкой достигаются более высокие скорости, 
чем в абсорберах с неподвижной насадкой. Увеличение скорости 
газового потока приводит к расширению слоя «плавающей» на-

/

238



садки. При этом гидравлическое 
сопротивление слоя возрастает 
незначительно.

Тарельчатые барботажные ко
лонны являются эффективными и 
наиболее распространенными ап 
паратами, внутри которых одна 
под другой размещено определен
ное количество горизонтальных 
перфорированных перегородок — 
тарелок, обеспечивающих течение 
жидкости сверху вниз, а пара — 
снизу вверх.

Тарельчатые колонны бывают 
с колпачковыми, клапанными, про
вальными ситчатыми тарелками, на 
которых имеет место неорганизо
ванный перелив жидкости через 
отверстия, и с ситчатыми тарелками с переливными устройствами.

В к о л о н н а х  с п р о в а л ь н ы м и  т а р е л к а м и  газ  про
ходит через отверстия тарелки и распределяется в слое ж идко
сти, находящейся на тарелке, в виде струек и пузырьков.

На тарелках одновременно происходят барботаж  пара через 
слой жидкости и частичный проход жидкости через отверстия 
тарелок. Такие конструкции тарелок очень чувствительны к рас
ходу и давлению пара в колонне.

Более устойчиво работают с и т ч а т ы е  т а р е л к и  с п е р е 
л и в н ы м и  у с т р о й с т в а м и .  Эти аппараты (рис. 14.10) имеют 
горизонтальные тарелки, переливные устройства и пороги. По
рог 3 служит для разрушения пены, стекающей с вышерасполо- 
женной тарелки, а порог 4 — для поддержания высоты столба 
жидкости на тарелке. Жидкость поступает на верхнюю тарелку, 
переливается через переливные устройства сверху вниз и у д а л я 
ется из нижней части аппарата. Газ (пар) вводится в нижнюю 
часть аппарата и перемещается вверх, распределяясь на каждой 
тарелке в виде пузырьков или факелов.

На рис. 14.11 изображена к о л п а ч к о в а я  т а р е л к а  с 
к а п с у л ь н ы м и  к о л п а ч к а м и  и с е г м е н т н ы м и  п е р е 
л и в н ы м и  у с т р о й с т в а м и .  Тарелки представляют собой 
стальной диск, который крепится на прокладки болтами к опор
ному кольцу.

Жидкость на тарелку поступает через переливной порог 3 
с вышерасположенной тарелки. Д л я  равномерного распределе
ния жидкости по площади тарелки имеется порог 8. Высота слоя 
жидкости на тарелке поддерживается с помощью регулируемого 
переливного порога 3. Газ (пар) на тарелку поступает через

Ж идкость Газ

I t

Рис. 14.10. Ситчатые тарелки с пе
реливными устройствами:
/ -  т ар елка ;  2 — переливное устрой
ство;  3 , 4  — пороги
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Рис. 14.11. Колпачковая тарелка :
/ — т а р е л к а ;  2 — уплотнение; 3 — регулируемый сливной порог; 4 — сливкой патрубок; 
5 — крепежный болт; 6 — регулировочный болт; 7 — кольцо; 8 — переливной порог; 
9 — колпачок
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паровые патрубки колпачков, дисперги
руясь прорезями на отдельные струи. Про
рези колпачков выполняются в виде зуб 
цов прямоугольной формы. Струи газа  или 
пара при движении через слой жидкости 
распадаются на отдельные пузырьки.
Жидкость сливается с тарелок через слив
ное устройство.

Интенсивность образования пены и 
брызг на колпачковых тарелках зависит 
от скорости пара и высоты слоя жидкости 
на тарелке.

Д ля  создания большой площади по
верхности массопередачи на тарелках 
устанавливается большое число колпач
ков. Разрез капсульного колпачка пока
зан на рис. 14.12. Расстояние от тарелки 
до нижнего обреза колпачка регулируется 
с помощью втулки 4 и гайки 2.

Тарелки с капсульными колпачками 
наиболее широко распространены в про
мышленности.

Колпачковые тарелки устойчиво рабо
тают при значительных изменениях нагру
зок по газу  (пару) и жидкости. Их недос
татками являются сложность конструкции, 
высокая стоимость и относительно высокое 
гидравлическое сопротивление.

К л а п а н н ы е  т а р е л к и  (рис. 14.13) 
объединяют свойства ситчатых и колпач
ковых тарелок. Барботаж газа  (пара) 
через жидкость происходит через клапа
ны, которые в зависимости от скорости газового или парового 
потока перемещаются по вертикали. Д ля  клапанных тарелок 
характерна стабильность работы в широких диапазонах изме
нения нагрузок по газовому или паровому потоку.

С т р у й н а я  т а р е л к а  выполняется в виде наклонных па
раллельных пластин, между которыми проходят газ  или пар. 
Поверхность контакта фаз развивается струями газа  или пара 
в слое жидкости, протекающей по тарелке.

На колпачковых, клапанных и струйных тарелках  взаимодей
ствие газа  (пара) с жидкостью происходит в условиях пере
крестного движения потоков. Пар проходит через отверстия в 
тарелке, а жидкость поступает и сливается с тарелки через д и а 
метрально расположенные переливные устройства, к ак  и на кол
пачковых тарелках.

Рис. 14.12. Капсульный 
колпачок:
/ — шайба; 2 — гай ка ;  3 — 
болт;  4 — вту л ка ;  5 — кол
пачок; 6 — патрубок
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Рис. 14.13. Клапанная тарелка:
/ — клапан ; 2 — кронштейн-ограничитель; 3 —

Эффективность описанных выше тарелок зависит от гидро
динамических режимов их работы. В зависимости от скорости 
пара и расхода жидкости могут иметь мест»/ в основном три 
режима работы барботажных тарелок: пузыйьковый, пенный и 
струйный. В каждом режиме барботажный !слой имеет харак
терную структуру, которая определяет гидравлическое сопротив
ление и величину поверхности массопередачи.

При небольших скоростях пара наблюдается пузырьковый 
режим. Он характерен тем, что пар движется через слой жид
кости в виде отдельных пузырьков. Такой режим неэффективен. 
С увеличением расхода пара выходящие йз прорези колпачков 
или отверстий тарелок струи распадаются с образованием боль
шого количества отдельных пузырьков. При этом на тарелке 
образуется пена, что приводит к резкому увеличению поверхно
сти массопередачи.

При струйном режиме, который образуется при дальнейшем 
увеличении скорости пара, происходит инжекция паровых струй 
через слой жидкости. При этом поверхность массопередачи резко

сокращ ается и начинается унос жидкости 
с тарелки на вышерасположенную.

Распиливающие абсорберы работают 
по принципу контакта фаз в результате 
распыливания или разбрызгивания жид
кости в газовом потоке.

Простейшим примером распыливаю- 
щих абсорберов является полый распыли- 
вающий абсорбер с механическими фор
сунками (рис. 14.14).

Наибольшие коэффициенты массопе
редачи имеют место в момент распыления 
жидкости, а затем они резко снижаются 
вследствие коалесценции капель и умень
шения поверхности фазового контакта.

Часто форсунки устанавливаются по 
всей высоте абсорбера.

Распыливающие абсорберы применя- 
Рис. 14.14. Распыливаю- ются для абсорбции хорошо растворимых 
щий абсорбер газов.

Жидкость

Жидкость
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К распиливающим абсорберам такж е  относятся механические 
абсорберы, в которых разбрызгивание жидкости производится 
вращающимися устройствами. Механические абсорберы компакт
ны и эффективнее распиливающего абсорбера.

14.6. РАСЧЕТ АБСОРБЕРОВ

Расчет абсорберов заключается в определении расхода абсор
бента, гидравлического сопротивления, диаметра и высоты аб 
сорбера.

При расчете абсорберов обычно известны расход газа , состав, 
начальная и конечная концентрации газовой смеси, начальная 
концентрация газа в абсорбенте.

Расход абсорбента определяется из уравнения материального 
баланса (14.5).

Гидравлическое сопротивление зависит от конструкции абсор
бера и гидродинамического режима его работы. Гидравлическое 
сопротивление рассчитывается по оптимальной скорости газа ,  
которая определяется на основании технико-экономического рас 
чета.

Диаметр абсорбера определяют по линейной скорости газа  
по уравнению (13.69).

Высоту абсорберов рассчитывают по модифицированному 
уравнению массопередачи (13.62).

Схемы расчета пленочных и насадочных абсорберов однотип
ные. Расчет тарельчатых абсорберов имеет свои отличительные 
особенности.

При расчете пленочных абсорберов величину гидравлического 
сопротивления рассчитывают по уравнению Дарси — Вейсбаха:

Ар =  Я (H/d*к) (у 02т„Рг/2), (14.24)
где X — коэффициент гидравлического сопротивления; Н  — высота поверхности, 
по которой стекает пленка, м; к — эквивалентный диаметр кан ала , по которому 
движ ется газ, м; иотн =  v  +  ^ср — относительная скорость га з а , м/с; иср — сред
няя скорость течения пленки, м/с; рг — плотность га з а , кг/м3.

Средняя скорость течения пленки определяется по уравне
нию (14.17).

Коэффициент гидравлического сопротивления зависит от ве
личин критериев Рейнольдса для газа  и пленки. Критерий Рей
нольдса, характеризующий режим движения пленки, определяет
ся по уравнению (14.20).

Диаметр трубчатых абсорберов определяют по расходу и 
скорости газа , задаваясь  внутренним диаметром труб.

Количество труб

"  =  W  < | 4 - 2 5 >
где G — расход газа , кг/с.
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Зная количество труб, по формуле (11.17) находят/диаметр 
абсорбера.

Высота труб определяется по внутренней поверхности всех 
труб /чР:

И =  -? 2 ~ . /  (14.26)n n d BH / >

В свою очередь, FTp =  nndmH.
С учетом модифицированного уравнения /массопередачи 

(13.60) получают /
Н = ____ * _____. /

Д ля  определения коэффициента массоотдачи в газовой фазе 
для  пленочных абсорберов предложена критериальная зависи
мость

Ыид.г =  0,023Re?,83Pr°:?3, (14.27)
где Rer — критерий Рейнольдса для газового потока; Ргд г — критерий Прандтля 
для газа .

В качестве определяющего размера в этом уравнении исполь
зуется эквивалентный диаметр канала, в котором идет газовый 
поток.

В уравнении (14.27) в критерий Rer подставляется средняя 
скорость движения газового потока относительно пленки. Д ля 
определения коэффициента массоотдачи в жидкой фазе для 
пленочных колонн используется уравнение

Nu..* =  0,069Re*33Pr®'.^3a0167 {h/d^~°’\ (14.28)

где Rem — критерий Рейнольдса для жидкой пленки; Р гд ж — критерий Прандтля 
для жидкости; Ga — критерий Галилея; h  — высота рабочей части аппарата, м; 
d SK — эквивалентный диаметр пленки, м.

В критерий Re* вводится средняя скорость стекания пленки. 
При расчете насадочных абсорберов для насадки, не орошае

мой жидкостью, гидравлическое сопротивление (в Па) потоку 
газа  (пара) может быть определено по уравнению

=  (14.29)
u 3K Z

где к  — коэффициент гидравлического сопротивления; Н — высота насадки, м; 
d , к — эквивалентный диаметр насадки , определяемый по уравнению (14 .22), м; 
vr — скорость га з а , м/с; рг — плотность га за , кг/м3.

При орошении насадочной колонны жидкостью гидравличес
кое сопротивление колонны увеличивается с ростом плотности 
потока га за  (пара) и плотности орошения и достигает макси
мума при режиме захлебывания. Плотностью орошения и плот-
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ностью газового (парового) потока называются массовые ско
рости потоков газа  (пара) и жидкости в колонне, отнесенные 
к единице поперечного сечения аппарата [в к г/ (м 2 • с ) ] .

Сопротивление смоченной насадки может быть вычислено по 
формуле, которую рекомендует проф. А. Н. Плановский:

Ар =  Арс [ 1 +  8,4 (L/G)0 4 (рг/рж)0-23], (14.30)
где Дрс — сопротивление сухой насадки.

Диаметр абсорбера определяют по уравнению (13 .69 ) . 
Скорость газа  принимают на 15—20 % ниже скорости захлебы 
вания и определяют по уравнению (14 .23).

Высоту абсорбера можно найти по модифицированному у р а в 
нению массопередачи (13.62).

Определение коэффициента массоотдачи в газовой (паровой) 
фазе для насадочных колонн возможно по критериальной з а в и 
симости, выведенной на основе обобщения значительного коли
чества экспериментальных данных, полученных для орошаемых 
насадок,

Nu„.r =  0,407Re?655 Pr£:?3 (/i/d,K) °’47. (14.31)

Определяющим геометрическим размером в этом уравнении 
служит эквивалентный диаметр насадки d3к. В критерий Rer 
подставляется скорость газа  в свободных каналах насадки.

Коэффициент массоотдачи в жидкой фазе для насадочных 
колонн может быть определен по уравнению

Nu*.* =  0,00216Re£77Pr!!:* , (14.32)

в котором критерий Мидж рассчитывается по приведенной тол
щине пленки

Расчет тарельчатых колонн сводится к определению ги драв
лического сопротивления, диаметра колонны, числа тарелок, вы 
соты абсорбера.

После выбора типа тарелки определяют предельно допусти
мую скорость пара или газа , для расчета которой, например, 
можно использовать уравнение Киршбаума

у„р =  0,05 У ржТрг. (14.33)

Скорость газа  (пара) в свободном сечении колонны прини
мается равной (0,8 4- 0,9) опр.

В настоящее время определилась тенденция к уменьшению 
расстояния между тарелками. Минимальное расстояние м еж ду  
тарелками, обеспечивающее необходимый гидравлический з а 
твор, определяется соотношением (рис. 14.15)
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Жидкость Ат ^  Ад +  А3 +  А0, / (14.34)
где йд — высота столба жидкости в слитном патруб
ке, необходимая для создания скорости-жидкости, м; 
Л3 — высота столба жидкости в сливном патрубке, 
обеспечивающая гидравлический затвор, м; h 0 — 
расстояние от тарелки до нижнего края сливного 
патрубка, м.

Высота столба жидкости в сливном 
патрубке

. Ад =  ^ - ( 1  +  £, +  |2), (14.35)

где ис — скорость жидкости в сливном патрубке, 
принимаемая обычно в пределах 0,02—0,06 м/с;

— коэффициент сопротивления выхода; — коэф
фициент, выражающий сопротивление сливного 
патрубка.

В свою очередь, |2 =  KU/dc, где К — 
коэффициент гидравлического сопротив

ления; /с — рабочая длина сливного патрубка (Лд +  А3), м; dc — 
диаметр сливного патрубка.

Высота Аз уравновешивает перепад давления между тарелка
ми. Следовательно,

Д/э<рпЛ3£, (14.36)
где рп — плотность пены в сливном патрубке, приближенно равная 0,5 рж .

Сопротивление ситчатой тарелки может быть определено по 
уравнению

Ар =  Арс +  Ар„ +  Арж, (14.37)
где Дрс — сопротивление «сухой» тарелки, П а; Др а — перепад давления, необ
ходимый для преодоления сил поверхностного натяжения, Па; Арж — сопротив
ление столба жидкости на тарелке, Па.

Величина Ара определяется по величине поверхностного натя
жения жидкости:

Apa =  4a/d0, (14.38)
где о  — поверхностное натяж ение на границе фаз, Н/м; d 0 — диаметр отверстия 
в тарелке, м.

Сопротивления Арс и Арж могут быть вычислены по уравне
ниям, рекомендуемым проф. А. Н. Плановским:

Арс =  0,183иор/2; (14.39)

Држ =  1,3 (kh +  \jkAh), (14.40)
где Vo — скорость газового  (парового) потока в отверстиях тарелки, м/с; 
k =  0,5 — отношение плотности пены на тарелке к плотности жидкости; h  —
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высота сливного порога, м; Ah  — высота слоя небарботируемой жидкости у 
сливного порога, м;

ДА - V(L/cp&)2, (14.41)
где L — массовый расход жидкости, кг/ч; ф — коэффициент расхода жидкости 
через сливную перегородку (ф =  6400-ь  10000); Ь — ширина сливной перегород
ки, м.

Гидродинамические соотношения, характеризующие работу 
колонн с колпачковыми тарелками, мало отличаются от соотно
шений для колонн с ситчатыми тарелками. Гидравлическое 
сопротивление колпачковой тарелки определяется из равенства

Ар =  Арк +  Лрлр +  Арж, (14.42)
где Дрк — потери давления газового (парового) потока при проходе через кол
пачок, П а; Лрпр — потери давления при проходе газа  (пара) через прорези, П а; 
Лрж — сопротивление столба жидкости на тарелке, Па.

Сопротивление колпачка Арк с достаточной точностью можно 
определить, суммируя потери давления при преодолении местных 
сопротивлений, обусловленных сужением газовой струи и ее по
воротами внутри колпачка. Минимальные гидравлические сопро
тивления обычно соответствуют равенству скоростей газового по
тока во всех сечениях колпачка:

ndn/4 =  nd„hK =  (n/4)(d2 — Vn), (14.43)
где d „ — диаметр патрубка, м; d K — диаметр колпачка, м; /гк — высота располо
жения колпачка над патрубком, м.

Лучшие гидродинамические характеристики имеют колпачки, 
у которых диаметр равен 40—60 мм и площадь всех сечений 
паровых патрубков составляет 10— 15 % площади поперечного 
сечения колонны. Сопротивление колпачка может быть вычислено 
по формуле

Дрк =  2 | ( у 2рг/2), (14.44)
где v  — скорость газа  (пара) в патрубке, м/с; — сумма всех сопротивлений. 

Сопротивление прорезей можно найти по уравнению
Ар п р  =  £пр( Упррг/2) А р п у  ( 1 4 .4 5 )

где £„р= 1 ,5 — коэффициент местного сопротивления при проходе га з а  через 
прорезь; а пр — скорость газа  (пара) в прорези, м/с; Д р„— сопротивление, обус
ловленное силами поверхностного натяжения.

В данном случае
Ap„ =  4o/dr, (14.46)

где dr — гидравлический диаметр открытого отверстия прорези.

Сопротивление столба жидкости на колпачковой тарелке опре
деляется по тому ж е  уравнению, что и на ситчатой,— (14 .35 ) .

Диаметр абсорберов определяется по уравнению (13 .69 ) . В ы 
соту тарельчатых абсорберов находят, зная число тарелок и рас 
стояние между тарелками, по формуле
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H = h vn-\-hB, (14.47)
где h T— расстояние м еж ду тарелками, м; п  — число тарелок; /гв — расстояние от 
верхней тарелки до крышки абсорбера, м.

Число ступеней изменения концентрации (число тарелок) 
находят методами, изложенными в главе 13.

Коэффициенты массопередачи определяются по уравнениям 
(14 .12 ) ,  (14.13).

Коэффициенты массоотдачи в газовой фазе в тарельчатых 
колоннах определяются по следующим уравнениям, предложенным 
Г. П. Саламахой:

для  колпачковых тарелок
N tw  =  0,265КегР г ^ е - ° ' 32; (14.48)

для  ситчатых тарелок с переливными устройствами
Nuj.r =  2,5Re?'72Pr“.’rWe-0,25; (14.49)

д л я  ситчатых провальных тарелок
Nib.r=  1,53Re?,72Pr°.’rWe-0,25, (14.50)

где W e — критерий Вебера; W e =  — °  — (здесь а — поверхностное натяжение,

Н/м; рж — плотность жидкости, к г/ м ^  ftCT— высота статического слоя жидкости 
на тарелке, м ).

Линейным размером в критериях Niu.r и Rer является капил
л яр н ая  константа %, определяемая как % =  ^jo/(pxg)-

Д л я  определения коэффициента массоотдачи в жидкой фазе 
может быть рекомендовано уравнение

1Чид.ж =  540Re°*33P rr * .  (14.51)

В этом уравнении в критерий Re* подставляется скорость газа  
(п ара )  в свободном сечении колонны.

Вопросы для самопроверки

1. К акова сущность абсорбции? Каким законам массопередачи подчиняется 
процесс абсорбции?

2. Какому закону подчиняется равновесие в процессах абсорбции? Какие 
факторы способствуют абсорбции и десорбции?

3. Что является  движ ущ ей силой абсорбции? К ак она определяется?
4. Изобразите процесс абсорбции в у —х координатах. Как определяется 

средн яя дви ж ущ ая сила процесса?
5. Какие схемы абсорбции применяются в технике? Д айте технико-экономи

ческую характеристику этих схем.
6. К ак влияет расход абсорбента на размеры абсорбера? Может ли абсорбер 

р аботать при минимальном расходе абсорбента?
7. Из каких соображений определяется оптимальный расход абсорбента?
8. К ак видоизменяются и почему уравнения для определения коэффициентов 

массоотдачи для хорошо- и труднорастворимых газов?
9. Какие конструкции абсорберов применяются в промышленности?
10. При каких реж имах могут работать насадочные абсорберы?
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11. Какие применяются насадки в абсорберах? Каким требованиям  долж ны  
удовлетворять насадки?

12. В чем заклю чается расчет насадочны х и тарельчаты х абсорберов?
13. К ак определяется эффективность ступени изменения концентраций? Каков 

ее физический смысл?
14. В чем различие теоретической и действительной ступеней изменения кон

центраций?
15. Как определяется число действительных ступеней изменения концент

раций?
16. Какие критериальные уравнения использую тся для расчетов коэфф ициен

тов массоотдачи в газовой и жидкой средах?

Задача 14.1

Определить диаметр и высоту абсорбера, заполненного кольцами Раш ига 
размером 2 5 X 2 5 X 3  мм. Абсорбер предназначен для поглощ ения паров ацетона 
из воздуха. Расход орошающей воды составляет 2000 кг/ч . С редняя тем пература 
воды в абсорбере 20 °С.

Н ачальная концентрация ацетона в смеси у „ =  0,05 (в д о л я х ) . Чистого воздуха 
в этой смеси содерж ится 1500 м3/ч , считая  на нормальные условия. Степень погло
щения ацетона с„ =  0 ,9 7 % . Уравнение линии равновесия у р =  1,68х. С корость 
газа в абсорбере принять на 20 %  ниже скорости захлебы вания. С корость з а 
хлебывания v з = 1 ,6  м /с. Коэффициент массопередачи К „ = 0 ,6  кмоль ацето
н а / (м2- ч • кмоль ацетона/км оль в о зд у х а ), н ачальн ая  концентрация ацетона в ж и д
кости jch= 0 .  В абсорбере фазы взаимодействую т противотоком.

Количество поглощаемого ацетона

Gy*fin 1500 .0 ,05-0 ,97
М  =  — - ^ 22Л = -  - 0 ,95 : 22,4 — =  3 ,42  КМ0ЛЬ/Г'

Конечная концентрация ацетона в воде на выходе из абсорбера 

х „ =  M / ( L / M  „) =  3 ,42 /(2500/18) =  0 ,0246-КМ° ЛЬ ацетона
кмоль воды

где М „ — м олекулярная масса воды.
Н ачальная концентрация ацетона в воздухе на входе в абсорбер

« I \ n п е т  пс кмоль ацетонаУ«=У  н/( 1 — I/ н) =  0,05/0,95 =  0,0526----------------------- .кмоль воды

Конечная концентрация ацетона в воздухе на выходе из абсорбера

< /,=  у£1  - С „ ) / ( 1  —у„) =  0 ,0 5 -0 ,0 3 /0 ,9 5  =  0,00158 КМ° ЛЬ ацетона ,
кмоль воды

Конечная концентрация ацетона в воздухе на выходе из абсорбера

л л л . .  п кмоль ацетона
b y  и =  Ун — У я р =  0,0526 — 0,0413 =  0,0113------------------------- .

кмоль воздуха

Значение у„,р находим по уравнению  равновесной линии процесса для  Хк:

1 со 1 ео п п п л е  кмоль ацетонаУн.р ~  1,68лгк =  1,68-0,0246 =  0,0413-------------------------- .
кмоль воздуха

Определяем конечную движущ ую  силу
кмоль ацетона

b y  к =  У к — У кр =  0,00158 — 0 =  0,00158-кмоль воздуха

У *.р =  0, т ак  как  =  0.
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Средняя движ ущ ая сила

Д у „— А</к 0 ,0113 — 0,00158 _  

Уср~  2,31 lg A y H/ A y K~  2 ,3-0 ,854

=  0,00494.

Площадь поверхности массопередачи

М  3 -42 J I г 4 2
КуАусР 0 ,6-0,00494 _

Объем слоя насадки V„ — F / a  =  
=  1154/204 =  5,62 м3 (где а  =  204 
м2/м 3 — удельная площ адь поверхно
сти насадки).

Определяем поперечное сечение 
абсорбера.

Рабочую  скорость газа  определим 
исходя из условия, что она на 25 % 
ниже скорости захлебы вания: v =  
=  0,75(/э =  1,2 м /с.

П лощ адь поперечного сечения абсорбера S =  0 /3 6 0 0 у р г=  1500-1,293/3600 X 
X  1,2-1,2 =  0,374 м (где р г=  1,29 3 -2 7 3 /2 9 3 =  1,2 к г /м 3).

Д и ам етр  абсорбера D =  V 0 ,374/0 ,785 =  0,69 м. Высота насадки Н„ =  
=  V J S  =  5 ,62/0 ,374 =  15 м.

Г л а в а  15. ПЕРЕГОНКА И РЕКТИФИКАЦИЯ

15.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Перегонка и ректификация — наиболее распространенные ме
тоды разделения жидких однородных смесей, состоящих из двух 
или нескольких летучих компонентов.

Процессы перегонки и ректификации широко используются 
в пищевой промышленности для получения технического и пище
вого этилового спирта, в производстве ароматических веществ 
и др. Перегонка используется для  грубого разделения смесей. Д ля 
наиболее полного их разделения применяется ректификация.

Процессы перегонки и ректификации основаны на различной 
летучести компонентов смеси при одной и той же температуре. 
Компонент смеси, обладаю щий большей летучестью, называется 
легколетучим, а компонент, обладающий меньшей летучестью, — 
труднолетучим. Соответственно легколетучий компонент кипит 
при более низкой температуре, чем труднолетучий. Поэтому их 
назы ваю т такж е низкокипящим и высококипящим компонентами.

В результате перегонки или ректификации исходная смесь 
разделяется  на дистиллят, обогащенный легколетучим компонен
том, и кубовый остаток, обогащенный труднолетучим компонентом. 
Д истиллят получают в результате конденсации паров в конденса- 
торе-дефлегматоре. Кубовый остаток получают в кубе установки.

LXk SYh

Рис. 14.16. К определению размеров 
абсорбера по уравнению состояния 
равновесия
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В простейшем случае исходная смесь состоит из двух компо
нентов. Т акая  смесь называется бинарной.

Число степеней свободы бинарной смеси
С = К  +  2 — Ф =  2 +  2 - 2  =  2,

где К  — число компонентов ( К =  2); Ф — число ф аз ( Ф = 2 ) .

Состояние системы определяют три независимых параметра: 
давление р,  температура t, концентрация х. При выборе любых 
двух параметров определяется значение третьего. Следовательно, 
равновесную зависимость можно представить, используя две пере
менные величины (р и х, t и х, р  и t, х  и у).

Жидкие смеси значительно различаются по своим физико
химическим характеристикам.

В зависимости от взаимной растворимости компонентов би 
нарные смеси можно разделить на смеси с неограниченной р ас 
творимостью компонентов, с взаимно нерастворимыми компонен
тами, с частичной растворимостью компонентов друг в друге.

Смеси с неограниченной растворимостью компонентов по свое
му поведению делятся на идеальные и реальные (растворы).

Идеальными смесями называются такие, смешение компонен
тов которых происходит без выделения и поглощения теплоты и 
без изменения объема смеси.

Рассмотрим бинарную жидкую смесь, состоящую из легко
летучего компонента А и труднолетучего компонента В. Давление 
насыщенного пара чистых компонентов А и В соответственно 
обозначим Ра и Рв.

Идеальные смеси подчиняются закону Рауля, который гласит, 
что парциальное давление компонента в паре пропорционально 
мольной доле компонента в жидкости:

рА =  Р Ах\  рв =  Р в(1 — *)- ( 15Л)
где р а, р в — парциальные давления компонентов А и В; х,  (1 — х)  — мольные доли 
компонентов А и В в жидкой смеси.

Общее давление в системе по закону Дальтона равно сумме 
парциальных:

Р =  р к х  +  р ъ( \ - х ) =  Р В + ( Р А —  Р В)Х , ( 1 5 .2 )
откуда

*  =  (Я  — Р В)/(РА-/> В).
Из уравнений (15.1) и (15.2) видно, что при постоянной тем

пературе парциальное давление компонентов и общее давление 
паров над жидкой смесью находятся в линейной зависимости от 
мольной доли х  легколетучего компонента.

Изотермы парциальных давлений компонентов и общего д а в 
ления изображены на рис. 15.1. Прямые О В и С А показывают

1S.2. ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ  ПРО ЦЕССО В
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Рис. 15.1. Д иаграм м ы  равновесия ж и д к о с ть— пар для идеальных смесей: 
а — изотермы п ар ц и ал ьн ы х  д авлени й  компонентов и общ его давл е н и я  под смесью; 
б — д и аг р а м м ы  t — ху;  в — д и аг р а м м ы  у  —  х

изменение парциальных давлений компонентов (рА и рв), прямая 
А В  — изменение общего давления над раствором. Вертикальные 
отрезки ОА  и СВ  определяют давление насыщенных паров чис
тых компонентов (Рв и Р А).

Согласно закону Д альтона парциальное давление компонента 
в паре пропорционально мольной доле этого компонента в паре:

Ра =  Ру , р ъ = Р ( \ — у), (15.3)
где Р — общ ее давление в системе; у,  ( 1 —у)  — мольные доли компонентов А 
и В в паровой смеси.

Д л я  условия равновесия имеем
Р а х  =  Ру ,  Рв(1 — х) =  Р(1 — у),  (15.4)

откуда
у = ( Р А/ Р) х ,  или I — у = ( Р в/ Р ) ( \  — х). (15.5)

Обычно-процессы перегонки и ректификации проводят в изо
барических условиях, поэтому рассмотрим поведение идеальной 
бинарной смеси при Р =  const.

В этом случае равновесную зависимость можно представить 
в координатах t — х, у  или у  — х.  Зная температуры и рассчитав 
величины х н у ,  построим диаграмму, характеризующую равно
весие в системе. Н и ж н яя  кривая на диаграмме (рис. 15.1,6) 
определяет температуры кипения жидкой смеси, верхняя — тем
пературы конденсации паровой смеси. Отрезки, отложенные по 
осям ординат при * =  0 и х = 1 , 0 ,  определяют температуры кипе
ния трудно- и легколетучего компонентов соответственно.

Д л я  определения состава пара по известному составу жид
кости Х\  из точки на оси абсцисс, соответствующей концентрации 
жидкости, проводят вертикаль до пересечения с линией кипения. 
Д ал ее  из точки пересечения проводят горизонталь до пересече
ния с линией конденсации пара. Абсцисса точки пересечения 
определит состав равновесного пара уРь
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Из рис. 15.1,6 видно, что при одной и той же температуре 
кипения содержание легколетучего компонента в парах больше 
его содержания в равновесной с парами жидкости. Это свойство 
систем жидкость — пар подчиняется первому закону Коновалова: 
пар обогащается тем компонентом, добавление которого к ж и д 
кости повышает давление пара над этой жидкостью или снижает 
ее температуру кипения.

Д л я  расчетов процессов ректификации более удобно исполь
зовать диаграмму у —х  (рис. 15.1, в ) ,  построенную на основе 
диаграммы t —х, у.  Кривая зависимости y f =  f(x) соответствует 
уравнению

У Р Р в + ( Р а - Р в)х ’
(15.6)

которое выражает зависимость между равновесными составами 
жидкой и паровой фаз.

Зн ая  относительную летучесть компонентов

<i = P a/ P b,
можно рассчитать и построить кривую равновесия для идеаль
ных смесей

У =  Т Т ^ Т ) Г -  (15-7)

С жидкостью, состоящей только из легколетучего компонента, 
находится в равновесии пар, состоящий такж е  только из этого 
компонента. Соответственно крайние точки кривой равновесия 
расположены в противоположных углах квадрата. Кривая равно
весия и диагональ квадрата ограничивают область сущ ествова
ния жиДкой и паровой фаз.

Реальные жидкие смеси характеризуются теплотами смеш е
ния компонентов, изменением объема при смешении, и их пове
дение в большинстве случаев не подчиняется закону Рауля . 
В этих смесях следует учитывать силы взаимодействия молекул 
паровой фазы, их собственный объем и т. д.

Отклонение от закона Р ау л я  может быть положительным или 
отрицательным. В случае положительного отклонения общее 
давление над раствором больше, чем следует по закону Р ауля  
для идеальных смесей, а при отрицательном — меньше. В первом 
случае линия общего давления проходит выше прямой для 
идеального раствора, во втором случае — ниже.

Изменение парциальных давлений в зависимости от концент
рации также изображают выпуклыми или вогнутыми кривыми 
(рис. 15.2). Диаграммы фазовых равновесий для реальных р ас 
творов строят на основании экспериментальных данных.
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Рис. 15.2. Ф азовы е диаграм м ы  реальных смесей:
а — с о тр иц ательн ы м  отклонением; б — с положительным
отклонением

Количественные отклонения от закона Рауля могут быть так 
велики, что ряд  смесей при определенных концентрациях имеет 
постоянную температуру кипения. При этой температуре согласно 
закону Коновалова состав равновесного пара над жидкой смесью 
равен составу жидкой смеси, т. е. у Р =  х  (точка М  на рис. 15.2). 
Такие смеси называются а з е о т р о п н ы м и .  Они могут быть 
с максимальной или минимальной температурой кипения по 
сравнению с жидкой смесью других составов.

Состав азеотропных смесей зависит от давления (темпера
туры) .
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Согласно закону Вревского при повы- i 
шении температуры азеотропной смеси, 
обладающей максимумом давления пара i 
в смеси, увеличивается относительное со
держание того компонента, парциальная 
мольная теплота испарения которого 
больше, а для смеси с минимумом давле
ния пара — содержание компонента, пар
циальная мольная теплота испарения ко
торого меньше.

Согласно этому закону азеотропная 
смесь может быть разделена перегонкой 
или ректификацией путем изменения д а в 
ления.

Смеси взаимно или ограниченно рас
творимых жидкостей (взаимно нераство
римыми считаются жидкости, обладаю 
щие незначительной растворимостью друг 
в друге. В случае полной нерастворимо
сти компонентов А и В силы взаимодей
ствия молекул этих компонентов равны 
нулю, а каждый из них ведет себя неза
висимо от другого) кипят при давлении

Р = Р а +  Р в.
При нерастворимости компонентов парциальное давление 

любого компонента равно давлению его насыщенного пара при 
той же температуре. Температура кипения смеси ^см Н6 З З В И С И Т  
от состава жидкой смеси (линия a b d  на рис. 15.3).

Температура кипения смеси всегда ниже температур кипения 
чистых компонентов.

В природе редко встречаются абсолютно нерастворимые друг 
в друге вещества. При незначительной растворимости одного 
вещества в другом температура кипения будет меняться по л и 
ниям ас  или de  до температуры кипения основного компонента 
смеси. Изменение температур конденсации пара будет протекать 
по линиям cb и eb. В точке b конденсируется пар состава уо =  
=  Р а / Р  =  const.

Рис. 15.3. Ф азовы е д и аг 
раммы для ограниченно 
растворимых ж идкостей

15.3. ПРОСТАЯ ПЕРЕГОНКА

Перегонка представляет собой процесс однократного частич
ного испарения жидкой смеси и конденсации образовавш ихся 
паров.

Простая перегонка может проводиться с отбором фракций, 
с дефлегмацией, с водяным паром или под вакуумом (молеку
лярная перегонка).
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Рис. 15.4. Установка для простой перегонки:
/  — куб;  2 — конденсатор;  3 — сборники дистиллята

Фракционная перегонка заключается в постепенном испаре
нии жидкости, находящейся в перегонном кубе (рис. 15.4). О бра
зовавшиеся пары отводятся в холодильник и там конденсиру
ются, а дистиллят собирается в сборнике. Кубовый остаток уда
ляется из куба после окончания процесса. Обогрев куба осу
ществляется насыщенным водяным паром или дымовыми газами.

При испарении смеси содержание легколетучего компонента 
в дистилляте непрерывно уменьшается от максимального в нача
ле до минимального в конце перегонки. Это позволяет получать 
несколько фракций дистиллятов различного состава, собирая их 
в разные сборники. Способ перегонки с разделением смеси на 
несколько фракций, в различной степени обогащенных летучим 
компонентом, называется ф р а к ц и о н н о й  п е р е г о н к о й .

При простой перегонке образующийся пар отводится из куба 
и в каждый данный момент находится в равновесии с остав
шейся жидкостью.

При составлении материального баланса простой перегонки 
допустим, что в некоторый момент времени т в перегонном кубе 
находится L кг смеси с концентрацией х низкокипящего компо
нента. Пусть за  бесконечно малый промежуток времени dx испа
рится d L  кг. Тогда количество жидкости и состав ее меняются 
и составляю т соответственно (L — dL)  и (х — dx).  Количество 
образую щегося за этот промежуток времени пара равно умень
шению количества жидкости dL,  а его состав у р является равно
весным с х.  Содержание летучего компонента в жидкости к на-
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чалу рассматриваемого промежутка времени составляет Lx,  а 
к концу — (L — dL) ( x  — dx).  Количество же летучего компонента, 
перешедшего за этот промежуток времени в пар, равно y vdL.  
Таким образом, уравнение материального баланса по летучему 
компоненту за  рассматриваемый промежуток времени может 
быть записано так:

Раскрывая скобки и пренебрегая членом d L d x  как бесконечно 
малой величиной второго порядка, получим:

В начальный момент перегонки количество жидкости в ап п а
рате равно количеству начальной смеси F (состава xF), а в ко
нечный момент — количеству остатка W  (состава x w) . Таким 
образом, пределы интегрирования будут для левой части F и W,  
для правой части д> и x w:

Вид функции y p — f(x) устанавливается экспериментальным 
путем, поэтому интегрирование правой части уравнения (15.9) 
проводится графически. Д ля  этого для ряда значений х  в пре
делах от xf до xw находят из диаграммы у —х  равновесные зна-

под кривой, ограниченной злачениями x f  и  x w , определяют ве
личину искомого интеграла. После этого по уравнению (15.9), 
зная количество загруженной смеси F, ее концентрацию x f  и  кон
центрацию кубового остатка xw,  определяют количество кубового 
остатка W.

Средний состав дистиллята определяют из уравнения м ате
риального баланса

Простая перегонка с дефлегмацией (рис. 15.5) проводится 
для увеличения степени разделения исходной смеси. В этом сл у 

Lx =  (L — dL) ( x  — dx) - \ -ypdL.

Ldx  =  (yp — x)dL\  d L / L  — d x / ( y P — x). (15.8)

F

[ dL =  [ dx 
i  L ~ L  y > ~ x

Интегрируя левую часть, получим

(15.9)

чения г/р. Строят зависимость от х  и по размеру площади

F x j =  W x w +  (/*■— W)xdcP,

откуда
_  F x i — W x v

Xd  с p p __ де, (15.10)
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Рис. 15.5. Установка для 
с дефлегмацией:
/  — куб; 2 — д еф л егм ато р ;  
сборни ки

простои перегородки 

3 — конденсатор; 4 —

чае пары, уходящие из 
перегонного куба, по
ступают в дефлегматор, 
где частично конденси
руются. При частичной 
конденсации образует
ся флегма, обогащен
ная труднолетучим ком
понентом, которая сли
вается обратно в куб и 
взаимодействует с вы
ходящими из куба п а 
рами.

Пары, обогащенные 
легколетучим компо
нентом, поступают в 
конденсатор. Дистил
лят собирается в сбор
никах. Кубовый остаток 
удаляется из перегон
ного куба после дости
жения заданной кон
центрации X V .

Перегонку с водяным паром проводят с целью понижения 
температуры кипения исходной смеси веществ, кипящих при 
температурах свыше 100 °С, компоненты которой нерастворимы 
в воде. При такой перегонке отгоняемый компонент получается 
обычно в виде смеси с водой при температуре кипения или атмо
сферном давлении меньшем, 
чем температура кипения воды.

Общее давление паров над 
смесью равно сумме давлений 
чистых компонентов при той же 
температуре ( Р =  Р А +  Р в ) . Сле
довательно, при атмосферном 
давлении парциальное д авле
ние водяного пара над смесью 
Рв =  Р - Р АС Р .

Н а рис. 15.6 п оказана  д и а
грамм а для определения темпе
ратур кипения при перегонке 
с водяным паром, которая опре
деляется как точки пересечения 
кривой упругости водяного пара 
с кривыми упругости различных 
жидкостей.

0 10 20 30 40 50 ВО 70 ВО 90100
Рис. 15.6. Д иаграм м а для определения 
температуры кипения при перегонке с 
водяным паром
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По диаграмме тем
пература перегонки 
бензола с водяным па
ром при атмосферном 
давлении составляет 
69,5 °С, а при р  =
=  0,0395 М Па — около 
46 °С, толуола при ат 
мосферном давлении —
85 °С.

Схема установки 
для перегонки с водя
ным паром показана на 
рис. 15.7. Исходная 
смесь загруж ается в пе
регонный куб, в рубаш 
ку которого подается 
глухой насыщенный во
дяной пар. Внутрь куба в исходную смесь барботируется острый 
водяной пар. Пары, образующиеся при кипении смеси, посту
пают в конденсатор и далее в сепаратор, где конденсат р азд ел я 
ется. Из сепаратора удаляются вода и нерастворяющийся в воде 
легколетучий компонент, который собирается в сборнике.

Отношение количества отогнанного компонента к количеству 
водяного пара

G k /G b  =  / 5k M k / ( P b M b ) ,  (15.11)
где G„ и G , — массовые количества соответственно компонента и воды ; Р к и 
Р в— давления паров соответственно отогнанного компонента и воды ; М к и 
М „ — молекулярные массы соответственно компонента и воды.

Парциальное давление водяного пара ря — Р  — ф/зк, где Р  — 
общее давление; <р — степень насыщения. Тогда из (15.11)

Рис. 15.7. Установка для перегонки с водяным 
паром:
/ — куб;  2 — кон денсатор ;  3 — с еп ар ато р

С в = С к ( Р - Ф ^ м ,
< Р Р к М «

(15.12)

Молекулярная перегонка используется для разделения компо
нентов, кипящих при высоких температурах и не обладаю щ их 
необходимой термической стойкостью. Процесс проводится под 
глубоким вакуумом, соответствующим остаточному давлению 
1,31—0,131 Па.

Молекулярная перегонка протекает путем испарения ж и д ко 
сти с ее поверхности. Процесс осуществляется на близрасполо- 
женных поверхностях испарения и конденсации, причем р ас 
стояние между ними (обычно 20— 30 мм) должно быть меньше 
длины свободного пробега молекул. В этом случае отры ваю 
щиеся от поверхности испарения молекулы летучего компонента
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попадают на поверх
ность конденсации и 
конденсируются на ней. 
Разность температур 
между поверхностями 
испарения и конденса
ции порядка 100 °С.

Н а рис. 15.8 показа
на схема аппарата для 
молекулярной перегон
ки. Исходная смесь по
ступает в аппарат через 
трубу на дно ротора. 
Под действием центро
бежной силы поступив
ш ая жидкость поднима
ется в виде тонкой плен
ки по конусу, одновре
менно нагревается из
лучением от электро
нагревателя и испаря
ется. Оторвавшиеся с 

поверхности испарения молекулы уносятся к поверхностям кон
денсации. Пары менее летучего компонента конденсируются на 
поверхности 4,  а пары более летучих компонентов — на поверх
ности 5. П ервая ф ракция стекает с элементов конденсатора 4 на 
поддон 8,  а вторая конденсируется на змеевике 5 и стекает на 
поддон 7. Н еиспаривш аяся часть жидкости под действием цент
робежной силы переливается через край ротора в отводной желоб 
и удаляется из аппарата .

И з поддона 8  дистиллят отводится через периферийную сек
цию кольцевого сборника, а из поддона 7 — через центральную 
секцию.

1S.4. РЕКТИФИКАЦИЯ

Ректификация представляет собой разделение смеси на сос
тавляю щ ие ее компоненты в результате многократного частич
ного испарения жидкости и конденсации паров. Ректификация 
проводится в колонных аппаратах, снабженных контактными 
устройствами (тарелками различной конструкции) либо запол
ненных насадкой, изготовленной из различных материалов (ке
рамика, металл, дерево). Процесс взаимодействия пара с ж ид
костью происходит в противотоке, и в каждом контактном уст
ройстве пары конденсируются, а жидкость частично испаряется 
за  счет теплоты конденсации пара. Таким образом, пар обога

Рис. 15.8. А ппарат для молекулярной перегонки: 
/ — ротор ;  2 — труба д л я  п одачи  исходной смеси; 
3  —  э л е к тр о н а гр е в ател ь ;  4 , 5  — первый и второй кон 
д е н с а т о р ы ;  6 — кольцевой  сборни к;  7 , 8  — поддоны 
под первым и вторым ко н д ен с ато р ам и ;  9 — концен
т р и ч е с к а я  и золяци онн ая  плита; Ю — отводной  желоб
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щается легколетучим компонентом, а жидкость, стекаю щ ая в низ 
колонны, — труднолетучим компонентом. В результате много
кратного взаимодействия пара и жидкости дистиллят содержит 
почти чистый легколетучий компонент, а кубовый остаток — 
труднолетучий.

При расчете процессов ректификации принимается, что:
1) при конденсации 1 кмоль пара испаряется 1 кмоль ж и д 

кости, следовательно, количество пара, движущ егося в ректи
фикационной колонне, одинаково в любом ее сечении;

2) при конденсации пара в дефлегматоре не происходит 
изменения состава пара, следовательно, состав пара, уходящего 
из ректификационной колонны, равен составу дистиллята (у</=*й);

3) при испарении жидкости не происходит изменения ее 
состава, следовательно, состав пара, образующегося при испа
рении, равен составу кубового остатка (</г =  *г)-

Процесс ректификации иллюстрируется t —ху-диаграммой 
(рис. 15.9). При нагревании жидкой смеси состава Х \  до темпе
ратуры кипения h  получим пар равновесного состава, после 
конденсации которого образуется жидкость состава х 2 , обога
щенная легколетучим компонентом. В результате последующего 
нагревания этой жидкости до температуры кипения t 2 и конден
сации паров получают ж и д 
кость состава хз . Таким обра- gggQ

О Xf  х 2 X j  х4 х , у

Рис. 15.9. t — х у  диаграмма Рис. 15.10. К составлению  м атериаль
ного и теплового балан сов ректиф ика
ции:
1 — куб;  2 — колонна;  3 —  р а з д е л и т е л ь 
ный с так а н ;  4 — д е ф л е гм а т о р
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Материальный и тепловой балансы ректификации составля
ются по принципиальной схеме (рис. 15.10). В колонну ректифи
кационной установки поступает исходная смесь, которая разде
ляется в результате ректификации на дистиллят и кубовый оста
ток. Выходящие из колонны пары конденсируются в дефлегма
торе и попадают в сосуд 3, где разделяются на две части: одна 
часть, так  называемая флегма Ф, направляется на орошение 
колонны, а другая отбирается в виде продукта — дистиллята.

М атериальный баланс описывается следующими уравне
ниями:

G , =  Gd +  G w; (15.13)

по легколетучему компоненту
G[Xfz= GdXd~\~ Gy/Xц?, (15.14)

где G/, Gd, G w — количества соответственно смеси, поступающей на ректифи
кацию , дистиллята и получаемого остатка, кмоль; Xf, Xd, x w — содерж ание лег
колетучего компонента соответственно в исходной смеси, дистилляте и в остатке, 
доли моля.

И з уравнений (15.13) и (15.14) определяются количества 
дистиллята и кубового остатка:

Gd~  <15-15) Xd — X

G * = G i i r i r -  ( 15Л6)Xd — X ф
Отнесем количество исходной смеси, кубового остатка и флег

мы к 1 кмоль дистиллята и обозначим: Gf/Ga — F\ Gw/ G d = W \  
Ф / Gd =  R.  Последнее отношение называется ф л е г м о в ы м  
ч и с л о м .

Т арелка питания разделяет ректификационную колонну на 
две части: верхнюю, или укрепляющую, и нижнюю — исчерпы
вающую.

Составим уравнение материального баланса для берхней и 
нижней частей колонны на основании общего уравнения:

G d y = L ( - d x ) .  (15.17)

Количество жидкости, стекающей в укрепляющей части ко
лонны, L =  RGd-

Количество паров, поднимающихся по колонне,
G = G d +  0 =  Gd +  R G d=  Gd( 1 + R ) .

Д л я  укрепляющей части колонны запишем 
{R +  \ ) d y  =  R ( - d x ) \  

для исчерпывающей части
( R + l  )d y  =  (F +  R ) ( - d x ) .

(15.18)

(15.19)

(15.20)
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Запишем уравнение (15.19) для произвольного сечения верх
ней части колонны, где концентрации х, у , и верхней, где кон
центрации Xd, yd, причем согласно принятому допущению хл =  
=  yd

Д л я  произвольного сечения нижней части колонны, где кон
центрации х и у,  и куба, где концентрации жидкости и пара x w 
и y w, из уравнения (15.20) с учетом, что x w =  y w, найдем

(R +  1) ( y - y w) =  (R +  1) (y - x w) =  ( F + R ) ( x - x w) (15.22)

Зависимости (15.21) и (15.22) представляют собой прямые 
линии. В уравнении (15.21) R / ( R - \ - 1 ) — тангенс угла наклона 
рабочей линии к оси абсцисс, a Xd(/? +  l) — отрезок, отсекаемый 
рабочей линией на оси ординат диаграммы у —х  (см. рис. 15.11).

Уравнения (15.21) и (15.22) являются уравнениями рабочих 
линий для укрепляющей и исчерпывающей частей ректифика
ционной колонны.

В случае периодической ректификации процесс описывается 
рабочей линией для верхней исчерпывающей части колонны.

Из уравнения (15.19) для сечения колонны по тарелке пита
ния (хI, у /) и верха колонны (xd, yd) получим

Тепловой баланс ректификационной колонны непрерывного 
действия (см. рис. 15.10) выраж ается равенством

Q 1 -|- Gf Cf t f  -)- R G d C d t d —  Gd(R -(- 1 )(fd — С dt d)  - f -

где Qi — расход теплоты в кубе, Д ж /ч ;  с/, Cj, c v  — теплоемкости соответст
венно исходной смеси, дистиллята и кубового остатка, Д ж / ( к г - К ) ;  tf, td, t v  — 
температуры соответственно исходной смеси, дистиллята и кубового остатка , К; 
ги — теплота парообразования дистиллята, Д ж /к г ;  Q„— потери теплоты в окру
ж аю щ ее пространство, Д ж /ч .

(R +  О (yd — y) =  (R +  l) (xd — y) =  R( xd — x),

откуда
R Xd (15.21)У = R +  1 •

или

( R +  1) (xd — yi) =  R(xd — Xf), (15.23)

откуда
n _  Xd—yf

У1 — *1
(15.24)

G wcwtw -)- Qn, (15.25)
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Из уравнения (15.25) находим расход теплоты в кубе ректи
фикационной колонны

Q 1 =  Gd(R GdCdtd Ч- GyCwtw — G f C / t j Q n . (15.26)

Если кипятильник нагревается водяным паром, расход его 
на проведение процесса составит

D = - p 2 r F ,  (15.27)

где V — энтальпии соответственно водяного пара и конденсата, к Д ж /кг .

Рабочие линии на у —х-диаграмме строят следующим обра
зом. На оси абсцисс (рис. 15.11) откладывают составы жидко
стей x w, Xf, Xd■ Учитывая, что x d =  yd, из точки Xd восстанавли
вают перпендикуляр и на пересечении его с диагональю находят 
точку А с координатами Xd =  yd■ Зная  флегмовое число R,  опре
деляют отрезок В =  t и откладывают его на оси ординат

диаграммы. Соединяют конец отрезка В (точка Ь) с точкой А.  
И з точки х;, соответствующей заданному составу исходной смеси, 
проводят вертикаль до пересечения с линией АЬ в точке В. П ря
мая А В  является рабочей линией укрепляющей части колонны. 
Д ал ее  из точки x w восстанавливают перпендикуляр и на пере
сечении его с диагональю находят точку С.  Соединяя точки С 
и В, получают рабочую линию для исчерпывающей части колон
ны. Точка В является общей для рабочих линий и характери
зует рабочие концентрации в жидкости и паре на тарелке пи
тания.

Положение рабочих линий при заданных концентрациях жид
кости x w, Xf, Xd зависит только от величины отрезка В, опреде
ляемого значением рабочего флегмового числа R  [уравнение

(15.24)]. С уменьшением флегмо- 
у _____________________  вого числа отрезок В увеличи

вается, и рабочая линия стремится 
к своему предельному верхнему 
положению АЬ,  соответствующему 
пересечению рабочей и равновес
ной линий в точке В\.  Очевидно, 
что в этой точке движ ущ ая сила 
Ау  =  у р — у  =  0, и, следовательно, 
ректификационная колонна долж 
на иметь бесконечно большую по
верхность фазового контакта. 
Действительно, в этом случае чис-

0_xw xdtfx ло  теоретических ступеней измене-
Рис. 15.11. Построение рабочих Л И-  ния концентраций (см. главу 13) 
ний ректификации будет бесконечным и разделение
264



смеси возможно только в условной колонне бесконечной высоты. 
При этом расход греющего пара и диаметр колонны будут мини
мальными. Флегмовое число при этом такж е будет минимальным 
и равным

=  (15.28)
У/г — *!

Второму нижнему предельному положению рабочей линии 
соответствует бесконечно большое флегмовое число и соответ
ственно отрезок В =  0. В этом случае обе рабочие линии со в п а
дают с диагональю. Бесконечно большому флегмовому числу 
соответствует максимальная движ ущ ая сила процесса Душах =
— t/p — у  и, следовательно, наименьшее число теоретических сту
пеней изменения концентрации и минимальная высота колонны. 
Однако расход пара в колонне, расход греющего пара в ки п я
тильнике, диаметр колонны, а такж е расход охлаждаю щ ей воды 
в дефлегматоре будут максимальными. В этих условиях ректи
фикационная колонна работает без отбора дистиллята, «сама 
на себя», что имеет место только при выводе колонны на р аб о 
чий режим.

Рациональный выбор рабочего флегмового числа представ
ляет собой достаточно сложную задачу, однако необходим, так  
как от флегмового числа зависят размеры (высота, диаметр) 
ректификационной колонны, а следовательно, капитальные и 
эксплуатационные расходы, а такж е  энергозатраты.

На рис. 15.12 приведены изменения статей расхода на рек
тификацию в зависимости от величины флегмового числа.

Эксплуатационные расходы, определяемые в основном р асх о 
дом пара и воды, возрастают прямо пропорционально величине 
флегмового числа. Зависимость капи
тальных затрат от величины флегмо
вого числа обратно пропорциональна 
высоте и диаметру колонны. Некото
рому значению величины флегмового 
числа соответствует минимум капиталь
ных затрат. Зависимость суммарных 
затрат  от флегмового числа такж е име
ет минимум. Этому минимуму соответ
ствует оптимальное значение рабочего 
флегмового числа.

Рабочее флегмовое число
Rp =  oRmm, (15.29)

где о — коэффициент избытка флегмы.

Во многих случаях коэффициент 
избытка флегмы принимается с учетом 
изложенного в пределах ст= 1 ,1 -М ,4 .

Рис. 15.12. Зависим ость с т а 
тей расхода на ректиф и ка
цию от величины ф легм ового 
числа:
/ — экс п л у атац и о н н ы е  з а т р а т ы ;  
2 — кап и таль н ы е  з а т р а т ы ;  3 — 
сум м арн ы е  за т р а ты
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Рабочие линии при периодической ректификации и зо бр аж а
ются на у —х-диаграмме (рис. 15.13). Процессы периодической 
ректификации могут проводиться при постоянном флегмовом 
числе либо при постоянном составе дистиллята.

В случае ректификации при постоянном флегмовом числе 
содержание легколетучего компонента в кубе и дистилляте посте
пенно уменьшается. В результате, как и в случае фракционной 
перегонки, получают дистиллят в виде нескольких фракций.

При постоянном флегмовом числе наклон рабочих линий 
не зависит от концентраций. Пусть в первый момент ректифика
ции концентрация летучего компонента в кубовой жидкости х/, 
а в дистилляте ха (рис. 15.13, а ) .  В результате ректификации 
концентрация летучего компонента в кубе будет уменьшаться 
и принимать значения х\ ,  х 2 и т. д. вплоть до конечной концент
рации x w. Соответственно будет уменьшаться и концентрация 
легколетучего компонента в дистилляте: ха\, хм,  хаз и т. д. В ито
ге будет получен дистиллят среднего состава

Xd  ср :
Xf = I7 .S  Kx) dx- (15.30)

Для получения постоянного состава дистиллята процесс рек
тификации проводят при изменяющемся флегмовом числе: мини
мальном в начале процесса и максимальном в конце. Увели
чение флегмового числа соответствует уменьшению отрезка В  
и соответственно увеличению наклона рабочей линии. Рабочая 
линия будет занимать последовательно положения АВ\ ,  А В 2, 
А В 3 и т .д . (рис. 1 5 .13 ,6 ).

Расчет числа тарелок и рабочей высоты ректификационной 
колонны часто ведут по числу теоретических или действительных

ступеней изменения 
концентраций (см. 
п. 7 главы 13). При 
этом предполагает
ся, что в теоретиче
ской ступени дости
гается равновесие 
между паром, уходя
щим на вышераспо- 
ложенную ступень 
(тарелку), и жидко
стью, стекающей со 
ступени (тарелки) на 

Рис. 15.13. И зображ ение рабочих линий при перио- нижеоасположенн\по 
дической ректификации: л ”  *
а —  при постоянном ф легм ов ом  числе;  б — при пере- Рассмотрим Прин-
менном флегм овом  числе  ЦИП работы барбо-
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\
тонной тарелки (рис. 15.14, а ) .  Пусть на п-ю тарелку поступает 
с вышерасположенной жидкость состава хп+\,  а с ниж ераспо
ложенной т а р е л к и — пар среднего состава y„- i .  В результате 
маосообмена легколетучий компонент из жидкости переходит в 
пар! а труднолетучий — из пара в жидкость. Концентрация лег- 
коле^гучего компонента в паре возрастает до у п, а в жидкости 
уменьшается с х п+\ до хп-

При рассмотрении процесса примем следующие широко рас 
пространенные допущения: жидкость на тарелке идеально пере
мешана и имеет постоянную концентрацию х„, а пар меняет 
свою концентрацию в слое жидкости от у п- \  до у п в режиме 
идеального вытеснения (см. главу 2).

В случае достижения равновесия процесс изменения концент
рации в паре от у п- \  до у п =  у пр изображается вертикальным 
отрезком АВ,  а изменение концентрации в жидкости от х п+\ до 
хп — горизонтальным отрезком BD  (рис. 15.14,6). Таким о б р а
зом, ступенька A B D  изображает процесс, происходящий на 
одной теоретической тарелке.

Чтобы определить, сколько теоретических тарелок требуется 
установить в колонне для разделения исходной смеси в заданны х 
пределах от х/ до xw и от х/ до Xd, вписывают между линией 
равновесия и рабочими линиями между точками Л и С ступен
чатую линию. Число полученных ступеней и определит число 
теоретических тарелок.

На реальной ступени (тарелке) изменения концентра
ций никогда не достигается равновесие, т. е. у п <1упР (рис. 
15.14, в) .

Д ля определения числа действительных тарелок используют 
коэффициент полезного действия [уравнение (13 .63)],  величина 
которого определяется опытным путем.

Методы расчета числа действительных ступеней изменения 
концентраций (тарелок), базирующиеся на коэффициентах м ас
сопередачи, изложены в главе 13.

Рис. 15.14. К расчету числа ректификационных тарелок:
а — схема взаи м одей ствия  п ара  и ж и д кости  на та релке ;  б — и зо б р а ж ен и е  п р о ц е сса  в 
у  — х  ди аграм ме  в случае  достижения равн ове си я  м е ж д у  паром и ж и д к о стью ;  в —  и з о 
бражение процесса в у  — х  ди аграм м е  в сл учае ,  когд а  р авн овеси е  м е ж д у  п ар о м  и ж и д 
костью на та релке  не достигается
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Д л я  расчета коэффициентов массоотдачи в фазах можно 
рекомендовать следующие уравнения: 

в жидкой фазе

В уравнениях (15.32) и (15.33) линейным размером в крите
риях NUi.r и R er является капиллярная константа % =  ^ J(a/p x)g. 
Критерий Вебера We =  (o/p*)/icrg, где о  — поверхностное натя
жение, Н /м ; her — высота статического слоя жидкости на т а 
релке, м.

15.5. СХЕМ Ы  РЕКТИФИКАЦИОННЫХ УСТАНОВОК

Л ю бая  ректификационная установка состоит из колонной 
части, в которой расположены тарелки или насадка, и кипя
тильника (куба),  представляющего собой кожухотрубчатый или 
змеевиковый теплообменник. Кипятильник может быть встроен
ным в нижнюю колонную часть либо вынесенным за пределы 
колонны.

В пищевой промышленности главным образом используются 
тарельчатые и насадочные ректификационные колонны, конструк
ции которых описаны в главе 14.

Ректификационная установка непрерывного действия показа
на на рис. 15.15. И сходная смесь, нагретая в подогревателе, 
подается на тарелку питания ректификационной колонны и за 
счет теплоты, поступающей из кипятильника, разделяется в ре
зультате ректификации на дистиллят и кубовый остаток. Пары, 
выходящие из колонны, конденсируются полностью или частично 
в дефлегматоре. В случае полной конденсации паров получен
ный дистиллят в разделительном сосуде разделяется на две 
части. Одна часть — флегма через гидрозатвор поступает на 
орошение колонны на верхнюю тарелку, вторая часть — дистил
л я т  охлаж дается в холодильнике и направляется в сборник.

В случае неполной конденсации паров в дефлегматоре они 
поступают в конденсатор-холодильник, где конденсируются и 
охлаж даю тся. Кубовый остаток в зависимости от его ценности 
либо собирается в емкости, либо как сточные воды, направля
ется на утилизацию.

Н а практике часто встречаются случаи разделения исходной 
смеси на 3 и более части. Так, в спиртовом производстве из

(15.31)

(15.32)

то же, для колпачковых тарелок
N ид.г =  0,265RerPr°.'r We-0,25 (15.33)
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Рис. 15.15. Ректификационная установка непрерывного действия:
/ — сборники; 2 — подогреватель; 3 — р ек ти ф и к а ц и о н н а я  колонна;  4 — д е ф ле гм а тор ;  
5 — разделительный сосуд;  6 — холодильники;  7 — насосы; 8  — к и пятиль ни к

бражки выделяют этиловый спирт, эфироальдегидную фракцию 
и сивушные масла.

Ректификационная установка для разделения многокомпо
нентной смеси показана на рис. 15.16. Установка многоколонная, 
предназначена для непрерывного разделения исходной смеси на 
три части: А,  В и С.

Первая колонна обеспечивает разделение смеси на А - \ - В С  
или АВ- { - С.  Д л я  последующего разделения смеси на п частей 
требуется ректификационная установка, состоящая из п — 1 рек
тификационных колонн.

Ректификационная установка периодического действия, ис
пользуемая в малотоннажных производствах, показана на 
рис. 15.17. Исходная смесь загруж ается  в кипятильник, который 
обогревается насыщенным водяным паром. После нагрева смеси 
до температуры кипения ее пары поступают в нижнюю часть 
ректификационной колонны. Поднимаясь по колонне, пары обо
гащаются легколетучим компонентом и поступают в деф легма
тор, в котором конденсируются. Как и при непрерывной ректи
фикации, конденсат разделяется на флегму и продукт, который 
после охлаждения в холодильнике собирается в сборнике. После 
извлечения продукта кубовый остаток сливают и загр у ж аю т в 
куб новую порцию исходной смеси.
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Вопросы для самопро
верки

1. Какие методы приме
няются для разделения ж ид
ких однородных смесей? На 
каких свойствах жидких сме
сей основаны эти методы 
разделения?

2. В чем заключаются 
различия в поведении иде
альных и реальных жидких 
смесей?

3. Что такое простая пе
регонка? Д л я  разделения ка
ких смесей она применяется?

4. Какие разновидности 
простой перегонки применя
ются в пищевой технологии?

5. В чем заклю чается 
процесс ректификации?

6. Какие допущения при
нимаются при расчете про
цессов ректификации? Как 
строятся рабочие линии рек
тификации?

7. К ак  определяется рабочее флегмовое число?
8. К ак  влияет флегмовое число на энергетические затраты  и размеры рек

тификационной колонны?

Рис. 15.17. Ректиф икационная установка периоди
ческого действия:
1 — кипятильник;  2 — колонна;  3 — деф легм атор ;  4 — 
холодильник; 5 — сборник

Рис. 15.16. Ректификационная установка для 
разделения многокомпонентной смеси
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\  9. К ак рассчитываю тся число тарелок и высота ректификационной колонны?
\  10. Какие конструкции ректификационных колонн применяю тся в пищевой 

технологии?
\ 11. Какие конструкции тарельчаты х колонн применяю тся в пищевой техно

логии?
\12. Какие ректификационные установки применяются в пищевой технологии? 

В чаи заклю чается различие в их работе?

Задача 15.1

Рассчитать ректификационную колонну непрерывного действия для р а зд е 
ления (смеси этиловый спирт— вода, если количество поступаю щ его на ректи
фикацию  раствора G/ =  800 кг/ч ; содерж ание этилового спирта в исходном 
растворе а/ =  20 мае. % ; содерж ание этилового спирта в дистилляте ad — 
=  91 мае. % ; содержание этилового спирта в кубовом остатке a w = 2 , 6  мае. %;  
коэффициент избытка флегмы а =  1,3; г| =  0,5; расстояние между тарелкам и 
/1 =  200 мм; давление греющего пара р п= 0 ,З М П а ;  ректиф икация проводится 
при атмосферном давлении. О пределить количество дистиллята Gd, кубового 
остатка p v , количество тарелок п ю высоту колонны Н,  диам етр колонны D K, р а с 
ход греющего пара D.

И з Материального баланса по формуле (15.15) определяется количество 
получаемого дистиллята

п  п  a l — а v  20 — 2,6 , ,Gd =  G/-------------= - j - ----- 7ГГ— 157-4 к г / ч >ad — a w 9 1 — 2,6

а по формуле (15.13) — количество кубового остатка

Gw— Gf — Gd =  800 — 157,4 =  642,6 кг /ч .

Д л я  построения рабочих линий ректификации в у — х  координатах пересчи
таем  концентрации легколетучего компонента в исходной смеси, дистилляте и 
кубовом остатке в доли моля по формуле

______ Qf. d, w/ M а__________
Xj.d, w — Of, d, v / M  a -)- (100 — a u d, w ) / M,  ’

где Af, и M , — молекулярные массы соответственно легколетучего (спирта) 
и труднолетучего (воды) компонентов:

20 /4 6  0,434
*' 2 0 /4 6 +  (100 — 20)/18  0,434 +  4,44 ’

,  91 /4 6  1,978
“ 91 /46  +  (100 — 91)/18  1,978 +  0,5 ’ ’

2 ,6 /4 6  0,056
2 ,6 /4 6 +  (100 — 2 ,6 )/18  0,056 +  5,41 ’ '

На основании опытных данны х строим кривую равновесия для  исходной 
смеси в у — х  координатах.

Определяем минимальное флегмовое число по формуле (15.28)

„  x j -  у,р 0 ,7 9 8 -0 ,4 4
У! r — Xf 0 ,4 4 -0 ,0 8 9  ’ ’

где у /р — концентрация легколетучего компонента в парах , равновесная с кон
центрацией легколетучего компонента в исходной смеси (определяется по кривой 
равновесия, зная х/).

Д л я  построения рабочей линии процесса для верхней (укрепляю щ ей) части 
колонны по формуле (15.29) определяем  рабочее флегмовое число

R — o R min=  1 ,3 -1 ,2 5 =  1,629.
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Рис. 15 .18 . Графическое определение 
числа ректификационных тарелок

/?+ 1  2,629 
=  0,3.

О ткладываем на оси ординат от
резок В =  0,3 и, соединив его с точ
кой А  с координатами Xd — yd, полу
чаем рабочую линию для  верхней 
части колонны. Рабочую  линию для 
нижней части колонны получаем, со
единив точку В  с координатами х i, у/ 
с точкой С с координатами x v = y w  
(рис. 15.18).

Определяем число ступеней изме
нения концентрации (п)  в верхней и 
нижней частях колонны. Д л я  этого 
вписываем ступенчатую линию между 
равновесной и рабочей линиями, начи
ная от точки Л и до точки С. Число таре
лок определяется по формуле (13.63) 
Пд =  п / т| =  16/0,5 =  32.

Р або ч ая  вы сота колонны Н  
ние между тарелкам и , м).

Д иам етр колонны определяем по формуле D K =  ~\j
V и,7о5ир

h(nд—  1) =  0 ,2 -3 1  =  6 ,2  м (где h — расстоя-

где Vу — рас

ход пара в колонне; ур — рабочая скорость пара в колонне.

G d ( R  +  1) (2 7 3 -Н с Р)22,4 157,4-2,629-360-22,4
Vy =

3 6 0 0  Д 1 .-273 3600-46-273
=  0 ,0 7 3 8  м3/с ,

где t cр — средняя тем пература паров в колонне, равная 87  °С.
Р аб о ч ая  скорость паров в колонне определяется по предельно допустимой

скорости ______
£'л Р=  0 , 0 5 у р ж/р „ ,

где р ж и р п — средние плотности соответственно жидкости и пара.
С редняя плотность пара

pn =  ( p n r + p m i) /2 =  ( 0 , 5 9 6 +  1 , 5 9 ) / 2 =  1,09 кг/м 3,

П лотность пар а , выходящ его из куба, принимая, что пар состоит из чистой
воды,

Рлг—1 УИ.-273 18-273
2 2 ,4 (2 7 3 + / г ) 22,4(273 +  95)

= 0 ,5 9 6  к г /м 3.

где t v  — тем пература кипения смеси в кубе, равная 95 °С.
П лотность пар а , поступающ его в деф легм атор, принимая, что пар состоит из 

чистого спирта,

Рп d~
М .- 2 7 3 4 6 -2 7 3

2 2 ,4 (2 7 3  +  td) ~  2 2 ,4 -3 5 1 ,0
■= 1,59 кг/м 3,

где td — тем пература кипения спирта, р а в н ая  78  °С.
Среднюю плотность жидкости в колонне находим как среднюю меж ду плот

ностями спирта при 7 8  °С и воды при температуре кипения в кубе:
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Р*=  (ржг+ p*d)/2 — (958 +  735)/2— 846,5 кг/м3.

'огда у„„ =  0 ,05У 846,5/1,09 =  1,393 м /с.
г5оочую скорость ир принимаем ниже предельно допустимой на 2 0 % :  v p —

=  0,8V 1 ,3 9 3 =  1,11 м /с.
Тогда диаметр колонны

0,785-1,11

Общий расход теплоты определяется из теплового балан са  ректиф икацион
ной колонны (см. рис. 15.10):

где t d —(теплота парообразования смеси, равн ая 850 к Д ж /к г ; сi, Cd, c w — теп 
лоемкости, приближенно равные соответственно 4,31; 3,6 и 4,19 к Д ж /( к г - К ) ;

U, t r l — температуры кипения, определяемые по кривым х/, Xd, x w\ прини
маем // =  В 7°С ; t d =  78 °С; t v =  95 °С.

Потери теплоты принять в количестве 3 - -5  %  общ его расхода теплоты: 
Q„ =  0 ,0 3 0  =  7066,3 к Д ж /ч .

РасхоД теплоты <? =  157,4-2,629-850 +  642 ,6 -4 ,19 -95  — 800-4,31 • 8 7 — 1.629Х 
X 1 5 7 ,4 -3 ,6 -7 8 =  235546,4 кД ж /ч . <?общ =  Q +  Q„ =  235546,4 +  7066,3 =
=  242612,7 кД ж /ч .

Расход греющего пара D =  -/Р°6,1р~ =  Ч  1,75 кг/ч , где I" и / ' — энтальпии

греющего пара и конденсата, определяемые по давлению  насыщ енного водяного 
пара и равные соответственно 2730 и 558,9 к Д ж /к г .

Задача 15.2

Определить необходимое число тарелок в колонне периодического действия 
для  разделения смеси этиловый спирт— вода, содерж ащ ей .*/ =  0,50 доли моля 
этилового спирта, если дистиллят долж ен содерж ать *,/ =  0,80 доли моля, а ку
бовый остаток * г = 0 ,0 5  доли моля этилового спирта. О пределить такж е  отно
шение флегмовых чисел в конце и начале процесса. П ринять т| =  0,5; коэф ф и
циент избытка флегмы а — 1,3.

Воспользуемся данными о равновесии, приведенными на рис. 15.18. Н ах о 
дим по формуле (15.28) минимальное флегмовое число для  конечного момента 
разделения, когда кубовая жидкость содерж ит 0,05 доли моля этилового спирта:

В этом уравнении y w ?=  0,3 доли моля — концентрация, равновесная с * г  =  
=  0,05 доли моля, которая определяется по кривой равновесия (см. рис. 15.18).

Рабочее флегмовое число R p .„=  oR  =  1 ,3 -2 =  2,6.
Уравнение рабочей линии с учетом уравнения (15.21) имеет вид у =  0,722* +  

+  0,222. Строим рабочую линию и определяем графически число ступеней изм е
нения концентрации. Ф легмовому числу /?рк=  2,6 соответствую т 11 ступеней 
изменения концентраций.

Число действительных тарелок определяем по ф орм уле гь =  nJr> =  11 /0 ,5  =  
=  22 .

Д ля начального момента ректификации, когда х / — 0,5,  минимальное ф л ег

мовое число flmiriH =  e ’ge— ГДе У*р= 0 ’®5 найдем по кривой р авн ове

сия при * / =  0,5.
Рабочее флегмовое число /?р.„ =  1,3- 1 ,0 =  1,3. Отнош ение флегмовых чисел 

в конце и начале ректификации R p , J R ? „ =  2 ,6 /1 ,3  =  2,0.

Q =  G d(R +  1 )r d +  G yt  w — GfCftf — R  GdC^td,

R
Xd — у  wp 0,8 — 0,3

=  2,0 .ruin к — ywp — xtif 0,3 — 0,05
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Г л а в а  16. ЭКСТРАКЦИЯ В СИСТЕМЕ 
ЖИДКОСТЬ —  ЖИДКОСТЬ

А

16.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Экстракцией в системе жидкость— жидкость называется про
цесс извлечения растворенного вещества или веществ из жидко
сти с помощью специальной другой жидкости, не растворяющей
ся или почти не растворяющейся в первой, но растворяющей 
экстрагируемые компоненты.

Принципиальная схема экстракции приведена на рис. 16.1.
В экстрактор загруж аю тся исходный раствор F, содержащий 

распределяемое (экстрагируемое) вещество или вещества М,  
и растворитель L. Жидкость, используемая для извлечения 
компонентов, называется э к с т р а г е н т о м  (£). Массообмен 
между фазами протекает при их непосредственном контакте. 
Полученная в результате экстракции ж идкая смесь поступает 
в разделитель, где разделяется на экстракт (Э)  — раствор экст
рагированных веществ в экстрагенте и рафинат (R) — остаточ
ный раствор, из которого экстрагированы извлекаемые компо
ненты. Разделение смеси на экстракт и рафинат происходит в 
результате отстаивания или сепарирования.

Процесс экстракции проводится в аппаратах различной кон
струкции — э к с т р а к т о р а х .

Экстракция широко используется для извлечения ценных про
дуктов из разбавленных растворов, а такж е для получения кон
центрированных растворов.

Основным достоинством экстракции является низкая рабочая 
температура процесса, что позволяет разделять жидкие смеси 
термолабильных веществ, например антибиотиков, разлагаю щ их
ся при повышенных температурах.

Во многих случаях экстракция применяется в сочетании с рек
тификацией. Поскольку расход теплоты на ректификацию умень
шается с увеличением концентрации исходного раствора, пред
варительное концентрирование раствора экстракцией позволяет 
сократить расход теплоты на разделение исходной смеси.

16.2. РАВНОВЕСИЯ В СИ СТЕМ АХ Ж ИДКОСТЬ —  ЖИДКОСТЬ

Переход распределяемого вещества из одной жидкой фазы 
(исходного раствора) в другую (экстрагент) происходит до 
установления равновесия, т. е. до выравнивания химических

F 3
Экстрактор Разделитель

Е *

Рис. 16.1. П ринципиальная схема экстракции
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потенциалов в фазах. В процессе участвуют три компонента 
( К \ = 3 )  и две ф азы  ( Ф =  2). Согласно правилу ф аз в ар и ан т 
ность системы F =  3. Однако температура и давление при прове
дении процесса экстракции, как правило, поддерживаются по
стоянными. Тогда вариантность экстракционной системы будет 
равняться единице.

Следовательно, данной концентрации распределяемого вещ е
ства в одной ф азе  в состоянии равновесия соответствует опре
деленная концентрация в другой.

Равновесие в процессах экстракции характеризует коэф ф и
циент распределения «р, который равен отношению равновесных 
концентраций экстрагируемого вещества в обеих жидких ф а 
зах — в экстракте и рафинате.

В простейших системах достаточно разбавленных растворов, 
подчиняющихся закону Бертло — Нернста, при постоянной темпе
ратуре коэффициент распределения не зависит от концентрации 
распределяемого вещества и ф =  уР/х ,  где у Р, х  — равновесные 
концентрации распределяемого вещества в экстракте и рафинате. 
В этом случае линия равновесия — прямая:

у Р =  щ .  (16.1)

Уравнению отвечают начальные участки изотерм экстракции. 
При наличии диссоциации и ассоциации молекул растворенного 
вещества и его химического взаимодействия с экстрагентом коэф 
фициент распределения изменяется с концентрацией и изотермы 
экстракции отклоняются от прямой. В области высоких концент
раций такие отклонения вызваны изменением коэффициентов 
активности в фазах.

Коэффициент распределения, как правило, в промышленных 
системах определяется экспериментальным путем.

Если считать обе жидкие фазы нерастворимыми друг в друге, 
то каждая из ф аз  будет представлять собой двухкомпонентный 
раствор. В этом случае процесс экстракции по аналогии с д р у 
гими массообменными процессами может быть изображен в коор
динатах у —х.

Прй частичной взаимной растворимости жидких ф аз  к а ж д ая  
из них при экстракции будет представлять собой трехкомпо
нентный раствор. Составы трехкомпонентных смесей представ
ляют в треугольной системе координат (рис. 16.2).

В вершинах равностороннего треугольника L, М,  Е  отложены 
составы чистых (100 %-ных) компонентов: растворитель исход
ного раствора L,  экстрагент Е и распределяемое вещество М.  
К аждая точка на сторонах LM,  M E  и EL  соответствует составу 
двухкомпонентных растворов.

Площадь, заключенная внутри треугольника, соответствует 
составам трехкомпонентных растворов (тройным см есям). Д л я
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100%М определения содержания к а ж 
дого компонента в растворе на 
сторонах диаграммы нанесены 
шкалы отсчета. Длина каждой 
стороны принята за 100 % 
(массовых, объемных или 
мольных).

100U 90 80 70 60 50 40 30 20 10 100%Е дой стороне треугольника до 
пересечения с двумя другими.

Состав раствора или смеси 
определяется длиной отрезков, 
проведенных параллельно каж-

—-------- L,%
Рис. 16.2. Треугольная диаграм м а

Например, точка N  характе
ризует тройную смесь, состоя
щую из 30 %  растворителя L,

41 % экстрагента £  и 30 % распределяемого вещества М.
Н а треугольной диаграмме изображаются процессы измене

ния состава трехкомпонентных смесей. При прибавлении к р ас
твору, характеризуемому точкой N  (рис. 16.3), распределяемого 
вещества М  содержание компонентов Е  и L не изменяется, а точ
ки, определяющие составы полученных растворов, будут нахо
диться на прямой N M,  приближаясь к вершине треугольника М,  
в зависимости от количества прибавленного компонента М.

При извлечении распределяемого вещества М из смеси N  и 
точки, соответствующие получаемым составам, будут лежать на 
прямой РМ,  и чем более будет разбавлен раствор, тем ближе 
к стороне треугольника LE.

Рис. 16.3. Изменение состава трехкомпонентных смесей на треугольной ди аг
рамм е:
а — концентрирование и разбавление смеси; б — смешивание двух трехкомпонентных 
смесей
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\
^Разбавление смеси состава N  экстрагентом Е  характеризует 

линия NE.
С помощью треугольной диаграммы по известному количе

ству! и составу исходной смеси (точка N)  и составам, получае
мым', при ее разделении на экстракт (точка Э)  и раф инат (точ
ка R) ,  можно определить количество этих ф аз (рис. 16.3,6) по 
уравнению материального баланса:

R +  E =  N,
где R  — количество рафината, кг; Э  — количество экстракта, кг; N  — коли
чество исходной смеси, кг.

По правилам рычага имеем
3 / R  =  R N / 3 N .  (16.2)

Изобразим линию равновесия в треугольной диаграмме. П ри
мем условие, согласно которому распределяемое вещество М  
неограниченно растворяется в обеих жидких ф азах  L и Е,  а сами 
растворители имеют ограниченную растворимость друг в друге 
(рис. 16.4).

Составы однородных двухкомпонентных растворов М  и L и 
М и Е  характеризуются точками на сторонах диаграммы LM  
и ЕМ.  Растворители L и Е  образуют однородные растворы 
только на небольших участках LR  и ЭЕ.  Смесь растворителей на 
участке R 3  расслаивается на два однородных двухкомпонентных 
насыщенных раствора R (насыщенный раствор Ё  в L) и 3  (на
сыщенный раствор L в Е ) . Причем количество насыщенных 
растворов в каждом из двух слоев определяется положением 
точки N  и находится по правилу рычага [уравнение (16 .2)] .

При добавлении вещества М  в смесь состава N  образуется 
тройная смесь состава, характеризуемого точкой jVi, леж ащ ей  
на прямой NM.  Смесь состава 
N\  расслаивается на две фазы 
с равновесными составами R\  
и Э| в соотношении 3\N\ / (R\N\ ) .
При дальнейшем добавлении в 
смесь распределяемого вещест
ва М^, М з, ... получим тройные 
смеси составов N 2, N 3 , . . . ,  ко
торые такж е расслаиваются на 
фазы с равновесными состава
ми R 2 и Э 2, Яз и Э3 и т. д. При 
этом меняются и массовые со
отношения равновесных р ас
творов до того момента, когда 
одна ИЗ ф аз исчезнет В рас- Рис. 16.4. Л иния равновесия в тре- 
С м атриваем ом  случае при СО- угольной диаграм м е
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ставе Л/4. После этого при добавлении распределяемого вещества 
М  образуются однородные тройные растворы состава 1V5 и др.

Если соединить R \ и Э 1, R 2 и Э 2, ... прямыми линиями, полу
чим хорды равновесия /?i3 t,  Р 2З 2, ..., соответствующие равно
весным составам. Хорды равновесия сходятся в точке К,  назы
ваемой критической. Наклон хорды равновесия определяется 
природой компонентов и составом фаз. Соединив точки, харак
теризующие равновесные составы R, R\,  R 2, ... и Э,  Э\,  Э 2, ■■■ 
плавной кривой, получим к р и в у ю  р а в н о в е с и я  (бино- 
дальную кривую). Ветвь R K  кривой равновесия характеризует 
равновесные составы фазы растворителя L,  а ветвь Ж  — равно
весные составы фазы растворителя Е.

Бинодальная кривая на треугольной диаграмме разграничи
вает области, соответствующие двухфазным смесям (под бино- 
дальной кривой) и однофазным растворам (вне бинодальной 
кр и во й ) .

П риведенная на рис. 16.4 диаграмма равновесия составлена 
для постоянной температуры и называется изотермой.

Н а практике приходится иметь дело с компонентами, обла
даю щ ими частичной растворимостью в определенных интервалах 
концентраций. Соответственно поведению компонентов треуголь
ные диаграммы бывают с двумя и тремя зонами ограниченной 
растворимости.

Н а равновесие системы влияет также температура. Взаим
ная  растворимость компонентов, как правило, с повышением 
температуры увеличивается, следовательно, область существо
вания гетерогенных систем уменьшается. С увеличением темпе
ратуры бинодальная кривая на рис. 16.4 будет приближаться 
к оси LE,  при этом площ адь под линией R K 3  будет уменьшаться.

16.3. М А С С О П ЕР ЕД А Ч А  ПРИ ЭКСТРАКЦИИ

Кинетические закономерности процесса экстракции определя
ются основными законами массопередачи.

Д л я  увеличения площ ади поверхности фазового контакта 
одну из ф аз диспергируют в виде капель в другой сплошной 
фазе. П лощ адь поверхности фазового контакта определяется 
задерж кой  дисперсной ф азы  в экстракторе и средним поверх
ностно-объемным диаметром капель. Распределяемое вещество 
диффундирует из сплошной ф азы  к поверхности капель, а затем 
внутрь капли либо, наоборот, из капли через поверхность р аз
дела ф аз  в сплошную фазу.

М ассопередача внутри капель осуществляется молекулярной 
и конвективной диффузией. Конвекция внутри капель возникает 
за счет циркуляции жидкости. Форма и размер капель в про
цессе экстракции многократно меняются за счет диспергирова-
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ния и коалесценции. При этом происходит обновление поверх
ности межфазного контакта.

Д л я  описания массопередачи в процессах экстракции поль
зуются вторым законом Фика (13.14).

В общем случае, когда диффузионным сопротивлением в 
сплошной и дисперсной ф азах  пренебречь нельзя, коэффициент 
массопередачи определяется выражениями:

К „= 1 / (1 /Р д  +  Ф/Рс); (16.3)

/ Г , =  1/(1/<рРд +  1/Рс), (16.4)

где рд и р с — коэффициенты массоотдачи в дисперсной и сплошной ф азах.

В случае, если диффузионное сопротивление сосредоточено 
в сплошной фазе, из уравнений (16.3) и (16.4 ) получим /Сж= Р с .  
Тогда основное уравнение массопередачи перепишется так: 
М — рсДлгср/7.

В случае, если основное диффузионное сопротивление сосре
доточено в дисперсной фазе, т. е. внутри капель, К у= $ д, а коли
чество вещества М  =  РдД^ср/7.

Коэффициенты массоотдачи в ф азах  рассчитываются по кри
териальным уравнениям, которые получают на основании экспе
риментальных данных. Критериальные уравнения приводятся 
ниже при описании конструкций экстракторов.

Расчет средней движущей силы должен выполняться с уче
том фактора масштабного перехода с введением в расчетные 
уравнения его значения.

16.4. СХЕМ Ы  И РАСЧЕТ ПРОЦЕССОВ ЭКСТРАКЦИИ

В промышленности используются периодическая и непрерыв
ная экстракции по следующим схемам: одноступенчатая, много
ступенчатая противоточная и многоступенчатая с перекрестным 
током экстрагента.

Одноступенчатая экстракция применяется в тех случаях, ког
да высок коэффициент разделения. Она может осуществляться 
периодическим и непрерывным способами по схеме, приведенной 
на рис. 16.5, а. В аппарат — смеситель загруж аю тся исходный 
раствор F в количестве L кг растворителя с концентрацией Х н 
и экстрагент £ ,  которые перемешиваются мешалкой, а затем 
разделяются на два слоя: экстракт Э  и рафинат R.

Д ля разделения эмульсии используются отстойники, для 
трудноразделимых эмульсий — сепараторы.

Материальный баланс по распределяемому веществу

LXH =  LX +  EY.  (16.5)
П олагая, что у  =  у х  и модуль экстракции m =  E / L ,  получим 

концентрации рафината
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Х--

и экстракта

X.
+  тф

<fX„
1 +  тф

При этом степень извлечения 
Е?

г|з =
т  ф

1 + т  ф +  е

(16.6)

(16.7)

(16.8)

где е  — экстракционный фактор.

Рассмотрим процесс одноступенчатой экстракции на треуголь
ной и прямоугольной диаграммах (рис. 16.5,6, в) .  При переме
шивании исходного раствора с экстрагентом образуется тройная 
смесь, состав которой характеризует точка N,  расположенная 
на линии смешения FE.  После расслаивания этой смеси обра
зуются экстракт и рафинат, составы которых определяются точ
ками R и Э,  лежащ ими на хорде равновесия, проходящей через 
точку М._Модуль экстрагента определяется по правилу рычага:
E / F =  F N / E N .  ______

Количество рафината R =  N  3 N / R 3 ,  а количество экстракта 
Э =  N  — R =  N ( R N / R 3 ) .

Состав рафината определяет точка R K, а экстракта — точка
Эк на стороне треугольника LM.

Экстремальные значения мо
дулей экстрагента определяют 

fa точки N\  и N 2 на бинодальной 
кривой: ( E / F )min =  FN\ /N\E  и

Fxh

ЕУн

У

о о
эу

(E/ F)  шах — f n 2/ n 2e .

м

Рис. 16.5. Схема одноступенчатой экстракции (а) и 
изображ ение процесса в координатах у  — х  (б) и на 
треугольной диаграм м е (в)
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При взаимной нерастворимости исходного раствора и экстра
гента на диаграмме у —х  процесс экстракции изображается п р я
мой линией А В , для построения которой из точки jc„ проводят 
линию под углом а  до пересечения с линией равновесия в точ
ке В, координаты которой выражаю т составы получаемых экст
ракта у к и рафината хк, и соединяют точку В  с точкой А (*„, 
(/н =  0), характеризующей концентрацию экстрагируемого ком
понента в исходной смеси F.

Модуль экстрагента для получения рафината с заданной 
концентрацией хк

L / E  =  B R / R F  =  tgo.

Чем больше модуль экстрагента, тем меньше тангенс угла 
наклона и концентрации экстрагируемого компонента в рафи- 
нате и экстракте: Хк1 < Х к и УР. к < К Р.к. Однако с увеличением 
модуля экстрагента возрастает стоимость его регенерации. 
Оптимальными значениями экстракционного фактора являются 
1 ,2 < т < р < 2 .

Многоступенчатая экстракция проводится в многосекционных 
экстракторах или экстракционных установках, в которых каждый 
агрегат представляет самостоятельную установку. Многоступен
чатая экстракция может проводиться с противотоком экстра
гента, при перекрестном токе исходного раствора и экстрагента 
или комбинированным способом при наличии нескольких экстр а
гентов.

П р о т и в о т о ч н а я  э к с т р а к ц и я  может осущ ествлять
ся по различным схемам. Например, в распылительных, н аса 
дочных и тарельчатых экстракторах состав обеих фаз меняется 
непрерывно по длине аппарата. В других экстракторах или_уста- 
новках состав обеих или одной фазы  меняется скачкообразно 
при переходе от секции к секции.

В многосекционных противоточных установках (рис. 16.6, а)  
исходный раствор F и экстрагент Е поступают с противополож
ных концов установки. Экстракт с концентрацией экстрагируе
мого компонента, близкой к насыщению, взаимодействует в пер
вой ступени с исходным раствором F с концентрацией х„. После 
разделения тройной смеси в первой ступени получают экстракт 
с концентрацией yi =  yK и рафинат с концентрацией х\.  Р аф и н ат  
состава jci во второй ступени взаимодействует с экстрактом со 
става Эз. После разделения получают раф инат состава R 2 и 
экстракт состава Э 2. В последней п-й ступени обедненный э к стр а 
гируемым компонентом рафинат R n- \  с концентрацией х п- \  
взаимодействует со свежим экстрагентом Е концентрацией у п — 
=  у п, близкой к нулю. В результате разделения на выходе из 
установки получают очищенный раствор.
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Рис. 16.6. Схема многоступенчатой противоточной экстракции (а) и изображ ение 
процесса в у  — х  координатах (б) и на треугольной диаграмме (в)

Изобразим процесс многоступенчатой противоточной экстрак
ции в диаграмме у —х  (рис. 16.6 ,6).  Д л я  этого составим урав
нение рабочей линии процесса.

М атериальный баланс для всей установки по экстрагируемо
му компоненту, пренебрегая взаимной растворимостью раствора 
и экстрагента, запишем в относительных концентрациях, отне
сенных к 1 кг экстрагента:

Отсюда получим уравнение рабочей линии противоточного

которое является уравнением прямой с тангенсом угла наклона

Число ступеней контакта определяется количеством ступеней, 
вписанных между рабочей и равновесной линиями, начиная от 
Т О Ч К И  А(х„Ук) И Д О  Т О Ч К И  В (Х к У н ) .

П оложение кинетической линии определяется коэффициентом 
извлечения и гидродинамической обстановкой в аппарате.

И зображ ение процесса на треугольной диаграмме представ
лено на рис. 16.6, в.

L(XH- X K) =  E(YK- Y n),

а для одной (/1 — 1)-й секции
а д - л гл_,) =  £ ( у к- у л).

процесса

t g a =  L/ E.
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В первой секции экстракционной установки по ходу исход
ного раствора последней F взаимодействует с экстрактом с пре
дыдущей второй ступени Э 2 с образованием тройной смеси точки 
N 1, после разделения которой в сепараторе получают экстракт Э\  
и рафинат R\  в общем случае неравновесного состава.

Во второй ступени рафинат R\  взаимодействует с экстрактом 
из третьей ступени Э з, образуя тройную смесь N 2, которая р а з 
деляется на R 2 и Э 2.

Соединив две точки, соответствующие составам ф аз на входе 
и выходе из каждой секции, линиями F3\ ,  R \ 3 2, Р 2Эз  и т. д. и 
продолжив их, получим точку пересечения Р.

Аналогичные процессы происходят и в остальных секциях 
экстрактора. В результате исходный раствор обедняется экстр а 
гируемым компонентом и выходит из последней п -й секции с кон
центрацией Хк, а экстрагент насыщается компонентом до конеч
ной концентрации у к.

Э к с т р а к ц и я  с п е р е к р е с т н ы м  п о т о к о м  э к с т 
р а г е н т а  может осуществляться в нескольких секциях непре
рывно (рис. 16 .7 ,а)  либо в одной секции периодически (рис. 
16.7, б).

При непрерывном проведении процесса исходный раствор F 
вводится в первую секцию, в которой обрабатывается экстра- 
re H fO M  Е,  после разделения получают рафинат R\  и экстракт Э\.  
Рафинат R\  вводится во вторую секцию, в которой вновь о б р а
батывается свежим экстрагентом Е. Экстракты Э\  и Э 2 выво
дятся из установки, а рафинат состава R 2 поступает в следую
щую секцию, где вновь процесс повторяется. В результате полу
чают рафинат заданного состава R„ и экстракт переменного 
состава Э\,  Э 2, ..., Э п-

Процесс многократной непрерывной экстракции представлен 
на рис. 16.8. Образую щ аяся тройная смесь после смешивания 
исходного раствора и экстрагента (точка N\ )  разделяется в пер
вой секции на рафинат R\ и экстракт Э].  Во второй секции р аф и 
нат состава R i смешивается со свежим экстрагентом Е.  Тройная

Рис. 16.7. Схема многоступенчатой экстракции при перекрестном 
токе в многоступенчатой установке: 
а — непрерывного действия; б — периодического  действи я
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Рис. 16.8. И зображ ение процесса многоступенчатой экстракции с 
перекрестным током экстрагента в треугольной диаграмме (а) и в 
координатах у  — х  (б)

смесь (точка JV2 на линии R\ E)  расслаивается на рафинат R 2 и 
экстракт Э 2. Д ал ее  рафинат поступает в следующие секции для 
извлечения экстрагируемого компонента до заданной концентра
ции. Очищенный раствор с концентрацией экстрагируемого ком
понента Хк выходит из последней секции установки и поступает 
на следующую стадию технологического процесса. Экстракт реге
нерируется либо поступает на утилизацию в качестве сточных 
вод.

Процесс в каждой секции при непрерывной экстракции в 
многосекционной установке или односекционной при добавлении 
свежих порций экстрагента с концентрацией Ун при условии 
полной взаимной нерастворимости исходного раствора и экстра
гента представляется рабочими линиями, проведенными под 
углом а, тангенс которого определяется экстракционным модулем.

Многоступенчатая противоточная экстракция является более 
эффективным процессом, чем экстракция в перекрестном токе. 
При противоточной экстракции достигается более высокая сред
няя движ ущ ая сила процесса. З а  счет выравнивания движущей 
силы в начале и конце установки происходит более полное извле
чение компонента из раствора, при этом снижается экстракцион
ный модуль по сравнению с экстракцией в перекрестном токе, 
однако увеличивается требуемое число ступеней контакта для 
достижения одинаковой степени очистки.

16.5. КОНСТРУКЦИИ И РАСЧЕТ ЭКСТРАКТОРОВ

Эффективность массопередачи в процессах экстракции про
порциональна площади массообменной поверхности и средней 
движущ ей силе процесса. С целью увеличения площади массо
обменной поверхности в экстракторах одна из жидких фаз дис
пергируется и распределяется в другой в виде капель. Процесс
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массопередачи протекает между дисперсионной и сплошной ф а 
зами. Д л я  проведения процесса с наибольшей движущ ей силой 
в экстракторах организуют взаимодействие потоков в условиях, 
приближающихся к идеальному вытеснению. Это достигается 
проведением процесса в тонком слое в насадочных, центробеж
ных экстракторах, путем секционирования экстракторов либо 
использования многоступенчатых секционных экстракционных 
установок.

Экстракторы по принципу организации процесса бывают 
непрерывного и периодического действия.

В зависимости от способа контакта фаз экстракторы можно 
разделить на две группы: ступенчатые, или секционные, и диф 
ференциально-контактные.

Ступенчатые (секционные) экстракторы состоят из отдельных 
секций, в которых изменение концентрации в ф азах  происходит 
скачкообразно. В ряде случаев каж д ая  секция приближается 
по полю концентраций к аппарату идеального смешения. Экст
рактор, состоящий из нескольких таких секций, по полю кон 
центраций приближается к аппарату идеального вытеснения.

Необходимость разделения ф аз  после каждой секции экстрак
ции в случае плохо разделяемых эмульсий может приводить к 
значительному увеличению размеров экстрактора.

Дифференциально-контактные экстракторы обеспечивают не
прерывный контакт между ф азами и плавное непрерывное изме
нение концентраций в фазах. З а  счет продольного перемешива
ния фаз в таких аппаратах может иметь место значительное 
снижение средней движущей силы по сравнению с аппаратами 
идеального вытеснения.

Д ля диспергирования жидкой фазы требуются затраты  энер
гии. В зависимости от вида затрачиваемой энергии экстракторы 
могут быть без подвода внешней энергии и с подводом ее. Внеш
няя энергия во взаимодействующие фазы может вводиться пере
мешивающими устройствами, вибраторами и пульсаторами, н а
пример в вибропульсационных экстракторах, в виде центробеж
ной силы в центробежных экстракторах, кинетической энергии 
струи в инжекторных и эжекторных экстракторах.

Смесительно-отстойные экстракторы состоят из нескольких 
ступеней, каж д ая  из которых включает смеситель и разделитель. 
В смесителе за счет подвода внешней энергии происходит дис
пергирование одной из жидких ф аз  с образованием дисперсион
ной фазы, которая распределяется в другой — сплошной фазе. 
Дисперсной фазой может быть как легкая, так и т я ж е л а я  ф аза .

В разделителе, который представляет собой отстойник, а в 
современных установках — сепаратор, происходит разделение 
эмульсии на рафинат и экстракт. Схема простейшего смеситель- 
но-отстойного экстрактора приведена на рис. 16.9.
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Приведенная схема из-за 
ряда присущих ей недостатков, 
а именно: громоздкости, значи
тельной производственной пло
щади, высокой металло- и 
энергоемкости, вытесняется бо
лее совершенными конструк
циями.

Посредством соединения не
скольких смесительно-отстой
ных секций образуются различ
ные по схемам экстракционные 
установки.

Рис. 16.9. Смесительно-отстойная экс
тракционная установка:
/  — эк с тр а к т о р ;  2 — сеп аратор

Тарельчатые экстракторы
(рис. 16.10) представляют со
бой колонные аппараты с сит-

чатыми тарелками различных конструкций, снабженными пере
ливными устройствами. Взаимодействие ф аз происходит в пере
крестном токе на каждой тарелке. Диспергируемая ф аза (легкая 
или тяж ел ая )  проходит через отверстия в тарелках и дробится 
на капли. Сплошная ф аза  движется вдоль тарелки от перелива к 
переливу. Капли на тарелках  коалесцируют и образуют сплошной 
слой жидкости над тарелкой (тяжелая жидкость) или под т а 
релкой (легкая жидкость). Подпорный слой секционирует эк
страктор по высоте и обеспечивает подпор для диспергирования 
жидкости через отверстия тарелок. Секционирование экстрактора 
сниж ает обратное перемешивание фаз и приводит к увеличению 
средней движущ ей силы процесса.

Скорость дисперсной фазы  в отверстиях тарелки определя
ется из условий создания струйного режима. Критическая ско
рость, соответствующая переходу от капельного режима к струй
ному, определяется в зависимости от диаметра отверстий:

Д л я  работы экстрактора в устойчивом струйном режиме 
скорость увеличивают примерно на 20 % по сравнению с крити
ческой.

Д л я  определения коэффициентов массоотдачи в дисперсной 
ф азе  можно рекомендовать выражение

где 1Чид=  — дифф узионное число Нуссельта (здесь рд — коэффициент
м ассоотдачи в дисперсной ф азе ; й ъ— эквивалентный диаметр капли; £)д — 
коэф ф ициент дифф узии в дисперсной ф азе ); R e =  oOTlld 3/ v c — критерий Рейнольд
са д л я  капли (здесь иотн — относительная скорость движ ения капли в сплошной

v кр— 4 ,4 /do.

N ^ = 0 ,0 6 4 R e ° '84PrS'5, (16.9)
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ф азе; v c — кинематическая вязкость сплошной ф азы ); Р г д=  Гд/О д — диф ф у
зионный критерий П рандтля для дисперсной ф азы  (здесь г д — кинематическая 
вязкость дисперсной ф азы ).

Роторно-дисковый экстрактор (рис. 16.11) относится к экс
тракторам с механическим перемешиванием фаз. Он представ
ляет собой вертикальный многосекционный аппарат, в цилиндри
ческом корпусе которого по оси установлен ротор с круглыми 
горизонтальными дисками. Диски вращаются в средней плоско
сти секции экстрактора и разделены кольцевыми перегородками, 
что препятствует продольному перемешиванию потоков и спо
собствует увеличению движущей силы процесса. При вращении 
ротора диски создают осевые потоки сплошной фазы, н ап рав
ленные от оси ротора к стенкам экстрактора. Достигнув стенок, 
жидкость движется вдоль них вверх и вниз в пространстве, о гра
ниченном кольцевыми перегородками. О траж аясь  от колец пере
городки, жидкость меняет направление и движется к оси экстрак
тора. Так возникают тороидальные потоки сплошной фазы.

В верхней и нижней частях экстрактора расположены от
стойные зоны. Капли легкой фазы  — экстракта движутся вверх 
и коалесцируют в верхней отстойной зоне. Д л я  лучшего разде-

Рис. 16.10. Тарельчатый экстрактор: 
/  — цилиндрический корпус; 2 — п ере лив
ное устройство; 3 — ситчатые тарелки

тор:
1 , 5  — отстойные зоны; 2 — корпус;  
кольц евы е  п ерегородки;  4 — ротор
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ления ф аз отстойные зоны имеют диаметр не
сколько больший, чем зоны смешения.

1 Д иаметр  дисков ротора Dp составляет 0,5—
2 0,7 диаметра экстрактора, а диаметр отверстий 
j  кольцевых перегородок D K =  (0 ,6-ь0 ,8)Д , (где

D 3 — диаметр экстрактора), высота секции 
2 Я  =  (0,154-0,3)£>э.

В других конструкциях на роторе в средней 
плоскости каждой секции расположены откры- 

'3 тые турбинные мешалки. Секционирование до
стигается с помощью кольцевых перегородок. 

2  В таких экстракторах чередуются зоны смеше
ния и разделения.

Вместо кольцевых перегородок зоны пере
мешивания могут разделяться слоем насадки, 
например колец Рашига, в которой происходит 
разделение тройной смеси на легкую и тяж е
лую жидкость. На рис. 16.12 показан экстрак
тор с турбинными мешалками и отстойными 
зонами, заполненными кольцами Рашига.

Достоинствами описанных экстракторов яв 
ляются: эффективный гидродинамический режим, соответствую
щий значениям модифицированного числа Рейнольдса Reu =  
=  «Z)p/vc> 6 - 104, который определяет высокие коэффициенты 
массопередачи и площади поверхности межфазного контакта; 
разделение реакционного объема на секции, что приводит к уве
личению средней движущей силы до значений, близких к т а 
ковым для аппарата идеального вытеснения; возможность изме
нения частоты вращения ротора, что позволяет изменять произ
водительность и эффективность работы экстрактора.

Д л я  расчета и моделирования роторных экстракторов необ
ходимо знать размеры образующихся капель, продолжительность 
задерж ки  дисперсной фазы  в экстракторе, коэффициенты массо
отдачи, предельные нагрузки экстрактора по сплошной и дис
персной ф азам , продольное и поперечное перемешивание фаз.

Если диффузионное сопротивление сосредоточено в сплош
ной фазе, то коэффициент массоотдачи можно определить из 
уравнения

Рис. 16.12. Ф р аг
мент роторно-наса- 
дочного экстракто
ра:
/  — ротор; 2 — слой 
насадки ;  3 — ту р б и н 
ные м еш алки

Ыид=  1,13 Рес (16.10)

где Ыид=  р<4ср/£ ) с — диффузионны й критерий Нуссельта (здесь р с — коэффи
циент массоотдачи в сплошной ф азе; d cp — усредненный диаметр капли; D c — 
коэфф ициент диффузии экстрагируем ого компонента в сплошной ф азе, м2-с_ | ); 
Р е с — критерий П екле для сплошной фазы .
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Коэффициент массоотдачи в сплошной ф азе зависит в основ
ном от коэффициента диффузии и практически не зависит от 
диаметра капли.

Если диффузионное сопротивление сосредоточено в дисперс
ной фазе (внутри капли),

рд =  Л(ОдМр), (16.11)
где Л =  6,58 и 17,9 соответственно для  неподвижных капель и для капель с 
внутренней циркуляцией, т. е. |3Д обратно пропорционален среднеобъемному д и а 
метру капли.

Д ля капель с внутренней циркуляцией жидкости

рд=  375 • 10~5и( ■— ) , (16.12)
\  М-с I г д  /

где v  — скорость подъема единичной капли, м /с; ц с, ц д - вязкость соответст
венно сплошной и дисперсной фаз.

В случае, когда нельзя пренебречь диффузионным сопротив
лением ни в сплошной, ни в дисперсной фазе, рассчитывают 
коэффициент массопередачи по уравнениям (13.3) и (13.4) с уче
том коэффициента распределения.

Вибрационные и пульсационные экстракторы позволяют по
высить интенсивность массопередачи и использовать положитель
ные качества гравитационных экстракторов (простота конструк
ции, низкая стоимость, небольшие затраты  на эксплуатацию), 
сообщающие взаимодействующим жидкостям колебательное 
движение.

Колебательное движение жидкостям может сообщаться уста
новленным вне экстрактора пульсатором либо посредством д ви 
жущегося возвратно-поступательного блока ситчатых тарелок, 
насаженных на подвижный общий шток. В первом случае экс
трактор называется пульсационным (рис. 16.13), а во втором — 
вибрационным.

Золотниково-распределительный механизм состоит из диска, 
вращающегося в неподвижном корпусе. Д иск и корпус имеют 
ио два окна для соединения пульсационной камеры с системой 
сжатого воздуха и для сообщения камеры с атмосферой. При 
совпадении прорезей для сжатого воздуха на диске и корпусе 
жидкость в пульсационной камере находится под избыточным 
давлением. За  счет перепада давления жидкость получает посту
пательное движение. При сообщении пульсационной камеры с 
атмосферой при совпадении прорезей сброса давления на в р а щ а 
ющемся диске и корпусе происходит сброс давления и жидкость 
совершает возвратное движение. Регулируя частоту вращения 
диска, можно изменять частоту колебания жидкости в экстрак
торе. Амплитуда колебаний определяется давлением сж атого  
воздуха. Частота пульсаций обычно составляет от 30 до 250 коле
баний в минуту, а амплитуда — 2—25 мм.
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Рис. 16.13. Пульсационный экстрактор:
/  — н еподвиж ны й корпус; 2 — в р а щ а ю щ и й с я  диск; 3 — окна д ля  соед и 
нения с системой с ж ат о го  воздуха ;  4 — окно д ля  сообщения с а тм о 
сферой;  5 — п у ль сац и о н н ая  ка м е ра

В зависимости от произведения амплитуды на частоту коле
баний (Л/) пульсационные экстракторы могут работать в смеси
тельно-отстойном и эмульгационном режимах.

В смесительно-отстойном режиме за один цикл пульсаций 
легкая фаза , перемещаясь с нижней на вышележащую тарелку, 
диспергируется на тарелке и коалесцирует в межтарельчатом 
пространстве. Т яж ел ая  ф аза  движется навстречу через слой 
легкой жидкости. Д л я  этого режима характерны небольшие 
продолжительность контакта ф аз  и площадь межфазной поверх
ности. С возрастанием Af  происходит уменьшение размера к а 
пель и возникает эмульгационный режим, для которого х ар ак
терно наличие мелких капель примерно одного диаметра, запол
няющих весь межтарельчатый объем экстрактора.

Р азмер отверстий в тарелках экстрактора составляет 3— 
5 мм, площ адь всех отверстий принимается равной 20—25 % 
площади поперечного сечения колонны; расстояние между тарел 
ками 50 мм.

Лучш ее распределение и диспергирование достигаются на 
тарелках  с прямоугольными отверстиями и направляющими ло
патками.

В вибрационных экстракторах вибрация блока тарелок проис
ходит при больших частотах и меньших амплитудах, чем пуль
сация жидкости в пульсационных экстракторах. Расход энергии 
на вибрацию блока тарелок значительно меньше, чем в пульса-
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ционных экстракторах на перемещение всего столба жидкости.
Достоинством пульсационных и вибрационных экстракторов 

является эффективная массопередача за  счет увеличения коэф
фициентов массоотдачи, средней движущей силы процесса и 
развитой поверхности фазового контакта. ВЭТС в таких экстрак
торах в 5—6 раз ниже, чем в тарельчатых ситчатых экстракто
рах.

Высокие удельные нагрузки [30—80 м3/ ( м 2-ч)] превышают 
допустимые нагрузки в роторно-дисковых экстракторах.

Высокая эффективность массопередачи позволила значитель
но сократить металлоемкость экстракционного оборудования, 
что привело к снижению капитальных затрат.

В то ж е время для пульсационных и вибрационных экстрак
торов требуются более мощные фундаменты, выдерживающие 
значительные динамические нагрузки. Эксплуатационные з а т р а 
ты для таких экстракторов несколько выше, чем для обычных 
тарельчатых экстракторов.

В центробежных экстракторах (рис. 16.14) экстракция проте
кает при непрерывном контактировании движущихся противо
током фаз при минимальном времени взаимодействия.

Рис. 16.14. Экстрактор «Подбильняк»:
I — корпус экстрактора ;  2 — V-образное  кольцо; 3 — ротор;  4 — тр у б а  д л я  п одвода  
легкой жидкости; 5 — труба  д ля  отвода  легкой ж идкости ;  6 — тр у б а  д ля  п одвода  
тяжелой  жидкости; 7 — канал  д ля  вы хода  тя ж е л о й  ж идкости
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В корпусе машины, состоящем из двух кожухов: верхнего и 
нижнего, расположен вал с закрепленным на нем ротором. Вал 
с двух концов полый и выполнен по типу «труба в трубе», а в 
центральной части цельный, с каналами для отвода легкой ж ид
кости. Вал вместе с ротором вращается с частотой около 
4500 мин- 1 .

Обрабатываемый раствор и экстрагент поступают в экстрак
тор с противоположных концов полого вала, как показано на 
рис. 6.14. Л егкая  жидкость подводится со стороны привода, а 
т я ж е л а я  — с противоположного конца вала. Вал уплотняется с 
помощью двойных торцевых уплотнений. Уплотнительной ж ид
костью служит обрабаты ваемая в экстракторе жидкость.

Внутри ротора находится пакет концентрических V-образных 
колец. В роторе предусмотрены каналы для прохода легкой и 
тяж елой  жидкости. Т яж ел ая  жидкость поступает в пакет ротора 
в его центральную часть, в то время как легкая жидкость посту
пает в периферийную часть ротора. При вращении ротора вместе 
с пакетом колец т яж ел ая  жидкость под действием центробежной 
силы устремляется к наружному периметру ротора, а легкая 
жидкость движется навстречу к валу ротора. Таким образом, 
жидкости контактируют в противотоке. З а  счет многократного 
диспергирования жидкости на капли и коалесценции капель 
достигается высокая эффективность экстракции.

После разделения тройной смеси жидкости выводятся по к а 
налам в роторе в пустотелый вал: тяж елая  жидкость выво
дится со стороны привода, а легкая — с противоположного конца 
вала, со стороны входа тяжелой жидкости.

Внутри ротора имеет место инверсия фаз. Если в периферий
ной части ротора происходит взаимодействие дисперсной фазы 
легкой жидкости со сплошной фазой тяжелой жидкости, то в 
зоне, прилежащей к оси ротора, наоборот, дисперсная ф аза 
тяж елой  жидкости контактирует со сплошной фазой легкой ж ид
кости.

Н а отводной трубе легкой жидкости предусмотрен обратный 
клапан для регулировки положения границы двух фаз в радиаль
ном направлении. Изменяя обратным клапаном рабочее давле
ние легкой жидкости, можно получить необходимое соотношение 
объемов легкой и тяж елой жидкости, удерживаемых в роторе 
экстрактора.

Эффективность экстракции может устанавливаться в зависи
мости от свойств обрабатываемых жидкостей путем изменения 
объема удерживаемой в роторе тяжелой и легкой жидкости.

С повышением частоты вращения ротора возрастают эффек
тивность экстракции и производительность экстрактора, устра
няется «захлебывание» и повышается эффективность разделения 
тройной смеси.
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Рис. 16.15. Схема непрерывнодействующей экстракционной у ста 
новки:
1 , 2  — насосы; 3, 4 , 6 , 7  — емкости; 5 — экстрактор

Центробежные экстракторы характеризуются компактностью 
и высокой эффективностью. Их отличительной чертой является 
существенное ускорение процессов смешения и разделения фаз 
в поле центробежных сил. Время пребывания ф аз в таких эк
стракторах в зависимости от конструкции составляет от несколь
ких секунд до нескольких десятков секунд.

В центробежных экстракторах могут обрабатываться ж ид
кости с малой разностью плотностей и при низком модуле экстра
гента.

В экстракционной установке непрерывного действия
(рис. 16.15) основными аппаратами являются экстрактор, емкос
ти для исходного раствора, экстрагента, рафината и экстракта. 
Исходный раствор подается в верхнюю часть экстрактора из 
емкости 3  насосом 2. Из емкости 4 насосом 1 экстрагент (легкая 
жидкость) подается в нижнюю часть экстрактора.

Массообмен в экстракторе происходит в противотоке: экстра
гент проходит через тарелки снизу вверх, а исходный раствор 
движется навстречу. В итоге из верхней части экстрактора вы
ходит экстракт, а из нижней части — рафинат, которые собира
ются в соответствующие емкости.

Производительность экстракторов определяют из предельной 
нагрузки, соответствующей «захлебыванию» экстрактора. В точ
ке «захлебывания» нагрузку рассчитывают по максимальной 
удерживающей способности аппарата  и по характеристической 
скорости капель, равной средней скорости осаждения капель в 
неподвижной сплошной фазе.
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Воспользуемся уравнением Торнтона — Пратта

^ -  +  1 ^ - = ev o ( l - x 3), (16.13)

которое связывает характеристическую скорость Vo с величинами 
задерж ки х3 и фиктивными, отнесенными к полному сечению ко
лонны, объемными скоростями сплошной vc [в м3/ ( м 2-с)] и дис
персионной ф аз уя [в м3/ ( м 2- с ) ] ;  е — доля объема, доступного 
для прохода жидкости, от объема экстрактора.

Так как значение х3 при «захлебывании» достигает максиму
ма, продифференцируем уравнение по х3 и производные прирав
няем нулю:

d v c/ d x 3 =  0; dva/ dx3 =  0.

Определим фиктивные объемные скорости дисперсной и 
сплошной ф азы  в момент «захлебывания»

ид =  2evox3 (\ — х3); (16.14)
£»с =  еио(1— 2лг3) (1 — дез)2 (16.15)

и найдем удерживающую способность экстрактора

х  _  [ ( ^ / ^ c ) 2 +  8 ^ / t i c]0,5— 3vd/ v c (16 16)
4 (1 — v d/ v c) ’ \  ■ )

а т ак ж е  предельную скорость сплошной фазы, зная va/ v c. Х арак
теристическую скорость капель Уо определяют по соответствую
щим уравнениям для каждого типа экстракторов.

Рабочую скорость сплошной фазы принимают на 20—40 % 
ниже предельной:

ocp =  (0,6-i-0,8)wc. (16.17)

Д иам етр  экстрактора рассчитывают по уравнению (13.69). 
Д л я  определения рабочей высоты экстрактора пользуются 

модифицированными уравнениями массопередачи (13.62).
Общую высоту единиц переноса рассчитывают по правилу 

аддитивности:
ho =  he +  /гдис/((рд), (16.18)

где Лс и Лд — высота единиц переноса соответственно в сплошной и дисперсной 
ф азах ; и с/(<рид) — фактор экстракции.

Значения Лс и ha определяются в зависимости от значения 
коэффициентов массоотдачи:

he =  Vc/(р са); Лд=  уд/(рда)>
где h c и /гд — коэффициенты массоотдачи соответственно в сплошной и дисперсной 
ф азах , к м о л ь /(м  • с -к м о л ь /к м о л ь ); а =  6 е х /^ ср— удельная площ адь поверхно
сти, м2/м 3.
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Величины Рс, рд и Ар рассчитывают по критериальным и эмпи
рическим уравнениям, полученным для экстракторов определен
ного типа. Например, для насадочных и тарельчатых экстракто
ров с ситчатыми тарелками для расчета коэффициента массоот
дачи в дисперсной фазе может быть использовано уравнение

Ыид =  0,65ReS'5Pr°'5( 1 +  цд/ц)- (16.19)

Определяющим геометрическим размером в критериях подо
бия является средний диаметр dcp капли.

Коэффициенты массоотдачи в сплошной ф азе  можно прибли
женно определить по уравнению

рс =  0 ,725R er0'43P rc- ° '58us(l — х), (16.20)
где Rec =  d cpyspc/ n c — критерий Рейнольдса (здесь us — относительная скорость 
ф аз, при противотоке равная v j x  +  v c/ ( \  — х)\  рс — плотность сплошной ф азы , 
к г /м 3; ц с — вязкость сплошной фазы , П а -с ) ;  Р гс =  Цс/рсО с — критерий П рандтля 
для сплошной фазы  (здесь D c — коэффициент диффузии в сплошной ф азе, м2/с ) .

Д л я  роторно-дисковых экстракторов коэффициент массоотда
чи в дисперсной фазе определяют по уравнению (16.12), а в 
сплошной фазе — по (16.10).

В случае, когда отсутствуют данные по коэффициентам или 
ВЕП, высоту экстрактора рассчитывают методом определения 
числа теоретических ступеней изменения концентраций (см. гл а 
ву 13).

Вопросы для самопроверки

1. В чем сущность процесса экстракции? Какие компоненты участвую т в 
процессе экстракции?

2. Какие факторы определяют равновесие в процессе экстракции? От чего 
зависит коэффициент распределения?

3. При каких условиях равновесие в процессе экстракции описы вается прямой 
линией?

4. Какие диаграммы изображ аю т процессы экстракции?
5. В каких случаях можно изобразить процесс экстракции на прямоугольной 

диаграмме у — х ?
6. Какие схемы процессов экстракции применяются в промышленности?
7. Что такое модуль экстракции и как он влияет на полож ение рабочей линии 

процесса на диаграмме у —х?
8. Как изображ ается процесс противоточной экстракции на треугольной 

диаграмме н в координатах у —х?
9. В каких аппаратах проводятся процессы экстракции?
10. Каким законам массопередачи подчиняются процессы экстракции?
И . Как рассчитывается коэффициент массопередачи при экстракции в об

щем случае и как в частных случаях?
12. Какие преимущества имеют экстракторы с перемеш иваю щ ими устрой

ствами по сравнению с гравитационными?
13. В чем заклю чается принцип действия центробежных экстракторов? Какие 

преимущества имеют центробежные экстракторы  по сравнению  с другими типами 
экстракторов?

14. В чем заклю чается кинетический расчет экстракторов?
15. Какими величинами определяется высота колонного экстрактора?
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у, кг/кг

ХюХкгУ *К1 
хк=0,032

0,3 х,кг/кг

Рис. 16.16. К ривая равновесия про
цесса экстракции

Задача 16.1

Определить конечное содерж ание рас
пределяемого вещ ества в раф инате после 
четырехкратной обработки исходного рас
твора экстрагентом, если его начальная 
концентрация составляет 20 мае. % . 
С одерж ание распределяемого вещ ества в 
экстрагенте 1 мае. % . Количество ис
ходного раствора 200 кг, расход экстра
гента составляет в каж дой партии 120 кг. 
П ринять, что при экстрагировании до
стигается равновесие; растворимостью  ис
ходного раствора и экстрагента прене
бречь. К ривая равновесия изображ ена 
на рис. 16.16.

Определим содерж ание распределяе
мого вещества в исходной смеси и экстра
генте в относительных долях:

20
х « =  -ТКК— —  =  0,25;

</„ =  ■

100 —  20 
1

100 —  

10 0 -

100

=  0,01.

'*"=  200 100 -20
100

Количество растворителя в исходной смеси L =  F 

=  160 кг.
Количество свеж его экстрагента за  вычетом содерж ания в нем распределяе

мого вещ ества Е =  120 -   ̂ =  118,8 кг.

1,346; а  =

у, кг/м 3

100
Тангенс угла наклона рабочих линий t g a = L / £ =  160/118,8 :

=  53,4°.
П роводя прямую  на рис. 16.16 из точки с координатами у^сн под углом 53,4° 

до пересечения с линией равновесия, определим составы раф ината y Ki и экстракта 
х к, после первой экстракции. Через точку с координатой х„  характеризую щую  
состав р аф и н ата , проводим вновь прямую  под углом 53,4° до пересечения с 
линией равновесия и находим концентра
цию раф ината после второй экстракции 
х к3. Д ал ее  аналогично находим х к3 и ко
нечную концентрацию  раф ината х к =
=  0,032 к г /к г  растворителя.

Задача 16.2

О пределить расход экстрагента — 
бензола и число теоретических ступеней 
в противоточном экстракторе непрерывно
го действия, необходимое для извлечения 
из сточных вод в количестве 20 м3/ч  ф е 
нола, если его н ачальн ая  концентрация 

=  6,0 к г /м 3, конечная х к =  1,0 к г /м 3.
Конечное содерж ание фенола в бензоле 
у к =  20 к г /м 3. Э кстракция проводится при
тем пературе 20 °С. р ис 16.17. К ривая равновесия для

Строим кривую равновесия по исход- определения числа теоретических 
ным данным (рис. 16.17). ступеней изменения концентраций
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С одерж ание фенола в воде х,  0,426 1,59 5,74 
кг/м
Равновесное содерж ание 0,974 4,37 46,7
фенола в бензоле у , к г /м 3

Наносим на рис. 16.17 рабочую линию процесса А В  с координатами точек 
Л (ук, Xн) и В ( у т Хк)-

Расход бензола определим из уравнения м атериального баланса L(jc„ — лт*) =  
=  £ (у к— у„). При у„ =  0 получим Е  =  20(6 — 1)/20 =  5,0 м3/ч .

Число ступеней изменения концентраций находим графическим путем 
(см. рис. 16.17), вписывая ступени между рабочей и равновесной линиями.

Д л я  заданных условий экстракции получаем ш есть теоретических ступеней 
изменения концентраций.

Г л а в а  17. ЭКСТРАКЦИЯ В СИСТЕМЕ ТВЕРДОЕ 
ТЕЛО —  ЖИДКОСТЬ

17.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Выщелачиванием (выщелачивание — частный случай экстрак
ции) называется извлечение из твердого тела одного или не
скольких веществ с помощью растворителя, обладающего изби
рательной способностью.

В пищевой промышленности выщелачиванием обрабатываю т 
капиллярно-пористые тела растительного или животного проис
хождения.

.В качестве растворителей применяются: вода — для экстра
гирования сахара из свеклы, кофе, цикория, чая; спирт и водно
спиртовая смесь — для получения настоев в ликеро-водочном и 
пиво-безалкогольном производствах; бензин, трихлорэтилен, д и 
хлорэтан — в маслоэкстракционном и эфиромасличном произ
водствах и др. Выщелачивание является основным процессом в 
свеклосахарном производстве и применяется для извлечения с а 
хара из сахарной свеклы. С помощью бензина извлекается расти
тельное масло из семян подсолнечника.

За  выщелачиванием в технологической схеме часто следуют 
процессы фильтрования, выпаривания и кристаллизации.

17.2. СТАТИКА И КИНЕТИКА ВЫЩ ЕЛАЧИВАНИЯ

Процесс выщелачивания заключается в проникновении р а с 
творителя в поры твердого тела и растворении извлекаемых 
веществ.

Равновесие при выщелачивании устанавливается при вы р ав 
нивании величин химических потенциалов растворенного вещ ест
ва и его химического потенциала в твердом материале. Д о сти гае 
мая концентрация раствора, соответствующая его насыщению, 
называется растворимостью.
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Вблизи поверхности твердого тела равновесие устанавливает
ся в течение короткого промежутка времени. Поэтому при анали
зе процесса массопередачи принимают, что концентрация на 
поверхности раздела фаз твердое тело — растворитель равняется 
концентрации насыщенного раствора у кас.

Основной задачей  кинетики выщелачивания является опреде
ление продолжительности контакта взаимодействующих фаз, 
необходимое для достижения заданной степени извлечения эк 
страгируемого вещества. Знание продолжительности контакта 
ф аз  позволяет определить размеры экстракционных аппаратов.

На массопередачу при выщелачивании большое влияние о ка
зывает внутреннее строение твердого тела: размеры и форма к а 
пилляров, химический состав частиц. От внутреннего строения 
твердого тела зависит скорость массопередачи. Как было указано 
в главе 13, сложность внутреннего строения пористого тела з а 
трудняет аналитическое описание процесса массопередачи внутри 
капиллярно-пористого тела.

Выщелачивание представляет собой сложный многостадийный 
процесс, который заключается в диффузии растворителя в поры 
твердого тела, растворении извлекаемых веществ или вещества, 
диффузии экстрагируемых веществ в капиллярах внутри твер
дого тела к поверхности раздела фаз и массопередачи экстра
гируемых веществ в жидком растворителе от поверхности разде
ла  ф аз  в ядро потока экстрагента.

Из перечисленных четырех стадий процесса лимитирующими 
общую скорость массопередачи являются, как правило, послед
ние две, так как скорость массопереноса на первых двух-стадиях 
обычно значительно выше по сравнению со скоростью протекания 
двух последующих стадий.

Таким образом, общее диффузионное сопротивление массо
переноса складывается из диффузионных сопротивлений внутри 
твердого тела и в растворителе.

Скорость диффузии вещества внутри капиллярно-пористого 
тела описывается, как известно, уравнением массопроводности 
(13.30).

Скорость массоотдачи от поверхности раздела фаз в ядро 
потока экстрагента описывается уравнением массоотдачи (13.15).

Д л я  оценки соотношения между скоростями массопроводно
сти и массоотдачи используется критерий Био [см. уравнение
(13 .32)].

Особенно низкая скорость массопроводности имеет место в 
капиллярно-пористых телах растительного и животного проис
хождения.

На рис. 17.1 показана схема строения растительной клетки.
Основное сопротивление массопереносу оказывает протоплаз

ма клетки. Поэтому перед проведением процесса выщелачивания

298



растительное сырье подвергают спе
циальной обработке. После денату
рации стенки диффузионное сопро
тивление в клетке резко снижается 
и соответственно увеличивается ко
эффициент массопроводности.

Коэффициент массопроводности 
зависит от внутренней структуры 
твердого тела, физических свойств 
экстрагента, концентрации экстраги
руемого вещества и температуры 
процесса. Зависимость коэффициен
та массопроводности от перечислен
ных факторов устанавливается 
опытным путем.

Экспериментальными данными установ
лено, что при экстрагировании сахара  из 
свеклы величина коэффициента м ассопровод
ности К увеличивалась с 0 ,1 9 -10-9  м2/с  при 
/ =  20 °С до 0 ,5 5 -10~9 м2/с  при / =  60 °С, 
а при уменьшении концентрации сахара  в 
свекле коэффициент массопроводности сн и ж ал ся  до 0 ,4 - 10-9  м2/с .

При экстрагировании соевого масла из растительного сырья трихлорэтиле- 
ном коэффициент массопроводности в области высоких концентраций составляет 
(7,5-10 ) — (12,8- 10_ " )  м2/с , а в области низких концентраций — (0,6- 10_ п ) — 
(1 ,9 -1 0 -" )  м2/с .

В случае, когда основное диффузионное сопротивление сосре
доточено в жидкой фазе, для описания процесса может быть 
использовано уравнение массоотдачи (13.15).

Д вижущей силой процесса выщелачивания является разность 
между концентрацией экстрагируемого вещества у поверхности 
твердого тела у гр =  у »ас и его средней концентрацией в массе 
экстрагента уср.

Скорость процесса в этом случае

~ p d T =  РгХ^/нас Уср),  ( 1 7 - 1 )

где — коэффициент массоотдачи в ж идкой фазе.

Скорость молекулярной диффузии в пограничном слое толщ и 
ной 6 определяется по уравнению Фика (13.9):

dM  __ гу у нас у  Ср
Fdx  6

где D — коэффициент молекулярной диффузии.

Сопоставляя последние уравнения, А. Н. Щ укарев получил 
уравнение для растворения твердых тел

Рис. 17.1. Растительная клетка: 
/ — клеточная оболочка; 2 — про
топлазма; 3 , 4  — полупроницаемые 
мембраны; 5 — вакуоль
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М / х —  (£ ) /б ) /7ср(£/нас i/ c p )—  P i//7cp(l/Hac —  t/cp), (17.2)

где Pj, =  D/ 6 .

Установлено экспериментально, что б « £ ) |/3. Тогда из (17.1) 
следует, что р,, пропорционально £>2/3. Путем обобщения экспери
ментальных данных с учетом указанной зависимости получено 
уравнение для расчета коэффициента массоотдачи $у при выще
лачивании

N ua =  0,8Re°'5Pr!P3, (17.3)
где N u a = p y d / D  — критерий Нуссельта (здесь d  — диаметр твердой частицы); 
Р г  =  v /D  — критерий П рандтля; Re =  v dp/ ц  — критерий Рейнольдса (здесь v  — 
скорость экстрагента; ц — динам ическая вязкость экстрагента).

И з (17.2) видно, что р увеличивается с уменьшением толщи
ны диффузионного слоя б. И з теории пограничного слоя извест
но, что толщины диффузионного слоя уменьшаются с увеличе
нием критерия Рейнольдса, т. е. с увеличением относительной 
скорости движения экстрагента относительно твердых частиц. 
Следовательно, процесс выщелачивания можно интенсифици
ровать  за счет создания эффективной гидродинамической об
становки, в том числе за  счет измельчения твердого мате
риала.

Измельчение приводит к увеличению поверхности массопере
дачи, а такж е к уменьшению пути диффузии экстрагируемого 
материала из глубины капилляров к поверхности материала. 
В связи с тем что коэффициент массопроводности возрастает с 
повышением температуры, выщелачивание проводят при темпе
ратурах, близких к температуре кипения экстрагента. При этом 
возрастает такж е концентрация насыщенного раствора у нгс, что 
приводит и увеличению движущей силы выщелачивания и рас
творения.

Скорость массопроводности также увеличивается за счет 
специальной обработки пищевого сырья (см. выше), приводящей4 
к снижению диффузионного сопротивления в клетке.

Практически интенсификация процесса может быть достиг
нута в экстракторах с эффективной гидродинамической обста
новкой, например в экстракторах с псевдоожиженным слоем, 
в вибрационных и пульсационных экстракторах.

Как было отмечено в главе 7, проведение процессов в псев
доожиженном слое с измельченными материалами приводит к 
резкому увеличению поверхности массопередачи и к снижению 
диффузионного сопротивления.

В главе 16 указывалось, что низкочастотные колебания взаи
модействующих ф аз  приводят к существенной интенсификации 
процесса экстракции.
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В последние годы разработан  зональный метод расчета про
цессов экстракции из твердого тела, основанный на решении 
задачи нестационарной массопроводности. Получены формулы 
для расчета продолжительности процесса в телах правильной 
геометрической формы [см. уравнение (19.11)]. Однако в связи 
с недостаточностью экспериментальных данных по коэффициен
там массопроводности использование этого метода в расчетной 
практике затруднено. Поэтому для расчета экстракторов исполь
зуется метод, основанный на определении числа теоретических 
ступеней изменения концентрации, изложенный в главе 13. Вве
дение в расчеты коэффициентов полезного действия позволяет 
определить число реальных ступеней многоступенчатых ап п ар а
тов или длину аппарата.

Рассмотрим графический способ определения числа теорети
ческих ступеней с помощью треугольной диаграммы (рис. 17.2). 
Представим для удобства расчета диаграмму в виде прямоуголь
ного треугольника вместо равностороннего треугольника (см. 
главу 16).

Пусть исходный, подлежащий экстрагированию твердый м а
териал состоит из нерастворимого компонента L и растворяемого 
компонента М,  который извлекается жидким экстрагентом Е.  
В результате процесса получают экстракт, состоящий из экс
трагента Е и растворенного в нем вещества М,  и рафинат, 
состоящий из нерастворимого вещества L,  в порах которого н а 
ходится некоторое количество вещества М,  растворенного в 
экстрагенте Е.

Точки на каждой стороне треугольника вы раж аю т составы 
двухкомпонентных смесей компонентов L и М, L и Е, М  и Е.  
Точки, находящиеся внутри треугольника, вы раж аю т составы 
трехкомпонентных систем.

Если насыщенный раствор вещества М в экстрагенте Е  вы ра
жается точкой С на гипотенузе треуголь
ника, то прямая LC  представляет собой 
геометрическое место точек, характери
зующих составы насыщенных растворов 
М и Е,  смешанных с нерастворимым твер
дым веществом L.  Составы и количества 
образующихся смесей, а такж е  отноше
ние между количествами получаемых 
экстракта Е и рафината R находятся по 
правилу рычага (см. главу 16).

Рассмотрим противоточный процесс 
экстракции в многосекционной установке 
в треугольной диаграмме.

17.1. РАСЧЕТ ЭКСТРАКЦИОННЫХ АПП АРАТО В

100% Е

Рис. 17.2. Т реугольная 
ди аграм м а д л я  системы 
твердое тело — ж идкость
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Верхний потоп 
ЭУк I--- 1 Э2 у2 |--- 13j 3-L

- А 1Гхр----- Ri*i
Нитний поток

Рис. 17.3. Схема многосекционного противо- 
точного экстрагирования

Пусть установка со
стоит из п ступеней (рис. 
17.3). Исходная смесь 
твердого вещества L с эк
страгируемым веществом 
М,  содержащим х„ массо
вых долей, в количестве 
F кг /с  поступает в первую 

ступень экстракционной установки. С противоположного конца 
установки в n -ю ступень поступает Е кг /с  экстрагента с содер
жанием вещества М  у я. И з установки удаляется Э  к г /с  экстрак
та, содерж ащ его у к вещества М,  и R кг /с  рафината с концентра
цией Хк .

Раствор Э  экстрагируемого вещества М в экстрагенте Е назо
вем верхним потоком, а поток R смеси твердого вещества L с 
экстрагируемым веществом М  — нижним потоком.

Уравнения материального баланса запишутся так:

F +  E =  R +  3 \  (17.4)

Fx„ +  E y H =  RxK +  Эу*. (17.5)

Отложим концентрацию экстрагируемого вещества в твердой 
ф азе  хн на оси абсцисс, а концентрацию ун — на гипотенузе 
треугольной диаграммы (рис. 17.4) и соединим эти точки прямой. 
Разделив прямую в отношении Е / F,  получим точку хсм, характе
ризующую состав исходной смеси. Если известен состав рафина
та, проводим параллельно гипотенузе треугольника линию по
стоянного состава твердой ф азы  (линия x l  =  const) и наносим 
на нее точку хк.

Согласно уравнениям (17.4) и (17.5) точки хк, хсм и у к долж 
ны л еж а ть  на одной прямой. Вместе 
с тем точка ук, соответствующая 
составу экстракта (смесь веществ 
М  и Е ) ,  лежит на гипотенузе тре
угольника. Поэтому точку у к нахо
дим пересечением прямой, проведен
ной через точки хк и д:„, с гипотену
зой.

Приводимый расчет аналогичен 
расчету противоточной экстракции 
в системе жидкость — жидкость, 
изложенному в главе 16.

Уравнение материального б ал ан 
са д ля  некоторой у'-й ступени

F +  3,+t =  Ri +  9, ( 17.6)
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откуда
Y F - 3  =  R i - 3 i + i . (17.7)

Материальный баланс по экстрагируемому веществу может 
быть представлен в виде

\ Fxn — Эу* — RjXj — 3 j + iyj+\. (17-8)

Обозначим разность расходов исходной твердой смеси и 
экстракта F — 3 = Р .  Отсюда Fx„ — Э у к — РхР или

! р =  F - 3 =  R s - 3 2 =  ■ .. =  / ? - £ ;  (17.9)
1 Рхр =  Fx« — Эу к =  Fixi — Э 2У 2 —  ■ =  RxK— E y K. (17.10)

И$ уравнений (17.9) и (17.10) следует, что положение полю
са Р  определяется пересечением двух прямых: проходящей через 
точки хи и ук и проходящей через точки лгк и у*.

Определив положение полюса Р, можно графически найти 
число теоретических ступеней изменения концентрации. Д л я  
этого соединим точку у к с началом координат (точка 0) и найдем 
на линии хА =  const точку пересечения х>.

Из уравнений (17.9) и (17.10) P =  R 1 — Э 2; PxP =  R \Х\ —

— Э 2У2■ Поэтому точку у 2 находим на пересечении прямой, про
ходящей через точки хР и х\,  с гипотенузой треугольника. Соеди
нив точку у 2 с началом координат, находим точку х 2, леж ащ ую  
на пересечении проведенной линии и линии хг — const. Аналогич
ные построения проводим до тех пор, пока не получим концентра
цию в рафинате, равную заданной хк.

Число линий, соединяющих начало координат с точками jci, х 2, 
Х з , ... ,  Хк ,  характеризующими концентрации рафината в первой, 
второй и т. д. секциях вплоть до заданной, определяет число тео
ретических ступеней экстракции.

17.4. УСТРОЙСТВО ЭКСТРАКЦИОННЫ Х АППАРАТОВ 
ДЛЯ ВЫЩЕЛАЧИВАНИЯ

В пищевой промышленности растворение и выщелачивание 
проводятся периодическим и непрерывным способами соответ
ственно в перколяторах и диффузионных аппаратах  различной 
конструкции в прямотоке и противотоке.

Перколятор (рис. 17.5) представляет собой вертикальный 
цилиндрический аппарат с коническим днищем и крышкой. 
В днище расположена решетка, на которую через верхний люк 
загруж ается слой измельченного твердого материала. После вы
щелачивания материал выгружается через нижний откидываю
щийся люк.
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Перколяторы соединяются последо
вательно в батареи. Число перколято- 
ров в батарее составляет от 4 до 15. 

^ Растворитель прокачивается насосом 
снизу вверх последовательно через все 
перколяторы. Батарея работает по 
принципу противотока. В любой мо
мент времени один из аппаратов, в ко
тором достигнута заданная степень из
влечения, отключается на разгрузку 
отработанного и загрузку свежего ма
териала. Материал выгружается из 
перколятора самотеком под давлением. 
В целом вся установка работает не
прерывно.

Аппараты с псевдоожиженным сло
ем позволяют повысить эффективность 
процесса выщелачивания и растворе
ния.

Аппарат представляет собой колон
ну, которая имеет в нижней части 
распределительную решетку. На эту 
решетку загружается измельченный 
твердый материал, а растворитель по
дается под решетку. Скорость раство

рителя выбирается такой, чтобы создать перепад давления в слое 
твердого материала, достаточный для его псевдоожижения 
(см. главу 7). Такие аппараты могут работать в полунепрерыв
ном и непрерывном режимах.

Диффузионные, аппараты непрерывного действия получили 
широкое распространение в сахарной промышленности для из
влечения сахара  из свекловичной стружки.

Н а к л о н н ы й  д в у х ш н е к о в ы й  д и ф ф у з и о н н ы й  
а п п а р а т  (рис. 17.6) установлен под углом 8— 11° к горизон
ту. В верхней части аппарата расположены бункер для загрузки 
свекловичной стружки и шнеки для удаления жома из аппарата.

Внутри аппарата стружка перемещается двумя параллельно 
расположенными шнеками снизу вверх. Шнеки образуются ло
пастями, расположенными по винтовой линии. Лопасти каждого 
шнека заходят в межлопастное пространство другого. Такое 
устройство шнеков способствует равномерному перемещению 
стружки по длине аппарата и предотвращает возможность вра
щения свекловичной стружки вместе с лопастями. Д л я  этой же 
цели установлены контрлопасти и перегородки на нижней части 
крышек.

Удаляют жом из аппарата в верхней его части выгрузочными

Рис. 17.5. П ерколятор:
1 — кры ш ка;  2, 5 — штуцера  
д л я  р а ств о р и тел я ;  3 — корпус; 
4 — реш етка ;  6 — о тк и д ы в аю 
щ ийся люк; 7 — тверды й  м а 
териал
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Рис. 17.6. Наклонный двухш не
ковый диффузионный аппарат : 
I, 8 — элек тродв игатели ;  2 — п р и 
емный бункер; 3 — кр ы ш ка;  4 — 
оп ора;  5 — перегородка;  6, 9 — 
лоп ас ти ;  7 — вы груж ной  шнек; 
10 — шнек; 1 1 — г р е ю щ ая  к а м е р а ;  
12 — сито; 13 — штуцер д ля  вы во д а  
ди ф ф у з и о н н о г о  сока;  14 — ребро;  
15 — и зо л яц и я ;  16 — ко н тр ло п асть

шнеками. Лучшему удалению жома способствуют такж е лопасти. 
Выгрузочные шнеки смонтированы под прямым углом к тран с
портирующим шнекам и вращаются в противоположном н ап р ав 
лении. Д ля подогрева массы в нижней части корпуса аппарата 
установлены подогревательные камеры.

Ц и л и н д р и ч е с к и й  о д н о к о л о н н ы й  д и ф ф у з и 
о н н ы й  а п п а р а т  состоит из цилиндрического корпуса, внут
ри которого вращается шнек. Шнек подвешен к верхней опоре. 
На внутренней поверхности корпуса установлены контрлопасти, 
которые расположены в других плоскостях, чтобы не мешать 
вращению шнека. Лопасти шнека и контрлопасти разрыхляют 
стружку и перемещают ее снизу вверх.

Нижняя часть аппарата оборудована устройством для отвода 
диффузионного сока. Оно состоит из горизонтального щелеоб
разного сита и дополнительной фильтрующей поверхности, р ас 
положенной в контрлопастях и в двух вращаю щихся ситоочисти- 
тельных лопастях.

Лопастный вал сопряжен с нижним коротким валом при 
помощи центрирующего валика. Н а нижнем валу находится р ас 
пределитель свекловичной стружки. О ш паренная стружка с со 



ком поступает от насоса по трубе в распределитель и равномерно 
распределяется по поверхности горизонтального сита.

Д ля  удаления жома из аппарата в верхней его части имеется 
выгрузочное устройство. Оно состоит из шнека, окон, вырезанных 
в верхней царге для выхода жома, и сегментных снимателей, 
расположенных у каждого окна. Ниже окон в желобе имеется 
ротационный скребковый конвейер, отводящий жом из аппарата.

Недостатками одноколонных аппаратов являются необходи
мость предварительного ошпаривания свекловичной стружки, 
которое требует дополнительной установки ошпаривателей, а 
такж е  подача стружки центробежными насосами, что приводит 
к значительному измельчению свекловичной стружки и не позво
ляет обессахаривать тонкоизмельченную стружку; обессахарива- 
ние в аппаратах стружки длиной 10— 15 м в 100 г приводит к 
увеличению продолжительности процесса, а последнее ухудшает 
технологические качества диффузионного сока.

д в у х к о л о н н ы й  д и ф ф у з и о н н ы й  а п п а р а т  
(рис. 17.7) представляет собой U -образный корпус прямоуголь
ного сечения, который при помощи опор устанавливается на 
фундаменте. Корпус аппарата состоит из отдельных царг и 
укреплен ребрами жесткости.

Рис. 17.7. Двухколонный диффузионный аппарат: 
1, 5 — штуцера; 2 — ротационный забрасыватель; 3 — 
барабан; 4 — корпус; 6 — цепь; 7 — рамка
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Перемещение стружки в аппарате осуществляется при помо
щи двух пластинчатых цепей, к которым прикреплены транспор
тирующие рамки. Цепи с рамками приводятся в движ ение от 
привода. Д л я  окончательной очистки рам от жома во время н а 
хождения их в вертикальном положении установлен рамкоочис- 
титель ударного типа. Жом с рам сползает в бункер и затем 
удаляется шнеком.

Д ля подачи стружки в аппарат предназначены грабельный 
конвейер и забрасыватель стружки. Стружка ош паривается 
внутри аппарата, куда через сопла подается подогретый сок.

Диффузионный сок отбирается из аппарата через самореге- 
нерирующиеся сита с коническими отверстиями, установленные 
в камере, и патрубок. Барометрическая вода поступает в аппарат 
через верхний ряд сопел, жомопрессовая — через нижний.

Стружка, поступившая в аппарат, перемещается к месту вы
грузки ее из аппарата. Барометрическую и жомопрессовую воду 
подают в верхнюю часть второй колонны противотоком свекло
вичной стружке. Диффузионный сок направляют в производство, 
а жом — на прессы или в жомохранилище. На некоторых з а в о 
дах барометрическая и жомопрессовая вода предварительно по
ступает в один общий сборник для перемешивания и затем в по
догреватель для подогрева смеси.

В рассматриваемой конструкции аппарата свекловичная 
стружка ошпаривается внутри аппарата  и дополнительной уста
новки ошпаривателя не требуется. Сок, предназначенный для 
ошпаривания, подогревается до определенной температуры в 
подогревателях.

Имеются конструкции аппаратов, в которых твердый мате
риал перемещается ковшами.

Применение цепных транспортирующих устройств с рамками 
или ковшами приводит к уплотнению массы твердого материала 
на рамках или в ковшах, что ухудшает процесс экстрагирования. 
В диффузионных аппаратах с лопастными валами и контрлопас
тями происходит значительное измельчение стружки, которое 
затрудняет фильтрование диффузионного сока в аппарате и тем 
самым снижает скорость экстракции. Применение крупной свек
ловичной стружки также приводит к снижению скорости экстрак
ции за счет увеличения внутридиффузионного сопротивления.

Д и ф ф у з и о н н ы е  а п п а р а т ы  с в з в е ш е н н ы м  
с л о е м  лишены этих недостатков. В двухколонном аппарате 
(рис. 17.8), разработанном проф. С. М. Гребенюком, свеклович
ная стружка находится во взвешенном состоянии. Д виж ущ ей  
силой для перемещения содержимого в аппарате является р а з 
ность давлений над материалом в первой и второй колоннах. 
При движении поршневого транспортирующего устройства 
вверх под ним создается разрежение. Свекловичная стружка
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Рис. 17.8. Двухколонный диффузионный аппарат со взвешенным слоем:
/  з а г р у з о ч н а я  ворон ка ;  2 — ситовый пояс; 3, 4 — п одогревательные камеры; 5 — з а 
д е р ж и в а ю щ и е  решетки; 6 — уровнемер;  7 — транспортирую щ ее устройство; 8 — ш н ек о
вое  устройство ;  9 — привод; 10 — разгрузочн ы й  желоб
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поступает в верхнюю часть первой колонны, которая до опреде
ленного уровня заполнена диффузионным соком. Уровень сока 
поддерживается при помощи уровнемера. Таким образом, свек
ловичная стружка поступает в диффузионный сок и равномерно 
распределяется в объеме аппарата.

Перемещение свекловичной стружки осуществляется за счет 
периодического перемещения поршня транспортирующего уст
ройства. При движении поршня вниз он входит в массу жома и 
жидкости, которая поступает через открытые клапаны поршня. 
Чтобы масса в аппарате не перемещалась в направлении движ е
ния поршня, под ним установлена задерж иваю щ ая решетка. 
В нижнем положении поршень делает выстой. В это время клап а
ны поршня закрываются. После выстоя поршень перемещается 
вверх, а масса — в направлении движения поршня. В это же вре
мя в левой колонне масса перемещается вниз на такое же рас
стояние. Задерживающ ие решетки обеспечивают фильтрование 
диффузионного сока. Вследствие периодического движения порш
ня стружечная масса в аппарате находится во взвешенном 
состоянии. Порция жома, захваченная поршнем, поступает на 
решетку, где жомовая вода отделяется и отводится через сито 
под поршень, а жом шнековым устройством направляется в р а з 
грузочный желоб.

Производительность диффузионных аппаратов по свекле (в 
т/сут) определяется по формуле

24-60-60V „ /1 т  1 1 \
6 =  — Гоосн— ’ <17Л1>

где V„ — полезный объем аппарата, м3; q — масса струж ки на единицу полезного 
объема ап п арата, к г /м 3 (для колонных аппаратов <? =  6 0 0 -^ 7 0 0  к г /м 3); т — 
продолжительность процесса экстрагирования, с.

Ленточные экстракторы (рис. 17.9) применяются для экстрак
ции масла из семян подсолнечника. Твердая ф аза  — раздроб
ленные семена перемещаются по ленте тонким слоем, а экстра
гент — бензин подается сверху с помощью насосов и орошает 
находящийся на ленте материал. Процесс осуществляется по 
сложной комбинированной схеме движения потоков твердого 
материала и экстрагента: поперечный ток на каждом участке и 
противоток в целом в экстракторе. Конструкция экстрактора не 
обеспечивает эффективного взаимодействия твердой фазы с эк 
страгентом, экстракция протекает с невысокой скоростью. Д л я  
полного извлечения масла требуется несколько ступеней экс
тракции.

Вопросы для самопроверки

1. В чем сущность процесса вы щ елачивания? Какие компоненты участвую т 
в процессе выщ елачивания?

2. Какие факторы определяют скорость вы щ елачивания?
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Исходный

Рис. 17.9. Ленточный экстрактор:
/  — корпус;  2 — сопла;  3 — з а г р у з о ч н а я  ш ахта;  4 — транспорти рую щ ее  устройство;
5 — насосы

3. В каком случае скорость вы щ елачивания описывается уравнением Щ ука- 
рева?

4. В чем заклю чается расчет экстракторов?
5. К ак изображ ается  процесс противоточной экстракции в треугольной ди а

грамме?
6. К ак  определяется число ступеней изменения концентраций в треугольной 

диаграм м е?
7. К акими методами и по каким схемам проводятся процессы выщелачи

вания?
8. К акие конструкции экстракторов применяются в пищевой промышлен

ности?

Задача 17.1

М аслоэкстракционная установка перерабаты вает 1,2 т /ч  семян подсолнечни
ка с содерж анием  масла 28 % и бензина 2,5 %.  Поступающий в установку экстра
г е н т — регенерированный бензин содерж ит 1 ,5%  масла. Количество экстрагента 
составляет 50 %  массы семян. По экспериментальным данным количество раство
ра, удерж иваем ое твердой ф азой , зависит от его концентрации. Твердый остаток 
после экстракции содерж ит 5 % м асла*. Требуется определить количество и 
концентрацию  экстракта; количество и концентрацию остаточного раствора, 
удерж иваем ого семенами подсолнечника; число ступеней экстракции.

З а д а ч а  реш ается графическим методом в прямоугольной системе координат 
х ' — z '  (рис. 17.10). Координаты точек кривой нижнего потока находятся по 
следую щ им данным:

* З а д а ч а  приводится по данным К. Ф. П авлова, П. Г. Ром анкова, А. А. Нос
кова. П римеры и задачи по курсу «Процессы и аппараты  химической техноло
гии». — М .; Л .: Химия, 1987.
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К онц ентраци я  х ' ,  
кг м асла  на 1 кг 

раствора

К онц ентраци я  г ' ,  
кг твердой ф а зы  
на I кг р аств о р а

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

2,0
1,98
1,94
1,89
1,82
1,751
1,681
1,613

В верхнем потоке твердое вещ ество отсутствует, поэтому линия верхнего 
потока сливается с осью абсцисс.

После нанесения кривой нижнего потока на рис. 17.10 наносятся линии м ате
риального баланса.

Координаты точки F , соответствующ ей составу семян подсолнечника, по
ступаю щ его на экстракцию (в кг масла на 1 кг раствора и в кг твердой ф азы  на 
1 кг раствора):

28 ‘ 0,92;

z „  =

28 +  2,5 

100— (28 +  2,5)
=  2 ,12.

28 +  2,5
Координаты точки Е, соответствующ ей составу экстрагента:

1,5*£ = 100
=  0,015; z E =  0.

Соединяем точки F и £  и делим отрезок FE  по правилу ры чага точкой М  на 
части, пропорциональные количест
вам экстрагента и растворяю щ ейся 
части твердой фазы. Экстрагент по
ступает в экстракционную установку 
по заданию  в количестве 50 %  массы 
семян. Принимая эту массу за единицу, 
определим количество жидкости в 
твердой фазе: 0,28 +  0,025 =  0,305.

Экстрагент поступает в количестве
0,5 ед. от массы семян. Таким образом , 
точка М  леж ит на отрезке FE  на 
расстоянии 0,305/(0,5 +  0,305) — 0,38 от 
точки Е.

Известно, что линия расхода R 9  
пересекается с EF  в точке М  и что 
точка R  леж ит на кривой, а точка Э  — 
на оси абсцисс, так как * э =  0.

Отношение координат точки R 
можно определить, зная, что семена 
после экстракции содерж ат 5 % м асла: 
z i / x 'R =  9 5 / 5 =  19.

П рям ая, проходящ ая через начало  
координат, с тангенсом угла наклона, 
равным 19, пересечет кривую в точ
ке R.  П роведя прямую из точки R  
через точку М  и продолжив прямую  
до пересечения с осью абсцисс, найдем 
точку Э.
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Определим по диаграм м е абсциссы точек R. М  и Э: х 'я = 0 ,0 3 ;  х'„ =  0,36; 
х'з =  0,58.

В установку поступает жидкой ф азы  с семенами 1200-0,305 =  366 кг/ч, 
а экстрагента — 1200-0,5 =  600 кг/ч . Таким образом, всего жидкой ф азы  посту
пает 366 +  600 =  966 кг/ч . Это количество делится между остатком в семенах 
и экстрактом пропорционально отрезкам Э М  и MR.

Количество раствора, удерж иваем ого в семенах,

л  х э  ~  Х М 0,58 0,36 _о о с  л /Gr =  — :--------Г 966 =  ——----- 7Г7Т5-966 =  386,4 кг/ч .
х э — x R 0,58 — 0,03

К онцентрация масла в этом растворе 

1200-0,695-5
95-386,4 • 1 0 0 =  11,3% .

Количество экстракта Э  =  966 — 386,4 =  579,6 кг/ч . 
С одерж ание масла в экстракте

1200 • 0,28 -  1200 ■ 0,695 • 5 /9 5  , „ 0/ -------------------- ----- ;------ 1 0 0 =  50,4 %.
579,6

Д л я  определения числа ступеней экстракции через точки F, Э, R  и Е  проводим 
два  луча до пересечения их в полюсе Р.  Т ак как при экстракции твердых тел 
в каж дой ступени установки имеется только один раствор с одной концентра
цией, все линии равновесия будут вертикальными. Восстанавливаем перпендику
ляр  из точки Э  — первой ступени — до пересечения с пограничной кривой. Точку 
пересечения линии с пограничной кривой соединяем прямой с точкой Р.  Из точки 
пересечения этой прямой с осью абсцисс снова восстанавливаем перпендикуляр 
до пересечения с пограничной кривой и т. д., пока не попадем в точку R  или не 
окаж ем ся в непосредственном соседстве с ней.

Число линий указы вает число ступеней. В данном случае необходимы семь 
ступеней экстракции.

Г л а в а  18. АДСОРБЦИЯ

18.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Адсорбцией называется процесс поглощения газов или паров 
из газовых смесей или растворенных веществ из растворов твер
дыми поглотителями — адсорбентами. Поглощаемое вещество 
называется адсорбтивом.

Характерной особенностью процессов адсорбции являются их 
избирательность и обратимость. Благодаря обратимости процесса 
возможно поглощение из парогазовых смесей или растворов 
одного или нескольких компонентов, а затем в определенных 
условиях выделение их из адсорбента.

Процесс, обратный адсорбции, называется десорбцией. Ад
сорбция широко распространена в различных отраслях промыш
ленности для очистки и осушки газов, очистки и осветления 
растворов, разделения парогазовых смесей, для извлечения цен
ных летучих растворителей из их смеси с другими газами.

В пищевой технологии адсорбция используется для очистки 
диффузионного сока и сахарных сиропов в сахарном производ-
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стве, осветления пива и фруктовых соков, очистки от органиче
ских и других соединений спирта, водки, коньяка и вин, сиропов 
в крахмало-паточном производстве и др.

Различают физическую и химическую адсорбцию. Физическая 
адсорбция имеет место при взаимном притяжении молекул ад- 
сорбтива и адсорбента под действием сил Ван-дер-Ваальса. При 
физической адсорбции не возникает химического взаимодействия 
адсорбированного газа с адсорбентом.

При поглощении паров адсорбция может сопровождаться 
конденсацией паров, при этом поры адсорбента заполняются 
жидкостью — происходит капиллярная конденсация, которая 
возникает вследствие снижения давления пара над вогнутым 
мениском жидкости в капиллярах адсорбента.

Химическая адсорбция, или хемосорбция, характеризуется 
образованием химической связи между молекулами поглощенно
го вещества и молекулами адсорбента, что является результатом 
химической реакции.

В разработке процессов адсорбции большая роль принадле
жит отечественным ученым Т. Ловицу, обнаружившему в 1785 г. 
адсорбционные свойства активного угля, Н. Зелинскому, создав
шему в 1915 г. первый угольный противогаз, А. Шилову, теоре
тически обобщившему закономерности адсорбции.

18.2. ХАРАКТЕРИСТИКА И ОБЛАСТИ ПРИМЕНЕНИЯ 
АДСОРБЕНТОВ

В пищевых производствах широко используются следующие 
адсорбенты: активные угли, силикагели (гель кремниевой кисло
ты), алюмогели (гидроокись алюминия), цеолиты, глины и дру
гие природные адсорбенты. Адсорбенты, которые непосредственно 
контактируют с продуктами, должны быть биологически безвред
ными, т. е. они должны быть нетоксичными и прочными, не 
засорять продукт.

Адсорбенты характеризуются большой удельной поверх
ностью, отнесенной к единице массы вещества. Они имеют р аз 
личные по диаметру поры, которые можно разделить на макро- 
поры (более 2 - 10-4 мм), переходные поры (6-10 - 6 — 2-10 4 мм) 
и микропоры размером от 2* 10-6 до 6*10—6 мм. От размера пор 
в большой степени зависит характер адсорбции. При адсорбции 
возможно образование слоев молекул поглощенного вещества 
толщиной в одну молекулу (мономолекулярная адсорбция), тол
щиной в несколько молекул, так называемая полимолекулярная 
адсорбция.

Адсорбенты характеризуются поглотительной способностью 
(активностью), определяемой количеством вещества, поглощен
ного единицей массы или объема адсорбента.
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Различают статическую и динамическую поглотительную спо
собность. Статическая поглотительная способность определяется 
максимально возможным количеством вещества, поглощенного 
единицей массы (объема) адсорбента.

Динамическая поглотительная способность определяется при 
пропускании адсорбтива через слой адсорбента и определяется 
количеством вещества, поглощенного единицей массы (объема) 
адсорбента от начала адсорбции до «проскока» адсорбтива через 
слой адсорбента.

Максимальная поглотительная способность адсорбента при 
определенных температуре, давлении и концентрации адсорби
руемого вещества называется равновесной активностью. В про
мышленности адсорбенты используются в виде гранул размером 
2—7 мм либо в порошкообразном состоянии с размером частиц 
50—200 мкм.

Активные угли получают при сухой перегонке углесодержа
щих веществ, таких, как дерево, торф, кости и др. Активирование 
проводят в основном прокаливанием углей при температурах 
свыше 900 °С.

В спиртовом и ликеро-водочном производствах используются 
активные угли растительного происхождения (березовый БАУ, 
буковый).

Удельная площадь поверхности активных углей составляет 
600— 1750 м2/г, насыпная плотность — 250—450 кг/м3, объем 
микропор — 0,23—0,6 см3/г. Они отличаются низким содержа
нием золы (менее 8 % ) .

Эффективность адсорбционной очистки во многом определяет
ся пористой структурой адсорбента, решающая роль принадле
жит микропорам. Рекомендуются угли с предельным объемом 
адсорбционного пространства 0,3 см3/г. Размеры микропор опре
деляют скорость каталитических реакций в адсорбированной 
фазе. Оптимальными являются активные угли с размером микро
пор 0,8— 10 нм.

Активные угли применяются для очистки промышленных газо
вых выбросов.

В спиртовом и ликеро-водочном производствах активные угли 
применяются для извлечения из сортировки (смесь спирта с во
дой) и спирта-ректификата альдегидов, кетонов, сложных эфи
ров, карбоновых кислот и высокомолекулярных веществ (сивуш
ных масел). Уголь извлекает глюкозу и фруктозу, содержащиеся 
в йекоторых сортах водки. Активный уголь применяется для 
осветления пива и фруктовых соков. Для обесцвечивания сахар
ных сиропов применяется активный уголь, полученный на базе 
костяного угля. Типичным мелкозернистым углем для обесцве
чивания сахарных сиропов, коньяков, вин, фруктовых соков, 
эфирных масел, желатина является уголь деколар. В ряде случа-
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ев одновременно с обесцвечиванием происходит удаление запаха, 
привкуса, коллоидных и других примесей.

Силикагели представляют продукты обезвоживания геля 
кремниевой кислоты. Их получают обработкой раствора сили
ката натрия минеральными кислотами или растворами их солей. 
Удельная площадь поверхности силикагелей составляет 
400—780 м2/г, их насыпная плотность 100—800 кг/м3. Гранулы 
силикагеля бывают до 7 мм диаметром.

Силикагели используются для осушки воздуха, осветления 
пива и фруктовых соков.

Цеолиты — водные алюмосиликаты природного или синтети
ческого происхождения. Размер пор синтетических цеолитов со
измерим с размерами сорбируемых молекул, поэтому они могут 
адсорбировать молекулы, проникающие в поры. Такие цеолиты 
называют молекулярными ситами. Цеолиты некоторых марок 
используются для концентрирования соков.

Цеолиты характеризуются высокой поглотительной способ
ностью и применяются для осушки газов и жидкостей. Цеолиты 
выпускаются в гранулированном виде с диаметром гранул 
2—5 мм.

Глины и другие природные глинистые адсорбенты — бенто
нитовые глины на основе монтмориллонита и отбеливающие 
глины гумбрин, асканит и др. — являются высокодисперсными 
системами со сложным химическим составом. В них входят 
SiCb, А120 з, РегОз, CaO, MgO и другие оксиды металлов.

Наиболее распространенным методом активации природных 
глин является обработка их минеральными кислотами. При этом 
удаляются оксиды кальция, магния, железа, алюминия и других 
металлов, происходит образование дополнительных пор.

Удельная площадь поверхности глин составляет от 20 до 
100 м2/г, средний радиус пор изменяется от 3 до 10 нм.

Отбеливающая способность активных глин повышается с уве
личением катионообменной емкости. Высокая отбеливающая спо
собность бентонитовых глин связана с их кислыми свойствами — 
содержанием в обменном положении ионов Н+ и А1+ . Удаление 
соединений из жидкостей происходит вследствие хемосорбции 
на кислотных центрах поверхности адсорбентов.

Глинистые материалы применяются в основном для очистки 
различных жидких сред от примесей, например окрашенных ве
ществ, в результате чего продукт обесцвечивается. Поэтому при
родные глинистые адсорбенты иногда называют «отбеливающая 
земля».

Глинистые адсорбенты используются в пищевой промышлен
ности для осветления вин, пива, фруктовых соков, рафинирова
ния растительных масел, воды и для других целей. Для освет
ления пива широко используются бентонитовые глины.
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Натриевый бентонит не только осветляет и стабилизирует 
вина, но и ускоряет срок созревания и выдержки. Окислительно
восстановительные и другие реакции, происходящие в винах, 
катализируются минералами и катионами, входящими в состав 
бентонита.

18.3. РАВНОВЕСИЕ В П РО Ц ЕСС АХ  АДСОРБЦИИ

Независимо от природы адсорбционных сил количество 
вещества, адсорбированного единицей массы или объема опре
деленного адсорбента, зависит от природы поглощенного веще
ства, температуры, давления и количества примесей в фазе, 
из которой поглощается вещество.

Зависимость между равновесными концентрациями поглощен
ного вещества в твердой и газовой или жидкой фазах в общем 
виде выражается уравнением

*р =  Ыу)> или *р =  Мр), О 8-1)
где дер— относительная концентрация поглощаемого вещ ества (адсорбтива) 
в адсорбенте, равновесная с концентрацией адсорбтива в газовой или жидкой 
ф азе, кг адсорбтива на 1 кг адсорбента; ~у— относительная концентрация адсорб
тива в паровой или ж идкой ф азе, кг адсорбтива на 1 кг инертной части; р — 
равновесное давление адсорбтива в парогазовой смеси, Н /м 2.

Зависимости, описываемые уравнениями (18.1), называются 
изотермами адсорбции. На основании химической термодинамики 
найдены конкретные выражения изотерм адсорбции, называемые 
изотермами Лэнгмюра:

,'/« =  (18.2)kp
где х„

Рис. 18.1. 
изотерм

1 + а р  ’
концентрация поглощенного адсорбентом вещ ества, кг на 1 кг адсор

бента; р — равновесное давление адсорбента 
в парогазовой смеси, Н /м 2; k, п, а, Ь — кон
станты, определяемые опытным путем.

Вид изотермы адсорбции зависит 
от многих факторов: удельной площа
ди поверхности адсорбента, объема 
пор, структуры адсорбента, свойств 
поглощаемого вещества, а также от 
температуры процесса. На рис. 18.1 
изображены пять основных типов изо
терм адсорбции. Тип / характерен для 
микропористых адсорбентов. Началь
ные выпуклые участки изотерм типов 2 
и 4 также связаны с микропорами. 
Дальнейшую форму изотерм опреде
ляют полимолекулярная адсорбция и 
капиллярная конденсация. Вогнутые 
участки на изотермах 3 и 5 характерныОсновные типы
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для систем адсорбент — адсорбтив, когда силы взаимодействия 
молекул адсорбтива с адсорбентом меньше сил межмолекуляр- 
ного взаимодействия для молекул адсорбтива. Эти изотермы 
встречаются сравнительно редко.

Существуют различные теории адсорбции, каждая из которых 
удовлетворительно описывает экспериментальные данные в опре
деленных условиях. М. М. Дубинин рассматривает процесс ад
сорбции микропористым адсорбентом как процесс заполнения 
микропор адсорбтивом. Полученные им уравнения адсорбции 
для газов и паров для широкого диапазона температур харак
теризуют зависимость равновесной концентрации адсорбтива от 
структуры пор адсорбента. Такие уравнения имеют сложный 
характер. Одним из полученных М. М. Дубининым уравнений 
является

где V — суммарный объем пор адсорбента; Км— объем адсорбированного вещ е
ства в жидком состоянии; В — константа, определяем ая структурой адсорбента; 
Т — абсолю тная температура пара; р а — коэфф ициент аффинности, равный от
ношению мольных объемов в жидком состоянии в порах данного вещ ества 
и стандартного; Р  — давление насы щ аемого пара адсорбтива; р  — парциальное 
давление пара адсорбтива при температуре адсорбции.

Адсорбция сопровождается уменьшением давления пара пог
лощаемого вещества в исходной смеси и выделением теплоты. 
Поэтому в соответствии с принципом Ле-Шателье, количество 
адсорбированного вещества возрастает с понижением температу
ры и повышением давления. Таким образом, понижение давле
ния и повышение температуры способствуют обратному процес
су — десорбции.

Количество выделяющейся при адсорбции теплоты 
(в кДж/кмоль) определяется экспериментально. При отсутствии 
опытных данных оно может быть вычислено по уравнению

где р | и р 2 — равновесные давления поглощ аем ого вещ ества над адсорбентом , 
соответствующие абсолютным температурам  Т] и Т2.

18.4. СТАТИКА И КИНЕТИКА АДСОРБЦИИ

Процессы адсорбции не отличаются по механизму от других 
процессов массопередачи в системе с твердой фазой.

Процесс диффузии поглощаемого вещества в адсорбенте 
в общем случае описывается критериальным уравнением для 
систем с твердой фазой (см. главу 13)

(18.3)

(18.5)
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Рассмотрим случай, когда в стационарный слой адсорбента 
непрерывно подается поток с начальной концентрацией погло
щаемого вещества у . Будем считать, что поток через слой адсор
бента движется без перемешивания в режиме идеального вытес
нения.

Через некоторый промежуток времени на начальном или, как 
принято говорить, на фронтальном участке слоя адсорбента 
вследствие его насыщения адсорбция адсорбтива практически 
прекращается и сорбирующиеся вещества «проскакивают» через 
этот «отработанный» слой без изменения концентрации, а зона 
адсорбции перемещается в последующие слои за фронтальным 
участком. Распределение адсорбтива по высоте слоя происходит 
плавно с образованием фронта адсорбции. Изменение фронта 
адсорбции показано на рис. 18.2, на котором приведены кривые 
распределения относительной концентрации адсорбтива по высо
те h слоя адсорбента в моменты времени xi, Т2, тз, ..., тп, причем 
T 1< T 2 < T 3< . ..<т„, где тп — время от начала процесса. По исте
чении некоторого промежутка времени профиль фронта адсорб
ции не изменяется. Продолжительность работы слоя адсорбента 
до насыщения его фронтального участка адсорбтивом называ
ется периодом формирования фронта адсорбции. Зона адсорбции 
перемещается во времени по всему слою адсорбента, при этом 
плавно изменяется концентрация адсорбтива в слое. Происходит 
перемещение фронта адсорбции с некоторой постоянной ско
ростью. В момент, соответствующий началу «проскока» адсорб
тива, заканчивается адсорбционное, или защитное, действие слоя 
адсорбента.

Средняя концентрация адсорбтива в слое адсорбента в мо
мент «проскока» называется динамической активностью слоя 
адсорбента. Эта концентрация, представляющая емкость адсор-

Yk

О ■ч- I / hoп го "У— ■

гпр‘

h

Рис. 18.2. Схема изменения фронта 
адсорбции

Рис. 18.3. Зависимость 
продолжительности з а 
щ итного действия от вы
соты слоя адсорбента
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бента в динамических условиях, часто характеризуется време
нем от начала адсорбции до момента «проскока» адсорбируе
мого вещества.

Модель фронтальной (послойной) отработки слоя адсорбента 
была предложена И. А. Шиловым при изучении работы проти
вогазов.

Участок слоя адсорбента ho (см. рис. 18.2), на котором про
исходит изменение концентрации поглощаемого вещества от на
чальной до концентрации, соответствующей началу «проскока», 
называется работающим слоем, а соответствующий промежуток 
времени — временем защитного действия. И. А. Шиловым было 
получено уравнение для описания перемещения фронта адсорб
ции с постоянной скоростью и. Время защитного действия или 
адсорбции

т =  kh — то =  h /u  — то, (18.6)
где 6 =  1 / и  — коэффициент защ итного действия слоя; то — потеря времени 
защ итного действия слоя.

Величины в уравнении (18.6) определяются на основании 
экспериментальных данных, которые изображаются в виде гра
фика (рис. 18.3). Тангенс угла наклона прямолинейной части 
кривой равен коэффициенту защитного действия слоя (tga  =  k ), 
а отрезок, отсекаемый на продолжении оси ординат, соответ
ствует потере времени защитного действия ( т о ) .

Для расчета скорости перемещения фронта адсорбции пред
ложено уравнение

<18J>
где Vo — фиктивная скорость потока, равн ая v'e  (v '  — скорость потока в кан алах  
меж ду частицами адсорбента; е — порозность слоя адсорбен та); х р,И— концент
рация адсорбтива в слое адсорбента, равновесная с объемной концентрацией 
{/„ адсорбтива в потоке.

Высота слоя адсорбента h0 из основного уравнения массо
передачи

=  ~т~*~ > О 8-8)
где ту  — общ ее число единиц переноса по газовой или жидкой ф азе, т у =  
=  0,9</„/Ai/cp; K yv — объемный коэффициент массопередачи.

Объемный коэффициент массопередачи определяется по из
вестному уравнению

V = T /R im / B ... > <18-9 )W P i / V  +  n i / P x V
где Pjv' и — объемные коэффициенты массоотдачи в парогазовой (ж идкой) 
и твердой ф азах ; т  — средний тангенс угла наклона линии равновесия.
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Процесс адсорбции может протекать в зависимости от формы 
изотерм адсорбции, природы и геометрических характеристик 
адсорбента и слоя, концентрации адсорбтива, скорости парогазо
вой или жидкой смеси и других параметров процесса во внеш
недиффузионной или во внутридиффузионной области.

Для разграничения адсорбции, протекающей во внешнедиф
фузионной и внутридиффузионной областях, применяется диф
фузионный критерий Био. Если Вь^ЗО, то скорость процесса 
определяется скоростью массопроводности внутри зерна адсор
бента. При В1д̂ 0 ,1  скорость адсорбции зависит от скорости 
массоотдачи в газовой или жидкой фазе. В этом случае обычно 
используется основное уравнение массопередачи

dM  =  Kyv(y — y P)dF,  (18.10)

в котором принимают Kyv =f > yv. Величины коэффициентов массо
отдачи можно определять по следующим уравнениям: 

для зернистого адсорбента при ламинарном движении 
(R e<30)

Ыид =  0,883 Re047 Ргд033; (18.11)

при турбулентном движении (Re =  30 - г -  150)
1Чид =  0,53Re0,54Pr°'33. (18.12)

В этих уравнениях определяющим геометрическим размером 
в критериях Ntu и Re является эквивалентный диаметр d3. Диф
фузионный критерий Нуссельта Ntu =  fiyvdl /D;  критерий Рейнольд
са R e = u o d 3 /v ;  диффузионный критерий Прандтля Рга =  v/D; 
D  — коэффициент диффузии в газовой или жидкой фазе; Vo — 
фиктивная скорость потока; v — кинематическая вязкость по
тока.

18.5. АДСОРБЕРЫ  И СХЕМ Ы  АД СОРБЦИОННЫ Х УСТАНОВОК

Адсорберы по организации процесса делятся на аппараты 
периодического и непрерывного действия.

Адсорберы периодического действия бывают с неподвижным 
и псевдоожиженным слоем адсорбента. Для очистки растворов 
в спиртовом и водочном производствах применяются также 
емкостные адсорберы с механическим перемешиванием.

В е р т и к а л ь н ы й  ц и л и н д р и ч е с к и й  а д с о р б е р  
(рис. 18.4) является наиболее распространенной конструкцией 
адсорберов периодического действия. Слой гранулированного 
адсорбента загружается через верхние люки на колосниковую 
решетку. Выгрузка адсорбента происходит через нижние люки. 
Такие адсорберы используются для адсорбционной очистки паро
газовых смесей и жидких растворов. Для подачи исходных сме-
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Парогазовая смесь

Адсорбент Адсорбент

Очищенная парогазовая 
смесь

Рис. 18.4. Адсорбер с неподвижным 
слоем адсорбента:
/ — корпус; 2 — колосни ковая  реш етка;  
3 — кольцевая  труба ;  4 — адсорбент

Адсорбент

Рис. 18.5. Адсорбер с кольцевым слоем 
адсорбента:
1 — корпус;  2, 3 — вн утрен н яя  и в н е ш н я я  
цили ндри ческие  решетки; 4 — ад со р б ен т

сей и острого пара адсорбер снабжен соответствующими шту
церами. Исходная жидкая смесь, как правило, подается снизу 
вверх через кольцевую трубу. Парогазовая смесь может пода
ваться и сверху вниз. В этом случае при десорбции острый пар 
подается через кольцевую трубу.

Процесс в представленном адсорбере проходит в четыре ста
дии: адсорбция, десорбция, сушка, охлаждение адсорбента.

После отработки адсорбента возникает задача регенерации 
слоя поглотителя. Десорбция адсорбированного вещества из 
адсорбента является необходимой стадией технологического про
цесса, которая решает две задачи: извлечение вещества и реге
нерацию адсорбента.

Основным методом десорбции является вытеснение из адсор
бента поглощенных компонентов с помощью веществ, например 
насыщенного водяного пара, обладающих лучшей адсорбционной 
способностью. Для увеличения скорости десорбции процесс часто 
проводят при повышенных температурах.

В е р т и к а л ь н ы й  а д с о р б е р  с н е п о д в и ж н ы м  
к о л ь ц е в ы м  с л о е м  а д с о р б е н т а  (рис. 18.5) предна
значен для поглощения компонентов из парогазовой смеси. Ад
сорбер состоит из вертикального корпуса, внутри которого м еж 
ду перфорированными сетками расположен слой адсорбента. На 
стадии адсорбции парогазовая смесь подается в нижнюю часть 
адсорбера и распределяется по кольцевому сечению адсорбента.
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Пройдя через слой адсорбента, очищенная парогазовая смесь 
выходит через центральный патрубок. На стадии десорбции водя
ной пар подается в адсорбер через центральный патрубок. 
Смесь паров десорбированного компонента и воды удаляется 
через нижний боковой штуцер. Для сушки адсорбента подается 
горячий воздух, а для охлаждения — холодный воздух. После 
охлаждения адсорбента цикл работы повторяется. Загрузка 
адсорбента происходит через верхние люки, а выгрузка — через 
нижнюю течку.

А д с о р б е р  с п с е в д о о ж и ж е н н ы м  с л о е м  
(рис. 18.6) заполнен мелкозернистым адсорбентом. Исходная 
смесь подается снизу под распределительную решетку при ско
рости, превышающей ско
рость псевдоожижения час
тиц адсорбента. При этом 
слой расширяется и перехо
дит в подвижное состояние. 
Проведение адсорбции в 
псевдоожиженном слое зна
чительно интенсифицирует 
процесс массообмена и со
кращает продолжительность 
процесса.

Р и с. 18.6. Адсорбер с псевдо
ож иж енны м  слоем:
/  —  корпус;  2 — р а сп р е д е л и т е л ь н а я  
р е ш е т к а ;  3 —  с еп ар ато р

Адсорбент

Рис. 18.7. Адсорбер с движущ имся ело- 
ем адсорбента:
1 — холодильник;  2 — распределительные 
тарелки ;  3 — подогреватели; 4 — ш лю зо
вой затво р ;  5 — распределитель острого 
пара;  6 — распределитель исходной смеси
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А д с о р б е р ы  р е а к т о р н о г о  т и п а  с механическим 
и пневматическим перемешиванием используются для очистки 
спиртоводочных растворов. Адсорбер состоит из цилиндрического 
корпуса с эллиптическим днищем. Внутри корпуса вращается 
лопастная мешалка. Раствор заливается в адсорбер через верх
ний патрубок, адсорбент загружается через верхний люк. Суспен
зия сливается из аппарата через нижний патрубок и поступает 
на фильтр, где разделяется. Активный уголь направляется на 
регенерацию в десорбер. Адсорбционные установки с адсорбе
рами периодического действия состоят из нескольких аппаратов, 
работающих попеременно. Часть адсорберов работает в стадии 
адсорбции, в то время как в других происходит регенерация 
адсорбента.

Адсорберы непрерывного действия бывают с движущимся 
плотным или псевдоожиженным слоем адсорбента.

А д с о р б е р ы  с д в и ж у щ и м с я  с л о е м  з е р н и с т о 
г о  а д с о р б е н т а  представляют собой полые колонны с пере
городками и переливными патрубками и аппараты с транспор
тирующими приспособлениями (см. главу 17). На рис. 18.7 пока
зан многосекционный колонный адсорбер для очистки парогазо
вых смесей, состоящий из холодильника, подогревателя и рас
пределительных тарелок.

В первой секции происходит охлаж дение адсорбента после регенерации. 
Эта секция выполнена в виде кож ухотрубчатого теплообменника. О х л аж д аю щ ая  
жидкость подается в межтрубчатое пространство теплообменника, а адсорбент 
проходит по трубам.

Вторая секция представляет собой собственно адсорбер, в котором адсо р 
бент взаимодействует с исходной парогазовой смесью. Из первой секции во 
вторую адсорбент перетекает через патрубки и распределительны е тарелки , 
обеспечивающие равномерное распределение адсорбента по сечению колонны 
и служ ащ ие затворам и, разграничиваю щ ими первую и вторую секции. Д ал ее  
адсорбент поступает в десорбционную секцию, представляю щ ую  собой кож ухо
трубчатый теплообменник, в которой нагревается и взаимодействует с десорби
рующим агентом — острым водяным паром. Регенерированны й адсорбент у д а л я 
ется из адсорбера через шлюзовой затвор. Адсорберы с псевдоож иж енны м  
тонкозернистым адсорбентом бывают одноступенчатыми и многоступенчатыми.

О д н о с т у п е н ч а т ы й  а д с о р б е р  с п с е в д о о ж и 
ж е н н ы м  с л о е м  показан на рис. 18.8. Он представляет 
собой цилиндрический вертикальный корпус, внутри которого 
смонтированы газораспределительная решетка и пылеулавливаю
щее устройство типа циклона. Адсорбент загружается в аппарат 
сверху через трубу и выводится через трубу снизу. Исходная 
парогазовая смесь вводится в адсорбер при скорости, превы
шающей скорость начала псевдоожижения, под газораспредели
тельную решетку через нижний патрубок, а выводится через 
верхний патрубок, пройдя предварительно пылеулавливающее 
устройство.

323



М н о г о с т у п е н ч а т ы й  т а р е л ь ч а т ы й  а д с о р б е р  
с п с е в д о о ж и ж е н н ы м  с л о е м  показан на рис. 18.9. Он 
представляет собой колонну, в которой расположены газораспре
делительные решетки с переливными патрубками, служащими 
одновременно затворами для газового потока. Адсорбент посту
пает в верхнюю часть адсорбера и перетекает с верхней на ниж
нюю тарелку. С нижней тарелки адсорбент через шлюзовой 
затвор выгружается из ад
сорбера. Исходная парога- Адсорбент Газ 
зовая смесь поступает в ад- . а 
сорбер снизу и удаляется ♦ Т
через верхний патрубок. _ I I

Многоступенчатый ад- “1 Г
сорбер отличается от одно-
ступенчатого тем, что рабо- :
тает по схеме, близкой к

*

Адсорбент

1Ш 1

\ /

Парогазовая

ЕГ

Адсорбент

смесь

Адсорбент
отработанный

Рис. 18.8. О дноступенча
тый адсорбер непреры в
ного действия с псевдо
ож иж енным слоем:

Рис. 18.9. М ногоступенчатый ад 
сорбер с псевдоожиженным 
слоем:
I — корпус; 2 — газораспредели 
тельная  реш етка ;  3 — переливной 
патрубок; 4 — ш люзовой  затвор

/  — п ы л е у л а в л и в а ю щ е е  у с т 
ройство ;  2  — г а з о р а с п р е д е 
л и т е л ь н а я  реш е тка ;  3 — 
корпус
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аппаратам идеального вытеснения, что позволяет проводить про
цесс адсорбции в противотоке.

Применяются установки с адсорбцией в псевдоожиженном 
слое и десорбцией в движущемся слое адсорбента.

У с т а н о в к а  д л я  о ч и с т к и  с о р т и р о в к и  в н е 
п о д в и ж н о м  с л о е  а к т и в н о г о  у г л я  показана на 
рис. 18.10. Сортировку фильтруют на песочных или керамиче
ских фильтрах, а затем осветляют в адсорберах. Масса угля 
в одном цилиндрическом адсорбере составляет от 250 до 300 кг. 
Уголь засыпается на распределительную решетку. Сортировку 
подают в низ адсорбера под распределительную решетку. Ско
рость подачи сортировок в адсорбер со свежим или регенериро
ванным углем зависит от сорта водки и составляет от 30 до 
60 дал/г. Адсорберы переключают на регенерацию 3—4 раза 
в год. Регенерацию отработанного активного угля проводят 
в адсорбере при температуре 115 °С, пропуская насыщенный во
дяной пар через слой угля сверху вниз. При регенерации из 
одного адсорбера получают от 50 до 60 дал спиртового отгона 
крепостью 55—60% . Установка из двух периодически работаю
щих адсорберов обеспечивает непрерывную работу установки. 
Продолжительность десорбции составляет 3—4 ч, расход пара — 
4 кг на 1 кг угля. После регенерации уголь охлаждают 
и подсушивают горячим воздухом.

Рис. 18.10. Схема установки для  очистки водно-спиртовой смеси в 
неподвижном слое активного угля:
1, 3 — ф ильтры; 2 — адсорберы; 4, 6 —  емкости;  5 — х о л о д и ль н и к -к о н д е н 
сатор
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Д Л Я

Вода Сахар Н а КруПНЫХ заводах регене
рацию угля проводят во вращаю
щихся печах при температуре 
800—850 °С. Потери угля при 
прокаливании составляют до 
2 0 %.

При очистке сортировки в ад
сорберах реакторного типа с ме
ханическим или пневматическим 
перемешиванием используется 
гранулированный уголь. Расход 
угля составляет 2 кг на 1000 дал 
водки. Адсорбция происходит в 
течение 30 мин при перемешива
нии суспензии. После адсорбции 
суспензия отстаивается, а затем 
фильтруется на рамных фильтрах 
и фильтр-прессах. Интенсифика
ция адсорбционной очистки сор
тировки достигается при прове
дении адсорбции в псевдоожи
женном слое мелкозернистого ак
тивного угля. Сортировку подают 
под распределительную решетку 
через кольцевую перфорирован

ную трубу, расположенную в нижней части цилиндрического 
адсорбера. При определенной скорости слой угля, расположен
ный на решетке, переходит в псевдоожиженное состояние.

Д в у х с т у п е н ч а т а я  у с т а н о в к а  д л я  а д с о р б 
ц и о н н о й  о ч и с т к и  с а х а р н о г о  с и р о п а  показана на 
рис. 18.11. Обесцвечивание, сахарных сиропов с помощью мелко
зернистого активного (костяного) угля является последней ста
дией очистки сахара. Вода и сахар смешиваются в обогреваемом 
автоклаве, в котором сахар расплавляется и образуется сахар
ный сироп. Предварительное обесцвечивание сиропа проводится 
в адсорбере 2, в который поступает частично 'отработанный 
уголь со второй ступени очистки. Расход угля составляет 5— 1Q г 
на 1 л сиропа. Адсорбция продолжается около 30 мин. Разде
ление суспензии происходит на фильтр-прессе 3. Отфильтрован
ный сахарный сироп поступает на вторую ступень адсорбцион
ной очистки. В адсорбер 4  подается свежий уголь. Разделение 
суспензии происходит как и на первой стадии — в фильтр-прессе. 
Уголь либо регенерируют, либо отводят в отвал.

Д ля  очистки сахарных сиропов применяются также установки 
с гранулированным активным углем. Цилиндрические адсорберы 
высотой 8— 10 м и диаметром 1 м работают при скорости сиропа

Рис. 18.11. Схема установки 
очистки сахарного сиропа:
/ — см еси тель ;  2, 4 — адсорберы ; 
5 — ф и льтры
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1,5—2,5 м/ч. Время пребывания сиропа в слое адсорбента сос
тавляет до 6 ч. Продолжительность работы до регенерации до 
80 сут. Отработанный уголь выгружают из адсорбера, промыва
ют от неорганических соединений, подсушивают и подвергают 
термической обработке при 1000— 1100°С в слабоокислительной 
атмосфере, а затем активируют паром.

Для обесцвечивания сахарных сиропов применяются также 
адсорберы непрерывного действия с движущимся слоем адсор
бента.

А д с о р б ц и о н н а я  у с т а н о в к а  д л я  о ч и с т к и  
р а ф и н а д н ы х  и п р о д у к т о в ы х  с и р о п о в  от крася
щих веществ и растворимых солей показана на рис. 18.12. Раф и
надный сироп после фильтра насосом 1 через подогреватель 
подается в нижнюю часть адсорбера. Уголь, проходя вибросито, 
поступает в адсорбер, где предварительно смачивается очищен
ным сиропом. Противотоком подается сироп, который очищается 
и непрерывно отводится из верхней части колонны. Отработан
ный активный уголь удаляется из нижней части адсорбера с не
которым количеством сиропа.

Отделение сиропа и сахарсодержащих промоев осуществля
ется на двух вакуум-установках. В колоннах происходит обес-

Рис. 18.12. Установка для непрерывной очистки сиропа:
/ .  1 3 — насосы; 2 — теплообменник; 3 — а дсорбер ;  4 — конвейер ;  5, I I — бун керы ;  
g _  вибросито; 7, 10 — вакуум -устан овки ;  8 — колонна ;  9 — ги дроц иклон ;  12 — э ж е к т о р
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Рис. 18.13. А дсорбционная установка для очистки паро
воздуш ной смеси:
I — адсорбер ;  2 — холодильник;  3 — конденсатоотводчик; 4,
5 — вен ти ляторы ; 6 — теплообменник; 7 — обводная  линия

сахаривание угля, а промой из верхней части колонны отводятся 
на клеровку либо в стоки. Далее уголь поступает на следующую 
вакуум-установку, где от него более полно отделяется сахар
содержащий промой. Адсорбированные углем вещества отмыва
ются от него во второй колонне.

Уголь, обезвоженный в гидроциклоне и на вакуум-установ
ке 10, поступает в бункер / /  и вибрационным питателем подает
ся в печь для регенерации. Из печи уголь поступает в бункер- 
охладитель, откуда вновь подается на вибросито.

А д с о р б ц и о н н а я  у с т а н о в к а  д л я  о ч и с т к и  п а 
р о в о з д у ш н о й  с м е с и  о т  п а р о в  о р г а н и ч е с к и х  
в е щ е с т в  приведена на рис. 18.13. Основными аппаратами 
установки являются адсорберы, работающие поочередно (на схе
ме показан один адсорбер). При этом в одних адсорберах про
исходит адсорбция, в других — десорбция. Паровоздушная смесь 
перед поступлением в адсорбер проходит фильтр, в котором 
очищается от пыли. С целью взрывобезопасности установки пос
ле фильтра устанавливаются огнепреградитель и предохрани
тельная мембрана, разрывающаяся при повышении давления 
сверх допустимого. Парогазовая смесь подается в адсорбер вен
тилятором и проходит слой адсорбента сверху вниз.

При десорбции в нижнюю часть адсорбера подается острый 
пар. Выходящие из адсорбера пары конденсируются, а конден
сат направляется на разделение на сепараторах или ректифи
кацией. Д ля  сушки адсорбента в адсорбер подается воздух,
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который нагревается в теплообменнике. Для охлаждения адсор
бента холодный воздух подается вентилятором 4 по обводной 
трубе.

При наличии в установке нескольких адсорберов установка 
работает непрерывно.

18.6. РАСЧЕТ АДСОРБЕРОВ

Расчет адсорберов периодического действия заключается 
в определении высоты слоя адсорбента. Количество адсорбента 
для поглощения адсорбтива из исходной смеси с начальной 
концентрацией у„ до конечной у к можно определить из мате
риального баланса

G(y„ -  у к) =  V,(x* — (18.13)

где G и Ка — количество газовой (ж идкой) смеси и адсорбента, кг; х н, х к — 
концентрации адсорбтива и адсорбента, г /к г .

Принимая, что х  =  О, а х* -*■ хР, получим

или, если требуется определить конечное содержание адсорбтива 
в смеси,

y = —( Va/ G)xK +  y H.

Последнее уравнение представляет собой прямую с тангенсом 
угла наклона, равным t g a =  — Va/ G  в координатах у —х.

Диаметр адсорбера определяется в зависимости от расхода 
V (в м3/с) парогазовой смеси или раствора через слой адсорбента 
и скорости потока Vo по формуле

<| 8 л 4 >

Высота слоя адсорбента Н =  V&j (0,785D2pH) , где рн — на
сыпная плотность адсорбента, кг/м3.

Продолжительность адсорбции
а̂( к̂ -̂ н)

Т =  uo-0,785D2p(i/H—у к) ’

где р — плотность парогазовой смеси или раствора, к г /м 3.
Высоту слоя адсорбента также можно найти на основании 

экспериментального определения времени защитного действия 
слоя или приняв его, исходя из технологических требований, по 
уравнению (18.6): h =  u(т—т0).

Скорость перемещения фронта адсорбции определяется вы ра
жением (18.7).
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Потерю времени защитного действия слоя то можно прибли
женно определить по уравнению

то=0,5/го/и, (18.15)
где h 0 — высота зоны массопередачи, определяемая выражением (18.8).

Исходя из высоты слоя адсорбента и конструктивных сообра
жений, определяют высоту адсорбера.

При расчете непрерывнодействующих адсорберов определяют 
высоту колонны, рабочий объем, диаметр и число тарелок.

Высота адсорбера определяется по основному уравнению 
массопередачи, которое записывается так:

V a d x = K y F A y c p d x = K y V ao A y cpdT}

где Va — количество адсорбента в адсорбере, кг; о — удельная площ адь по
верхности адсорбента в условиях проведения процесса, м /кг.

Тогда

d x / d x = K y o A y Cp. (18.16)
Запишем материальный баланс процесса за промежуток dx.  

З а  это время в адсорбер поступает dL  количества адсорбента 
и такое же количество отводится. При этом концентрация х  
изменяется на dx  за счет поступления свежего адсорбента:

Va(xK- d x ) = ( V a- d L ) x * + x „  dL,  (18.17)

где * к — концентрация адсорбтива в адсорбенте, находящ емся в адсорбере; 
d — расход адсорбента; х и— концентрация адсорбтива в поступающем в адсор
бер адсорбенте.

Из уравнения (18.17) получим

Vad x = ( x K—XH)dL, (18.18)
где d L = L d x .

Отсюда

d x / d x = ( L / V z )  (*„—*„). (18.19)
При х„= 0

d x / d x — L/VaXK.  (18.20)

Сравнивая уравнения (18.16) и (18.20), получим

К у О  А у е р —  L  j  ] / а Х к .

Отсюда рабочий объем адсорбера



Время пребывания адсорбента в адсорбере с учетом, что 
* = V a/ L ,

( 18.22 )КуО ■ V/Ср
* у—У* *где Ауср= ------------------ ; у т у к— начальная и конечная концентрации адсорбтива

?к dy

L у~у>
в газовой смеси; у ? — равновесная концентрация.

Диаметр адсорбера определяется по уравнению (18.14). Вы
сота адсорбента в адсорбере

Н = ---- ^ -5 — . (18.23)
0 ,7 8 5 0  р„

Число тарелок в тарельчатых адсорберах с псевдоожижен
ным слоем

п—Я/Лт, (18.24)
где Л, — высота слоя адсорбента на тарелке (Лт можно принимать равным 
50 м м ).

18.7. ИОНООБМЕННЫ Е ПРОЦЕССЫ И АППАРАТЫ

Ионообменные процессы широко применяются для водоподго- 
товки: умягчения и обессоливания воды, очистки растворов, раз
деления смеси веществ и т. д. В сахарной промышленности 
иониты используются для очистки соков и сиропов. С помощью 
ионитов представляется возможным удалить из сахарных раст
воров почти все несахаристые вещества. В виноделии иониты 
используются для удаления ионов железа и кальция, улучше
ния качества вин, в молочной промышленности — для очистки 
молока от ионов кальция и других металлов, в жировом произ
водстве — для очистки растительного масла. Ионообменные про
цессы способны по технико-экономическим показателям конку
рировать с процессами экстракции, ректификации и др.

Ионообменные процессы отличаются от адсорбционных тем, 
что происходит обмен ионами между ионитами и раствором. 
При этом происходит перемещение ионов из растворов к по
верхности ионита, а ионы с поверхности ионита переходят в 
раствор.

В качестве ионитов используются твердые, практически 
нерастворимые в воде и органических растворителях природные 
или синтетические материалы. Иониты представляют собой мел
козернистые гранулированные частицы шарообразной формы. 
Ионообменные свойства ионитов характеризуются емкостью 
обмена, которая выражается числом миллиграмм-эквивалентов 
ионов, обмениваемых 1 г ионита.
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Ионообменная технология получила широкое распростране
ние после разработки синтетических ионитов, отличающихся 
большой обменной емкостью, механической прочностью, нераст
воримостью в воде и агрессивных растворителях, способностью 
к регенерированию.

Иониты различаются по химическому составу и структуре 
Однако все иониты построены по одному принципу: имеют 
матрицу, несущую избыточный заряд, и противоионы. Матрица 
ионообменных смол состоит из полимерной пространственной 
сетки гидрофобных углеводородных цепей. Строение матрицы 
обусловливает способность ионообменных смол набухать в воде 
и растворителях.

В матрице расположены функционально активные группы, 
придающие смоле ионообменные свойства. От характера ак
тивных групп зависят знаки зарядов матрицы ионита и подвиж
ных ионов.

По знаку заряда обменивающихся проионов иониты под
разделяют на катиониты и аниониты.

Катиониты имеют кислотный характер и обладают способ
ностью обменивать положительно заряженные ионы. Катиониты 
содержат сульфогруппы — БОз- , карбоксильные группы
— НСОО~, фосфоновые группы — РОзН2 - , несущие отрица
тельный заряд.

Аниониты содержат амидогруппы — NH^“, аминогруппы
— N H ^, несущие положительный заряд.

Иониты должны обладать механической прочностью, не 
растворяться в обрабатываемом продукте, не загрязнять его.

К ионитам, применяемым для очистки сахарных растворов, 
предъявляются, помимо указанных, следующие требования: 
они должны быть устойчивы в кислой и щелочной средах, не 
растворяться в воде и сахарных растворах, иметь размер и 
форму, обеспечивающую невысокое гидравлическое сопротивле
ние прохождению раствора через слой.

Специфическая особенность ионитов состоит в том, что в 
физико-химическом отношении все они представляют сложные 
системы, в которых однрвременно происходит множество раз
личных взаимодействий. Поэтому в теории ионного обмена 
рассматриваются равновесные свойства ионитов, как правило, 
без учета природы и специфики реализующихся в них взаимо
действий.

Соотношения для описания равновесных свойств ионитов, 
характеризующих ионообменный процесс, получают методами 
термодинамики. При этом выделяют общие для всех ионитов 
признаки:

система ионит — раствор является двухфазной гетерогенной 
системой;
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фаза ионита содержит один или несколько фиксированных 
ионов, несущих положительный или отрицательный заряд (за
ряды) ;

ионы не могут пересекать границу раздела ионит — раствор;
фаза ионита содержит противоионы, которые могут пересе

кать границу раздела ионит — раствор;
в фазе ионита могут находиться и другие виды частиц, при

сутствующие в равновесном растворе, например молекулы 
растворителя.

Условие устойчивого равновесия гетерогенной двухфазной 
системы ионит — раствор при Р, 7"=const выражается уравне
нием

d G  +  d G  =  О,
где G и G — энергии Гиббса раствора и ионита; вы раж аю тся через химические 
потенциалы вещ еств, присутствую щ их в ф азах  ионита и р аствора.

Равновесие в системе ионит — раствор характеризуется 
коэффициентом равновесия. Величина коэффициента равновесия 
зависит от внешних факторов: концентрации равновесного раст
вора, температуры и давления.

Процесс ионного обмена в общем случае описывается 
простым уравнением химической реакции двойного обмена

ZbRzaA Za +  ZB7b ZaRZb# b +  ZbA Za, (18.25)
где Z, (i— A,  В)  — зар яд  обмениваю щ егося иона i-ro  компонента.

В действительности этот процесс является сложным, много
стадийным процессом, протекающим в гетерогенной системе 
твердое тело — жидкость.

Ионообменный процесс состоит последовательно из следую
щих стадий: диффузия сорбируемого иона через пограничный 
слой поверхности ионита; диффузия иона внутри ионита; хи
мическая реакция обмена ионов в частице ионита; диффузия 
десорбированного иона в ионите; диффузия десорбированного 
иона через пограничный слой жидкости в ядро жидкой фазы.

Представленная схема позволяет выделить лимитирующую 
стадию ионообменного процесса и значительно упростить его 
математическое описание.

В общем случае кинетика ионного обмена описывается сле
дующей системой уравнений:

^  =  div [ Ч ‘ + S )  ( ^ a d  С- + - ^ - g r a d c p ) ] ; (18.26)

div(grad<p)=—4лрэл/еэл, (18.27)
где С, — текущ ая концентрация i-ro  компонента в данной ф азе  в ш кале мо- 
лярностей; т — время; k,  — коэффициент диффузии (массопроводности) компо
нента в данной ф азе; у,-— коэффициент активности; Z, — за р я д  обмениваю -
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щ егося иона; F — постоянная Ф арадея; ср — электростатический потенциал; 
— плотность электрических зарядов; ем — диэлектрическая постоянная среды.

Д ля оценки самой медленной из перечисленных выше стадий 
процесса используют величину критерия Био (Bi= f i r 0/ D ) ,  в 
котором р — коэффициент массоотдачи в жидкой фазе; г0 — 
радиус частиц ионита; D (или к) — коэффициент диффузии 
(массопроводности) в твердой фазе, по величинам которых 
можно судить о преимущественном влиянии той или иной 
стадии процесса на его общую скорость.

Так, при B i^ 0 , l  скорость процесса лимитируется внешней 
диффузией, т. е. мал р и велик k ; при B i^ 3 0  определяющей 
стадией процесса является внутренняя диффузия (велик р и 
мал k) .  При промежуточных значениях Bi процесс носит 
смешанно-диффузионный характер.

Д ля расчета коэффициента массоотдачи можно рекомендо
вать уравнение

р =  1,85— )  o.33Re,-o.66P r -o,66) (18.28)

справедливое при 10< R e< 100 .
В этом уравнении и — скорость жидкой фазы; Re' =

=  (]И^Г — модифицированный критерий Рейнольдса; d o — диа
метр зерна ионита; рж — плотность жидкой фазы; е — пороз- 
ность; (д, — динамическая вязкость; Рг — критерий Прандтля.

Расчет ионообменных аппаратов производится на основе 
теории массообменных процессов (см. главу 13). При расчете 
ионообменных аппаратов используются понятия «теоретическая 
ступень изменения концентраций» и «число единиц переноса».

Задача расчета заключается в определении высоты аппарата 
и его диаметра.

Высота аппарата определяется на основании расчета высоты 
эквивалентной теоретической тарелки (ВЭТТ) или высоты едини
цы переноса (ВЕП). Влияние основных параметров процесса 
описывается, как правило, с помощью критериальных уравне
ний, включающих усредненные во времени коэффициент мас
соотдачи и движущую силу процесса. Для расчета необхо
димо также знать вид равновесной и рабочей линий процесса.

Наибольшее распространение в промышленности получили 
и о н о о б м е н н ы е  а п п а р а т ы  п е р и о д и ч е с к о г о  
д е й с т в и я  с неподвижным слоем ионита. На рис. 18.14 по
казан цилиндрический аппарат, внутри которого на опорной 
решетке расположен стационарный слой мелкозернистого ионита. 
Д ля  равномерного распределения раствора, воды и регенери
рующего раствора по поперечному слою ионита в аппарате 
имеются распределительные устройства.
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Работа ионообменников, как и адсорбе
ров, складывается из нескольких стадий: 
собственно ионообмена, промывки слоя ио
нита от механических примесей, регенерации 
ионита специальным раствором и промывки 
от регенерирующего раствора. На стадии 
ионообмена ; исходный раствор подается 
сверху через распределительное устройство 
и удаляется из аппарата снизу. Промывка 
ионита производится подготовленной водой 
противотоком. Вода подается под давлением 
снизу через распределительное устройство, а 
удаляется сверху. Регенерирующий раствор 
поступает в аппарат через распределитель
ное устройство 3 и выводится через устрой
ство 6. Для регенерации ионитов использу
ются растворы солей, кислот и щелочей.

После регенерации ионитов они промы
ваются от регенерирующего раствора обес
соленной водой. После промывки цикл рабо
ты повторяется.

Технологическая схема установки для 
очистки сахарных сиропов (рис. 18.15) со
стоит из двух вертикальных ионообменных 
аппаратов, установленных последовательно, 
в которые загружен анионит марки АВ-16Г.
Высота слоя анионита составляет 2,5 м.

Работа ионообменных аппаратов состоит из последовательных 
операций: фильтрование сиропа сверху вниз через слой ионита 
(рабочий цикл); вытеснение сиропа из слоя ионита конденсатом 
но окончании цикла фильтрования (высолаживание); интен
сивная промывка (взрыхление) ионита в аппарате потоком воды 
снизу вверх; регенерация ионита путем прохождения через ионит 
сверху вниз регенерирующих растворов (NaOH, NH4OH); про
мывка ионита водой сверху вниз с целью вытеснения остатков 
регенерирующих растворов.

Общий расход ионитов для обесцвечивания рафинадных и 
продуктовых сиропов составляет 0, 015%  к массе рафинада.

И о н о о б м е н н ы е  у с т а н о в к и  н е п р е р ы в н о г о  
д е й с т в и я  представляют собой ряд ионообменных колонн, 
работающих последовательно. Работа колонн организована т а 
ким образом, что ионообменная очистка раствора происходит 
непрерывно в периодически работающих колоннах. Если в одной 
колонне происходит ионообменная очистка, то в других — про
мывка и регенерация ионитов. Непрерывная работа установки

Рис. 18.14. Ионообмен- 
ник со стационарны м 
слоем ионита:
/ — корпус; 2, 3, 6 — 
расп ред е ли тель н ы е  у с т 
рой ства ;  4 — слой иони 
т а ;  5 — о п о р н а я  реш етка
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достигается программным пере
ключением колонн с одной стадии 
на другую.

Работа ионообменных устано
вок может быть интенсифициро
вана применением движущегося 
или псевдоожиженного слоя ио
нита, что способствует увеличе
нию активной поверхности иони
та и, следовательно, скорости 
процесса. Непрерывные ионооб
менные процессы проводятся в 
тарельчатых аппаратах типа изо
браженного на рис. 18.9. В таких 
ионообменниках исходный раст
вор движется снизу вверх со ско
ростью, превышающей скорость 
начала псевдоожижения. Псевдо- 
ожиженный ионит перетекает по 
переливным патрубкам с выше- 
на нижележащие тарелки и с по
следней тарелки направляется на 
промывку и регенерацию в другие 
аппараты.

Вопросы для самопроверки
1. В чем сущность процесса адсорб

ции?
2. Какими механизмами взаимодейст

вия между молекулами адсорбтива и ад 
сорбента сопровождается адсорбция?

3. Какие адсорбенты применяются в 
пищевой промышленности? Каковы обла
сти их применения?

4. Какими свойствами должны обла
дать  адсорбенты?

5. От каких факторов зависит равно
весие при адсорбции?

6. Какими величинами определяется время защ итного действия?
7. К ак определяется и от чего зависит высота слоя адсорбента?
8. К акой парам етр служ ит для разграничения внешне- и внутридиффузион- 

ной областей адсорбции?
9. Какие конструкции адсорберов применяются для очистки газовых выб

росов?
10. К акие конструкции адсорберов применяются для очистки растворов в 

пищевой промышленности?
11. К акие схемы адсорбционных установок применяются для очистки раство

ров и газовы х выбросов?
12. В чем заклю чается расчет адсорберов периодического и непрерывного 

действия?
13. В чем принципиальная разница механизма ионного обмена и адсорбции?

Рис. 18.15. Ионообменный аппарат 
для  очистки сахарных сиропов: 
/ — корпус; 2 — туннельный колпачок; 
3 — труба для отвода промывной жид
кости; 4 — труба для подачи регенери 
рую щ их растворов; 5 — радиальная 
труба; 6 — люк
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Определить высоту слоя активного угля и диам етр адсорбера для поглощ е
ния паров бензина из паровоздуш ной смеси, если расход смеси равен 3000 м3/ч , 
начальная концентрация бензина у„ =  0,02 к г /м 3, скорость паровоздуш ной смеси, 
отнесенной к полному сечению адсорбера, vo =  0,2 м /с . Д инам ическая емкость 
угля по бензину х к =  0,08 кг/кг, начальная концентрация х„ =  0,006 к г /к г , 
насы пная плотность угля р н=  600 к г /м 3. П родолж ительность адсорбции 1,5 ч.

Количество адсорбента для адсорбции бензина 1,5 ч

Ун 1,5-0,02

Задача 18.1

G т -
- Хн

Д иаметр адсорбера О =  ■

3000

3000
0,08 — 0,006

1216 кг.

3600-0,785-0,2 

Высота слоя адсорбента Н =

=  2,3 м.

600 -0,785- 2,32
0,487 м.

Задача 18.2

Определить коэффициент массоотдачи и продолж ительность адсорбции смеси 
паров этилового спирта (7 0 % )  и диэтилового эф ира (3 0 % )  слоем активного 
угля высотой Н =  1,2 м, если начальная концентрация смеси =  0,07 к г /м 3, 
средняя концентрация смеси на выходе из слоя угля { /„ =  0,0001 к г /м 3. С корость 
парогазовой смеси Vo =  0,25 м /с , диаметр частиц угля d 4=  0,005 м, насы пная 
плотность (>н =  600 к г /м 3. Процесс проводится при атмосферном давлении при 
20 °С.

Коэффициент массоотдачи определим по формуле

, с Dv°obi 
Р» =  1 v 0,54d U 6  .

где D — коэффициент диффузии адсорбтива в газе  при температуре процесса, 
м2/с ; v — кинематический коэффициент вязкости парогазовой смеси, м2/с .

Коэффициент диффузии эфира в воздухе при 0 °С Па — 0 ,07 7 8 -1 0 " 4 м2/с .
Коэффициент диффузии этилового спир

та в воздухе при 0°С  Do =  0 ,1 0 1 9 -Ю ~4 м2/с .
Д ля расчета принимаем меньший коэф 

фициент диффузии и пересчитываем его на 
температуру 20°С : D =  Da(Po/Р)(Т/Та)3' 2 =
=  0,0778-10 •'(293/273)3/2 =  0 ,0 8 6 6 -1 0 "4 м2/с .

Кинематический коэффициент вязкости 
по воздуху v =  0 ,1 5 -10~4 м2/с .

Коэффициент массоотдачи

Р,=  1.6 0,0866-10-4 • 0 ,250'54 
(0,15- 1 0 -<)"г>‘‘0 ,0 0 5 '4в =  6,05 с-

По изотерме адсорбции (рис. 18.16) оп
ределяется начальная равновесная концент
рация парогазовой смеси в адсорбенте.

Давление, соответствующее у„=0,07 кг/м 3, 
определим по уравнению

Ро =  у Я Т  ■- 0,07 - Щ -  293 ■ 
00,0

760 
10 330

19,44 мм рт. ст.,

р, мм рт. ст.
Рис. 18.16. И зотерма адсорбции 
смеси этиловый спирт (70 % )  — 
диэтиловый эфир (3 0 % )  при 
20 °С
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где 65,6 — м олекулярная масса смеси (Л1СМ =  0 ,3 -46  +  0,7-74 =  65,6). Тогда 
*и.Р =  ЮО к г /м 3.

Д л я  определения продолжительности абсорбции при x„.p =  100 к г /м 3 исполь
зуется формула

_ Л  =  100 Г 1 2 - g ^ - X  
/  0 ,25-0 ,07  L 6,05 А

Х(  |П 0,0001 *) =  5548 с-

X
~vy

н - 4 - (
’Ун L Р« \ In У Н

Задача 18.3

Определить скорость движ ения и высоту слоя активного угля в адсорбере 
непрерывного действия диаметром D  =  0,3 м, если через адсорбер проходит 
V =  120 м3/ч  парогазовой смеси. Активный уголь поступает в абсорбер с кон
центрацией адсорбируемого компонента в выходящем из адсорбера адсорбенте 
jck =  25 к г /м 3. Концентрации адсорбируемого компонента в парогазовой смеси 
составляю т = 0 ,1  к г /м 3, </к =  0,005 к г /м 3. Коэффициент массоотдачи принять 
из предыдущей зад ачи  р^ =  6,05 с- 1 .

И зотерма адсорбции приведена на рис. 18.17.
Скорость движ ения активного угля определяется по формуле (18.7): и =  

=  1 / К  — y uvo/x„.p, где л:„р— равновесная с концентрацией у„ сорбционная 
емкость адсорбента, р авн ая  х лг — 35 к г /м 3 (определяется по изотерме адсорб
ции).

Л инейная скорость парогазовой смеси

Vo ■■
120

3600-0 ,7850*

П одставив найденные значения, 
=  0 ,1 -0 ,4 7 /3 5 =  0,00134 м /с.

/, кг/м3

Рис. 18.17. О пределение числа сту
пеней изменения концентрации

3600-0,785- 0,3* 0,47 

определим скорость движ ения угля и  =

Д л я  определения высоты слоя адсор
бента построим рабочую линию адсорбции 
А В  на рис. 18.17 с координатами точек А 
у „ =  0,1 к г /м 3, х к =  25 к г /м 3 и В у к=  0,005, 
х к =  3 к г /м 3.

Строим ступени изменения концентра
ции между рабочей и равновесной линия
ми. Получим четыре ступени.

Д л я  каж дой ступени определяем число 
единиц переноса пi по упрощенной формуле 
п , =  2 ( у  „ — У *) /  ( У н — У к . р ) :  

п , =  2(0,1 — 0,055)/(0,1 — 0,025) =  1,198; 
/12 =  2(0,055 — 0,025)/(0,055 — 0,01) =  1,33; 

п 3 =  2(0,025 — 0,01)/(0,025 — 0,05) =  1,5; 
я 4 =  2(0,01 — 0,005)/(0,01 — 0,003) =  1,42.

Высоту слоя активного угля находим 
по модифицированному уравнению массо
передачи

0,47
6,05 X

Х ( 1 ,1 9 8 + 1 ,3 3 + 1 ,5 + 1 ,4 2 )=  
=  0 ,0776-5 ,448= 0,423 м.
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Г л а в а  19. СУШ КА

19.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

В производстве многих пищевых продуктов сушка, как прави
ло, является обязательной операцией и представляет достаточно 
энергоемкую технологическую стадию процесса. От аппаратурно- 
технологического оформления и режима сушки зависит в боль
шой степени качество продукта.

Сушке может предшествовать удаление влаги из материалов 
другими методами, например отжимом на прессах, центрифугиро
ванием. Однако механическим способом может быть удалена 
только часть свободной влаги.

Сушкой называется процесс удаления влаги из твердых в л а ж 
ных, пастообразных или жидких материалов (суспензий) путем 
ее испарения и отвода образовавшихся паров.

Сушка является сложным тепломассообменным процессом. 
Скорость сушки во многих случаях определяется скоростью вну- 
тридиффузионного переноса влаги в твердом теле.

Сушке подвергаются пищевые материалы, находящиеся в 
различном агрегатном состоянии, а именно: гранулированные, 
формованные и зернистые материалы; пастообразные; растворы 
и суспензии.

Выбор метода сушки и типа сушилки осуществляется на 
основе комплексного анализа свойств пищевых материалов как 
объектов сушки.

Наиболее важными отличительными свойствами пищевых 
материалов, которые следует учитывать при выборе метода суш
ки, являются низкая термостойкость, склонность к окислению и 
деструкции; склонность к короблению и потере товарного вида; 
неоднородность материала по начальному содержанию воды; 
наличие активных биохимических и химически активных веществ 
и ряд других особенностей.

Основными путями интенсификации процессов сушки и повы
шения экономичности работы сушилок являются:

проведение процессов в условиях эффективной гидродинами
ческой обстановки, что позволяет значительно увеличить коэффи
циенты тепломассоотдачи;

применение комбинированных способов подвода теплоты, что 
позволяет наиболее рационально нагревать материал до темпе
ратуры сушки;

создание комбинированных сушильных агрегатов, например 
первая ступень сушки — в разбавленном псевдоожиженном слое, 
вторая — сушка в псевдоожижающем слое; распылительная 
сушка в сочетании с сушкой в псевдоожиженном слое и др.;

создание сушильных агрегатов с замкнутым циклом теплоно
сителя.
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По способу подвода теплоты к высушиваемому материалу 
применяются следующие методы сушки:

конвективная, или воздушная, сушка — подвод теплоты осу
ществляется при непосредственном контакте сушильного агента 
с высушиваемым материалом;

контактная сушка — путем передачи теплоты от теплоносите
ля (например, насыщенного водяного пара) к материалу через 
разделяющую их стенку;

радиационная сушка — путем передачи теплоты инфракрас
ными излучателями;

диэлектрическая сушка (СВЧ-сушка) — путем нагревания 
материала в поле токов высокой частоты;

сублимационная сушка — сушка в глубоком вакууме в замо
роженном состоянии.

Требования, предъявляемые к выбору рационального метода 
сушки и типа сушилки, заключаются в достижении наивыгодней
ших технико-экономических показателей работы сушилки при 
получении продукта с заданными свойствами, обеспечении на
дежности работы, снижении или исключении газовых выбросов 
в атмосферу.

Выбор метода сушки и типа сушилки для конкретного мате
риала производится на основании анализа материала как объек
та сушки. Для этого исследуются структура высушиваемого ма
териала, тепловые и сорбционно-десорбционные характеристики, 
на основании которых определяются формы связи влаги с мате
риалом, а также адгезионно-когезионные свойства материала.

19.2. СТАТИКА СУШ КИ

- Каждый твердый влажный материал способен поглощать 
влагу из окружающей среды или отдавать ее окружающей среде. 
Окружающая влажный материал среда может содержать либо 
только водяной пар, либо смесь водяного пара с газами. Обозна
чим парциальное давление водяного пара в смеси с воздухом 
через рп. Влаге, содержащейся во влажном материале, соответ
ствует определенное давление водяного пара рм, называемое 
давлением водяного пара во влажном материале.

При контакте материала с влажным воздухом возможны три 
состояния системы:

1) давление водяного пара во влажном высушиваемом мате
риале рш больше, чем его парциальное давление в окружающем 
материал воздухе или газе, т. е. рм> р п. В этом случае происхо
дит процесс десорбции влаги из материала в окружающую среду, 
т. е. процесс сушки. Давление водяного пара в высушиваемом 
материале р„ зависит от влажности материала, температуры и 
характера связи влаги с материалом;
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2) парциальное давление пара в окружающей среде больше, 
чем его давление во влажном материале, т. е. рп> р к. В этом 
случае происходит сорбция влаги материалом, т .е .  процесс 
увлажнения материала;

3) давления водяного пара во влажном материале и в окру
жающей среде равны, т. е. р» =  р„. В этом случае наступает ди
намическое равновесие. Влажность материала, при которой на
ступает динамическое равновесие, называется р а в н о в е с н о й  
в л а ж н о с т ь ю  WP. Равновесная влажность зависит от пар
циального давления водяного пара р„ или пропорциональной ему 
относительной влажности воздуха <р. Зависимость равновесной 
влажности от ср при t =  const называется и з о т е р м о й  с о р б 
ц и и  и устанавливается экспериментальным путем.

Состояние динамического равновесия является предельным 
в процессах сушки и увлажнения. При сушке давление пара у 
поверхности материала, уменьшаясь, стремится к равновесному. 
При увлажнении, наоборот, давление паров у поверхности, уве
личиваясь, стремится к равновесию.

Различают свободную и связанную влагу в материале.
Под свободной влагой понимают влагу, скорость испарения 

которой из материала равна скорости испарения воды со свобод
ной поверхности (рм =  р„). Скорость испарения связанной влаги 
из материала всегда меньше скорости испарения воды со свобод
ной поверхности. При этом рк < р к, где рн — давление насыщен
ного водяного пара.

Для характеристики содержании влаги в материале исполь
зуются понятия: влажность материала W , выраженная в процен
тах, и влагосодержание х, которое представляет содержание 
влаги в килограммах на 1 кг материала.

Влажность материала может быть рассчитана по отношению 
к его общему количеству или по отношению к количеству находя
щегося в нем абсолютно сухого вещества.

19.3. Ф О РМ Ы  СВЯЗИ ВЛАГИ С М АТЕРИАЛО М

Связанная влага по классификации акад. П. А. Ребиндера, в 
основу которой положена энергия связи, может существовать в 
следующих формах:

химически связанная влага, образующаяся в результате хи
мической реакции;

физико-химически связанная влага, образующаяся при ад 
сорбции молекул газа через полунепроницаемую оболочку;

физико-механически связанная влага, возникающая при по
глощении паров микрокапиллярами ( г < 1 0 ~ 7), макрокапилляра
ми ( г > 1 0 -7 ), а также при образовании геля.

Наиболее легко удаляется поверхностная влага и наиболее 
трудно — химически связанная влага.
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Химически связанная влага представляет собой воду гидро
окиси, вошедшую в результате реакции гидратации в состав гид
роокисей и соединений типа кристаллогидратов. Эту влагу можно 
удалить в результате прокаливания.

Формы физико-химической связи разнообразны.
Адсорбционно связанная влага удерживается у поверхности 

раздела коллоидных частиц с окружающей средой. Обладая 
большой площадью поверхности, коллоидные структуры имеют 
большую адсорбционную способность. Адсорбционная влага 
удерживается молекулярным силовым полем. Адсорбция влаги 
сопровождается выделением теплоты, которая называется тепло
той гидратации.

Осмотически связанная влага, или влага набухания, находит
ся внутри скелета материала и удерживается осмотическими 
силами.

Капиллярно-связанная влага находится внутри макро- и мик
рокапилляров. Эта влага механически связана с материалом 
и относительно легко удаляется. Давление пара над поверх
ностью материала тем меньше, чем прочнее связь между водой и 
материалом. Наиболее прочна эта связь у гигроскопичных ве
ществ.

Д ля  характеристики различных видов связи влаги с материа
лом используются изотермы сорбции — десорбции.

Н а рис. 19.1 приведены изотермы сорбции и десорбции крах
мала W  =  f ( p„-10). Кривая десорбции (изотерма десорбции) по
лучена при удалении влаги из влажного крахмала, т. е. при его 
сушке. Кривая сорбции получена при увлажнении крахмала и 
называется изотермой сорбции. Фигура, образованная кривыми 
сорбции и десорбции, называется п е т л е й  г и с т е р е з и с а .  
Явление гистерезиса указывает, что для достижения одной и той 
же равновесной влажности величина ср при сорбции влаги мате
риалом должна быть выше, чем при сушке, что может объяснять
ся наличием воздуха в капиллярах высушиваемого материала.

Сорбционно-десорбционные характеристики пищевых мате
риалов позволяют выбрать наиболее 
благоприятные условия их хранения, 
а именно: относительную влажность 
воздуха и его температуру.

Значение сорбционно-десорбци- 
онных и массопроводных свойств 
упаковочных материалов позволяет 
для каждого пищевого продукта по
добрать соответствующий упаковоч
ный материал, обеспечивающий не
обходимый срок хранения продукта. 

Анализ изотермы сорбции позво
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Рис. 19.2. Изотерма 
сухарем

сорбции влаги хлебным

ляет установить формы 
связи влаги с материа
лом. На рис. 19.2 пред
ставлена изотерма сор
бции влаги хлебным 
сухарем. Пусть началь
ная влажность WH, ко
нечная — №к=  Wр (рав
новесной). Область из
менения влажности су
харя от WH д о  Wk назы
вается областью сушки.
В этой области из ма
териала удаляется так 
называемая удаляемая 
влага. Область от ги
гроскопической влаж
ности Гг до Wk назы
вается областью десор
бции. Выше кривой 
равновесной влажности находится область сорбции, т. е. увлаж
нения материала. Гигроскопическая влажность разграничивает 
влажное состояние материала (материал содержит свободную 
влагу) и гигроскопическое состояние материала (материал со
держит только связанную влагу).

Проанализируем изотерму с учетом процесса удаления влаги 
из материала в интервале изменения ф от 0 до 1. На участке изо
термы ОА кривая имеет выпуклость к оси абсцисс. Это характер
но для мономолекулярной абсорбции. Для удаления влаги моно- 
молекулярной адсорбции должно быть затрачено значительное 
количество теплоты, чтобы разорвать связь влаги с материалом. 
В интервале <р от 0,1 до 0,9 изотерма на участке А В  обращена 
выпуклостью к оси ординат, что характерно для полимолекуляр- 
ной адсорбции. Для удаления этой влаги затрачивается меньшее 
количество теплоты, чем для удаления влаги мономолекулярной 
адсорбции.

Участок изотермы ВС  (<р от 0,9 до 1,0) соответствует в основ
ном влаге, содержащейся в микрокапиллярах ( г < 1 0 -5 см). 
Механически связанная свободная влага может быть удалена из 
материала механическим путем.

За счет связывания воды с материалом снижается давление 
паров воды над его поверхностью, поэтому свободная энергия 
соответственно уменьшается.

Уменьшение свободной энергии при постоянной температуре, 
или энергии связи, выраженной работой, которую надо затратить 
для отрыва 1 моля воды от материала, можно определить по 
уравнению, предложенному П. А. Ребиндером:



Рис. 19.3. Совмещ енный график для  определения энергии связи влаги в различ
ных продуктах:
/ — сем ен а  подсолнечника  ( /  =  2 0 ° С ) ;  2 — зерно пшеницы (t — 5 0 ° С ) ;  3 — кукуруза 
( /  =  3 0 ° С ) ;  4 — зерн о  ржи (/ =  0 ° С ) ;  5 — рис шелушеный (/ =  2 0 ° С ) ;  6 — мука 
(* =  2 4 ° С ) ;  7 — к р а х м а л  кукурузны й (/ =  2 0 ° С ) ;  8 — макаронн ы е  и зделия  (/ =  2 0 ° С )

Е =  R T \ n ^  =  - Я Л п ф ,  (19.1)
Р м

где р н — давление насыщ енного водяного пара; /?м— парциальное давление рав
новесного пара  воды над материалом с влагосодержанием х; ср — относительная 
влаж ность воздуха.

Чем прочнее связана влага с материалом, тем меньше вели
чина рм. При удалении свободной воды, когда ры =  р„, из урав
нения (19.1) получим Е =  RT\ n  1 =  0.

При сушке материала энергия связи постепенно увеличивает
ся, так как с уменьшением влажности материала увеличивается 
доля адсорбционно связанной влаги.

На рис. 19.3 показаны кривые равновесной влажности для 
ряда пищевых продуктов, а также зависимости энергии связи по 
данным, приведенным А. С. Гинзбургом, от ф при различных тем
пературах. Пользуясь этими графиками, можно определить энер
гию связи и работу, необходимую для удаления связанной влаги.

Общий расход теплоты при сушке
Q =  Qhch +  Qc.b, (19.2)

где Q„cn— теплота, расходуем ая на испарение свободной влаги; QCB — теплота, 
расходуем ая на удаление связанной влаги.
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19.4. КИНЕТИКА СУШКИ

Сушка, как было указано выше, является сложным тепломас
сообменным процессом. Влага из влажного материала к поверх
ности раздела фаз перемещается за счет массопроводности, а от 
поверхности раздела фаз в ядро газового потока — за счет кон
вективной диффузии.

Диффузия влаги в материале происходит не только вслед
ствие градиента влагосодержания материала, но и под действием 
температурного градиента.

Аналитическое описание диффузии влаги в материале пред
ставляет достаточно сложную задачу. Процесс сушки протекает 
со скоростью, зависящей от формы связи влаги с материалом и 
механизма диффузии влаги в материале. Кинетика сушки харак
теризуется изменением во времени средней влажности материала 
или влагосодержания.

Для определения скорости сушки опытным путем получают 
кривую сушки, а затем, дифференцируя ее, — кривую скорости 
сушки.

Зависимость между средней влажностью материала и време
нем сушки изображается кривой сушки (рис. 19.4). На этом же 
рисунке приведена зависимость температуры материала от его 
влажности. Типичная кривая сушки состоит из нескольких участ
ков, соответствующих различным периодам сушки. После перио
да прогрева материала до температуры сушки (участок А В )  
наступает период постоянной скорости сушки (I период). В этот 
период температура материала принимает значение, равное тем
пературе мокрого термометра tM (отрезок В С  на температурной 
кривой). В период постоянной скорости сушки теплота, подводи
мая к материалу, расходуется на испарение свободной влаги. 
Период постоянной скорости сушки изображается прямой линией 
с постоянным тангенсом угла наклона (отрезок В С ) .  Этот период 
продолжается до достижения первой критической влажности 
U V  Начиная с W'kr наступает период падающей скорости. В этом 
периоде снижение влажности материала выражается кривой СЕ.

Рис. 19.4. Кривая сушки Рис. 19.5. К ривы е скорости сушки
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В период падающей скорости удаляется связанная влага и тем
пература материала повышается по кривой CiE\ .  В конце сушки 
влажность материала асимптотически приближается к равновес
ной влажности Wp. При достижении равновесной влажности 
прекращается удаление влаги из материала. В этот момент тем
пература материала достигает значения, равного температуре 
окружающего материал теплоносителя (точка Е i). Однако для 
достижения равновесной влажности требуется значительное 
время.

Скорость сушки представляет собой изменение влажности 
(влагосодержание) в единицу времени: d W / d x  (в % /ч ) ,  или 
d x / d x  (в с- 1 ).

Скорость сушки для данной влажности (влагосодержания) 
материала выражается тангенсом угла наклона касательной, про
веденной к точке кривой сушки, определяющей влажность или 
влагосодержание материала.

По данным о скорости сушки строится кривая скорости сушки 
(рис. 19.5). Горизонтальный отрезок В С  определяет скорость в 
первом периоде сушки, а отрезок СЕ  — во втором периоде сушки.

В первом периоде сушки удаляется свободная влага, и ско
рость сушки определяется сопротивлением массопереносу во 
внешнедиффузионной области, т. е. значением конвективного 
коэффициента массоотдачи. В точке С, соответствующей первой 
критической влажности №Кр, влажность на поверхности материа
ла становится равной гигроскопической. Со значения WK]> начи
нается удаление из материала связанной влаги, и скорость про
цесса сушки снижается.

Следует отметить, что вид кривых скорости сушки во втором 
периоде может значительно отличаться от приведенного на

рис. 19.5. Второй период сушки в за 
висимости от форм связи влаги с 
материалом может сам складывать
ся из нескольких периодов. Кривая / 
(рис. 19.6) типична для капиллярно
пористых тел (например, сухарей), 
для которых верхний участок опре-' 
деляет скорость удаления капилляр
ной влаги, а нижний, начиная с 
влажности, равной №Кр2, — адсорб
ционной. Линии 2 и 3 соответствуют 
скоростям сушки большей и мень
шей, чем те, которые подчиняются 
прямолинейному закону. Первая име
ет место при сушке, например, тка
ней и других тонколистовых матери
алов или когда материал растрески-

Рис. 19.6. Типичные кривые ско
рости сушки для  капиллярно- 
пористых тел
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вается во время сушки, вторая — при сушке, например, керами
ческих материалов или когда на поверхности материала образу
ется корка, препятствующая диффузии влаги к поверхности раз
дела фаз.

Скорость сушки определяет один из важнейших технологи
ческих параметров сушки — ее интенсивность. Интенсивность 
испарения влаги из материала [в к г / (м 2-с)] определяется коли
чеством удаляемой влаги в единицу времени с единицы поверх
ности высушиваемого материала: / =  W/(Ft).

Схема диффузии влаги из твердого влажного материала изоб
ражена на рис. 13.5. Влага внутри твердого влажного материала 
перемещается к поверхности за счет массопроводности (см. «Мас- 
сопередача с твердой фазой»). От поверхности раздела фаз в 
ядро газового потока влага передается за счет конвективной 
диффузии.

Перемещение вещества в капиллярно-пористых материалах 
может осуществляться одновременно под действием градиентов 
концентраций и температур. Последнее обстоятельство вызывает 
явление термодиффузии, которое особенно сильно проявляется 
при жестких режимах сушки, когда появляются значительные 
градиенты температур в материале.

При р =  const массовый поток

где k — коэффициент массопроводности, м2/ч ; рх> — плотность абсолю тно сухого 
м атериала, кг /м 3; X  — влагосодерж ание м атериала, кг на 1 кг абсолю тно сухого 
материала; I — нормаль к изоконцентрационной поверхности; 6 — коэф ф ициент 
термовлагопроводности, град- 1 ; t — тем пература, град.

Первый член уравнения (19.3) характеризует перенос вещест
ва под действием градиента концентраций, второй — под дей
ствием градиента температур.

Кинетические коэффициенты k и б в этом уравнении являются 
функциями температуры и влажности тела. 'Поэтому перенос 
влаги во влажном теле следует рассматривать совместно с рас
пространением теплоты в материале, которое описывается зако
ном теплопроводности Фурье

На основании приведенных уравнений массотеплопроводности 
А. В. Лыковым получена система дифференциальных уравнений 
тепломассопереноса (при р  =  const) в капиллярно-пористом 
теле:

(19.3)

(19.5)
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где е =  d X q / d X  — критерий ф азового превращ ения — отношение локального 
бесконечно малого изменения влагосодерж ания за  счет фазового превращ ения 
(испарения или конденсации) к общему локальному изменению влагосодерж а
ния; г — теплота испарения, к Д ж /кг .

Коэффициенты X, с, в, г в этом уравнении являются перемен
ными величинами, зависящими от влажности и температуры 
тела.

Первое уравнение системы описывает скорость изменения 
влагосодержания в твердом теле под действием градиентов 
влажности и температур.

Второе уравнение характеризует скорость изменения темпера
турного поля за счет теплопроводности и внутреннего испарения.

При конвективной сушке термодиффузионный поток, направ
ленный против основного направления диффузии вещества, сни
жает скорость массопроводности.

При радиационно-конвективной сушке термодиффузионный 
поток влаги преобладает над концентрационной диффузией. Под 
влиянием термического градиента V t, который развивается 
быстрее, чем концентрационный V X,  влага стремится пере
меститься внутрь тела. Потоки массы влаги и теплоты совпадают 
по направлению. В то же время происходит испарение жидкости на 
поверхности тела, что приводит к увеличению градиента влагосо
держания в теле. Когда VA">6> V/, направление потока влаги 
изменяется и влага перемещается из внутренних слоев к поверх
ности тела. В этом случае термодиффузия препятствует диффу
зии вещества. Рассмотренный механизм процесса приводит к 
практическим выводам, а именно: высушиваемый материал дол
жен периодически, а не постоянно находиться в зоне облучения. 
Такой процесс может быть осуществлен в облучаемом псевдо
ожиженном слое, в котором перемешивающиеся частицы только 
кратковременно находятся в зоне облучения, успевая нагреться. 
При этом происходит испарение влаги с поверхности частиц. 
Находясь вне зоны облучения, обдуваемые газом более низкой 
температуры, чем температура частиц в облучаемом слое, части
цы охлаждаются, принимая температуру ядра слоя. Температур
ный градиент меняет свое направление, совпадая с направлением 
градиента влагосодержания. В этот период термодиффузия спо
собствует перемещению влаги, интенсифицируя процесс.

Нахождение нестационарных концентрационных и темпера
турных полей в материале связано с решением системы диффе
ренциальных уравнений. Такой путь расчета процессов сушки, 
позволяющий определить время, необходимое для достижения 
заданных влажностей и, следовательно, размеров сушилки, 
является теоретически наиболее обоснованным.

Однако для решения этой системы дифференциальных урав
нений необходимо знать зависимости коэффициентов массотепло-
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переноса от влажности и температуры материала. Все вышеука
занные коэффициенты, кроме с и г ,  имеют сложные зависимости 
от X  и t .

А. Н. Плановским с сотрудниками была показана возмож
ность расчета процессов сушки на основании только коэффициен
та массопроводности k .

Если влияние термодиффузии на кинетику массопереноса 
учитывать экспериментальной зависимостью между средней по 
объему температурой тела и концентрацией вещества в капил
лярно-пористом теле, то первое уравнение из системы дифферен
циальных уравнений (19.5) может быть преобразовано так:

4 f =4r(k'ir)' <196>

в котором к* характеризует массопроводность и термодиффузию 
одновременно и является только функцией влажности материала.

Если в определенном интервале влажностей принять k  =  
=  const и б =  const, то уравнение (19.6) становится линейным:

дХ  ^ д 2Х  / щ  7 ^
- д Г = к ~ д Г -  ( 1 9 J )

Начальным условиям сушки соответствует равномерное рас
пределение влаги в твердом теле: X  =  Хн =  const при т =  0. 
Условия на границе формулируются из рассмотрения процесса 
в пограничном слое:

-fc ,pT. ( 4 9 «  =  M * n~-*), (19.8)

где k „ — средний по поверхности коэффициент массопроводности, соответствую 
щий текущему значению  влажности, м2/ч ; I — нормаль к поверхности тела; р , — 
коэффициент массоотдачи в паровой ф азе, к г / (mj • ч • к г /к г ) ; х„ —  в л аго со д ер ж а
ние насыщенного воздуха у поверхности, кг на 1 кг сухого воздуха; х  — вл аго 
содержание воздуха, кг на 1 кг сухого воздуха.

Анализ уравнений (19.6) и (19.7) позволяет получить крите
риальное уравнение

£  =  /(ВЦ, Foa), (19.9)
__ X _ X о ^

где £  = -------- ------- средняя относительная влаж ность м атериала; B ia = — —---------
Х н -- Хр. Я|,Ртв

k т
диффузионный критерий Био; FoM= —-р— — диффузионный критерий Ф урье; 

Хр — равновесное влагосодерж ание м атериала, кг на 1 кг сухого м атериала .

Для тел неправильной геометрической формы уравнение 
(19.9) должно быть дополнено параметрическими критериями 
Г,, Г2, ....

Для расчета кинетики сушки материалов с известными тепло
физическими свойствами и заданным в процессе обработки изме
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нением температуры процес
са А. Н. Плановским и 
С. П. Рудобаштой разрабо
таны методы расчета на ба
зе уравнения теплопроводно
сти. Однако аналогия, на
блюдаемая между уравнени
ем Фурье и массопроводно
сти, носит формальный ха
рактер. Различный характер 
линий Fo =  const (рис. 19.7) 
указывает на принципиаль
ное различие зависимости 

f(j,т коэффициентов температуро
проводности а  от t и массо
проводности k от X. Кривые 
Род =  const как раз и отра
жают зависимость k — f(X). 

Общим решением урав
нения (19.9) для тел правильной геометрической формы и неог
раниченного потока будет

Рис. 19.7. Линии Род =  сопэ1 и Fo =  const, 
характерны е для решения уравнения теп
лопроводности

Е  =  -г— ^  =  S  Л„ехр(—м-лРод),
Mi

(19.10)

где y4n =  /(B iA, р.„) — ф ункция тела, зависящ ая от формы тела, граничных и 
начальны х условий; — корни характеристического уравнения.

Располагая данными по массопроводности в капиллярно-по
ристых телах, можно из уравнения (19.10) определить продол
жительность сушки в г-м интервале изменения влажностей, где 
ki =  const:

т, =  2
In П  Bjj/E,

)_____
П »

ki Е v-h/Rf 
i=  i

(19.11)

где fijj и P/j — коэффициенты, зависящ ие от формы поверхности тела на / - м н а 
правлении и величины Bim в г-м интервале изменения влажности.

Общее время сушки в заданных пределах изменения влаж
ности определится как сумма времен процесса в каждом интер
вале изменения влажностей:

Тобщ =  2  т <°°> ( 1 9 . 1 2 )
i = 1

которое будет соответствовать продолжительности сушки только
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в периодическом и непрерывном аппарате идеального вытесне
ния (например, сушка в неподвижном, продуваемом газом слое, 
сушка в ленточной или камерной сушилке). Переход к расчету 
продолжительности сушки в сушилках со сложной гидродина
мической обстановкой связан с изучением всей совокупности 
гидродинамических характеристик процесса: гидродинамического 
режима, продольного и поперечного перемешивания, структуры 
потоков.

С учетом вышеперечисленного в уравнение (19.12) должен 
быть введен коэффициент использования движущей силы, или 
фактор масштабного перехода (см. главу 2).

На практике часто для определения продолжительности суш
ки пользуются экспериментальными кривыми кинетики и скорос
ти сушки либо приближенными кинетическими уравнениями.

По кинетическим уравнениям определяются основные разме
ры сушильных аппаратов. Основной величиной, определяющей 
размеры периодически действующих аппаратов, является про
должительность сушки, а непрерывнодействующих — требуемая 
площадь поверхности контакта фаз или время сушки материала.

В общем случае для периодических процессов общее время 
сушки

Т о б щ  = =  Х \  -|- Т 2 ,  (19.13)
где Т| — продолжительность сушки в первом периоде, ч; тг — продолж ительность 
сушки во втором периоде, ч.

Величина Т| определяется из основного уравнения массопере
дачи

' ' - - т * -  (1 9 ,4 )
где Лхср — средняя движ ущ ая сила процесса.

Ахср =  9^ Ял ~ м К ’ ( 19Л5)2,31 gA x,,/Длгк

где А*н =  (*нас — *н) — начальная разность между влагосодерж анием  насы 
щенного воздуха в условиях сушки и рабочим влагосодерж анием , кг на 1 кг 
сухого воздуха; Лх, =  (*Нас — *к) — конечная разность меж ду влагосодерж ания- 
ми, кг на 1 кг сухого воздуха.

Как указывалось выше, точное определение средней движу
щей силы процесса представляет значительные трудности, осо
бенно при сушке в аппаратах со сложной гидродинамической 
обстановкой. Кинетический закон для первого периода сушки 
может быть выражен уравнениями массоотдачи, которые в дан
ном случае принимают вид

w =  (*„ас -  х) Т, (1 9 .1 6 )

или
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W =  PpF (p„ac — p)  T, (1 9 .1 7 )

где W  — количество испаренной жидкости, кг; F — площ адь поверхности кон
такта  ф аз, м2; Хнас — влагосодерж ание насыщенного воздуха при температуре 
поверхности м атериала, кг на 1 кг сухого воздуха; х — действительное влаго
содерж ание воздуха, кг на 1 кг сухого воздуха; — коэффициент массоотдачи, 
к г / (м2- ч • П а ) ; р„ас — давление водяного пара в насыщенном воздухе у поверх
ности м атериала, П а; р — парциальное давление водяного пара в воздухе, Па.

Для расчета коэффициента массоотдачи в первом периоде 
сушки может быть использовано приближенное уравнение 
(19.18), аналогичное уравнению (13.37):

Nu =  2 +  4 R enPr?'33Gu0 '33, (19.18)
где Gu =  (Tc — Т м) / Т с — критерий Гухмана, представляю щий отношение р аз
ности тем ператур среды и поверхности материала к температуре среды Тс. 
К оэф фициенты  Л и п  определяю тся значением критерия Рейнольдса:

Re А п

200— 25000 0,385 0,57
25000— 70000 0,102 0,73
70000— 315000 0,025 0,9

Параметры, входящие в критерии Nu, Re и Рг, определяются 
при средней температуре газовой среды.

Д ля расчета продолжительности процессов сушки во втором 
периоде применяется приближенный метод Шервуда — Лыкова, 
который, строго говоря, справедлив, когда кривая скорости суш
ки во втором периоде подчиняется уравнению прямой линии. Ки
нетический закон для второго периода имеет вид

- - ^ =  <19Л9) 

где К — коэф ф ициент скорости сушки, к г / (м 2 • ч • кг на 1 кг сухого м атериала); 
X  — влагосодерж ание м атериала в данный момент, кг на 1 кг сухого материала; 
Х р — равновесное влагосодерж ание м атериала, кг на 1 кг сухого материала.

Действительное изменение скорости сушки в пределах изме
нения влажности от Хкр до Х к в большинстве случаев не следует 
линейному закону. Расчет по уравнению (19.19) может давать 
погрешность до 40—60 %.

С учетом уравнения материального баланса
d W  =  G d X  =  K F ( X  — XP) d i ,  (19.20)

где G — масса высуш иваемого м атериала, кг,

после математических преобразований получим

2,31 g (19.21)Лк — Лр U

Из последнего уравнения определим продолжительность суш
ки во втором периоде
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Т2 =  - 5 ^ - 2 , 3 1 g (1 9 .2 2 )

Д ля непрерывного процесса сушки определяют суммарную 
площадь поверхности фазового контакта, необходимую для пер
вого и второго периода сушки:

где F | — площ адь контакта ф аз высуш иваемого м атериала и газа  в первом пе
риоде сушки, м2; F2 — площ адь контакта ф аз во втором периоде сушки, м2.

Величина F\ определяется из основного уравнения массопе
редачи, a F 2 — из уравнения (19.22).

19.5. МАТЕРИАЛЬНЫЙ И ТЕПЛОВОЙ БАЛАНСЫ  СУШ ИЛКИ

На рис. 19.8 изображена схема конвективной сушилки, сос
тоящей из устройства для транспортировки материала (ленточ
ный конвейер, вагонетки и т. д.), вентилятора и калориферов.

Обозначим количество влажного материала, поступающего 
на сушку, GH ( в кг/ч), количество высушенного материала GK 
(в кг/ч), начальную и конечную влажность материала 
(в мае. %) соответственно через W \ и W 2, а количество влаги, 
удаляемой при сушке, через W  (в кг/ч).

Тогда материальный баланс процесса можно представить р а 
венством

• G„ =  GK +  W,  или W =  G„ -  GK, (19.24)

для количества сухого вещества

F общ =  F\  +  F2, (19.23)

GH (100 — W x) =  G k(100— Wi) (19.25)

или '
100— IF i

H i n n  \vz

П  т  4 4к , 4  4 4

Рис. 19.8. Схема конвективной сушилки:
/  — корпус сушилки; 2 — м атери ал ;  3 — ленточный транспортер ;  
4 —  дополнительный ка л о р и ф ер ;  5 — основной ка л о р и ф ер ;  6 — венти
л ятор
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Сопоставление равенств (19.24) и (19.25) дает
W\ — W*

<19-26)

Обозначим количество абсолютно сухого воздуха или газа, 
поступающего на сушку, через L (в кг/ч), а влагосодержание 
(в кг влаги на 1 кг абсолютно сухого воздуха) до поступления 
в сушилку через х\ и на выходе из сушилки через х 2-

Материальный баланс влаги

W +  Lxi  =  Lx  2, (19.27)
откуда расход сухого воздуха

L = ----- ------- . (19.28)
Х2  —  Х \  '  '

Удельный расход воздуха (расход на 1 кг испаряемой при 
сушке влаги)

l = L / W  =  — 1— . (19-29)
'  Хч Х\

Тепловой баланс конвективной сушки составим по тому же 
рис. 19.8. На сушку поступает влажный материал в количестве 
Gc +  № (кг/ч), который расположен на конвейере массой GT 
(кг/ч). В сушилку подается L кг/ч абсолютно сухого воздуха. 
При подогреве воздуха в калорифере к нему подводится 
Q K к Д ж / ч  теплоты, а в сушильной камере дополнительно может 
быть подведено Qд кД ж /ч  теплоты.

Обозначим:
С с — количество высушенного м атериала, кг/ч;
сс — удельная теплоемкость высушенной части материала, к Д ж /(к г  ■ °С );
Ст— удельная теплоемкость транспортирую щ их устройств, к Д ж /(к г  • °С );
/н —тем пература до сушки, °С;
св — теплоемкость воды, к Д ж /(к г  • °С );
tK — тем пература м атериала после сушки, °С;

<т.н, <т.к—тем пература транспортирую щ их устройств при входе в сушильную ка
меру и на выходе из нее, °С;

io — удельная энтальпия воздуха на входе в сушильную камеру, к Д ж /к г  су
хого воздуха;

i\ — удельная энтальпия воздуха после нагревания в калорифере, к Д ж /к г  
сухого воздуха;

h  — удельная энтальпия воздуха на выходе из сушилки, к Д ж /к г  сухого 
воздуха;

Qn — потери теплоты в окруж аю щ ее пространство, кД ж /ч .
Тепловой баланс процесса можно представить уравнением

L io  - ) -  Q k  “ I-  Qa  “ I-  GcCctH - f -  WtuCa " I -  G t C t / t . h  =  L iz
-(- G c C c t v .  -(- GtCt/t.k "4" Qn. (19.30)

Из этого равенства можно определить расход теплоты на суш
ку

Q  =  Qk +  Qд =  L (/2 —  to) GcCc ( tK —  н̂)
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-f- G tCt ((t.k —  /т.н) — WcBtK -(- Qn. (19.31)

Отнесем все расходы теплоты на 1 кг испаряемой при сушке 
влаги. Для этого поделим все члены уравнения (19.31) на W.  
Обозначим удельные расходы:

Q / W  =  q ; QK/ W = q « ,  Q „ / W  =  <?д;

GcCc(t* — L ) / W = q » - ,  GrCr(tr.K — tr.H) / W = q r \  Q n / W  =  qn.

Тогда уравнение (19.31) перепишется так:
<7 =  <7к +  <7д =  / (t'2 — io) q« ~\~ q̂  Яп — Св(н. (19.32)

Из этого уравнения удельный расход теплоты во внешнем 
калорифере

<?к =  / (t-2 — io) "I" — <?д — Cettt, (19.33)

или
qK =  I ( i | — to).

Подставляя значение q* в уравнение (19.32), находим

t (t'i — to) -(- q& — I (t*2 — to) "h <7m -f- <7t -(- Q'n — cBtH, (19.34)
или

/((2 — t'i) =  qa~\~ Cetii — qм — q-! — qn- (19.35)
При qa — 0 имеем I (h — t'i) =  cBtн — q« — qr — qn. Обозначив 

правую часть уравнения (19.35) через

(<7д Ч- с»/и) — Ч- Ч~ Яп) =  (19.36)
получим

/ ( t 2 - t , )  =  A, (19.37)
или

i2 =  t, + Д / / .  (19.38)
С учетом уравнения (19.29)

(»2 —  * l ) / ( j f 2  —  * l )  =  А ;

для текущих значений

(i — i \ ) / ( x  — xi) — А. (19.39)
Последнее уравнение представляет собой уравнение прямой 

линии и называется у р а в н е н и е м  р а б о ч е й  л и н и и  
с у ш к и .

Таким образом, зависимость между энтальпией й влагосодер- 
жанием воздуха прямолинейна.

Для анализа процессов сушки введем понятие о теоретичес
кой сушилке. Теоретической сушилкой будем называть такую
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сушилку, в которой температура материала, поступающего на 
сушку, равна нулю, отсутствует нагрев материала и. транспорт
ных средств. Тогда согласно уравнению (19.36) А =  0. При 
этом 1 Ф  0 и из уравнения (19.38) для теоретической сушилки 
получим i\ =  i2. Таким образом, процесс изображается в диаг
рамме i — х  линией i =  const. В теоретической сушилке испа
рение влаги происходит только за счет охлаждения воздуха, 
причем количество теплоты, отдаваемое воздухом, возвращается 
в него вместе с влагой, испаряемой из материала.

В реальных сушилках энтальпия воздуха в сушильной камере 
в большинстве случаев не остается постоянной.

Если приход теплоты больше расхода (^д +  c j a >  qM +  
+  -f- qn), т. е. А >  0, то в соответствии с уравнением (19.38) 
/г >  г'ь В этом случае сушилка работает неэкономично, так как 
не вся теплота полезно расходуется. Если же Д <  0, то г2 <  гь 
В этом случае сушилка работает экономично.

В реальной сушилке может иметь место А =  0. Это соответ
ствует условию, когда приход теплоты в сушильную камеру равен 
его расходу, т. е. qд -(- с М  =  q« +  q̂  +  qn.

При контактной сушке теплота, необходимая для испарения 
влаги, передается высушенному материалу через стенку, разде
ляющую материал и теплоноситель. В качестве теплоносителя 
в контактной сушилке используется насыщенный водяной пар.

Теплота расходуется на нагрев материала до температуры 
сушки и на удаление влаги из материала: Q0em =  Q» +  Qc

Обозначим в дополнение к принятым обозначениям D  — 
расход греющего пара, кг/ч; i" — удельная энтальпия греющего 
пара, кД ж/кг; i' — удельная энтальпия конденсата, кДж/кг; 
/с.н — начальная температура сушки, °С; /с.к — конечная темпера
тура сушки, °С; U — удельная энтальпия водяных паров, кДж/кг.

Тогда расход теплоты на нагрев материала

Qh =  D H {i" — i') =  GcCc (tc.H — tn) И- WcB {tc.a — /н) ~f- Qn.
(19.40)

Расход теплоты на сушку

Qc =  Dc (i" — i') — GcCc ( tc.K — tc.u) W (is — Cb(c.h) -f- Qn.
(19.41)

Общий расход пара

Do6m =  Qoev/i i" -  i'). (19.42)
Для построения рабочей линии конвективной сушки на диа

грамме i —  х  задаются начальными параметрами воздуха t\ и Х\. 
После окончания процесса сушки принимают один из трех ко
нечных параметров воздуха: относительную влажность, темпе
ратуру или влагосодер а • е. Проведя на диаграмме i — х ра-
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Рис. 19.9. Полож ение рабочей ли 
нии сушки в ( — х  диаграмме при 
различных значениях Л

Рис. 19.10. Построение на 
/ — х  диаграм м е рабочей ли-, 
нии сушки

бочую линию через точки, определяющие начальные парамет
ры воздуха и один из заданных ( ф =  const, /2 =  const или х  — 
=  const), определяют все конечные параметры теплоносителя — 
воздуха, а также расход воздуха и теплоты на проведение 
процесса сушки.

Рассмотрим построение рабочих линий сушки (рис. 19.9) 
для трех случаев:

h  >  i\ при Д =  (<7д +  Св/н) — (q» +  <7* +  <?п) >  0;
11 - i\ при Д =  0;
12 <  i\ при Д <  0.

Допустим, что точка А определяет параметры воздуха перед 
сушкой после нагревания его в калорифере. Построение рабочей 
линии сушильного процесса является наиболее простым для слу
чая Д =  0. В этом случае рабочая линия проходит из точки А 
по прямой i =  const до пересечения с одним из заданных конеч
ных параметров.

Построение рабочей линии, когда Д ф  0, производится сле
дующим образом: ордината i точки пересечения рабочей линии 
с осью ординат определяется из уравнения (19.39) при х =  0

I =  м — Д*1. (19.43)
Ее значение (отрезок 0К  на рис. 19.10) наносят на ось i диа

граммы i — х.
Далее проводят прямую из точки К  к точке А до пересечения 

с одним из заданных конечных параметров фг, /2 или хч. По точке 
пересечения В определяют все остальные параметры воздуха 
после сушки.
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В пищевой промышленности используют следующие варианты 
сушки: с многократным промежуточным нагреванием воздуха; с 
частичной циркуляцией отработанного воздуха; с многократным 
промежуточным нагреванием воздуха и частичной циркуляцией 
его в отдельных зонах; с замкнутой циркуляцией высушивающего 
газа.

Сушка с многократным промежуточным подогревом воздуха
(рис. 19.11) широко применяется для сушки сухарей и макарон
ных изделий. При сушке этих изделий обычно принимают верхние 
и нижние пределы температур воздуха tB и t„. Воздух предва
рительно нагревается до tB и после этого взаимодействует с 
влажным материалом, охлаждаясь до температуры t«, затем 
воздух вновь нагревается в калорифере до температуры tB и 
вновь взаимодействует с влажным материалом, охлаждаясь до 
/н, и т. д. Конечные параметры воздуха в этом случае определя
ются точкой В.

Этот вариант сушки характеризуется тем, что требуемое ко
личество тепла подводится к высушиваемому материалу при по
ниженной температуре воздуха. Пунктирные линии на рис. 19.11 
показывают, что для сушки без промежуточного подогрева воз
духа потребовалось бы предварительное нагревание его до тем
пературы t\ (точка С). Такая схема сушки применяется для суш
ки пищевых материалов, не выдерживающих высоких темпе
ратур.

Сушка с частичной рециркуляцией отработанного воздуха
показана на рис. 19.12. Исходный воздух с параметрами, харак
теризуемыми точкой Л , смешивается с частью отработанного

19.6. ВАРИАНТЫ СУШ ИЛЬНЫХ ПРОЦЕССОВ

Отработанный

Рис. 19.11. С уш илки с многократным промежуточным подогре
вом воздуха (а)  и изображ ение процесса на / — х  диаграмме ( б ) : 
1 — с у ш и л ь н а я  к а м е р а ;  2 — калориф еры
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Отработанный L 
воздух

2  <7 Тд
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L Отработанный воздух хн X Хк *
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Рис. 19.12. С уш илка с частичным возвратом воздуха (о) и изображ ение 
процесса в i — х диаграмме (б):
/ — калориф ер ;  2 — суш ильная  кам ера ;  3 — вентилятор ;  4 — за с л о н к а

воздуха (линии АС и ВС) ,  затем смесь нагревается в калорифере 
до температуры сушки U и взаимодействует с высушиваемам 
материалом. Конечные параметры воздуха определяет точка В.  
По сравнению с сушкой при однократном проходе воздуха для 
этого варианта сушки характерны пониженная температура воз
духа при сушке U вместо U, повышенное начальное влагосодер
жание хс вместо хн и большая линейная скорость газа в сушилке.

Эти параметры воздуха и его скорость в сушилке зависят 
от кратности смешения п =  1/L.  Расходы теплоты в данной су
шилке и в сушилке без циркуляции воздуха будут одинаковы при 
тех же пределах изменения состояния воздуха.

Сушка с частичной рециркуляцией отработанного воздуха и 
промежуточным нагревом в калориферах представляет собой 
сочетание описанных выше вариантов. Для этого варианта 
сушки характерны пониженная температура воздуха, повышен
ное начальное влагосодержание и относительная влажность 
воздуха, большая линейная скорость газа в сушилке за счет 
увеличения количества циркулирующего воздуха в сушилке.

Рассмотренные варианты организации процессов сушки обес
печивают мягкие условия сушки и подвод необходимого коли
чества теплоты, что чрезвычайно важно при сушке пищевых про
дуктов. Мягкие условия сушки достигаются за счет снижения 
начальной температуры сушки воздуха, увеличения его влагосо- 
держания и повышения линейной скорости газового потока в 
сушилке. Последнее обстоятельство приводит к увеличению коэф
фициента массоотдачи и увеличивает скорость сушки в первом 
периоде.

19.7. КОНСТРУКЦИИ СУШ ИЛОК

Сушилки, применяемые в пищевой промышленности., отлича
ются разнообразием конструкций и подразделяются по способу 
подвода теплоты (конвективные, контактные и др.); по виду
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^ |воздух

Рис. 19.13. К ам ерная суш илка:
/  — корпус;  2 — вагон етки ;  3 — калориферы; 
5 — шибер

4 — вентилятор;

используемого теплоносителя (воздух, газ, пар, топочные газы); 
по величине давления в сушилке (атмосферные и вакуумные); 
по способу организации процесса (периодического или непрерыв
ного действия); по схеме взаимодействия потоков (прямоточ
ные, противоточные, перекрестного и смешанного тока).

Конвективные сушилки, среди которых простейшими являют
ся камерные (рис. 19.13), представляют собой корпус, внутри 
которого находятся вагонетки. На полках вагонеток помещается 
влажный материал. Теплоноситель нагнетается в сушилку венти
лятором, нагревается в калорифере и проходит над поверхностью 
высушиваемого материала или пронизывает слой материала сни
зу вверх. Часть отработанного воздуха смешивается со свежим 
воздухом. Эти сушилки периодического действия работают при 
атмосферном давлении. Они применяются в малотоннажных про

изводствах для сушки ма-
Отработанный 

воздух Воздух

V 777/////
Рис. 19.14. Т уннельная суш илка:
/  — дв ери ;  2 — газоход ;  3 — вентилятор ;  4 — к а 
л о р и ф ер ;  5 — корпус; 6 — те ле ж к и  с матери алом

териалов при невысоких 
температурах в мягких 
условиях. Камерные су
шилки имеют низкую про
изводительность и отлича
ются неравномерностью 
сушки продукта.

Туннельные сушилки 
(рис. 19.14) применяются 
для сушки сухарей, ово
щей, фруктов, макарон и 
других продуктов. По ор-

360



ганизации процесса эти сушилки относятся к сушилкам непре
рывного действия. Сушилки представляют собой удлиненный 
прямоугольный корпус, в котором перемещаются по рельсам те
лежки с высушиваемым материалом, расположенным на полках 
тележек. При этом время пребывания тележек в сушильной к а 
мере равняется продолжительности сушки. Сушка материала до
стигается за один проход тележек. Свежий воздух засасывается 
вентилятором и поступает, нагреваясь в калориферах, в сушил
ку. Перемещение тележек происходит с помощью толкателя. 
Сушилка имеет самоотворяющиеся двери.

Горячий воздух взаимодействует в сушилке с материалом в 
прямотоке либо в противотоке. В ряде случаев в туннельных 
сушилках возможно осуществить рециркуляцию воздуха и его 
промежуточный подогрев в сушильной камере. Калориферы и 
вентиляторы могут устанавливаться на крыше сушилки, сбоку 
или в туннеле под сушилкой. Отработанный воздух из сушилки 
выбрасывается через газоход.

Ленточные многоярусные конвейерные сушилки применяют 
для сушки макаронных изделий, сухарей, фруктов, овощей, 
крахмала и др. Влажный материал загружается через верхний 
загрузочный бункер, как показано на рис. 19.15, или боковой 
и поступает на верхний перфорированный ленточный конвейер, 
на котором перемещается вдоль сушильной камеры, и затем 
пересыпается на нижерасположенный конвейер. С нижнего кон-

Рис. 19.15. Л енточная сушилка:
I  — корпус; 2 — ленточный конвейер; 3  — ведущ и е  б а р а б ан ы ;  4 — ведомы е б а р а б ан ы ;  
5 — калориф еры ; 6 — бункер с з а гр у з о ч н ы м  устройством
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веиера высушенный материал 
поступает в разгрузочный бун
кер или на приемный конвейер.

Пересыпание материала с 
ленты на ленту способствует 
его перемешиванию, что, в 
свою очередь, увеличивает ско
рость сушки.

Для того чтобы материал 
направленно пересыпался с вы- 
шерасположенного конвейера 
на нижерасположенный, уста
навливаются направляющие 
лотки.

Воздух нагнетается венти
лятором, проходит через кало
рифер и направляется в су
шильную камеру, где пронизы
вает слой материала на каж
дой перфорированной ленте. 
Для промежуточного подогре
ва воздуха под лентами каждо
го конвейера находится кало
рифер, выполненный из ореб- 
ренных труб.

Ленточные сушилки бывают 
прямоточными и противоточны- 
ми. Такие сушилки могут изго
тавливаться с рециркуляцией 
воздуха. За счет промежуточ
ного подогрева и рециркуляции 
воздуха в ленточных сушилках 
достигаются мягкие условия 
сушки.

Шахтные сушилки с движущимся слоем (рис. 19.16) применя
ются для сушки зерновых сыпучих материалов. По оси сушилки 
расположены трубы для подачи теплоносителя. Трубы оканчива
ются жалюзями для равномерного распределения теплоносителя 
по сечению сушилки. Система подвода и циркуляции теплоносите
ля разделяет объем сушилки на две зоны. В первой зоне исполь
зуется теплота теплоносителя, выходящего из второй зоны. 
В первой зоне удаляется в основном поверхностная влага, во 
второй — внутренняя. Предварительно теплоноситель, поступа
ющий во вторую зону, может подвергаться осушке в конденса
торе второй зоны. В верхней части сушилки оба потока объеди
няются и подаются газодувкой после подогрева в калорифере

Рис. 19.16. Ш ахтн ая суш ильная у ста 
новка для сушки зерновых материалов:
I — бункер -холодильни к ;  2 — п р о м е ж у т о ч 
ный бункер; 3 — газод увки ;  4 — к а л о р и ф е 
ры; 5 — бункер; 6 — ш ахта ;  7 — трубы д ля  
подвода  теплон оси теля ;  8 — холодильник- 
конденсатор ;  9 — ж а лю зи ;  10 — д о за то р ;
I I  — холодильник
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в первую зону сушилки. Выгрузка высушенного материала осу
ществляется непрерывно полочным дозатором.

Сушилки с псевдоожиженным слоем являются аппаратами 
непрерывного действия и применяются как для удаления поверх
ностной и слабосвязанной влаги, так и для удаления связанной 
влаги из мелкозернистых и зерновых материалов. Сушилки с 
псевдоожиженным слоем изготавливаются вертикальными и го
ризонтальными с одной или несколькими секциями. Схема одно
секционной сушилки представлена на рис. 19.17. Влажный мате
риал непрерывно подается в сушилку. Теплоноситель, нагнетае
мый вентилятором, нагревается в калорифере и поступает в 
сушилку под газораспределительную решетку. Сушка материала 
происходит в зоне сушилки, примыкающей к газораспредели
тельной решетке. Высушенный материал удаляется из сушилки 
через патрубок. Отходящие из сушилки газы очищаются от пыли 
в циклоне и выбрасываются в атмосферу.

Недостатком односекционных сушилок является неравномер
ность сушки материала. Для повышения равномерности сушки 
применяют многосекционные сушилки. Секционирование аппара
тов достигается делением с помощью перегородок всего объема 
аппарата, а значит, и слоя материала на ряд горизонтальных 
секций вертикальными перегородками или на вертикальные сек
ции горизонтальными перфорированными перегородками.

Вибросушилки применяются для сушки плохоожижаемых ма
териалов: влажных тонкодисперсных, полидисперсных, комкую- 
щихся и т. д., которых в промышленности большинство. Воз
действие на слой дисперсного материала низкочастотных коле
баний интенсифицирует тепломассообменные процессы в слое 
и открывает широкие возможности для создания высокоэффек
тивных сушилок перекрестного тока, приближающихся по полю 
распределения температур и концентраций к аппаратам идеаль
ного вытеснения.

Виброаэропсевдоожиженный (виброкипящий) слой может 
быть создан в аппаратах разнообразных конструкций: верти
кальных, горизонтальных и лотковых.

Наибольшее применение нашли лотковые сушилки, накло
ненные под небольшим углом к горизонту (рис. 19.18). Привод 
сушилки состоит из маятникового двигателя — вибратора нап
равленного действия с регулируемым дебалансом.

Наибольшее практическое значение для проведения тепло
массообменных процессов имеет виброаэропсевдоожиженный 
слой, образуемый одновременно потоком газа через слой и низ
кочастотной вибрацией.

Вибрационные сушилки применяются для сушки картофель
ной крупки на картофелеперерабатывающих заводах.

Барабанные сушилки применяются для сушки свекловичного
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Отработанные газы

Рис. 19.17. О дносекционная сушилка с- псевдоожиженным слоем: 
/  — вентилятор;  2 — калориф ер ;  3 — бункер; 4 — шнек; 5 — циклон; 6 — к о р 
пус сушилки; 7 — в ы груж н ой  патрубок; 8 — га зораспределительн ая  решетка; 
9 — конвейер

Рис. 19.18. В ибросуш илка:
/ — ам о р т и з ат о р ;  2 — пруж и н а;  3 — вы грузочный люк; 4 — вибратор; 5 — 
д в игатель ;  6 — га зо р а с п р е д е л и т е л ь н а я  реш етка ;  7 — желоб; 8 — смотровое  
окно



Очищенныи 
воздух

Влажный
материал

Высушенный
_ . м ат ериал
Рис. 19.19. Б ар аб ан н ая  сушилка:
/ — топка;  2 — бункер; 3 — б арабан ;  4 — б а н д а ж и ;  5 — зу б ч ато е  колесо; 6 — в е н т и л я 
тор; 7 — циклон; 8 — приемный бункер;  9 — ш лю зовой  п итатель;  Ю — оп орны е  ролики

жома, зерно-картофельной барды, кукурузных ростков и мезги, 
зерна и сахара-песка. Сушка в барабанных сушилках происхо
дит при атмосферном давлении. Теплоносителем являются воздух 
либо топочные газы.

Барабанные сушилки (рис. 19.19) имеют цилиндрический 
полый горизонтальный барабан, установленный под небольшим 
углом к горизонту. Барабан снабжен бандажами, каждый из 
которых катится по двум опорным роликам и фиксируется упор
ными роликами. Барабан приводится во вращение от электро
привода с помощью насаженного на барабан зубчатого колеса. 
Частота вращения барабана не превышает 5—8 мин-1 . Влажный 
материал поступает в сушилку через питатель. При вращении 
барабана высушиваемый материал пересыпается и движется к 
разгрузочному отверстию. За время пребывания материала в 
барабане происходит его высушивание при взаимодействии с теп
лоносителем — в данном случае топочными газами, которые 
поступают в барабан из топки.

Для улучшения контакта материала с сушильным агентом в 
барабане устанавливают внутреннюю насадку, которая при вра
щении барабана способствует перемешиванию материала и улуч
шает обтекание его сушильным агентом. Тип насадки выбирает
ся в зависимости от свойств материала. На рис. 19.20 показаны 
нёкоторые типы внутренних насадок. Подъемно-лопастная насадка 
используется для сушки крупнокусковых и склонных к налипа
нию материалов. Для мелкокусковых, хорошо сыпучих материа
лов применяется распределительная насадка. Сушка пылящих, 
тонкодисперсных материалов производится в барабанах, снаб
женных перевалочной (ячейковой) насадкой.
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Рис. 19.20. Внутренние распределительные насадки барабанов: 
а — п од ъ ем н о-лоп ас тн ая ;  6 — р асп редели тель ная  (п о л о ч н а я ) ;  в — перевалочная  (я ч е й 
к о в а я )

Газы и материал могут двигаться прямотоком и противото
ком. При прямотоке удается избежать перегрева материала, так 
как при этом горячие газы взаимодействуют с материалом с 
высокой влажностью. Чтобы исключить большой унос пыли, газы 
просасываются через барабан вентилятором со скоростью 2— 
3 м/с. Перед выбросом в атмосферу отработанные газы очи
щаются в циклоне.

Вальцовые сушилки (рис. 19.21) предназначены для сушки 
жидких и пастообразных материалов: всевозможных паст, кор
мовых дрожжей и других материалов. Греющий пар поступает 
в вальцы, вращающиеся навстречу друг другу со скоростью 
2— 10 мин-1 , через полую цапфу, а конденсат выводится через 
сифонную трубу. Материал загружается сверху между вальцами 
и покрывает их тонкой пленкой, толщина которой определяется 
регулируемым зазором между вальцами. Высушивание материа
ла происходит в тонком слое за полный оборот вальцов. Подсу
шенный материал снимается ножами вдоль образующей каждого

Загрузка

Пар

Рис. 19.21. В альцовая  суш илка:
/  — д о су ш и вател ь ;  2 — корпус;  3 — привод; 4 — ведущий валец; 5 — сифонная трубка ;  
6 — нож; 7 — ведомый в а л е ц
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вальца. В случае необходимости досушки материала вальцовая 
сушилка снабжается гребковыми досушивателями.

Распылительные сушилки предназначены для сушки раство
ров, суспензий и пастообразных материалов. Сушкой распыле
нием получают сухое молоко, молочно-овощные концентраты, пи
щевые и кормовые дрожжи, яичный порошок и другие продукты.

Распылительные сушилки представляют собой в большинстве 
случаев коническо-цилиндрический аппарат, в котором происхо
дит диспергирование материала при помощи специальных дис- 
пергаторов в поток теплоносителя. В качестве диспергаторов 
применяются центробежные распылители, пневматические и ме
ханические форсунки.

При непосредственном контакте теплоносителя — воздуха с 
распыленным материалом почти мгновенно протекает тепло
массообменный процесс. Продолжительность пребывания мате
риала в сушилке не превышает 50 с.

Достоинством распылительных сушилок является возмож
ность использования теплоносителей с высокой температурой 
даже для сушки термолабильных материалов.

Однако распылительные сушилки имеют сравнительно неболь
шой удельный съем влаги в пределах до 20 кг/м 3, большой 
расход теплоносителя и, как следствие, значительную материало- 
и энергоемкость.

При механическом методе распыления используются форсунки 
(рис. 19.22), в которые жидкость подается при давлениях
2,5—20 МПа. Качество распыления зависит от степени турбу-

продукт

Рис. 19.22. Ц ентробеж ная механи
ческая форсунка:
/ — патрубок д ля  подвода продукта; 
2 — корпус; 3 — завихритель;  4 — 
сопло

Рис. 19.23. Распы лительны е диски: 
а, 4 -л о п а с т н ы й ;  б — 2 4 - л о п а с т н ы й
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лентности струи, выходящей из сопла форсунки. Для создания 
турбулентности в форсунке имеется насадка с тангенциальными 
канавками для закручивания потока.

Механические форсунки делятся на струйные и центробеж
ные. Механические форсунки в основном применяются для грубо
го и тонкого распыления раствора. Для этих форсунок харак
терна сложность регулирования производительности, но они 
просты по конструкции и имеют низкие энергозатраты при 
эксплуатации.

В пневматических форсунках распыление происходит скорост
ной струей газа или пара, который подается под давлением 
0,4—0,6 МПа.

Широкое распространение получило распыление центробеж
ными дисками, вращающимися с частотой до 40000 мин , в по
ток теплоносителя.

На рис. 19.23 представлены две конструкции распылитель
ных дисков. Выброс жидкости из диска, в котором она приобре
тает вращательное движение, происходит через каналы, образо
ванные лопатками, либо через форсунки и сопла. С увеличением 
числа каналов возрастает производительность .сушилки. Диски 
различаются диаметром и шириной канала. Использование соп
ловых дисков может приводить к наростам влажного материала 
на стенках сушилки.

Расстояние полета частицы зависит от диаметра капель, их 
скорости на выходе из диска, физических свойств раствора и 
теплоносителя, от расхода теплоносителя и раствора, схемы взаи
модействия потоков.

Центробежное распыление суспензий имеет ряд преимуществ, 
а именно: позволяет распылять суспензии с широким распреде
лением частиц по размерам, при этом качество распыления не 
зависит от расхода суспензии.

Существенными особенностями конструкции распылительных 
сушилок являются число и способ установки распылителей, места 
ввода и вывода теплоносителя. По схемам взаимодействия по
токов теплоносителя и материала сушилки бывают прямоточные, 
противоточные и со сложным взаимодействием потоков.

Сушилки с центробежными распылителями работают в боль
шинстве случаев по прямоточной схеме. Процесс характеризует
ся интенсивными радиальными потоками газа и материала от 
диска к стенкам камеры. Если диск расположен недалеко от по
толка, то может иметь место отложение продукта на стенке по
толка. Для предотвращения образования наростов в зону между 
потолком и факелом подводится теплоноситель.

Наиболее-эффективно работает сушилка, когда теплоноситель 
подводится к корню факела распыла. При этом тепломассооб
мен протекает на горизонтальном участке от факела до стенки
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камеры. Для подвода теплоносителя используются газовые 
диспергаторы.

Для расчета теплообмена в условиях сушки распылением 
может быть рекомендовано уравнение

Nu =  2 +  0,51 Re0,52P r0,33. (19.44)
Часто распылительные сушилки работают в комплекте с су

шилками с псевдоожиженным или виброаэропсевдоожиженным 
слоем, которые применяются как вторая ступень сушки для 
удаления связанной влаги.

Двухступенчатая сушильная установка, первая ступень ко
торой — распылительная сушилка, а вторая — сушилка с псевдо
ожиженным слоем, представлена на рис. 19.24. Высушиваемый 
материал подается насосом в распылительную сушилку с центро
бежным распылителем. Подсушенный твердый материал из кони
ческой части сушилки подается секторным дозатором в сушилку 
с псевдоожиженным слоем на досушку. Выходящий из сушилок 
воздух очищается в циклонах и мешочном фильтре и либо выбра
сывается в атмосферу, либо нагревается в теплообменнике и 
вновь поступает в распылительную сушилку. Отделенная в цик
лонах пыль может подаваться в сушилку с псевдоожиженным 
слоем.

Сушильная установка с разбрызгивающим диском, предназ
наченная для сушки пастообразных продуктов, например от-

Рис. 19.24. Схема двухступенчатой сушильной установки:
/ — насос; 2 — распылительная  суш и лка ;  3 — теплообменник;  4 — ленточный ф и льтр ;  
5 — циклоны; 6 — сушилка с п севдоож и ж ен н ы м  слоем
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фильтрованных осадков, показана на рис. 19.25. Загрузка влаж
ного материала происходит в коническую часть сушилки шне
ковым дозатором. Материал перемешивается в конической части 
сушилки рамной мешалкой и попадает на разбрызгивающий диск, 
который отбрасывает материал к стенкам сушилки. Горячий газ 
подается в нижнюю часть конуса под разбрызгивающий диск 
и через кольцевую щель, образуемую диском и корпусом, посту
пает в сушилку, образуя псевдоожиженный слой в конической 
части сушилки. По мере высыхания частицы материала выно
сятся из сушилки и улавливаются в циклоне.

Такие сушилки используются в агрегатах с распылительной 
сушилкой или самостоятельно. Разработаны схемы с замкнутым 
контуром для сушки материалов, окисляющихся кислородом воз
духа, а также для сушки взрывоопасных материалов.

Сублимационные сушилки применяются для сушки ценных 
пищевых продуктов, когда к высушенному продукту предъяв
ляются высокие требования в отношении сохранения его био
логических свойств при длительном хранении, например мяса в 
замороженном состоянии, овощей, фруктов и других продуктов. 
Сублимационная сушка проводится в глубоком вакууме при ос
таточном давлении 133,3— 13,3 Па (1,0—0,1 мм рт. ст.) и при 
низких температурах.

При сублимационной сушке замороженных продуктов нахо
дящ аяся в них влага в виде льда переходит непосредственно в 
пар, минуя жидкое состояние.

Отработанный 
воздух к

3
Горячая
вода

Рис. 19.25. Схема сушилки для сушки 
пастообразны х материалов:

Рис. 19.26. С ублимационная су
шилка:

/  — п ер е м е ш и в а ю щ е е  устройство;  2 — р а с 
п редели тельн ы й  диск ; 3 — ка лориф ер ;  4 — 
э л ек тр о д в и г а т е л ь ;  5 — за грузочн ы й  б у н 
кер; 6 — с у ш и л к а ;  7 — вентилятор;  8 — 
циклон;  9 — ш л ю зов ой  д озатор

/  — суш ильная  кам ера ;  2 — плита; 3 — 
противень; 4 — конденсатор-вымора- 
ж ив атель
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Перенос влаги в виде пара от поверхности испарения проис
ходит путем эффузии, т. е. свободного движения молекул пара 
без взаимных столкновений друг с другом.

Сублимационная сушилка (рис. 19.26) состоит из сушильной 
камеры (сублиматора), в которой расположены пустотелые пли
ты, и конденсатора — вымораживателя. В плитах циркулирует 
горячая вода. Высушиваемый материал в противнях размещает
ся на плитах. Противни имеют специальные бортики, которые 
обеспечивают воздушную прослойку между плитами и против
нями. Теплота от плит к противням передается за счет радиа
ции. Образовавшаяся при сушке паровоздушная смесь из суб
лиматора поступает в конденсатор-вымораживатель — кожухо
трубчатый теплообменник, в межтрубчатом пространстве которо
го циркулирует хладагент — аммиак. Конденсатор-выморажи
ватель включается в циркуляционный контур с испарителем 
аммиачной холодильной установки и соединяется с вакуум-насо
сом, предназначенным для отсасывания несконденсировавшихся 
газов. В трубах конденсатора происходят конденсация и вымо
раживание водяных паров. Обычно сублимационные сушилки 
имеют два попеременно работающих конденсатора: в то время 
как в одном конденсаторе происходят конденсация и заморажи
вание, другой размораживается для удаления льда.

Удаление влаги из материала протекает в три стадии. На пер
вой стадии при снижении давления в сушильной камере проис
ходят самозамораживание влаги и сублимация льда за счет теп
лоты, отдаваемой материалом. При этом удаляется до 15 % всей 
влаги. Во второй стадии — сублимация, при которой удаляется 
основная часть влаги. На третьей стадии — тепловой сушки 
удаляется оставшаяся влага.

По энергоемкости сублимационная сушка приближается к 
сушке при атмосферном давлении.

Терморадиационная сушилка применяется, например, для тер
мообработки зерновых материалов, таких, как фасоль, горох, 
ячмень и др. При сушке инфракрасными лучами теплота для 
испарения влаги подводится .термоизлучением. Генератором, 
излучающим теплоту, являются специальные лампы или нагре
тые керамические или металлические поверхности.

При сушке термоизлучением на единицу поверхности материа
ла в единицу времени приходится значительно больше теплоты, 
чем при сушке нагретыми газами или при контактной сушке. 
Процесс сушки значительно ускоряется. Так, продолжитель
ность сушки инфракрасными лучами тонкослойных материалов 
сокращается в 30— 100 раз.

На рис. 19.27 представлена схема радиационной сушилки 
с излучателями, обогреваемыми газами.

Газовые радиационные сушилки проще по конструкции и де-

371



Рис. 19.27. Ради аци онная сушилка:
/  — конвейер; 2 — г а зо д у в к а ;  3 — газов ы е  горелки; 4 — излучатель ;  5 — вы хлопн ая  
труба

шевле сушилок, оборудованных лампами. Излучатели нагревают
ся газом, сжигаемым непосредственно под излучателями, или же 
топочными газами, поступающими внутрь излучателей. Выбор 
излучателей определяется свойствами высушиваемого материала.

Для интенсификации сушки сушилки должны работать в ос
циллирующем режиме, чтобы термодиффузионный поток влаги, 
направленный за счет температурного градиента внутрь материа
ла, не препятствовал диффузии влаги с поверхности (см. раз
дел «Кинетика сушки»).

Высокочастотные сушилки в последнее время нашли приме
нение для выпечки толстослойных изделий, например тортов. 
При высокочастотной сушке возможно регулировать температу
ру и влажность не только на поверхности, но и по толщине ма
териала.

СВЧ-сушилка (рис. 19.28) состоит из лампового высокочас
тотного генератора и сушильной камеры, внутри которой нахо
дится ленточный конвейер. Переменный ток из сети 50 Гц посту
пает в выпрямитель, а затем в генератор, где преобразуется в 
переменный ток высокой частоты. Этот ток подводится к пласти
нам конденсатора, которые расположены с обеих сторон ленточ

ного конвейера. Под действием 
поля высокой частоты ионы и эле
ктроны материала меняют на
правление движения синхронно с 
изменением знака заряда пластин 
конденсатора. Дипольные молеку
лы получают вращательное дви
жение, а неполярные поляризуют
ся за счет смещения их электри
ческих зарядов. За счет этих про
цессов в материале выделяется 
теплота и материал нагревается.

V .
£ c ; l g : - №  Н а  

-------------- 1
Рис. 19.28. С В Ч -суш илка;
/  — п ластин а  ко н д ен сато р а ;  2 — с у 
ш и л ь н а я  к а м е р а ;  3 — ленточн ы й  кон 
вейер; 4 — л а м п о в ы й  вы сокочастотный 
г ен ератор ;  5 — в ы п р ям и тел ь

372



Изменяя напряженность электрического поля, можно регулиро
вать скорость сушки.

При высокочастотной сушке требуются высокие удельные 
расходы энергии (2,5—5 кВт • ч на 1 кг испаренной влаги). 
Конструкция сушилок является более сложной и дорогой, чем 
конвективных и контактных. Поэтому высокочастотные сушилки 
целесообразно применять для термообработки дорогостоящих 
пищевых продуктов.

Вопросы для самопроверки

1. Какой процесс назы вается сушкой?
2. Почему суш ка является сложным тепломассообменным процессом?
3. Какие виды сушки применяются в пищевых производствах?
4. Что является движ ущ ей силой сушки? Когда происходит сушка и когда  — 

увлажнение материала?
5. По каким данным и как определяется характер  связи влаги с м атериалом ?
6. Что такое энергия связи с материалом? Чему равняется расход теплоты  

на удаление свободной влаги?
7. Чему равняется общий расход теплоты на суш ку? К ак определить р а с 

ход теплоты на удаление связанной влаги?
8. Почему процесс сушки разделяется на первый и второй периоды?
9. Какие факторы определяю т скорость сушки в первом периоде?
10. Какие факторы определяю т скорость суш ки во втором периоде?
11. Почему для описания процесса сушки во втором периоде использую т 

приближенный закон?
12. На что расходуется теплота при конвективной сушке?
13. Чем отличается идеальная суш ка от реальной?
14. Как построить реальный процесс сушки в i—^-диаграм м е?
15. Какие известны конструкции конвективных суш илок?
16. Какие известны конструкции контактных суш илок?
17. Какие материалы целесообразно суш ить в конвективных суш илках , а 

какие — в контактных?
18. Какие продукты сушат в распылительных суш илках? Почему в ряде 

случаев сушильные установки делаю т двухступенчатыми?
19. Каким путем теплота теплоносителя к м атериалу  передается в к он век

тивных и контактных сушилках?
20. Какие специальные виды сушки известны?
21. В каких случаях применяется сублим ационная суш ка? Н а чем она осно

вана?

Задача 19.1

Определить расход теплоты в калорифере и сухого воздуха в теоретической 
сушилке для удаления из влаж ного м атериала 200 к г /ч  влаги . Н ачальное со сто я 
ние воздуха /о =  10 °С; q> =  70 % , а на выходе из сушилки — t 2 =  40 °С ;
Ф =  60 %.

По диаграмме Рам зина (см. рис. 1 в прилож ении) находим jci =  0,006 к г /к г , 
х 2 =  0,027 кг/кг. По формуле (19.29) определяем удельный расход сухого в о з
духа

/ =  :----------- =  „ =  47,6 кг на 1 кг испаренной влаги .
х 2 — X] 0,027—0,006

Удельный расход теплоты в калориф ере теоретической сушилки определим  
из уравнения (19.33) или по i—х-диаграмме:
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где г 1— энтальпия воздуха после калорифера, Д ж /к г  (it =  110 к Д ж /к г ) ;  
г'о — энтальпия начального воздуха, к Д ж /к г  (iо =  25 к Д ж /к г ) .

Расход сухого воздуха L =  WI =  200-47,6 =  9520 кг/ч .
Расход теплоты Q =  W q K =  200-4046/3600 =  224,78 кВт.

Задача 19.2

Определить расход воздуха, расход и давление греющего пара для  сушки 
G„ =  320 к г/ч  м атериала  в непрерывнодействующей противоточной сушилке, 
если начальная влаж ность м атериала Wt =  40 %,  конечная влаж ность 
W 2 =  1 0 % . Т ем пература м атериала, поступающ его на сушку, t „ — 20 °С, 
тем пература м атериала, вы ходящ его из сушилки, / к =  50 0С. Температура и от
носительная влаж ность свеж его воздуха до калорифера t0 =  15 °С, фо =  7 0 % ; 
отработанного после суш ки — t% =  45 °С, фг =  60 %.  Теплоемкость высушенного 
м атериала сг =  2 ,3 5 -1 0 3 Д ж /( к г - К ) .  М асса ленточного конвейера G,  =  200 кг. 
Тепловые потери в окруж аю щ ую  среду 10 % расхода теплоты на сушку. В л аж 
ность пара х  =  5 % .

Количество испаренной влаги в сушилке определим по формуле (19.23):

w - r  W,  -  W 2 40 — 10 .
н 100 —  W2 100 -  10 106-7 к г /4-

По i—я-ди аграм м е находим влагосодерж ание и энтальпию начального 
воздуха и воздуха, вы ходящ его из сушилки: jci =  0,0077 кг/кг; х 2 =  0,038 кг 
влаги  на 1 кг сухого воздуха; to =  35 к Д ж /к г ; i2 —  145 кД ж /кг .

Расход сухого воздуха в сушилке находим из уравнения (19.28):

L -  W  -  106>7 3521 5 кг/ч
х 2 — Х\ 0,038 — 0,0077 ^ 1.5 к г /ч.

Расход теплоты в теоретической сушилке

Q =  L(i2 -  /о) =  3521,5 145 =  107600 Вт.
ЗоОО

Расход теплоты на подогрев м атериала Q„ =  Gcc l t K — /„) =  213,3-2 ,35Х  
X  Ю3(50 — 20)1 /3600  =  4177 Вт,
где количество вы суш енного м атериала G c =  G H — W =  213,3 кг/ч .

Расход теплоты на подогрев ленточного конвейера Qt = G tC ^ / t k — t T „) =  
=  2 0 0 -0 ,5 -1 03(50 — 20) 1 /3 6 0 0  =  833 Вт, 
где ст =  0 ,5 - 103 Д ж /( к г - г р а д )  — теплоемкость стали.

Количество теплоты, вносимое влагой, WcJ„ — 106,7-4,19-20- 103/З600  =  
=  2483 Вт.

О бщ ее количество теплоты, которое нужно подвести в калорифере, 
Q общ =  (107600 +  4177 +  833 — 2483)1,05 =  115633,4 Вт.

В то ж е время Q o6lu =  L( i , — i0) =  115633,4 Вт;
i\ — k — Q o 6 m / L =  115633,4/3521,5 =  118211 Д ж  на 1 кг сухого воздуха;
i, =  118 ,211-103 +  г'о =  118,211-103 +  3 5 - 103 =  153,211 Д ж  на 1 кг сухого 

воздуха.
Находим по i —лг-диаграмме температуру воздуха на выходе из калорифера 

по значениям i, и х\  : t\ я» 131 °С. Принимаем температуру греющего пара в кало
риф ере на 10 °С больш е температуры выходящ его из калорифера воздуха. Тогда 
tr.n =  135 +  10 =  145 °С. Этой температуре соответствует давление насыщенного 
водяного пара р  =  0,4157 М П а.

Расход грею щ его п ара  в калорифере

0 ~ " а Т ^ -о Гм  " ода73 "г/с 1206 ■“■/-> ■

qK =  /(г, — г'о) =  47,6(110—25) гк 4046 к Д ж /кг ,
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где г — теплота конденсации насыщ енного водяного пара при р =  0,4157 М П а, 
Д ж /к г .

Удельный расход пара d — D / W  =  206 /106 ,7  =  1,93 кг на 1 кг испаренной 
влаги.

Г л а в а  20. КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ

20.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Кристаллизация — один из распространенных и наиболее 
эффективных методов получения вещества в чистом виде.

Кристаллизацией называется процесс выделения твердой 
фазы в виде кристаллов из растворов и расплавов. Кристаллы 
представляют собой твердые тела различной геометрической 
формы, ограниченные плоскими гранями. Кристаллы, содержа
щие молекулы воды, называются кристаллогидратами.

В пищевой технологии выделение твердой фазы из растворов 
или расплавов в виде кристаллического продукта является завер
шающей стадией технологического процесса получения сахаро
зы, глюкозы, соли и других кристаллических продуктов.

Кристаллизацию, как правило, проводят из водных растворов. 
При понижении температуры или удалении части растворителя 
уменьшается растворимость твердого вещества. Раствор стано
вится пересыщенным, и твердое вещество выпадает из раствора 
в осадок.

Производственный технологический процесс кристаллизации 
состоит из нескольких стадий: кристаллизация, отделение крис
таллов от маточных растворов, перекристаллизация (если требу
ется), промывка и сушка кристаллов.

20.2. СТАТИКА ПРО ЦЕССА

Твердые вещества в зависимости от того, как меняется их 
растворимость с повышением температуры, могут обладать «по
ложительной» или «отрицательной» растворимостью. Если рас
творимость увеличивается с повышением температуры, такие ве
щества обладают «положительной» растворимостью, если сни
жается, говорят об «отрицательной» растворимости вещества 
в данном растворителе.

Раствор, находящийся в равновесии с твердой фазой при 
данной температуре, называется н а с ы щ е н н ы м .  В таких 
растворах между твердым веществом и раствором имеет место 
динамическое равновесие, характеризующееся тем, что в единицу 
времени количество частиц, растворяющихся из кристаллов и пе
реходящих в раствор, равно числу частиц, кристаллизующихся 
в растворе и переходящих в твердую фазу.

П е р е с ы щ е н н ы м и  называются такие растворы, в кото
рых концентрация растворенного вещества больше его раствори
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мости. Пересыщенные растворы неус
тойчивы, легко переходят в насыщен
ные растворы. При таком переходе из 
пересыщенных растворов выпадает 
твердая фаза.

Поведение растворов с изменением 
их температуры характеризуют диа
граммы состояния растворов (рис. 20.1). 
Растворы при концентрациях, соответ
ствующих лабильной области, кристал
лизуются очень быстро, а растворы при 
концентрациях, соответствующих мета- 
стабильной области, кристаллизуются 
сравнительно медленно в зависимости 
от температуры раствора, скорости от
вода теплоты или скорости испарения 
растворителя, перемешивания и других 
факторов.

Для растворов веществ, зависи
мость которых от температуры неярко 

выражена, переход в область пересыщенных растворов происхо
дит только при очень значительном снижении температуры. При 
изменении температуры от t 2 до t\ количество выпавшей из раст
вора твердой фазы невелико и пропорционально изменению кон
центрации раствора у х —  у'о.

Пересыщение раствора может быть достигнуто и при постоян
ной температуре t 2 путем удаления части растворителя. При 
этом из раствора выпадает часть твердой фазы, пропорцио
нальная разности концентраций (/" — г/о- Следовательно, кристал
лизацию таких растворов можно провести как снижением темпе
ратуры раствора, так и путем удаления части растворителя.

Д ля веществ с ярко выраженной зависимостью растворимо
сти от температуры оптимальным методом кристаллизации явля
ется снижение температуры.

Если растворимость вещества не изменяется с увеличением 
температуры, то кристаллизация осуществляется путем удаления 
растворителя.

Температура, t

Рис. 20.1. Д иаграм м ы  состо
яния растворов:
/ — 1 — кривые растворимости ;  
2— 2 — границы м етастабиль -  
ной обла сти ;  А — о б л асть  л а 
би л ьн ы х  растворов;  Б — о б 
л а с т ь  метастабильны х р а с т в о 
ров ;  В — о б л асть  стаби льн ы х  
р а ст в о р о в

20.3. КИНЕТИКА И УСЛОВИЯ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ

Переход вещества из раствора в твердую фазу осуществля
ется путем диффузии растворенного вещества через пограничный 
слой, окружающий поверхность кристалла. Скорость процесса 
кристаллизации может определяться скоростью диффузии рас
творенного вещества через пограничный слой либо скоростью
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слияния вещества с телом кристалла либо зависеть от обеих 
стадий одновременно.

Рассмотрим процесс кристаллизации сахарозы. В процессе 
роста кристаллы окружены пограничным слоем пересыщенного 
межкристального раствора толщиной б. Избыток молекул саха
розы из этого слоя пересыщенного раствора быстро выделяется 
на поверхности кристаллов, и раствор становится насыщенным 
с концентрацией сахарозы у и. На некотором расстоянии от граней 
кристаллов в окружающем растворе сохраняется пересыщение 
с концентрацией сахарозы у п.

Вследствие разности концентраций у п—у» сахароза диффунди
рует через пограничный слой раствора. Приблизившись к граням 
кристаллов, молекулы сахарозы переходят в кристаллическую 
решетку — происходит фазовый переход. Таким образом, ско
рость роста кристаллов обусловлена скоростью диффузии саха
розы и скоростью фазового перехода на границе раздела фаз. 
Если скорость фазового перехода намного выше скорости диф
фузии сахарозы, то лимитирующей стадией процесса кристалли
зации сахарозы является ее диффузия. Скорость роста кристал
лов сахарозы можно выразить уравнением, аналогичным (13.9):

d M / d x  =  [ DF( y n— y H) ] / б, (20.1)
где dM  количество вещества, вы кристаллизованного в единицу времени; D — 
коэффициент диффузии; F — площ адь поверхности кристаллов, на которых вы
кристаллизовы вается вещество; у„ — концентрация вещ ества в объем е пересы
щенного раствора; у„ — концентрация вещ ества у поверхности кристалла 
(принимается равной концентрации р аств о р а); 6 — толщ ина пограничного слоя 
раствора, в котором концентрация изменяется от у и до у„.

Интегрируя уравнение (20.1), получаем М =  [ D( y tt y„)Fx]/6.
Скорость кристаллизации

M/ (Fx)  =  D(y„ -  у и) / 6 .  (20.2)

Толщина пограничного слоя, имея в виду ламинарный харак
тер обтекания кристалла пересыщенным раствором,

б ~  ( ц / < 5, (20.3)
где ц — вязкость насыщенного раствора; v — скорость движ ения кристалла 
в растворе.

Согласно закону Стокса v =  1 /\х.
Зависимость коэффициента диффузии от абсолютной темпера

туры Т и вязкости |j, по Эйнштейну имеет вид D =  k T /ц., где 
k — некоторая постоянная величина, зависящая от природы диф
фундирующего вещества.

Тогда, подставляя б =  (ц,/у)0,5 =  [ |д,/( 1 /м-)]0,5 =  ц и D =  kT/ \a  
в уравнение (20.2), получим

M/(Ft) =  kT(y„ -  у»)/ц2. (2 0 .4 )
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При ц2 =  1 значение коэффициента k равно 2318. Тогда 
уравнение примет вид

M/ ( F i )  =  2318(г/п — г/н)/(г2, (20.5)
где M / ( F t ) — скорость кристаллизации сахарозы, м г /(м 2-м и н ); у п — у „ — раз
ность концентраций, г на 100 г раствора; — динамическая вязкость насыщ ен
ного раствора при данной тем пературе, м П а-с.

Уравнение (20.5) применимо для общей качественной оценки 
процесса роста кристаллов сахарозы в чистых и технических 
растворах.

Основными факторами, определяющими скорость кристалли
зации, являются степень пересыщения раствора, температура, 
образование центров кристаллизации, интенсивность перемеши
вания, наличие примесей в растворе.

Процесс кристаллизации состоит из двух стадий: образование 
центров кристаллизации и рост кристаллов.

Оптимизация процесса кристаллизации заключается в устой
чивом регулируемом кристаллообразовании, росте кристаллов, 
регулируемом отводе или подводе теплоты в системе. Коли
чество и размер зародышей кристаллов зависят от скорости 
достижения пересыщения раствора и его температуры. Отвод 
или подвод теплоты должен происходить по определенному за 
кону с определенной скоростью. При слишком быстром пере
охлаждении раствора или его концентрировании можно затормо
зить образование зародышей и рост кристаллов.

Образование центров кристаллизации в пересыщенных или 
переохлажденных растворах может инициироваться искусствен
но, например при добавлении в раствор тонкодисперсных частиц 
или «затравки», или возникать самопроизвольно.

При самопроизвольном возникновении кристаллов имеет мес
то индукционный период, в котором видимой кристаллизации 
не происходит. В этот период зародыши кристаллов находятся 
в подвижном равновесии с раствором. Массовая кристаллизация 
начинается после нарушения подвижного равновесия между 
зародышами и раствором. Скорость образования зародышей 
кристаллов увеличивается с повышением температуры, при пере
мешивании или встряхивании раствора.

Рост кристаллов происходит на сформировавшемся зародыше 
за счет адсорбции частиц растворенного вещества из раствора. 
Кристалл растет одновременно по всем граням, однако с различ
ной скоростью роста, что приводит к изменению формы и разме
ров кристаллов в процессе кристаллизации. При получении крис
таллического сахара, соли требуются максимальная однород
ность кристаллов и их правильная форма.

Форма кристаллов в основном зависит от природы кристал
лизуемого вещества. Кристаллы правильной формы с хорошо
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развитыми гранями получаются при свободном и равномерном 
обтекании их раствором. При трении кристаллов о стенки или 
механические устройства внутри аппарата происходит нарушение 
формы кристалла за счет сглаживания его ребер, что снижает 
качество продукта.

Неоднородность получаемых кристаллов связана, как прави
ло, с плохим перемешиванием раствора. Однако интенсивное 
перемешивание раствора, с одной стороны, увеличивает скорость 
кристаллизации, с другой — способствует образованию мелких 
кристаллов.

На практике применяют соответствующие приемы для вывода 
мелких кристаллов из зоны кристаллизации.

Увеличение однородности кристаллов достигается их последу
ющей классификацией.

Чистота кристаллов зависит от условий проведения кристал
лизации, а также от фильтрования и промывки кристаллов. 
Посторонние примеси могут попасть внутрь кристаллов с маточ
ным раствором или адсорбироваться гранями кристаллов. Мел
кие кристаллы, как правило, больше сорбируют примесей из 
маточного раствора.

20.4. МЕТОДЫ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ

Процесс кристаллизации может проводиться периодически 
или непрерывно. Периодическая кристаллизация применяется 
в малотоннажных производствах. В крупнотоннажных производ
ствах, например в сахарной промышленности, процессы кристал
лизации организованы по непрерывной схеме.

В пищевой промышленности применяются следующие методы 
кристаллизации: с частичной отгонкой воды, с охлаждением или 
нагреванием исходного раствора, комбинированно.

Кристаллизация с частичной отгонкой воды осуществляется 
в вакуум-аппаратах. Отгонка воды происходит путем ее испаре
ния. В тех же вакуум-аппаратах проводят кристаллизацию 
раствора.

На сахаропесочных и рафинадных заводах сахарные сиропы 
поступают на уваривание (концентрирование) в вакуум-аппа
раты с целью кристаллизации сахара из пересыщенного раство
ра. Полученный после уваривания продукт называется утфелем.

Недостатком этого метода кристаллизации является отложе
ние кристаллов на поверхностях теплопередачи вакуум-аппара
тов. Выпадение кристаллов на трубах и стенках аппаратов з а 
трудняет их выгрузку.

Кристаллизация с охлаждением растворов холодильным аген
том (вода или воздух) позволяет получить пересыщенные раство
ры.
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20.S. МАТЕРИАЛЬНЫЙ И ТЕПЛОВОЙ БАЛАНСЫ  /
КРИСТАЛЛИЗАЦИИ /

Общий материальный баланс кристаллизации описывается 
формулой I

GH =  Gкр +  G . +  W,  ! (20.6)
где G„, G Кр, 6’м— количества соответственно исходного раствора, полученных 
кристаллов и маточного раствора, кг; W  — количество удаленной воды, кг.

Баланс по абсолютно сухому растворенному веществу
G hX h == G крА  G м<£м,

где х н, х„  — концентрации соответственно исходного и маточного растворов, мас
совые доли; а =  М /М кр — отношение молекулярных масс абсолютно сухого рас
творенного вещ ества и кристаллосольвата; при кристаллизации без присоедине
ния молекул воды М  =  М кр; а  =  1.

Количество удаленного растворителя при а  =  1 определяют 
по формуле

W  =  GKp/G„( 1 —хя/  Хм). (20.7)

Массовое количество образовавшихся кристаллов определяет
ся совместным решением уравнений (20.6) и (20.7) :

GKp =  у  х^ ~  Wx" . (20.8)

При испарении воды в воздух расход сухого воздуха (в кг) 
определяется из уравнения L =  W(xч — х 2), где х 2 и х\  — соот
ветственно конечное и начальное влагосодержание воздуха, кг 
влаги на 1 кг сухого воздуха.

В случае кристаллизации без отгонки растворителя (W' =  0)

GKp =  -Лк . . (20.9)
(X х ы

При а =  1

GkP =  • (20-10)

Рассмотрим кристаллизацию с отгонкой части воды. На крис
таллизацию поступает исходный раствор GH, из которого образу
ется GKp кристаллов и GM маточного раствора.

Для отгонки растворителя в кристаллизатор подается D  грею
щего пара (рис. 20.2).

Введем обозначения: ip, iKp, iM, 1вт, i", i' — энтальпии соответ
ственно раствора, кристаллов, маточного раствора, вторичного 
пара, греющего пара и конденсата, кДж/кг; лкр — теплота обра
зования кристаллической решетки кристаллов, кДж/кг; Aq — 
тепловой эффект концентрирования раствора от хи до хи.
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Рис. 20.2. Схема тепловых потоков

При кристаллизации раствора 
происходит образование кристал
лической решетки и выделяется 
некоторое количество теплоты 
(теплота затвердевания), а при 
растворении вещества требуются 
затраты теплоты. Если растворяе
мое вещество вступает в химиче
ское взаимодействие с раствори
телем с образованием гидратов, 
при этом выделяется теплота.
Суммарный тепловой эффект кри
сталлизации в зависимости от
теплоты затвердевания и образования гидратов может быть по
ложительным или отрицательным.

С учетом введенных обозначений теплота кристаллизации 
QkP =  бкрГкр, теплота гидратации Qr — ± A q G MxK.

Согласно схеме тепловых потоков (см. рис. 20.2) тепловой 
баланс можно представить равенством

Сн/р -|- (?крГкр ±  AqG«xM -|- Di" =  
=  GkPIkP +  GJ„  +  Гг'вт +  Di '  +  Q„, (20.11)

откуда можно определить расход пара на кристаллизацию:
Q =  D(i" — i') =  Окр/кр -f- Gm/m ~Н Wiai -|- Qn — Guip — Gkp̂ kp zfc

± AqGuXu’,
D  — Q/ ( i"  — i')-

В случае охлаждения раствора расход охлаждающего агента 
при охлаждении водой

QaG„ = (20.12)

при охлаждении воздухом
L = (20.13)

где t K, /„ — соответственно конечная и начальная тем пература воды, °С; i H — 
соответственно конечная и начальная энтальпии воздуха, к Д ж /к г .

Площадь поверхности нагревания и охлаждения кристалли
заторов рассчитываются по формулам для расчета теплообменни
ков (см. главу 10).

20.6. УСТРОЙСТВО КРИСТАЛЛИЗАТОРОВ

Кристаллизаторы по принципу действия делятся на аппараты 
периодического и непрерывного действия с отгонкой части рас
творителя и с охлаждением раствора.
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Вакуум-аппарат с есте
ственной циркуляцией пери
одического действия с под
весной греющей камерой по
казан на рис. 20.3. Греющая 
камера состоит из двух ко
нических трубчатых Ьеше- 
ток, в которых развальцова
ны греющие трубы. Г о оси 
греющей камеры расположе
на циркуляционная груба. 
Между корпусом греющей 
камеры и стенками аппарата 
имеется кольцевое простран
ство, в котором циркулирует 
утфель.

В вакуум-аппаратах при
меняется специальное уст
ройство для подвода пара в 
греющую камеру, которое 
воспринимает температур
ные деформации, возникаю
щие при расширении грею
щей камеры и корпуса аппа
рата, и обеспечивает герме
тичность. Это устройство со
стоит из конического па
трубка, жестко соединенного 
с греющей камерой; с корпу
сом аппарата он соединен 
при помощи мембраны, вос

принимающей температурные деформации.
Для улучшения циркуляции утфеля применяется способ вду

вания пара в нижнюю часть греющей камеры. Для этого под 
основной греющей камерой встраивают дополнительную грею
щую камеру с отверстиями для выхода пара. Пар, выходящий 
из трубок, поступает в греющие трубы основной камеры с боль
шой скоростью, дробится на мелкие пузырьки и смешивается 
с утфелем, интенсифицируя тем самым циркуляцию.

Греющие камеры вакуум-аппаратов, применяемых в сахарном 
производстве, могут иметь различную конструкцию.

Распространение получили вакуум-аппараты с подвесными 
греющими камерами, верхние и нижние решетки которых выпол
няются коническими, сферическими, двускатными и др. Пар по
ступает в межтрубчатое пространство греющих камер, а увари
ваемый продукт перемещается внутри труб.

Рис. 20.3. В акуум -аппарат с подвесной 
греющей камерой:
/  — корпус;  2 — г р е ю щ а я  кам е р а ;  3 — ус трой 
ство д ля  ввода  п ара ;  4 — ц иркуляц ион ная  
т р у б а ;  5 — днищ е; 6 — г р е ю щ а я  труба;  7 — 
сеп а р ато р  инерционного типа
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Диаметр греющей камеры в большинстве конструкций ва- 
куум-аппаратов меньше диаметра корпуса аппарата. Между 
стенками греющей камеры и корпусом вакуум-аппарата образу
ется кольцевое пространство, по которому циркулирует утфель.

На рис. 20.4 показаны конструкции наиболее распростра
ненных в сахарной промышленности греющих камер вакуум- 
аппаратов.

Сепарирующие устройства в вакуум-аппаратах, как и в вы
парных аппаратах, предназначены для отделения от вторичного 
пара капель продукта. В вакуум-аппаратах продукт имеет боль
шую вязкость, поэтому используются сепараторы инерционного 
типа, которые устанавливаются над утфельным пространством 
в верхней части корпуса аппарата. К нижней части корпуса 
аппарата приваривается днище со спускным устройством для 
утфеля с гидравлическим и механическим управлением. Л учш и
ми являются устройства клапанного типа.

Кристаллизаторы непрерывного действия состоят из концен
тратора, кристаллогенератора и камеры роста кристаллов. Кон
струкция аппарата должна обеспечивать интенсивную циркуля
цию, препятствующую осаждению кристаллов в аппарате, улуч-

Рис. 20.4. Схемы грею щ их к а 
мер вакуум -аппаратов: 
а — с коническими тр у б н ы м и  р е 
ш еткам и  ( /  — в е рхн яя  т р у б н а я  р е 
ш етка;  2 — г р е ю щ ая  т р у б а ;  3 — 
н и ж н яя  т р у б н ая  ре ш е тк а ;  4 —  ц и р 
кул я ц и о н н а я  т р у б а ) ;
6 — конической д в у ск а тн о й  ф орм ы  
( / — тр у б н ая  р еш етка ;  2 —  тр у б а  
д л я  ввода  продукта ;  3 —  н а р у ж н а я  
ч асть  греющ ей кам еры ;  4 —  в н у т 
ренн яя  ч асть  греющ ей кам еры ;
5 — труба  д л я  отвода  ко н д е н с а та ;
6 — к ар м ан  д л я  к о н д е н с а та ;  7 — 
штуцер  д ля  п одвода  п а р а ;  8 — 
о к н о ) ;
в — без трубных реш еток  ( /  — н а д 
став ка ; .  2 — сред няя  ч а с т ь  грею щ ей  
кам еры ; 3 — устройство  д л я  спуска  
у тф ел я ;  4 — труба  д л я  о т в о д а  к о н 
д е н с а т а ;  5 — карм ан ;  6 — ш туцер  
д л я  п одвода  п ар а )
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Рис. 20.5. К ристаллизатор непре
рывного действия:
/  —  кон цен тратор ;  2 — т р у б а ;  3 — 
ш т у р в а л  д ля  регулиров а ни я  полож ен ия  
тр у б ы ;  4 — кри ста л л о ген ер а то р ;  5 — 
с л и в н а я  труба ;  6 — б а р б о тер ;  7 — вы 
грузочн ое  устройство; 8 — к а м е р а  рос
та  кри ста ллов

шающую теплопередачу и обеспе
чивающую  получение равномер
ных по величине кристаллов]

На рис. 20.5 представлен ваку
умный кристаллизатор непрерыв
ного действия, применяемый в' са
харном производстве. Концентра
тор и кристаллогенератор выпол
нены в виде кольцевых сегментов 
с трубчатой поверхностью i агре- 
ва. Концентратор герметически 
отделен от других узлов аппара
та, что позволяет создавать в нем 
избыточное давление, не згвиси- 
мое от давления в других частях 
аппарата. Кристаллогенератор 
верхней открытой частью соеди
нен с надутфельным пространст
вом камеры роста кристаллов. 
Камера роста кристаллов выпол
нена в виде цилиндра, снаржен- 
ного типовой поверхностью яагре- 
ва. При помощи цилиндрической 
и радиальных перегородо^ она 
разделена на четыре секции}.

При установившемся режиме 
патока поступает в концентратор и в камеру роста кристаллов. 
В концентраторе при повышении давления патока сгущается при 
температуре, превышающей температуру кристаллообразования 
на 10— 15°С, поступает в кристаллогенератор, где она вскипает. 
При этом удаляется часть растворителя и снижается температу
ра, что приводит к резкому росту коэффициента пересыщения. 
При циркуляции патоки происходит интенсивное образование 
кристаллов. Содержание кристаллов регулируется величиной пе
регрева патоки в концентраторе и количеством подаваемрго в 
кристаллогенератор пара.

Утфель, полученный в кристаллогенераторе, непрерывно по
ступает в первую секцию камеры роста кристаллов, куда также 
непрерывно поступает патока. Утфель перетекает из первой сек
ции в четвертую, уваривается и через выгрузочное устройство 
непрерывно удаляется из аппарата. Управление работой аппара
та осуществляется автоматически.

Простейшими кристаллизаторами периодического действия 
являются вертикальные цилиндрические аппараты с змеевиками 
и механическими мешалками. Процесс кристаллизации в них 
ведется с охлаждением раствора.
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В пищевой технологии применяются в основном два типа 
кристаллизаторов: корытного типа и вращающиеся барабанные.

На рис. 20.6 показан к р и с т а л л и з а т о р  к о р ы т н о г о  
т и п а  с л е н т о ч н о й  м е ш а л к о й .  Вместо ленточной ме
шалки может использоваться шнековая мешалка, которая выпол
нена в виде бесконечного винта. Средний размер кристаллов 
в таких кристаллизаторах не превышает 0,5—0,6 мм.

Кристаллизаторы корытного типа довольно широко распро
странены в промышленности. Они просты в обслуживании и на
дежны в работе.

Б а р а б а н н ы е  к р и с т а л л и з а т о р ы  бывают с водя
ным и воздушным охлаждением. При воздушном охлаждении 
кристаллы получаются более крупными за счет низкого коэффи
циента теплоотдачи от раствора к воздуху, но при этом произ
водительность кристаллизатора значительно ниже, чем при водя
ном охлаждении.

Барабанный кристаллизатор представляет собой вращающий
ся цилиндрический барабан, наклоненный по ходу раствора к го
ризонту (рис. 20.7). Раствор поступает с верхнего конца бара
бана, а кристаллы выгружаются с нижнего конца.

При вращении барабана кристаллизатора раствор смачивает 
стенки, увеличивая тем самым площадь поверхности испарения 
воды.

Барабан заключен в кожух, в который подаются охлажда
ющая вода либо воздух.

Теплоноситель движется в кожухе противотоком к раствору. 
Расход охлаждающей воды составляет примерно 5 м3 на 1 м3

Вод"  Вода
А , г/  У

Г М

Лк_Ж С у с п е н з и я

Раствор

П Т 1Н М Н _ _ Н И Н

Рис. 20.6. К ристаллизатор с ленточной меш алкой:
1 — коры тообразный корпус; 2 — в о д ян а я  р у б а ш к а ;  3 — меш алка
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А-А &
Раствор

Суспензия 1
Рис. 20.7. Барабанны й кристаллизатор:
/  — ко ж у х ;  2 — бар аб ан ;  3 — приемник суспензии; 4 — ролик; 5 — змеевик; в Iоронка

Вторичный

раствора. Для предотвращения образования кристаллов на стен
ках в некоторых конструкциях предусмотрен обогрев нежней 
части барабана. Для этого в кожухе прокладывают обогрева
тельные трубы.

Кристаллизаторы с псевдоожиженным слоем позволяет ин
тенсифицировать процесс. Кристаллизация может проводиться 
как с удалением части растворителя путем его испарения, так 
и при охлаждении раствора. j

Схема кристаллизатора приведена на рис. 20.8. Исходный 
раствор смешивается в циркуляционной трубе с циркулирующим 
маточным раствором, смесь нагревается в теплообменнике и

поступает через трубу вскипания 
в аппарат, где происходит интен 
сивное парообразование. Пересы
щенный раствор опускается в 
нижнюю часть кристаллизатора. 
Здесь за счет циркуляции раство
ра создается псевдоожиженный 
слой. Образовавшиеся крупные 
кристаллы (до 2 мм) оседают на 
дно и выводятся из аппарата, а 
мелкие продолжают расти либо 
удаляются через сборник 3.

Интенсивное перемешивание 
суспензии в псевдоожиженном 
слое увеличивает скорость диф
фузии вещества в растворе и ус
коряет процесс роста кристаллов. 
При этом уменьшается степень 
пересыщения раствора и скорость 
роста кристаллов оказывается 
большей, чем скорость образова
ния центров кристаллизации. При

Суспензия
Рис. 20.8. К ристаллизатор с псев
доож иж енны м  слоем:
/  — корп ус;  2 — труба  вскипания ;  3 — 
сборни к ;  4 — теплообменник;  5 — н а 
сос; 6 — ц и р ку л яц и о н н а я  труба ;  7 — 
ц е н т р а л ь н а я  труба
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Рис. 20.9. М ногокорпусная вакуум -кристаллизационная уста
новка:
1 - -  вакуум -кри сталли заторы ;  2 — поверхностные кон денсаторы ; 3 — 
пароструйный насос;  4 — баром етрич ески й  конденсатор

кристаллизации в псевдоожиженном слое получают кристаллы 
более узкого фракционного состава, чем при других методах.

Многокорпусная вакуум-кристаллизационная установка 
(рис. 20.9) состоит из 3—4 вакуум-аппаратов с мешалками. 
Раствор из каждого нижерасположенного корпуса за счет раз
режения засасывается в вышерасположенный корпус. Каждый 
корпус оснащен поверхностным конденсатором и пароструйным 
насосом. Вакуум в последнем корпусе создается с помощью 
барометрического конденсатора. Поверхностные конденсаторы 
охлаждаются исходным раствором. Суспензия выгружается из 
последнего корпуса. Такие установки просты, экономичны и ис
пользуются в крупнотоннажных производствах.

Вопросы для самопроверки

1. В чем заклю чается сущ ность процесса кристаллизации? К аково н азн а 
чение процесса?

2. Какие факторы влияют на равновесие в процессах кристаллизации?
3. Какими способами можно достигнуть пересыщ ения раствора?
4. Какие используются методы кристаллизации?
5. Из каких стадий состоит кристаллизация?
6. Какие факторы влияют на качество полученных кристаллов?
7. Какие применяются кристаллизаторы  для кристаллизации с отгонкой 

части растворителя? Чем они отличаю тся от выпарных аппаратов?
8. Какие применяются кристаллизаторы  для кристаллизации с о х л аж д е

нием раствора?
9. Какие преимущества имеет метод кристаллизации в псевдоожиж енном 

слое?
10. В чем заклю чается и как  производится расчет кристаллизаторов?
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7 8 10 15 20 
_ мпль безводной соли 
с, ----- кгво,вы

Рис. 20.10. Кривые растворимости 
поташ а и нитрата натрия

где М =  138 к г/м о л ь  — молекулярная 
м олекулярная масса КгС0 з - 2 Н 2 0 .

Количество выпавш их кристаллов

Определить, какое количество /кри
сталлов выделится в кристаллизаторе при 
охлаждении 5000 кг насыщ енного ра/ство
ра поташ а (К 2С О 3) от 85 до 30°С . Поташ 
кристаллизуется с двумя молекулами 
воды.

По кривой растворимости пЬташа 
(рис. 20.10) определяем концентрации 
насыщенных водных растворов при 85 и 
30°С . Соответственно имеем 10 04 и 
8,00 моль на 1 кг воды.

Относительные концентрации ^сход
ного и маточного растворов:

Задача 20.1

х„ = 10,04-138
1000 £ 1 0 ,0 4 -1 3 8

=  0,58 кг/ кг,

8,0-138
=  0,523 кг/

1 0 0 0 +  8,0-138 

а =  М /М кр =  138/174 =  0,7 
масса безводного К2 СО 3 ; М I
определяем по формуле (20.10):

кг;

93,
174 —

5000(0,58 — 0,523)
0,793 — 0,523

=  1055 кг.

Задача 20.2

О пределить количество теплоты, которое требуется отвести в кристаллиза
торе непрерывного действия при охлаж дении 1000 кг/ч  водного раствора нитрата 
натрия ( N a N 0 3) от 85 до 30 °С. При охлаж дении раствора испаряется 2 % воды. 
При 85 °С 18,3 моль N a N 0 3 содерж атся  в 1000 г воды. Определить площ адь по
верхности охлаж дения и расход воды в кристаллизаторе. Вода поступает в ох
лаж даю щ ую  рубаш ку противотоком по отношению к раствору при 10 °С, а выхо
дит при 20 °С. Коэффициент теплопередачи принять равным 120 В т /(м 2-град).

По кривой растворимости ЫаЫОз (см. рис. 20.10) определяем концентрацию 
насыщ енного раствора при 30 °С, которая составляет 11,1 моль на 1 кг воды.

К оличество выпавш их кристаллов при охлаждении раствора от 85 до 30 °С 
найдем по ф ормуле (20.8), предварительно определив относительные концент
рации:

х„ -- 18,3-85
1000 +  18,3-85 

11,1-85
1000 +  11,1-85

=  0,6 кг/кг; 

=  0,485 кг/кг,

где М — 85 — м олекулярная м асса N a N 0 3.
а =  1, так  как  NaNOa кристаллизуется и безводной форме. Следовательно,

1000(0,485 — 0,6) — 0,02- 1000-0,485
0,485 — 1

242,1 кг/ч .

Количество отводимой теплоты определим по формуле Q =  G^cJt i — t2) +  
+  GK?q +  Wr.

Теплота кристаллизации N a N 0 3 составляет 21 100 к Д ж /км оль , теплоемкость
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раствора с р =  2,47 к Д ж /(к г - г р а д ) , теплота парообразования воды при средней 
температуре 57,5 °С г —  2362 к Д ж /к г .

Тогда количество отводимой теплоты

„  -  J M 2,4 7 . 10з(85 _  30) +  ‘О3 -  0 ’0 2 - 1000-236-2 - 10-  =
^  3600 ’ к ' 1 3600 85 3600

= 6 7 5 4 0  Вт.

П лощ адь поверхности охлаж дения

Q 67540 , . _ 2
K A t c? 120-38,2 ’ М ’

=  2,зГе[^52- 7о Щ ь"-1Ж  =  38,2 °° ~ средняя движущая сила при
противотоке. 
Расход воды

67540 
4 ,19-105(20 -  10)G,  - , , п  ,»з/пп------ГпГ =  1.61 к г /с  -  5802 кг/ч .



МЕХАНИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

Измельчение, классификация и прессование материалов яв
ляются механическими процессами, приводящими лишь к изме
нению формы материала без изменения физико-химических ха
рактеристик.

Г л а в а  21. ИЗМЕЛЬЧЕНИЕ И КЛАССИФИКАЦИЯ 
ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ

21.1. ОБЩ ИЕ СВЕДЕНИЯ

Измельчением называется процесс увеличения поверхности 
твердых материалов путем их раздавливания, раскалывания, ис
тирания и удара.

Измельчение в пищевой промышленности применяется для 
увеличения поверхности твердых материалов с целью повыше
ния скорости биохимических и диффузионных процессов при пе
реработке фруктов, овощей и т. д., а также в процессах перера
ботки пищевых отходов.

Измельчение широко применяется в мукомольном, мясном, 
свеклосахарном, спиртовом, пивоваренном, консервном и других 
производствах.

Метод измельчения выбирают в зависимости от крупности 
и физико-механических свойств измельчаемых материалов. На 
практике часто применяют комбинированные методы измельче
ния.

Процессы измельчения разделяются на дробление (крупное, 
среднее и мелкое), измельчение (тонкое и очень тонкое) и ре
зание. Резание применяется, когда требуется не только умень
шить размер кусков, но и придать им определенную форму.

Изрезанию подвергаются овощи, и фрукты, конфетная и тес
товая масса, мясо и другие продукты.

На измельчающих машинах можно проводить различные про
цессы измельчения, начиная от измельчения глыб и кончая кол
лоидным измельчением, позволяющим получать продукт с разме
рами частиц до 0,1 мкм.
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Классификацией называется процесс разделения однородного 
сыпучего материала по величине его частиц. По технологическим 
требованиям часто требуется направлять на переработку куски 
(частицы) материалов, размеры которых должны находиться 
в строго определенных пределах.

Процесс измельчения характеризуется степенью измельчения, 
т. е. отношением среднего размера куска материала до измель
чения d „ к среднему размеру куска после измельчения d K:

i =  d K/ d K. (21.1)
Обычно куски измельчаемого материала и куски или частицы, 

получаемые в результате измельчения, не имеют правильной фор
мы. На практике размеры кусков (da и d K) характеризуются 
размером отверстий сит, через которые просеивают сыпучий ма
териал до и после измельчения.

С целью получения высоких степеней измельчения процесс 
измельчения проводят в несколько стадий на последовательно 
установленных машинах.

В зависимости от начальных и конечных размеров наиболь
ших кусков и частиц материала измельчение подразделяется 
на следующие виды:

Вид и змельчения d H, мм d K, мм

Крупное 1500— 200 250—25
Среднее 200— 25 25—5
Мелкое 25— 5 5— 1
Тонкое 5 — 1 1—0,075

Коллоидное 0,2 0,1 Д о  1-10 4

Крупное и среднее измельчение проводится сухим способом, 
а мелкое и тонкое — мокрым способом обычно в воде. При мок
ром измельчении частицы продукта имеют более равномерную 
величину. При этом резко снижается образование пыли и упро
щается выгрузка готового продукта.

21.2. ФИЗИЧЕСКИЕ ОСНО ВЫ  ИЗМЕЛЬЧЕНИЯ

Измельчение материалов производится раздавливанием, рас
калыванием, ударом и истиранием.

При измельчении обычно имеют место несколько сопутствую
щих видов измельчения. Например, истирание сопровождается 
раздавливанием, раскалыванием, измельчением за счет ударов.

При истирании материалов образуется большое количество 
пыли и в ряде случаев имеет место переизмельчение, что иногда 
недопустимо.

Выбор метода измельчения зависит от крупности и прочности 
кусков измельчаемых материалов.
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Прочные и хрупкие материалы измельчаются раздавливанием 
и ударом, прочные и вязкие — раздавливанием, вязкие материа
лы средней прочности — истиранием, ударом и раскалыванием.

Измельчение может проводиться в один или несколько при
емов, в открытых или замкнутых циклах.

При измельчении в открытом цикле куски материала проходят 
через измельчающую машину один раз. Если в исходном мате
риале имеется примесь мелочи, то ее предварительно отсеивают. 
В открытом цикле, как правило, проводят крупное и среднее 
дробление.

При измельчении в замкнутом цикле после измельчающей 
машины устанавливается классифицирующее устройство, с по
мощью которого куски, превышающие установленный конечный 
размер, вновь транспортируются в измельчающую машину на 
повторное дробление.

Процессы измельчения связаны с затратой большого коли
чества энергии. Расход энергии на измельчение может быть 
определен из существующих теорий измельчения.

П о в е р х н о с т н а я  т е о р и я  исходит из того, что при 
измельчении работа расходуется на преодоление сил молеку
лярного притяжения по поверхностям разрушения материала. 
Из этой теории следует, что работа, необходимая для измель
чения, пропорциональна вновь образующейся поверхности из
мельчаемого материала.

О б ъ е м н а я  т е о р и я  исходит из того, что при измель
чении работа расходуется на деформации материала до дости
жения предельной разрушающей деформации. Отсюда следует, 
что работа, необходимая для измельчения, пропорциональна 
уменьшению объема кусков материала перед их разрушением.

Полная работа внешних сил выражается у р а в н е н и е м  
Р е б и н д е р а

А  =  Л д +  Ап =  K x A V  +  K 2A F ,  (21.2)

где А д— работа, затр ачи ваем ая  на деформацию  объема разруш аемого куска, 
Д ж ; — работа, затр ачи ваем ая  на образование новой поверхности, Д ж ; К< — 
коэфф ициент пропорциональности, равный работе деформирования единицы о б ъ 
ема тела; Д1/ — изменение объем а разруш аемого тела; Ki  — коэффициент про
порциональности, равный работе, затрачиваем ой на образование единицы новой 
поверхности; AF — приращ ение вновь образованной поверхности.

На основании з а к о н а  Г у к а  работу деформации (в Н- м)  
материала при сжатии можно определить по соотношению

где АК — уменьш ение объем а кусков м атериала в результате их деформации 
перед разруш ением, м3; Е — модуль упругости м атериала, Н /м 2; а  — разруш аю 
щ ее напряж ение сж ати я , Н /м .
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Как видно из уравнения (21.3), работа, затрачиваемая на 
разрушение материала, зависит от разрушающего напряжения 
и модуля упругости материала.

С учетом (21.3) получим
А =  a 2A V / 2 E  +  K 2AF.  (21.4)

В случае крупного дробления с малой степенью измельчения 
можно пренебречь работой, затрачиваемой на образование новой 
поверхности, и, учитывая, что A V ~ D 3, получим

A =  K i A V = K \ D \  (21.5)
где D3 — характерный размер куска.

Уравнение (21.5) выражает г и п о т е з у  К и к а  — К и р п и 
че  в а: работа дробления пропорциональна объему дробимого 
куска.

Для дробления с большой степенью измельчения можно 
пренебречь работой, затрачиваемой на деформирование объема 
куска. Тогда, учитывая, что AF ~  D 2,

А =  K 2A F =  K ' 2D 2. (21.6)

Это уравнение является выражением г и п о т е з ы  Р и т т и н -  
г е р а ,  согласно которой работа дробления пропорциональна 
величине вновь образованной при дроблении поверхности.

В случае, когда нельзя пренебречь слагаемыми в уравнении 
(21.2), получают уравнение

А -  D^D2 =  K 3D 2 5, (21.7)

которое носит название у р а в н е н и я  Б о н д а :  работа дробле
ния пропорциональна среднегеометрическому из его объема и 
поверхности.

Работа, затрачиваемая на резание (резание состоит из двух 
последовательных стадий: сначала лезвие ножа сжимает матери
ал, а затем перерезает его), может быть выражена формулой 
акад. В. П. Горячкина

Аполн-Асж “I- Ап,

где А сж— работа, затрачиваем ая на сж ати е  продукта; Л„ - полезная  работа 
резания, Д ж .

Работа сжатия А сж =  ЭЫж/ h,  где Э  — условный модуль с ж а 
тия материала лезвием ножа, Дж; /гсж — высота сжатого слоя, м; 
h — первоначальная высота слоя материала, м.

Полезная работа А п =  /> 3  ( h -  he ж ), где /> 3  — усилие реза
ния.

Обычно пользуются понятием удельное усилие резания, ко
торое представляет собой усилие, отнесенное к 1 м длины лезвия
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ножа. Так, например, для моркови удельное усилие резания со
ставляет 1400— 1600 Н/м, а для картофеля — 600—700 Н/м.

Условный модуль сжатия материала лезвием ножа определя
ется экспериментальным путем. Его величина зависит от свойств 
материала, вида ножа, усилия и других факторов.

Лезвие режущего инструмента характеризуется режущей спо
собностью, которая в процессе эксплуатации лезвия уменьша
ется.

В пищевой промышленности применяются режущие инстру
менты самых разнообразных форм: прямоугольные, дисковые, 
ленточные, серповидные и др. Режущие инструменты могут со
вершать вращательное, возвратно-поступательное, колебательное 
движение, но могут быть и неподвижными, в то время как из
резаемый материал находится в движении в машине.

21.3. КОНСТРУКЦИИ И РАБОТА О СНО ВНЫ Х ТИПОВ 
И ЗМ ЕЛ ЬЧАЮ Щ И Х М АШ ИН

Все измельчающие машины делятся на дробилки и мельницы. 
Дробилки применяются для крупного и среднего дробления, 
мельницы — для среднего, мелкого, тонкого и коллоидного из
мельчения.

Основные измельчающие машины подразделяются на следую
щие типы: щековые дробилки, гирационные, молотковые и дро
билки ударного действия; протирочные машины; валковые мель
ницы и бегуны, шаровые и стержневые мельницы, кольцевые, 
вибрационные, коллоидные мельницы.

Резательные машины бывают пластинчатыми, дисковыми, ро
торными, струнными и др.

Ко всем измельчающим машинам предъявляются общие 
требования: равномерность кусков измельченного материала; 
удаление измельченных кусков из рабочего пространства; сведе
ние к минимуму пылеобразования; непрерывная и автоматиче
ская разгрузка; возможность регулирования степени измельче
ния; возможность легкой смены быстро изнашивающихся частей; 
небольшой расход энергии на единицу продукции.

Щековые дробилки измельчают материал путем раздавлива
ния и раскалывания в конической камере, образованной непо
движной и подвижной плитами, которые периодически сближа
ются. Раздавленный материал выпадает из дробилки во время 
обратного хода подвижной плиты.

Конструкция дробилки показана на рис. 21.1. Щеки дробилки 
снабжены съемными ребристыми плитами из износостойкой ста
ли. Подвижная щека установлена на неподвижной оси и приво
дится в колебательное движение от эксцентрикового вала при 
помощи шатуна, шарнирно связанного рычагами 12 с этой щекой
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Рис. 21.1. Щ ековая дробилка:
/  — п о д в и ж н а я  щ ека ;  2 — н еп одви ж ная  щ ека ;  3 — ось п одви жн ой  щеки;  4 — эк с ц е н т р и 
ковый вал; 5 — шкив; 6 — маховик; 7 — шатун;  8, 1 1 — регулировочн ы е  клинья; 
9 — пруж и н а;  10 — станина; 12 — ры чаги;  13 — тяга

и регулировочными клиньями 8 и 11. Перемещением клиньев при 
помощи болтов регулируют ширину выпускной щели и, следова
тельно, степень измельчения материала. С помощью тяги 13 и 
пружины 9  обеспечивается обратное движение щеки. Коленчатый 
рычаг, образуемый шатуном и распорными плитами, является 
основой конструкции дробилки и позволяет получать очень 
большие давления.

Щековая дробилка проста и надежна в работе, однако на
личие в ней неуравновешенных качающихся масс требует уста
новки ее на тяжелых фундаментах. Работа дробилки сопровож
дается сильным пылеобразованием и шумом, а процесс дробле
ния— образованием мелочи.

Основными параметрами работы щековых дробилок являются 
угол между щеками, называемый углом захвата; частота враще
ния вала; производительность и расход энергии.

От величины угла захвата а  зависит степень измельчения, 
которая возрастает с его увеличением. Для того чтобы куски 
материала, поступающие в дробилку, не выталкивались из ка
меры измельчения, должно соблюдаться условие а < 2 ф ,  где ф — 
угол трения материала. Обычно угол захвата принимается в 
пределах 15—22°.

Продолжительность отхода подвижной щеки из крайнего ле
вого положения в крайнее правое при п оборотах т =  3 0 / п .  За 
это время материал в камере дробилки пройдет путь S =  g x 2 / 2  =  
=  (g /2 ) (30 /« )2 =  450 g / n 2.
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Если ход щеки I см, то высота материала в камере дробилки 
h =  I / tga .

Выгрузка материала под действием силы тяжести будет про
исходить при условии / / t g a ^  45 0 g /n 2.

Число двойных качаний щеки п (в мин-1 )

п -45-° f gg • (21.8)

Производительность дробилки (в т/ч) при а  = 2 2 °  определя
ется по формуле

Q =  0,15 рДф/Ьлртв, (21.9)
где ц — коэфф ициент разры хления измельченного материала (ц, =  0,2 -н 0,65; 
обычно 0 ,3 ); d cр — средний разм ер кусков измельченного м атериала, см; / — 
длина хода щ еки, см; Ь — длина выпускной щели, см; п — число двойных кача
ний в 1 мин; р тв— плотность м атериала, к г/см 3.

Расход энергии принимается равным 400— 1500 Вт на 1 т/ч 
производительности дробилки.

Гирационные (конусные) дробилки применяются для крупно
го, среднего и мелкого измельчения. Измельчение происходит 
путем непрерывного раздавливания и излома кусков материала 
между конической дробящей головкой и корпусом, который 
имеет форму усеченного конуса (рис. 21.2). Дробящая головка

Рис. 21.2. Г ирационная дробилка:
I — ш а р о в а я  о п о р а ;  2 — корпус;  3 — б р о 
н ев ая  п лита;  4 — голов ка;  5 — в е р т и к а л ь 
ный вал ;  6 — эксце нтри к

Рис. 21.3. М олотковая дробилка:
/  — корпус; 2 — д робящ и й  молоток;  3 — 
диск; 4 — вал; 5 — брон ев ая  плита; 6 — 
колосниковая  решетка
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установлена в корпусе дробил- Исходный
ки с эксцентриситетом, в ре- материал
зультате чего она совершает \  г  .
эксцентричное вращательное 
движение. Когда дробящая го
ловка приближается к одной 
стороне корпуса, измельченный 
материал выпадает с противо
положной стороны через рас
ширяющуюся в это время коль
цевую щель между корпусом и 
головкой.

Молотковые дробилки при
меняются, например, для из
мельчения костей в производ
стве кормов. Молотковая мель
ница представляет собой ма
шину ударного действия, име
ющую быстровращающийся 
диск с шарнирно прикреплен
ными к нему молотками 
(рис. 21. 3). Материал посту
пает в дробилку через бункер и 
измельчается дробящими мо
лотками, а также за счет уда
ров о броневые плиты. Измель
ченный материал удаляется че
рез колосниковую решетку. Раз
меры отверстий колосниковой
решетки определяют размеры измельченного материала.

В дезинтеграторах и дисмембраторах на дисках по концен
трическим окружностям расположены пальцы-била. Каждый ряд 
пальцев одного диска расположен с небольшим зазором между 
двумя рядами пальцев другого диска (рис. 21.4).

Материал поступает в машину через загрузочный бункер и 
измельчается за счет ударов вращающихся пальцев. Измельчен
ный материал высыпается через разгрузочную воронку, распо
ложенную в нижней части машины. Частота вращения дисков 
200— 1200 мин-1 . Производительность таких машин колеблется 
от 0,5 до 20 т/ч.

Дисмембраторы в отличие от дезинтеграторов имеют один 
вращающийся диск. Роль второго диска выполняет крышка мель
ницы, на внутренней поверхности которой по концентрическим 
окружностям расположены ряды неподвижных пальцев.

Дисковые мельницы применяются для мелкого и тонкого 
дробления зерна, солода, жмыха, сухарей и др. Рабочими орга-

) Продукт
Рис. 21.4. Схема дезинтегратора:
1 , 6  — валы; 2, 3 диски; 4 — пальцы - 
била;  5 — з а г р у з о ч н а я  воронка;  7 — р а з 
грузочн ая  воронка

397



нами дисковых мельниц являются 
два вертикальных рифленых дис
ка, один из которых неподвиж
ный, а другой вращается на гори
зонтальном валу. Измельчаемый 
материал подается непрерывно в 
зазор между дисками, где и из
мельчается. Степень измельчения 
регулируется величиной зазора 
между дисками. Окружная ско
рость дисков при помоле зерна 
составляет 7—8 м/с.

Молотки, плиты, диски и ре
шетку изготавливают из износо
устойчивой марганцовистой стали 
или из углеродистой стали, на ко
торую направляют твердый сплав.

Для измельчения фруктов и 
ягод и последующего отделения 
сока от полученной массы приме
няются дисковые измельчающие 

машины, скомбинированные с центрифугой. Конструкция одной 
из них представлена на рис. 21.5.

Внутри корпуса на валу установлена дисковая терка, которая 
приводится во вращение коническим ротором. Сырье загружает
ся через загрузочную воронку в корзину, стенки которой выпол
нены из сетки и выполняют роль фильтровальной поверхности. 
Измельченная масса под действием центробежной силы разделя
ется на сок и мезгу. Сок фильтруется через сетчатые стенки 
вращающейся корзины и поступает в кольцевое пространство, 
из которого через выпускной патрубок сливается из измельчи
теля.

Мезга поступает в пространство под крышей и оттуда выгру
жается через патрубок в крышке.

В протирочных машинах для фруктов и овощей отделение 
сока от мезги происходит за счет протирания через протирочные 
сита.

Протирочная машина состоит из одной или нескольких про
тирочных камер. На рис. 21.6 показана протирочная машина с 
одной горизонтальной протирочной камерой. Камера представля
ет собой цилиндрический корпус, внутри которого расположена 
перфорированная металлическая решетка. Решетка установлена 
таким образом, что между ней и корпусом образуется кольцевой 
канал. По оси корпуса расположен ротор с насаженными на него 
протирающими лопатками. Между лопатками и решеткой имеет
ся зазор, в котором и происходит измельчение материала за

Сырье

Рис. 21.5. И зм ельчаю щ ая ма- 
ш инка для фруктов и ягод:
I  — воронка;  2 — патрубок  для  
мезги; 3 — корпус;  4 — ротор; 5 — 
д в и гател ь ;  6 — п атр у б о к  д л я  в ы хо
д а  сока;  7 — вал ;  8 — и зм е л ь ч а ю 
щий диск ; 9 — корзина
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/1-/1
Сырье

Рис. 21.6. Протирочная машина:
/  — корпус; 2 — кольцевой  канал ;  3 — реш етка ;  4 — ворон ка ;  5 — ротор; 6 — спи ца ;
7 — лопатка

счет удара и истирания, а протирание происходит за счет давле
ния, создаваемого лопатками ротора.

В машинах с двумя протирочными камерами достигается 
более высокая степень измельчения сырья за счет установки во 
второй камере решетки с меньшими проходными размерами.

Валковые мельницы служат для среднего, мелкого и тонкого 
измельчения. Они применяются в пищевой промышленности для 
дробления и помола зерна, солода, плодов, жмыха и т. д. Рабо
чими органами валковой мельницы являются горизонтальные 
валки. Дробилка может иметь один валок, вращающийся вокруг 
горизонтальной оси параллельно неподвижной рабочей щеке, 
либо два валка. В первом случае раздавливание материала про
исходит между неподвижной 
щекой и вращающимся вал
ком. Парные валки вращаются 
навстречу один другому, и раз
давливание происходит между 
валками. Поверхность валков 
может быть гладкой, рифленой 
и зубчатой.

На рис. 21.7 представлена 
схема валковой мельницы.
Подшипники валка 5 неподвиж
ны, а валка 3  — подвижны и 
удерживаются при помощи пру
жины 2, что позволяет вал- |  
ку 3 смещаться при попадании
В мельницу твердых инородных Р и с - 2 1 -7 - В алковая мельница:
тел. Размер кусков продукта 1 станина;  2 — пружина;  3 —  подвиж- 

"  }  J  ныи валок;  4 — бункер; 5 — неподвижны й
определяется ширинои щели валок
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между валками. Загрузка мельницы производится непосредствен
но из бункера.

При вращении валков куски материала захватываются вал
ками и раздавливаются. Для того чтобы кусок был захвачен вал
ками и раздавливался, необходимо выполнение следующего ус
ловия:

t g a  < f ,  (21.10)
где f  — коэффициент трения меж ду куском и валком,

И ЛИ

t g a < t g c p ,  (21.11)
где ф — угол трения.

Из выражения (21.11) следует, что для захвата кусков мате
риала гладкими валками необходимо, чтобы угол захвата был 
меньше угла трения материала <р(а^ср).

Учитывая, что угол (3 =  2а, дроблению материала удовлетво
ряет условие р =  2ф.

В валковых дробилках угол захвата а  обычно составляет 18°. 
Наибольший размер измельченных кусков в 20—25 раз мень

ше диаметра валков.
Предельную частоту вращения валков (в мин-1 ) находят, 

исходя из условия исключения проскальзывания кусков материа
ла по поверхности валков, по формуле

" “  616V * s h r .  12)

где /  — коэффициент трения м атериала о валок ( / = 0 , 3 ) ;  ртв— плотность 
м атериала, к г /м 3; d„ — разм ер кусков исходного материала, м; D — диаметр 
валка, м.

Окружная скорость валков колеблется в пределах от 3 до 
6 м/с.

Теоретическая производительность (в т/ч) валковых мельниц 
определяется по формуле

Q =  0,2i ipTBLDen,  (21.13)
где ц — коэффициент разры хления измельчаемого м атериала (ц =  0,2 -^ 0 ,3 ) ;  
L — длина валка, м; D  — диаметр, м; е — половина зазора  между валками, м.

Бегуны (рис. 21.8) имеют, как правило, два жернова (катка) 
и чашу, в которую загружается зерно. Жернова закреплены 
на вертикальном валу и вращаются вместе с ним. Кроме того, 
жернова одновременно вращаются вокруг горизонтальных осей 
за счет трения между поверхностью жерновов и материалом, 
находящимся в чаше. Измельчение зерна происходит раздавли
ванием и истиранием при набегании на него жерновов.
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Бегуны бывают с 
неподвижной чашей и 
вращающимися от при
вода катками; с враща
ющейся от привода ча
шей и свободно враща
ющимися катками.

Бегуны с вращаю
щейся чашей более 
быстроходны (20—
50 мин-1 ) .

Выгрузка измель
ченного материала осу
ществляется автоматически за счет центробежной силы. •, 

Шаровые и стержневые мельницы, в которых продукт обра
батывается шарами или стержнями, находящимися вместе с ним 
в полом вращающемся барабане, покрытом изнутри брониро
ванными плитами, применяются для тонкого измельчения.

Шаровая мельница (рис. 21.9) загружается шарами и мате
риалом одновременно. Шары изготавливают из стали, диабаза, 
фарфора и других твердых материалов. Размер шаров зависит 
от размеров измельчаемого материала. Стальные шары имеют 
диаметр 35— 175 мм. Корпус мельницы заполняют шарами на 
30—35 % его объема.

m f i  \

V \Измельченный
продукт

Рис. 21.9. Ш аровая мельница:
1 — корпус б а р а б ан а ;  2 — броневая  плита; 3 — люк; 4 — п риводная  ш естерн я;  
5 — решетка; 6 — кры ш ка;  7 — полые ц ап ф ы ; 8 — н а п р а в л я ю щ и й  конус; 9 — кр ы ш к а

Рис. 21.8. Бегуны:
/ — в ертик альн ы й  вал ;  2 — чаши; 3 — г о р и з о н т а л ь 
ные оси; 4 — ж е р н о в а  ( к а т к и ) ; 5 — кри вош и п

14-1035 401



Наряду с шарами используются также цилиндрические 
стержни. Оси стержней располагают параллельно оси корпуса 
мельницы. В шаровых мельницах измельчение материала проис
ходит под действием ударов падающих шаров или стержней и 
путем истирания его между шарами или стержнями и внутрен
ней поверхностью корпуса мельницы.

При вращении шаровой мельницы вследствие трения между 
стенкой мельницы и шарами последние поднимаются в направле
нии вращения на такую высоту, пока угол подъема не превысит 
угла их естественного откоса, после чего скатываются вниз.

С увеличением скорости вращения мельницы возрастает 
центробежная сила и соответственно увеличивается угол подъ
ема шаров до тех пор, пока составляющая силы веса шаров 
не станет больше центробежной силы. При нарушении этого 
условия шары падают, описывая при падении некоторую пара
болическую кривую. При дальнейшем увеличении скорости вра
щения мельницы центробежная сила может стать настолько 
большой, что шары будут вращаться вместе с мельницей.

Предельная частота вращения мельницы, при которой шары 
не будут падать,

V  900 g  42,3 . . .

w ~ v F -  ( 4)
Обычно частоту вращения мельницы принимают равной 

75 %  от ппр и вычисляют по формуле
п =  32/^j  D,  (21.15),

где D — диам етр б ар аб ан а , м.

Производительность мельниц Q (в т /ч) рассчитывается из 
условия выхода измельченных частиц заданного размера и опре
деляется по приближенной формуле

Q = V K D ° \  (21.16)
где V  — объем б ар аб ан а , м3; К  — коэффициент пропорциональности, зави ся
щий от среднего разм ера кусков исходного материала; К  =  0,41 1,31 и воз
р астает  с увеличением среднего разм ера частиц измельченного материала.

В кольцевых мельницах измельчение происходит путем раз
давливания и истирания материала роликами или шарами, ка
тящимися по внутренней поверхности кольца. Ролики или шары 
прижимаются к поверхности кольца центробежной силой или 
пружинами. В зависимости от этого различают центробежные 
и пружинные мельницы.

Вибрационные мельницы предназначены для тонкого измель
чения материала. Мельница представляет собой барабан, запол
ненный примерно на 70 % измельчающими телами, например 
шарами. Внутри барабана установлен вибратор, который сооб
щает вибрацию шарам и измельчаемому материалу. Интенсив-
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ность работы такой мельницы 
зависит от частоты и амплитуды 
колебаний. Как правило, часто
та колебаний составляет 1500—
2500 м ин"1 при амплитуде 
2—4 мм.

Коллоидные мельницы ис
пользуются для очень тонкого 
измельчения суспензий. И з
мельчение проводится мокрым 
способом. Основными частями 
коллоидной мельницы являются 
корпус с коническим гнездом и 
ротор. Между конической по
верхностью корпуса и поверх
ностью ротора имеется зазор, 
равный долям миллиметра. Ро
тор вращается с окружной ско
ростью 30— 120 м/с. В зазоре 
между корпусом и ротором 
твердые частицы суспензии из
мельчаются истиранием.

Рамная центробежная свеклорезка (рис. 21.10) служит для 
изрезывания свеклы в стружку для извлечения из нее сахарозы.

Принцип действия свеклорезки заключается в следующем. 
Свекла загружается в свеклорезку через загрузочный бункер, 
увлекается вращающейся улиткой и под действием центробеж
ной силы прижимается к режущей кромке ножей, которыми из
резывается в стружку. Свекловичная стружка через проемы но
жевых рам выпадает в пространство между корпусом свекло
резки и кожухом и затем через люк поступает на дальнейшую 
переработку.

Для замены ножей ножевая рама поднимается и заменяется 
глухой рамой без ножей. Для очистки ножей применяется про
дувка паром или сжатым воздухом.

Вертикальные овощерезки применяются для разрезания ово
щей на ломтики, кубики, соломку и т. д. Овощерезка состоит 
из загрузочной воронки, измельчающей камеры и привода. Ре
жущим инструментом является горизонтальный диск, насажен
ный на вертикальный вал, приводимый во вращение электро
двигателем. Машина изготовлена из высококачественного цвет
ного металла, покрытого слоем полиамида.

Размеры и форма нарезанных овощей изменяются в зависи
мости от конфигурации ножей.

На рис. 21.11 показаны некоторые конструкции режущих дис
ков.

Рис. 21.10. Р ам н ая  центробеж ная 
свеклорезка:
/ — загрузочн ы й  бункер; 2 — н о ж е в а я  р а 
ма; 3 — кожух;  4 -  дн ищ е;  5 — люк; 6 — 
т ре хлоп астн ая  улитка
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Рис. 21.11. Реж ущ ие диски овощ ерезки:
а —  стан д а р тн ы й  ломтерезный; б — тонкий д ля  резки мягких и сочных продуктов; 
в — д ля  н а р е з а н и я  волнистых ломти ков;  г — д ля  нарезания  кубиков; д — терка

Измельчитель для мяса — куттер (рис. 21.12) работает сле
дующим образом. Мясо из корыта автоматически загружается 
во вращающуюся чашу, изготовленную из нержавеющей стали, 
и режется инструментом, выполненным в виде фрезы и установ
ленным в чаше.

Скорость резки составляет 130 м/с. Процесс проводится под 
вакуумом. Материал корпуса и крышки куттера делает процесс 
резания практически бесшумным. Выгрузка фарша производится 
периодически с помощью автоматической наклонной заслонки, 
которая вытесняет фарш из чаши в приемное корыто. Уплотне
ние крышки и корпуса достигается с помощью специальных по
лимерных прокладок. Смена режущего инструмента происходит 
менее чем за 3 мин.

21.4. КЛ АССИ Ф И КАЦИ Я ЗЕРНИСТЫХ МАТЕРИАЛОВ

Д ля разделения смеси зернистых материалов на фракции с 
узкими пределами размеров частиц применяются три вида клас
сификаций:

механическая, которая заключается в рассеве сыпучих мате
риалов на ситах, решетах или других устройствах. При механи
ческой классификации через отверстия рассеивающего устройст
ва проходят частицы материала, размеры которых меньше раз
меров отверстий. Не прошедшие через сита куски или частицы 
направляются на дополнительное измельчение;

гидравлическая классификация — разделение смеси твердых 
частиц на фракции в зависимости от скорости оседания частиц 
в жидкости;

воздушная сепарация — разделение смеси твердых частиц на 
фракции в зависимости от скорости отстаивания частиц в воз
духе.

Классификация применяется как вспомогательная операция 
для удаления мелочи перед измельчением материала, а также 
при возврате крупных частиц материала на повторное измель
чение и в качестве самостоятельной операции — для выделения 
готового продукта заданного фракционного состава.

а б В г д
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Рис. 21.12. Измельчитель (куттер) для мяса:
/  — крышка; 2 - -  стенка; 3 — ч а ш а ;  4 привод;  5 - -  с тан ин а ;  6 — р еж ущ ий  
инструмент

Механическая классификация, которая также называется гро
хочением, применяется для разделения частиц размерами от не
скольких сантиметров до долей миллиметра. Классификацию 
проводят на рассеивающих устройствах, называемых г р о х о 
т а м и  или с е п а р а т о р а м и .  Для рассеивания материалов 
применяют металлические или другие сита, решета из металли
ческих листов со штампованными отверстиями, решетки из па
раллельных стержней — колосников.

Сита бывают с квадратными или прямоугольными отверстия
ми, имеющими размеры от 0,04 до 100 мм. Сита обозначаются 
номерами, соответствующими размеру стороны отверстия сита 
в свету, выраженному в миллиметрах или микронах.

Решета изготовляют из металлических листов толщиной
2— 12 мм, в которых штампуют круглые или прямоугольные 
отверстия размером 2— 10 мм. Чтобы избежать забивки отверс
тий материалом, их выполняют в форме конуса, расширяющегося 
книзу.
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Колосники собирают из стержней обычно трапецеидального 
сечения. При такой форме колосников облегчается проход частиц 
материала через расширяющиеся книзу зазоры между колосни
ками.

Классификация материалов происходит при движении их от
носительно перфорированной поверхности. При этом поверхность 
может быть неподвижной, установленной под углом к горизонту 
большим, чем угол трения материала, либо движущейся.

В результате классификации получают два продукта: отсев 
и отход. Отсев — частицы, прошедшие через рассеивающее уст
ройство, отход — куски (частицы), не прошедшие через рассеи
вающее устройство.

Классификация бывает однократной и многократной. При 
однократной классификации материал просеивается через одно 
сито, при многократной — через несколько сит.

В промышленности используются грохоты с неподвижными 
и подвижными решетками. Наибольшее применение нашли гро
хоты с неподвижными решетками. Грохоты бывают качающиеся, 
барабанные, вибрационные, дисковые, роликовые, колосниковые 
и цепные.

На рис. 21.13 показан качающийся грохот, который широко 
применяется в промышленности.

Грохот приводится в колебательное движение с помощью 
кривошипного механизма. Отсев проваливается при сотрясении 
сита в отверстия, а отход перемещается вдоль сита и с него по
ступает непосредственно на измельчение. Для отбора нескольких 
фракций качающиеся грохоты делают многоярусными; в этих 
грохотах материал подается на верхнее сито, имеющее наиболь
шие отверстия. Крупные куски удаляются с этого сита как от
ход, а отсев поступает на расположенное ниже сито с более 
мелкими отверстиями. На этом сите снова получают отход и от
сев, причем отсев попадает на следующее более мелкое сито, 
и т. д.

Рис. 21.13. К ачаю щ ийся грохот:
/  — эксцентри к;  2 — шатун;  3 — п р у ж и н а ;  4 — корпус; 5 — сито

406



Достоинствами плоских качающихся грохотов являются боль
шая производительность, высокая эффективность грохочения, 
компактность, удобство обслуживания и ремонта.

Недостатком этих грохотов является неуравновешенность 
конструкции, в результате чего работа их сопровождается со
трясениями и толчками.

Барабанный грохот представляет собой барабан, установлен
ный наклонно под углом 4—7 0 к горизонту. Барабан изготавли
вается из сетки или перфорированных стальных листов и вра
щается на центральном валу либо на выносных опорных роли
ках. Материал загружается с открытого торца барабана. Отсев 
проваливается через перфорированные стенки барабана, а отход 
выходит с противоположного открытого торца барабана.

Для очистки зерна, зерновых, крупяных и бобовых культур 
от сорных и зерновых примесей используются горизонтальные 
или вертикальные цилиндрические зерноочистительные сепара
торы. Разделение в таких сепараторах происходит на металли
ческом сите. Проходные размеры отверстий сита увеличиваются 
по ходу движения зерновой смеси. Разделение смеси происходит 
за счет центробежной силы в вертикальных сепараторах либо 
за счет вибрационных колебаний материала и сита в горизон
тальных сепараторах.

На рис. 21.14 схематично показан барабан центробежного 
сепаратора. Барабан состоит из нескольких секций. Зерно с при
месями поступает в верхнюю секцию. За счет центробежной силы 
зерно вместе с примесями отбрасывается к перфорированной 
стенке барабана сепаратора. Примеси, имеющие меньшие раз
меры, чем зерно, проходят через отверстия стенки и удаляются 
из сепаратора в виде отсева, а зерно поступает в нижнюю сек
цию. Стенки барабана этой секции имеют отверстия большего 
диаметра, через которые зерно проходит и удаляется из сепара
тора.

В вибрационных сепараторах плоское наклонное сито совер
шает колебания с помощью вибратора. При вибрации материала 
на сите происходит его разделение, причем отверстия сит не 
забиваются материалом, даже если разделяются влажные ма
териалы. Сепаратор легко регулируется за счет изменения часто
ты и амплитуды вибраций, сита легко сменяются.

Магнитные (электромагнитные) сепараторы предназначены 
для извлечения из массы сыпучего материала, например зерна, 
стальных и чугунных включений. Барабанный электромагнитный 
сепаратор (рис. 21.15) имеет эксцентрично расположенный не
подвижный электромагнит, работающий от постоянного тока. 
При вращении барабана поверхность его находится в непосред
ственной близости от полюсов электромагнита. Чугунные и 
стальные предметы, попадающие в зону сильного магнитного
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поля, удерживаются на поверхности барабана, а сыпучий мате
риал, не обладающий магнитными свойствами, ссыпается с по
верхности барабана в приемный бункер. При выходе барабана 
из сферы действия магнитного поля чугунные и стальные пред
меты под действием силы тяжести отделяются от основной 
массы материала вне бункера.

Магнитные сепараторы устанавливают в местах загрузки 
твердых материалов в различные машины, например в дро
билки, сушилки и др.

Гидравлическая классификация смесей твердых частиц на 
фракции по скорости осаждения их в жидкости подчиняется 
общим законам осаждения твердых тел (см. главу 4). Гидрав
лическая классификация осуществляется в горизонтальном или 
восходящем потоке воды. Скорость потока выбирается такой, 
чтобы из классификатора выносились частицы, меньшие опре
деленного размера, — верхний продукт, а в классификаторе 
осаждались частицы больших размеров, обладающие большей 
скоростью осаждения, — нижний продукт. Для классификации 
под действием центробежной силы используются г и д р о ц и к 
л о н ы .

Воздушная сепарация отличается от гидравлической класси
фикации тем, что скорость осаждения частиц в воздухе значи

тельно больше скорости осажде
ния частиц в воде. Воздушная ре
парация осуществляется в восхо
дящем потоке воздуха в ц и |к- 
л о н н ы х  а п п а р а т а х .  i

Зерно с 
примесями

Примесь

Примесь

Зерно

Рис. 21.14. Б арабанн ы й  сеп ар а
тор:
/ — ворон ка ;  2 — корпус;  3 — б а 
раба н ;  4 — п ерегородк а  с каналом ;  
5 — вал

Рис. 21.15. Схема работы барабанногс 
магнитного сепаратора:
/  — сепаратор ;  2 — конвейер; 3 — бунке;
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На рис. 21.16 показана схема 
центробежного сепаратора. Обычно 
такой сепаратор устанавливается на 
линии отходящего воздушного пото
ка от мельницы. Отделение крупных 
частиц происходит в кольцевом ка
нале и конусе, где частицы за счет 
центробежной силы отбрасываются 
на стенки конуса. Крупные частицы 
соскальзывают со стенок конуса и 
выгружаются через патрубки 4 и 5.
Воздух вместе с мелкими неотделив- 
шимися частицами удаляется через 
патрубок в циклон.

Вопросы для самопроверки

1. С какой целью применяются измельче
ние и классиф икация твердых м атериалов?

2. На какие виды подразделяется измель
чение в зависимости от начальных и конечных 
размеров наибольших кусков м атериала?

3. Чем характеризуется процесс изм ель
чения?

4. Какими методами производится и з
мельчение твердых материалов?

5. Какие схемы измельчения применяю т
ся в пищевой промышленности?

6. От каких характеристик измельчаемых 
материалов зависит работа, затрачи ваем ая  
на измельчение?

7. Какие типы измельчающих машин при
меняются в промышленности? Х арактеристи
ки дробилок и мельниц.

8. Какие требования предъявляю тся к измельчаю щ им маш инам ?
9. Каков принцип действия щ ековых, гирационных и молотковых дро

билок?
10. Какие мельницы применяются для  дробления и помола зерна?
11. Каков принцип действия свеклорезки?
12. Какие виды классификации использую тся в промышленности?
13. На чем основана классификация м атериалов грохочением?
14. На чем основана гидравлическая и воздуш ная классиф икация?
15. В каких аппаратах производится воздуш ная классиф икация?

Задача 21.1

На молотковую дробилку, работаю щ ую  в замкнутом цикле с предваритель
ным грохочением, поступает G =  20 т /ч  исходного м атериала. Разм ер  кусков 
требуемого продукта дробления долж ен составлять d K=  10 мм. В исходном м а
териале содерж ится 25 % кусков, разм ер которых менее 10 мм. П осле однократ
ного прохождения материала через дробилку продукт дробления содерж ит 65 % 
кусков размером более 10 мм. Требуется определить производительность дро
билки и грохота.

Рис. 21.16. Схема центробеж но
го сепаратора:
/ — корпус; 2 — внутренний  конус; 
3 — п атрубок  д л я  в в о д а  исходного  
продукта; 4 , 5  — п атрубки  д ля  о т 
вода крупных частиц ;  6 — н а п р а в 
л я ю щ а я  л о п а тк а ;  7 — п атр у б о к  для  
вы вода  пыли
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Д о л я  крупных кусков в исходном материале о =  1,0 — 0,25 =  0,75. Нагрузку 
дробилки при работе в замкнутом цикле определяем по формуле q =  а / ( ц —Ь),  
где а — м ассовая доля крупных кусков в исходном м атериале; т) — К П Д  гро
хота; Ь — м ассовая доля кусков размером более заданного в продукте дробле
ния. П риним ая г) =  0,82, получим q =  0,75/(0,82 — 0,65) =  4,41.

Производительность молотковой дробилки <3Д=  Gq  =  20-4,41 =  88,2 т /ч .
П роизводительность грохота Q r =  <5Д +  G =  88,2 +  20 =  100,2 т /ч .

Задача 21.2

Рассчитать объем, производительность и мощность, потребляемую шаровой 
мельницей с размером бар аб ан а  D X L =  1500X3000 мм, если 8 0 %  кусков ис
ходного м атериала имеют диам етр d n=  20 мм, а 85 % частиц измельченного 
продукта имеют размер менее 200 мкм. Насыпная плотность стальных шаров 
р ш =  4100 к г /м 3.

Находим по формуле (21.15) частоту вращ ения п =  3 2 /У  1,5 =  26 об/мин.
Объем бараб ан а  мельницы V 6 — nD^/AL  =  3^14 • 1,52/4  • 3 =^5 ,3  м3.
Д иам етр  загруж енны х ш аров D m =  6 ( \ gd K)-^d„ =  6(lg200)V 20 =  61,7 мм.
Принимаем £)ш=  70 мм.
Если принять степень заполнения барабана ш арами ф =  0,4, то масса з а 

груж енны х ш аров составит т т —  0 ,4 -5 ,3-4100  =  8700 кг.
П роизводительность мельницы по измельченному продукту Q =  k V D oe =  

=  1 ,5 7 -5 ,3 -1 ,50,6 =  10,3 т /ч  (где k —  1,57 — экспериментально найденная вели
чи на).

П отребляем ая мощность N  =  6,1 т ш =  6,1 -8,7 ^  1,5 ~  65 кВт.

Г л а в а  22. ПРЕССОВАНИЕ

22.1. ОБЩ И Е СВЕДЕНИЯ

Д ля обезвоживания, брикетирования твердых материалов, 
гранулирования и формования пластичных материалов в пище
вой промышленности применяется прессование.

Прессование заключается в том, что обрабатываемый мате
риал подвергается внешнему давлению в специальных прессах.

Под избыточным давлением проводятся обезвоживание, бри
кетирование, формование и штампование различных пищевых 
материалов.

Обезвоживание под давлением применяется в ряде отраслей 
пищевой промышленности: в сахарном производстве для отжима 
воды из свекловичного жома, сока из сахарного тростника, 
жировом производстве для выделения из семян подсолнечника 
растительного масла, в производстве соков для выделения со 
из ягод и плодов и в других производствах.

Брикетирование применяется для получения брикетов, т. 
брусков прямоугольной или цилиндрической формы спрессован
ного материала. Брикетирование применяется в сахарном произ 
водстве для получения брикетов свекловичного жома и сахара- 
рафинада. Брикетирование широко применяется в производстве 
пищевых концентратов и лекарственных препаратов, в кондитер
ском и в комбикормовом производствах, в процессах утилизации 
отходов производства и др.
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Разновидностью брикетирования являются таблетирование и 
гранулирование. Таблетки и гранулы имеют меньшие размеры 
по сравнению с брикетами. Промышленностью выпускаются гра
нулированный чай, кофе, пищеконцентраты, конфеты и другие 
продукты.

Формование пластичных материалов используется в хлебо
пекарном, кондитерском и макаронном производствах для прида
ния изделию из теста заданной формы.

22.2. ОБЕЗВОЖ ИВАНИЕ И БРИКЕТИРОВАНИЕ

Обезвоживание продуктов применяется для выделения жид
кости, когда она является ценным продуктом или когда с обез
воживанием ценность продукта увеличивается.

Обезвоживание проводится под действием избыточного дав
ления, которое прикладывается к материалу. Избыточное давле
ние может быть приложено к материалу двумя способами: 
давлением поршня в прессах или действием центробежной силы 
в центрифугах.

Брикетирование, таблетирование и гранулирование применя
ются с целью повышения качества и продолжительности ис
пользования продукта, уменьшения потерь, улучшения транспор
тировки и т. д.

Жом, предназначенный для скармливания скоту, отжимается 
на прессах до содержания 9— 10%. Прессованный жом получа
ют в виде брикетов круглого сечения диаметром от 11 до 20 мм 
или прямоугольного сечения высотой от 20 до 40 мм.

Плотность спрессованного жома составляет около 750 кг/м 3.
Степень отжатия воды зависит от давления прессования. 

Однако большая степень отжатия воды приводит к уменьшению 
производительности пресса и увеличению удельного расхода 
энергии.

В сахарорафинадном производстве прессы применяются для 
получения брусков сахара-рафинада. При прессовании кашки 
происходит значительное сокращение объема промежутков меж
ду кристаллами за счет перемещения кристаллов относительно 
друг друга, а также заполнение промежутков осколками раз
дробленных кристаллов. При прессовании создаются благоприят
ные условия для сращивания кристаллов в брикетах при их 
сушке.

Брикетирование проводят в специальных прессах до плот
ности, при которой брикет не может самопроизвольно разру
шиться. После прессования брикеты жома подвергают охлажде
нию, а сахар — высушиванию.

Основной характеристикой процесса брикетирования является 
зависимость между приращением давления прессования Ар и
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Рис. 22.1. Схема сил, действую
щих на элементарный слой 
брикета

уменьшением коэффициента уплот
нения прессуемого вещества (3 (|3 4= 
=  V / V i  =  h/ hi ,  где V и V\ — объем 
продукта до и после прессования; h 
и hi  — высота брикета до и после 
прессования).

Для вывода уравнения распред 
ления давления прессования по вы 
соте брикета рассмотрим схему сип, 
действующих на элементарный еле й 
брикета (рис. 22.1).

Давление прессования складыва
ется из давления на уплотнение про
дукта и давления для преодолеш 
сил трения продукта о пресс-форму.
Пренебрегая трением продукта 
пресс-форму и принимая, что прЬ 
дукт является однородны л, 

С. М. Гребенюком получено выражение для описания процесса 
прессования:

г|з1пр/р0 =  Р —  Ро, (2 2 . |0
где if — модуль прессуемости; р, ро — соответственно конечное и начальное д 
ления сж ати я; р, Ро — конечный и начальны й коэффициенты уплотнения.

В условиях равновесия на элемент брикета, находящийся 
в матрице на расстоянии z  от пуансона, в вертикальной плос 
кости действуют нормальные силы р г и р 2—d p z, удельные сшы 
трения Т2 и силы от боковых давлений р хг.

Удельная сила трения Тг =  f pxz, где f — коэффициент тренья 
материала о стенку матрицы.

Вертикальное удельное давление связано с боковым удел 
ным давлением p xz соотношением pxz/ p z — £• Если поперечное 
сечение F  и периметр брикета Я, то условие равновесия сил i 
ось 2 выражается уравнением Fd p z =  fpzIldz .  Учитывая, что пр I- 
ращение давления и силы трения равны, но противоположны 
по направлению, получим Fd p z = —ft,pzridz .  Проинтегрировав 
это уравнение в пределах от р  до р г и от 0 до z  при постоянст$е 
величин f и | ,  получим

p z =  р е х р (—l f r i z / F ) .  (22.:!)

На дне пресс-формы удельное давление 
р н =  р е х р ( — Ц П г / F ) ,

где h — высота брикета.

Уравнение (22.2) представляет собой уравнение распределе
ния давления прессования по высоте сжатого брикета. Его меж-
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но также использовать для определения потерь давления на 
трение о стенки матрицы.

Уменьшение коэффициента уплотнения элементарного слоя, 
перпендикулярного направлению усилия прессования, связано с 
приращением давления в этом слое [см. уравнение (22.1)]. 
Если принять, что первоначальная плотность брикета по всей 
высоте постоянна, то Ро — Р? =  г|з!пр г/ро- Подставляя значение 
рг из уравнения (22.2), найдем р0 — рг == гр1п [jo exp (— ^ f l l z / F )  /  
ро], откуда рг =  р0 — гр1 п р  - f  t|?ln/?0 +

h

Средний коэффициент уплотнения р =  \  рZd z / h ,  или
о

л
Р =  \ { $ o - ^ n p  +  ^\npo +  y l f n z / F } d z / h .  (22.3)

о
Интегрируя полученное уравнение в пределах от 0 до h, после 

соответствующих алгебраических преобразований получим
Р =  fr>— q>\np/po +  V t f n z / 2 F .  (22.4)

Средняя плотность брикета постоянного сечения
р =  (р-рк1()1п р / р 0) / [  1 - ^ ^ Я С к/(2Ярк)], (22.5)

г,ое G , — масса твердой ф азы  в брикете.

Конечный и начальный коэффициенты уплотнения в этом 
случае р =  р /рк и Ро =  ро/рк; конечная высота брикета hK =  
=  Gk/Fp»; ро и рк — соответственно начальная и конечная плот
ности брикета.

Уравнения (22.4) и (22.5) являются основными уравнениями 
процесса одностороннего прессования дисперсного вещества, 
полученными при допущении постоянства коэффициента трения 
f и коэффициента бокового давления

При одностороннем прессовании вследствие трения продукта 
о стенки матрицы плотность брикета оказывается неравномерной 
по высоте. Брикеты более высокого качества получают при дву- 
сгороннем прессовании. В этом случае брикет имеет более равно
мерную плотность по высоте, что улучшает его качество.

2!.3. ОБОРУДОВАНИЕ ДЛЯ ОБРАБОТКИ ПРОДУКТОВ 
П’ЕССОВАНИЕМ

В пищевой промышленности применяются прессы самых раз
нообразных конструкций. Их можно разделить на две большие 
группы: гидравлические и механические.

Гидравлический пресс работает по законам гидравлики. Ос
новным узлом пресса является рабочий цилиндр, внутри которого 
пеэемещается плунжер, соединенный с подвижной плитой. Плун- 
жф приводится в движение жидкостью высокого давления.
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Прессуемый материал помещается между подвижной и непод 
вижной плитами.

Сила давления, создаваемая поршнем на материал, прям 
пропорциональна его площади:

Р  =  pF,
где р  — давление в гидросистеме, Н /м 2; F — площ адь поршня, м2.

Гидравлические прессы широко применяются при перерабо 
ке фруктов и овощей с целью получения соков, для производств^ 
ликеров и эссенций.

На рис. 22.2 представлена схема установки для переработк 
фруктов на сок.

В сахарной промышленности для обезвоживания жома npt 
меняются наклонные горизонтальные и вертикальные шнековыг 
прессы с одно- и двусторонним отжатием. Прессы двустороь 
него отжатия более производительны, чем прессы с односторор 
ним отжатием, и позволяют отжимать жом до более низко 
конечной влажности.

Наклонный шнековый пресс (рис. 22.3) предназначен д^я 
отжатия жома. Жом поступает в сепаратор, где из него частичю 
удаляется вода, а затем в пресс, где отжимается основная ч а с ь  
воды. Часть отжатой воды проходит через цилиндрическое си о 
и удаляется через штуцер 9, другая часть воды проходит чер^з 
сито 3 в полую часть вала шнека и удаляется через отверстие \0  
и штуцер 9. Выгрузка отжатого жома производится через кол 
цевые отверстия между коническим ситом и корпусом отжимного 
шнека. Размер отверстия влияет на продолжительность пребы
вания жома в прессе и степень отжатия воды и регулируется 
специальным приспособлением 6.

Горизонтальные и наклонные прессы имеют аналогичную ко [- 
струкцию. В отличие от горизонтальных прессов в наклонных ie 
происходит частичного смешения отжатого жома с удаляемсй 
жидкостью.

Вертикальный шнековый пресс показан на рис. 22.4. Осно - 
ной частью пресса является полый вертикальный шнек, устано!- 
ленный в специальных траверсах. На кожухе шнека с противоп)- 
ложных сторон расположены контрлопасти, которые входят в 
промежутки между лопастями шнека и препятствуют вращеню 
материала вместе со шнеком. Контрлопасти имеют отверстт, 
через которые проходит пар, подводимый по трубопроводу.

В верхней части пресса расположена воронка для загруз и 
материала, а под ней по цилиндрической образующей — цилинi- 
рические разъемные сита с коническими отверстиями. Влажный 
жом на прессование поступает через воронку и верхними лошс- 
тями шнека направляется вниз, в зону с меньшим поперечнпм 
сечением, где происходит отжатие воды. Часть отпрессованфй



воды выходит через от
верстия цилиндрического 
сита, а другая часть — 
через полый вал шнека. 
Выделенная вода по кана
лу 10 и штуцеру 9 удаля
ется из пресса.

В нижней части цили
ндрического сита распо
ложено подвижное кони
ческое сито, которое мож
но поднимать и опускать 
при помощи болтов 7. Из
менением размера щели 
между этим ситом и ниж
ней частью цилиндриче
ского сита регулируется 
степень отжатия жома.

Отжатый жом, выхо
дящий через щель, обра
зованную коническим и 
цилиндрическим ситами, 
при помощи скребков вы
гружается из шнека.

Двухшнековый пресс 
(рис. 22.5) оборудован 
двумя параллельно уста
новленными шнеками, 
вращающимися навстречу 
пруг другу. В корпусе и 
крышках шнека имеются 
цилиндрические фильтру- 
ощие сита с коническими 
ггверстиями, изготовлен
и е  из нержавеющей 
'.тали.

Конструкция пресса 
юзволяет быстро прово
дить процесс обезвожива- 
жя.

Частота вращения 
инеков может регулиро
ваться гидромуфтой от 
145 до 3 мин-1 . От часто- 
т>1 вращения шнека зави
сь  его производитель-
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Рис. 22.3. Наклонный шнековый пресс:
/ — сеп а р ато р ;  2 — вал ш н ек а;  3 — сито; 4 — отжимной шнек; 5 — цилиндрическо» 
сито; 6 — регулировочное  приспособление; 7 — отверстия д ля  выгрузки ж ом а;  8 — кони 
ческое  сито; 9 — штуцер; 10 — отверстия  для  удаления воды; / /  — дополнительна; 
п оверхность  ф и л ьтр о ван и я ;  1 2 — штуцер д ля  отвода  воды

ность, влажность отпрессованного жома и расход энергии 
Показатели работы пресса зависят от равномерности пита

ния его жомом. При недостаточной загрузке пресса жомом влаж
ность жома увеличивается.

Производительность прессов по отжатому жому определяете? 
по выражению

Q =  рф/^л/бО), (22.6)

где р — плотность отж атого  ж ом а, к г /м 3; ср — отношение площ ади, занятой 
прерывистыми витками ш нека, к площ ади винтовой поверхности; F — площадь 
кольцевого выходного отверстия или в случае перфорированного диска сумма 
площ адей свободного сечения диска, м2; t — ш аг витка шнека в выходной щели 
м; п — частота вращ ения ш нека, мин- 1 .

Мощность привода пресса (в кВт) складывается из ряда со 
ставляющих:

N  =  N q -)- N K -)- N в -|- N сж “Ь А̂ п)/т]пр, (22.7
где N c, jVk, N N cm, N„ — мощность, необходимая для преодоления сил трени 
продукта соответственно по ситовому корпусу, поверхности корпуса, поверхност 
витков ш нека, для сж ати я  ж ом а, перемещения ж ом а; rinp— коэффициен 
полезного действия привода.

На степень отжатия жома оказывают основное влияние фо[ 
ма проходной части прессов и время пребывания жома i 
прессе.

Штемпельные и ротационные прессы применяются для бри
кетирования сухого жома. Ротационные прессы имеют плоскую 
или цилиндрическую матрицу. В штемпельных прессах матрин 
является неподвижной, а пуансон (штемпель) совершает вс -



вратно-поступательное движение.
В таких прессах наблюдаются 
большие инерционные силы при 
лрессовании, поэтому они должны 
устанавливаться на массивных 
фундаментах.

Одна из конструкций ротаци
онного пресса с горизонтальной 
плоской матрицей показана на 
рис. 22.6. Основной частью пресса 
является прессующий узел, состо
ящий из матрицы и прессующих 
валков, устройства для среза гра
нул и полого вала. Матрица уста
новлена на полом валу, и вращ а
ется вместе с ним. Конический 
распределитель служит для на
правления сухого материала под 
валки.

Спрессованный материал на 
выходе из отверстия матрицы сре
зается ножом и лопастью направ
ляется в выгружной лоток. Зазор 
между матрицей и лезвием ножа 
должен быть не более 0,5 мм. Не
обходимо, чтобы нож перекрывал 
рабочую ширину матрицы; лезвие 
его должно располагаться парал
лельно нижней плоскости матри
цы. Угол наклона ножа к гори
зонтальной плоскости составляет 
30°.

Для срезания брикета устанавливаются четыре ножа. Если 
необходимо получить более крупные брикеты, количество ножей 
уменьшают.

Дисковый пресс, используемый в производстве прессованного 
сахара-рафинада, состоит из следующих основных узлов: набив
ной коробки для приема рафинадной кашки; диска с матрицами 
и пуансонами; упора для прессования брусков рафинада; меха
низма для натирки стола; механизма для подачи сахара в 
матрицы; механизма для выталкивания отпрессованных брусков 
рафинада; механизма для подъема пуансонов; механизма для 
поворота диска, привода и станины.

Стол пресса совершает вращательное движение против ча
совой стрелки в горизонтальной плоскости (рис. 22.7). Во время 
одного оборота стол делает четыре остановки, при которых

Рис. 22.4. В ертикальный шнековый 
пресс:
/  приводная  ш естерн я;  2 — з а г р у 
з о ч н ая  воронка;  3 — шнек; 4 — р а з ъ 
емное  сито; 5 — ко н тр ло п асть ;  6 — к о 
ническое сито; 7 — болт;  8  — скребок;  
9 — штуцер; 10 — кан а л
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Рис. 22.5. Д вухш нековы й  пресс:
1 —  за гр у з о ч н ы й  бункер; 2 — шнек; 3 — крышка; 4 —  привод

совершаются последовательно следующие операции; I — заполне
ние матрицы рафинадной кашкой; II — формование при движе 
нии пуансона вверх; III  — выталкивание брусков сахара пуансо 
ном из матрицы; I V  — очистка пуансона от остатков сахара  ̂
натирка мастикой.

Матрицы пресса выполнены в виде латунных коробок, кото-| 
рые вставлены в отверстия диска.

Из таблетирующих машин

Рис. 22.6. Ротационный пресс:
1 — к о ж у х ;  2 — расп редели тель  м а т ер и 
а л а ;  3 — бункер ;  4 — прессую щ ий валок;  
5 — м а т р и ц а ;  6 — устройство  д ля  ср еза  
гран ул;  7 — вы груж ной  лоток;  8 — л о 
п асть

наибольшее распространение в

Рис. 22.7. Схема работы дискового 
пресса
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пищевой промышленности получили ротационные. В этих маши
нах материал прессуется пуансонами, вмонтированными в ротор 
по его окружности на двух уровнях. Во время работы пуансоны 
перемещаются вдоль вертикальной оси благодаря копирам и 
прессующим роликам, которые предназначены для их верхнего и 
нижнего рядов. При вращении ротора пуансоны, двигаясь в 
матрице, заполненной предварительно таблетируемым материа
лом, сжимают его с двух противоположных сторон. Таблетка 
выталкивается из матрицы нижним пуансоном при выведенном 
верхнем.

Ротационные таблетирующие машины делятся на два класса. 
В машинах первого класса пуансоны катятся по копирам, в 
машинах второго класса скользят. Различают машины однократ
ного и многократного действия, в которых каждая пара пуансо
нов за один оборот ротора формирует соответственно одну или 
несколько таблеток.

Часовая производительность ротационной таблетирующей ма
шины (в кг/ч)

Q =  60( Р / p ) h p Nmk n ,  (22.8)
где Р — усилие прессования, Н; р — давление прессования, М П а; h — высота 
м атериала в матрице до прессования, м; р — плотность прессуемой массы, 
кг/м  , N  -  количество матриц в роторе; т  — количество гнезд в матрице; к  — 
коэффициент многопозиционности {к =  1, 2, 3, 4); п  — частота вращ ения 
ротора, мин- 1 .

Гранулирование может осуществляться тремя способами: на 
специальных устройствах — грануляторах, окатыванием и в 
псевдоожиженном слое.

Двухшнековый формовочный пресс (рис. 22.8) используется 
в производстве конфет, в частности пралине, методом формова
ния конфетной массы через фильеру с калиброванными отвер
стиями. Пресс создает давление в конфетной массе и продавли
вает ее через фильеру. Непосредственно на выходе из фильеры 
жгуты конфетной массы рубятся на гранулы эксцентрично уста

Кондзетная

3  4 5

VVXAAAm̂1 ClJiWWVVw
-Формованная

масса

Рис. 22.8. Двухш нековый формующий пресс;
/ — привод;  2 — за гр у з о ч н ы й  бункер; 3 — дози рую щ и й  
шнек; 4 — корпус пресса;  5 — шнек; 6 — ф и л ьер а
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новленными ножами грану- 
лятора (рис. 22.9), располо
женными с определенным 
зазором у фильеры.

Фильера представляет 
собой плоский металличе
ский диск с отверстиями, че
рез которые продавливается 
прессуемая масса. Форма 
отверстия фильеры опреде
ляет вид изделия. При про- 
давливании через отверстия 
фильеры масса принимает 
определенную форму. Тече
ние массы в отверстиях 
фильеры подобно течению 
очень вязкой жидкости. 

Давление, создаваемое шнеком, зависит от гидравлического со
противления в отверстиях фильеры. Сопротивление определяется 
консистенцией теста и формой и размером отверстий.

Рубящие ножи закреплены на вращающемся валу, имеющем 
собственный привод. Эксцентричное расположение ножевого 
крыла позволяет заполнить материалом все сечение фильеры. 
Для регулировки зазора между фильерой и рубящими ножами 
ножевой вал может перемещаться в осевом направлении. Для 
этого кожух гранулятора может быть отведен в сторону вместе с 
приводом. При демонтаже шнека грануляционная головка может 
быть отведена от нагнетающего шнека.

Гранулирование окатыванием применяется в кондитерской 
промышленности при производстве конфет, состоящих из ядра и 
оболочки. Наслоение оболочки на ядро производят в дражиро
вочных грануляторах.

Дражировочный гра- 
нулятор представляет со
бой чашеобразный корпус 
с вогнутым дном, который 
совершает сложное дви
жение в горизонтальной 
плоскости. Чаша вращ а
ется вокруг собственной 
оси и вокруг вала приво
да (рис. 22.10). Такое 
сложное движение чаши 
создает восходящий вин
тообразный поток порош
ка. В результате проис

Рис. 22.10. Схема движ ения частиц в драж и
ровочном грануляторе

Рис. 22.9. У становка гранулирования:
/  — п одаю щ ий шнек; 2 — ф и л ьер а ;  3  — кож ух  
г р а н у ля то р а ;  4 — рубящий нож; 5 — вал ;  6 — 
редуктор;  7 —  э лек тродв и гатель ;  8 — вен ти 
лято р
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ходит окатывание ядра оболочкой, что приводит к росту гранул. 
Ядром служат обычно кристаллы сахара, изюм и орехи, ягоды 
и т. д. Оболочка состоит из сахарной цедры, порошка какао, 
кофе и т. д.

Вопросы для самопроверки

1. Д ля чего применяется прессование в пищевой промышленности?
2. Чем различаю тся обезвож ивание и брикетирование продуктов?
3. Из каких составляю щ их склады вается давление прессования?
4. От каких величин зависит средний коэффициент уплотнения?
5. От каких величин зависит средняя плотность брикета?
6. Какое оборудование применяется для  обработки продуктов прессова

нием?
7. Каков принцип работы обезвож иваю щ их шнековых прессов? Р о тац и о н 

ных брикетирующих прессов?
8. Каковы устройство и принцип работы гранулирую щ его устройства?



ПРИЛОЖЕНИЕ. ОСНОВНЫЕ СВОЙСТВА ВЛАЖ НОГО ВО ЗД УХА

Влаж ным воздухом назы вается смесь сухого воздуха с водяным паром. В л аж 
ный воздух как  влаго- и теплоноситель характеризуется абсолютной и относи
тельной влаж ностью , влагосодерж анием , энтальпией и плотностью.

Абсолютной влаж ностью  назы вается количество водяного пара (в кг), содер
ж ащ ееся  в 1 м3 влаж ного  воздуха. Так как водяной пар (если считать, что 
влаж ны й воздух подчиняется законам  идеальных газо в ), находясь под парциаль
ным давлением р„, заним ает весь объем смеси, например 1 м3, то абсолю тная 
влаж ность равна плотности водяного пара р„.

Относительной влаж ностью  назы ваю т отношение фактического количества 
водяны х паров в 1 м3 воздуха к максимально возможному при тех же тем перату
ре и давлении:

ф =  Рп/Рн. (1)
где р п — плотность водяного пара, к г /м 3; р н— плотность насыщенного водяного 
пара.

Т ак как парциальное давление паров, находящ ихся в газе, пропорционально 
его количеству, то относительная влаж ность может быть вы раж ена как отнош е
ние парциального давления водяного пара в воздухе р„ к давлению насыщенных 
водяны х паров р н при тех ж е давлении и температуре:

ф =  , или Рп —  фРн- (2)
Рн

Влагосодерж анием влаж ного воздуха назы вается количество водяного пара 
(в  к г ) , содерж ащ ееся в нем, отнесенное к 1 кг абсолютно сухого воздуха.

Удельное влагосодерж ание влаж ного воздуха вы раж ается в ^  кг влаги на
1 кг сухого воздуха или в d  г влаги иа 1 кг сухого воздуха:

X =  G„/ Gc.B =  Рп/Рсв» (3)
где G„ и GCB — массы водяного пара и абсолютно сухого воздуха, кг.

В соответствии с уравнением состояния идеальных газов М енделеева — 
Клапейрона установим связь  между влагосодерж анием и относительной в л аж 
ностью. Плотности водяного пара и сухого воздуха соответственно

РпМп Рс.в^с.в 
Рп =  R f  И Р с ., =  -----------------  , (4 )

где М„ и Л1С„ — массы 1 кмоль водяного пара и сухого воздуха, кг/км оль; р с.„ — 
парциальное давление сухого воздуха при данной температуре (К ), П а; R  — 
универсальная газо в ая  постоянная, равн ая  8314 Д ж /(к м о л ь -г р а д ) .

П одставим уравнения (4) в (3):

*  =  ( М п/ М са) (р„/ рс,в). (5)

П о закону Д ал ьто н а  общ ее давление р  — р„ +  р с „, откуда

Рс.В =  Р  Рп- (6)
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И з уравнения (2) имеем р „ =  ф р„.
Подставим давления р св и р„ в уравнение (5):

_  18 Ч’Р" ЛАОО
Х 29 Р — ц>р„ ’ Р — цр„ ’

Здесь М с.„ =  29 кг/м оль; М „ =  18 кг/км оль.
Энтальпия влаж ного воздуха относится к 1 кг абсолютно сухого воздуха и 

определяется при данной температуре воздуха, равной t °С, как сумма эн тал ь
пий абсолютно сухого воздуха сС8/ и водяного пара xi„ (в Д ж  на 1 кг сухого 
во здуха):

i =  cC Bi -|- x i nt (8 )
где сс „ — средняя удельная теплоемкость абсолю тно сухого воздуха, которую 
можно принять равной 1000 Д ж /(к г - г р а д )  [0,24 к к а л / ( к г - г р а д ) ]; <„ — удельная 
энтальпия водяного пара, Д ж /к г .

Водяной пар в процессе сушки находится в перегретом состоянии в смеси с 
воздухом. Удельную теплоту парообразования при t °С обозначим через го 
( г о =  2493-103 Д ж /к г ) ,  а среднюю удельную теплоемкость перегретого водяного 
пара примем равной с„ *  1,97-10'* Д ж / ( к г - г р а д ) .

Удельная энтальпия перегретого водяного пара

1П=  Го +  c„t =  2 4 9 3 -103 +  1 ,9 7 -103/. (9)

Подставив вы раж ение (9) в уравнение (8 ), получим

i =  (1000 +  1 ,9 7 -103*)< +  2493- 103х. (10)
Плотность влаж ного воздуха рвл в равна сумме плотностей абсолю тно сухого 

воздуха (рсв) и водяного пара (р„). Учитывая, что р„ =  х рсв , получим

Рвл.в == Рс.В “I” Р П Рс. d, 1 х). ( 1 1)

Плотность абсолютно сухого воздуха по уравнению  состояния М енде
леева — Клапейрона

Мс.иРс н 29рс-в Р Р п ^
Р с » =  ^  =  83147" 287Г ' ( )

П одставляя в уравнение ( I I )  значения х  из (7) и р с.„ из (12), получим

Я -  0,378р„ 
р ’л " =  2877 '

(13)

Изменение основных свойств воздуха при нагревании, охлаж дении и осушке 
наглядно изображ ается и с достаточной для  технических расчетов точностью 
определяется при помощи энтальпийной диаграм м ы , разработанной Л . К. Рам- 
зиным в 1918 г.

Д иаграм м а i — х  (рис. 1) построена для постоянного давления р  =  745 мм 
рт. ст. (около 99 к П а), которое можно считать среднегодовым для центральны х 
районов СССР. Д иаграм м а построена в координатах энтальпия (ось орди
нат) — влагосодерж ание х  (ось абсцисс). Угол м еж ду осями координат состав 
ляет 135°. Д ля удобства использования диаграм м ы  значения влагосодерж аний 
спроектированы на вспомогательную горизонтальную  ось, перпендикулярную  оси 
ординат.

На диаграмму нанесены следую щ ие линии: вертикальны е линии постоянного 
влагосодерж ания, параллельны е оси ординат (х  =  const); наклонные линии 
постоянной энтальпии (i =  co n st) , проходящ ие под углом 135° к вспомогательной 
оси абсцисс; линии постоянных температур (изотерм ы ); линии постоянной отно
сительной влаж ности (ф =  co n st) ; линия парциальны х давлений водяного пара 
р„ во влажном воздухе.

Линии постоянных температур строятся с помощ ью  уравнения (10 ). Д л я
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О 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,0в 
Влагосодертание к, кг на 1кг сухого воздуха

Рис. 1. Д и аграм м а Р ам зи н а  i — x(d)  для влаж ного воздуха

этого, зад ав аясь  произвольными значениями xt и х 2, вычисляют соответствующие 
значения /| и /г, затем  на диаграм м у наносят точки с координатами (/1* 1) и (/2X2). 
Соединив их прямой, получаю т изотерму.

Линии постоянной относительной влаж ности построены по уравнению (7). 
Л инии ф =  const образую т пучок расходящ ихся кривых, выходящих из точки 
с координатами t =  — 273 °С и х  =  0.

Косоугольная система координат построена для того, чтобы линии ср =  const 
не сближ ались меж ду собой, что затруднило бы пользование диаграммой.
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Как видно из диаграммы i — х,  при температуре 99,4 °С линии ср =  const 
имеют перелом и идут почти вертикально вверх. При этой тем пературе давление 
насыщенного водяного пара становится равным 745 мм рт. ст. И з уравнения (7) 
можно увидеть, что при температурах t i ^ 99 ,4  °С  величина ц> не зависит от тем 
пературы и практически является величиной постоянной.

Л иния насыщ ения воздуха водяным паром, соответствую щ ая ср =  100% , 
разграничивает область диаграммы ненасыщ енного влаж ного воздуха и распо
ложенную под кривой область воздуха, пересыщенного водяным паром.

Л иния парциального давления водяного пара получается из уравнения (7) 
с учетом (2):

Р п =  0,622 + л: ’ (И )

На основе этого соотношения в правом нижнем углу диаграм м ы  построена 
номограмма р „ =  f(x), позволяю щ ая определять влагосодерж ание воздуха по 
известному парциальному давлению  или парциальное давление водяны х паров 
(правая вертикальная ось диаграммы ) по влагосодерж анию  воздуха.

Практический интерес представляет изменение состояния воздуха в сле
дующих процессах: нагревание воздуха; охлаж дение воздуха; конденсация влаги 
и осушка воздуха; взаимодействие с влаж ны м  материалом в условиях постоян
ной энтальпии воздуха; смешивание двух потоков воздуха с различными парам ет
рами.

Н агревание воздуха в технике осущ ествляется в теплообм енниках-калори
ферах. При нагревании воздуха относительная влаж ность ум еньш ается, а 
удельное влагосодерж ание х  остается постоянным. При этом так ж е  возрастает 
удельная энтальпия влаж ного воздуха.

Процесс на i — х-диаграмме и зображ ается  вертикальным отрезком  А В ,  ко
торый проводят из точки А,  характеризую щ ей начальны е парам етры  воздуха to, 
ср0, хо до калориф ера, при х  =  const до пересечения с заданной тем пературой t\ 
после калорифера. Получают точку В,  определяю щ ую  парам етры  воздуха после 
нагревания в калорифере (рис. 2). Количество подведенной к воздуху теплоты 
определится Д/ =  /, — ;0.

О хлаж дение воздуха — это процесс, обратны й нагреванию . При охлаж дении 
воздуха от его первоначальной температуры влагосодерж ание воздуха не изме 
няется. Процесс охлаж дения изображ ается  
линией, проведенной из точки В,  х аракте
ризующей начальное состояние воздуха, 
до конечной заданной температуры to- 
Точка А определяет конечные параметры  
воздуха после его охлаждения.

Если требуется охладить воздух до 
температуры его насыщ ения, т. е. до ср =
=  100% , то вертикальную  линию прово
дят из точки В  до пересечения с линией 
ср =  100% . Точка С, л еж ащ ая  на пересе
чении вертикальной линии с линией ср =
=  100% , определяет параметры воздуха 
при его насыщении и назы вается точкой 
росы. И зотерма, проходящ ая через эту 
точку, определяет температуру точки росы.

О хлаждение воздуха ниже тем перату
ры точки росы приводит к конденсации из 
него влаги и соответственно к уменьшению 
влагосодерж ания. На диаграмме i — х  
этот процесс описывается кривой СЕ,  л е 
ж ащ ей на линии ср =  100% . Рис. 2. И зображ ение изменения

Если воздух с параметрами, характе- состояния влаж ного воздуха на 
ризуемыми точкой Е,  нагреть до первона- i — у  диаграм м е

■ ^-диаграм м е вертикальной
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чальной температуры  t\, то получим более сухой воздух, чем первоначальный 
(точка В).  Изменение влагосодерж ан ия воздуха при его охлаждении, например 

д о  тем пературы  /„ (точка Е ) ,  равняется  Дх =  хо — х„. Точкой N  обозначены п ара
метры воздуха после его осушки.

При взаимодействии воздуха с влаж ны м материалом в условиях i =  const 
влага  из м атериала будет испаряться за  счет теплоты, передаваемой материалу 
воздухом. Э нтальпия воздуха остается без изменения, так  как вся теплота, 
отдан ная воздухом на испарение влаги, переходит обратно в воздух с парами 
влаги , испаряемой из м атериала. Одновременно понижается температура и уве
личиваю тся влагосодерж ание и относительная влаж ность воздуха.

П ри полном насыщении тем пература газа  становится равной температуре 
ж идкости . Поэтому температуру испаряю щ ейся жидкости назы ваю т температурой 
мокрого термометра t №. При / м> 0  поступаю щ ая при испарении ,в воздух влага W 
вносит с собой количество теплоты, равное WcJ„.  В этом случае процесс 
о хлаж ден и я  воздуха происходит с повышением его энтальпии i2> ( i .

Б а л ан с  теплоты запиш ется так:
L —  (i2 — i'i) — WcJ„;  (15)

<2 —  г I =  W / L c J x,

где L  — расход сухого воздуха, к г /ч ; с „ — теплоемкость воды, к Д ж (к г-°С ).
О тнош ение W / L  в этом уравнении характеризует увеличение влагосодерж а

ния воздуха в процессе его адиабатического охлаж дения. Изменение парамет
ров влаж ного  воздуха при адиабатическом  процессе испарения влаги со свобод
ной поверхности ж идкости или влаж ного материала происходит по линии 
постоянных температур мокрого термометра t„ =  const.

И з уравнения (15) можно получить

i\ == 1*2 ( 1 6 )

где х„ — влагосодерж ание воздуха при его полном насыщ ении влагой при тем
пературе t„.

П о уравнению  (16) на ди аграм м е t — х  строятся линии постоянных темпе
ратур мокрого термометра (<„ =  c o n s t) .  Д л я  этого из точки R  пересечения ли

нии i =  const, проходящ ей через точку М  с 
координатами (/„, х м),  с осью ординат откла
ды ваю т вниз отрезок, равный значению 
x„cj„,  и получают точку S. Л иния SM  и будет 
линией постоянных температур мокрого тер
мометра.

Разность между температурой воздуха и 
температурой мокрого термометра характери
зует способность воздуха поглощать влагу из 
м атериала. Эта разность температур назы ва
ется потенциалом поглощения (сушки) е: 

6 =  tB м̂, (17)
где t в — температура воздуха.

В случае насы щ ения воздуха влагой 
( tв =  /„) потенциал поглощения становится 
равным нулю.

Температуру мокрого термометра опреде
ляю т с помощью психрометра. Психрометр 
состоит из «смоченного» термометра, у кото
рого резервуар со ртутью обернут влажной 
тканью , и обычного «сухого» термометра. 
З н ая  разность меж ду показаниями «сухого» 
и «мокрого» термометров, по психрометриче
ским таблицам определяю т относительную 
влаж ность воздуха.

Рис. 3. И зображ ение процесса 
см еш ивания потоков воздуха с 
различны м и парам етрам и в i — 
х  ди аграм м е
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Рассмотрим смешивание воздуш ного потока в количестве 1 кг с парам етрам и 
(' 1 и Х\ с п кг воздуха, имеющего параметры  £2 и хч (рис. 3 ). П роцесс смеш ивания 
характеризуется соотношениями:

г, +  n h =  (1 -{- n ) i c\ (18)

Х\  +  п х г =  (1 +  п ) х с; (19)

ic — <i п  а
(20)

/2 --  tl 1 +  п  b

Х с —  Х \ п  а ' (21)
х 2 —  Х { 1 +  п  Ь '  ’

П риравнивая уравнения (20) и (21), получаем

(2 —  U Х2  —  Х\

Это равенство представляет собой уравнение прямой в координатах i  —  х .  
Оно показы вает, что смешивание двух потоков воздуха с различными парам ет
рами (ii, х \ )  и (/г, Хг) может быть представлено на диаграм м е / — х  прямой, 
проходящей через две точки А и В,  определяемые парам етрам и смеш иваемы х 
потоков. Точка С, характеризую щ ая параметры  смеси, мож ет быть найдена деле
нием отрезка ЛЯ на части в отношении 1 :п .
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