
А.И.Скобло 
Ю.К.Молоканов 

А.И.Владимиров 
В.А.Щел кунов

ПРОЦЕССЫ 
И АППАРАТЫ 

НЕФТЕ- 
ГА30- 

ПЕРЕРАБОТКИ 
И НЕФТЕХИМИИ

3 -е  издание, переработанное и дополненное

Рекомендовано
Министерством образования Российской Федерации

в качестве учебника 
для студентов высших учебных заведений, 

обучающихся по направлению 
"Оборудование и агрегаты нефтегазового производства"

Москва НЕДРА 2000



УДК 60.011.665.6/7(075.8) 
ББК 33.36 

С44

Книга выпущена при содействии ОАО "Газпром"

Р ец ен зе нт ы:
Кафедра процессов и аппаратов химической технологии Московской государственной 
академии тонкой химической технологии (МИТХТ) им. М.В. Ломоносова; д-р техн. наук

проф. О.С. Чехов

Скобло А.И., Молоканов Ю.К., Владимиров А.И., Щелкунов В А.
С44 Процессы и аппараты нефгегазопереработки и нефтехимии: 

Учебник для вузов. — 3-е изд., перераб. и доп. — М.: ООО "Недра- 
Бизнесцентр", 2000. — 677 с.: ил.

15ВИ 5-8365-0035-5
В третьем издании (2-е изд. — 1982 г.) изложены теоретические основы типовых 

процессов переработки нефти, газа и другого углеводородного сырья, принципиаль
ное устройство и методы расчета аппаратов и машин, приведены современные и пер
спективные конструкции аппаратов ведущих российских производителей оборудова
ния и ряда зарубежных фирм.

Для студентов вузов, обучающихся по направлению "Оборудование и агрегаты 
нефтегазового производства". Книга будет полезна для широкого круга инженерно
технических работников предприятий, занимающихся разработкой и эксплуатацией 
оборудования нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности.

151^ 5-8365-0035-5 © А.И. Скобло, Ю.К. Молоканов, А.И. Владимиров,
В.Л Щелкунов, 2000

© Оформление. ООО “Недра-Бизнесцентр", 2000



Посвящается 70-летию
РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина

ПРЕДИСЛОВИЕ

Учебник «Процессы и аппараты нефтеперерабатывающей и 
нефтехимической промышленности» авторов А.И. Скобло, И.А. Трегубо
вой и Н.Н. Егорова, вышедший в 1962 году и переизданный в 1982 году
А.И. Скобло, И.А. Трегубовой и Ю.К. Молокановым, стал основным 
учебником студентов нефтяных вузов и факультетов по курсу "Процессы и 
аппараты нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности”.

В третьем, переработанном и дополненном издании учебника в основ
ном сохранена структура второго издания, однако отдельные разделы и 
главы учебника претерпели существенные изменения, ряд разделов перера
ботан, значительно обновлен графический и иллюстрационный материал. 
Были исключены рисунки узлов и конструкций аппаратов, которые в на
стоящее время уже не выпускаются, и включены рисунки, иллюстрирую
щие более современные и перспективные конструкции аппаратов ведущих 
российских производителей оборудования и ряда зарубежных фирм. При 
рассмотрении абсорбции, адсорбции, разделения газовых дисперсных сис
тем и других разделов учебника внесены изменения, связанные с подготов
кой и переработкой природного и нефтяного газа.

Книга является базовым учебником для студентов старших курсов ву
зов и факультетов нефтегазового профиля и может быть полезной для ши
рокого круга инженерно-технических работников предприятий, конструк
торских бюро и проектных организаций, занимающихся разработкой и 
эксплуатацией оборудования нефтегазоперерабатывающей и нефтехимиче
ской промышленности.

Материал изложен применительно к программе курса "Процессы и 
аппараты нефтегазопереработки и нефтехимии" для студентов-механиков, 
обучающихся по направлению "Оборудование и агрегаты нефтегазового 
производства" по специальности "Оборудование нефтегазопереработки", а 
также для студентов технологических специальностей "Химическая техно
логия органических веществ" и "Химическая технология топлива и углерод
ных материалов".

Учебник может быть полезен и для студентов других специальностей 
нефтяного и газового профилей, специализирующихся по переработке 
нефти, газа и другого углеводородного сырья и применяемом для этих це
лей оборудованию.

В учебнике рассмотрены основные вопросы теории и расчета типо-
з



вых процессов и аппаратов, являющихся составными частями сложных 
современных технологических установок переработки нефти, природного 
и попутного углеводородных газов, вторичного углеводородного сырья.

В учебнике не приведены примеры расчетов различных процессов и 
аппаратов, поскольку эти вопросы рассмотрены в специальных учебных 
пособиях.

В книге приведен список основной литературы, который позволит 
студентам подобрать источник для более углубленного изучения соответст
вующих разделов.

Все главы учебника написаны совместно проф. А.И. Скобло, проф. 
А.И. Владимировым и доц. В.А. Щелкуновым.

Авторы выражают признательность рецензентам — кафедре процес
сов и аппаратов химической технологии Московской государственной ака
демии тонкой химической технологии (МИТХТ) им. М.В. Ломоносова (зав. 
кафедрой, д-р техн. наук проф. Г.А. Носов) и профессору кафедры про
мышленной экологии Московского государственного университета инже
нерной экологии (МГУИЭ) д-р техн. наук, О.С. Чехову за полезные заме
чания и конструктивные предложения, способствовавшие улучшению каче
ства книги.

Авторы также будут благодарны читателям за замечания, направлен
ные на улучшение приведенных в книге материалов.



ВВЕДЕНИЕ

О Б Щ И Е  С В ЕДЕН И Я  П О  К УР С У 
"П Р О Ц ЕС С Ы  И А П П А Р А ТЫ -

с о д е р ж а н и е  КУРСА И ЕГО НАЗНАЧЕНИЕ

Развитие нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической 
промышленности на современном этапе характеризуется значительным 
расширением ассортимента и повышением качества выпускаемой продук
ции, увеличением глубины переработки нефти, строительством наряду с 
установками большой единичной мощности модульных малотоннажных 
установок комплексной переработки нефти, газа и газового конденсата, 
позволяющих получать широкую гамму нефтепродуктов с учетом потреб
ностей в них нефтегазодобывающих районов. Такие малогабаритные уста
новки должны обеспечить не только первичную переработку путем физи
ческого разделения газонефтяного сырья, но и проведение вторичных про
цессов химической переработки с использованием высокоэффективных 
катализаторов.

Технологическое и аппаратурное оформление промышленных процес
сов крайне многообразно. Во многих производственных процессах требу
ется разделять исходное сырье на составляющие компоненты, производить 
нагрев и охлаждение продуктов, осуществлять механическое разделение 
различных фаз системы. При этом одинаковые по своей физической при
роде процессы могут применяться на различных стадиях технологического 
процесса, обеспечивая получение продукции требуемых качества и 
свойств.

В ряде случаев для проведения различных процессов могут применять
ся однотипные аппараты и, наоборот, для однотипных по своей природе 
процессов могут использоваться различные по конструкции аппараты.

В отличие от химической технологии, занимающейся изучением по
следовательности и методов переработки природного или искусственного 
сырья в соответствующие продукты, в курсе «Процессы и аппараты» изу
чаются общие закономерности типовых процессов и аппаратура для их 
реализации вне зависимости от их места в конкретной технологической 
цепочке.

Это дает возможность эффективно совершенствовать технологию пе
реработки на базе выбора наиболее рациональных для данных условий 
процессов и аппаратуры, а также их сочетаний.

Задачей данного курса является изучение: а) теоретических основ
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типовых процессов нефтегазопереработки и нефтехимии; б) принципов 
устройства оборудования для осуществления этих процессов; в) основных 
методов расчета типовых процессов и аппаратов нефтегазопереработки и 
нефтехимии.

Знание указанных вопросов позволяет ориентироваться в том много
образии конкретных технологических процессов и аппаратуре, которое 
характерно для современной нефтегазопереработки и нефтехимии, и раз
рабатывать пути их совершенствования.

ТЕНДЕНЦИИ РАЗВИТИЯ ПРОЦЕССОВ 
НЕФТЕГАЗОПЕРЕРАБОТКИ

Процессы переработки нефти и газа претерпели в своем 
развитии как качественные, так и количественные изменения, вытекающие 
из задач развития народного хозяйства нашей страны. В настоящее время 
в нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности ши
рокое применение находят совмещенные процессы, для которых харак
терно использование многофункциональных аппаратов с одновременным 
протеканием стадий реакции, тепло- и массопереноса. Особенно актуально 
использование многофункциональных аппаратов в малогабаритных мало
тоннажных установках переработки углеводородного сырья для доведения 
показателей качества целевых продуктов до требований стандартов.

Чтобы увеличить глубину переработки нефти, необходимо повысить 
долю вторичных процессов, разработать и внедрить более эффективные 
катализаторы и прогрессивное оборудование. Для развития микробиологи
ческой промышленности необходимо организовать крупнотоннажное про
изводство жидких парафинов.

Предусмотрено комплексное использование попутного нефтяного и 
природного газов с получением из них газового конденсата, серы, гелия и 
других ценных продуктов. Газовый конденсат, являющийся ценным углево
дородным сырьем, в зависимости от фракционного и группового состава 
может быть переработан по варианту с преобладающим топливным про
филем или по нефтехимическому профилю с получением сырья для нефте
химического синтеза.

Россия владеет примерно 40 % от мировых запасов природного газа, 
большая часть которых расположена в арктических и субарктических рай
онах Сибири, поэтому преобразование газа в жидкое состояние или жид
кое топливо непосредственно на месторождении позволит транспортиро
вать его по более экономичной схеме.

Современное нефте- и газоперерабатывающее предприятие представ
ляет собой комплекс мощных установок первичной переработки нефти и 
газа, каталитического крекинга, гидроочистки, риформинга, депарафиниза
ции масел, производства битума и др., оснащенных современным оборудо
ванием, поставляемым заводами химического и нефтяного машинострое
ния.

Производительность современных установок первичной переработки 
нефти достигла 8н-9 млн. т/год и газа 5 млрд. м3/год. Существенно возрос
ли мощности установок, осуществляющих вторичные процессы (вторичная 
перегонка бензинов, каталитический крекинг, пиролиз и др.).
в



Значительное расширение ассортимента нефтепродуктов и дальнейшее 
повышение требований к их качеству в связи с интенсивным развитием 
техники обусловили необходимость использования широкой гаммы про
цессов химической технологии при переработке нефти и газа; имеются в 
виду такие процессы, как ректификация, абсорбция, экстракция, адсорб
ция, сушка, отстаивание, фильтрование, центрифугирование и др., а также 
различные химические и каталитические процессы: пиролиз, каталитичес
кий крекинг, риформинг, гидроочистка и др. Это позволило ориентиро
вать нефтегазопереработку на обеспечение народного хозяйства не только 
топливом, маслами и другими товарными продуктами, но и дешевым сырь
ем для химической и нефтехимической отраслей промышленности, произ
водящих различные синтетические продукты: пластические массы, синте
тические каучуки, химические волокна, спирты, синтетические масла и др.

Осуществление столь разнообразных процессов при переработке 
нефти и газа потребовало применения аппаратуры, работающей в широ
ком интервале изменения рабочих параметров. Так, например, температу
ры могут составлять от —60 °С (кристаллизация в производстве масел) до 
800 -̂900 °С (пиролиз), а давления — от глубокого вакуума (переработка тя
желых нефтяных остатков) до 150 МПа (производство полиэтилена).

Это предъявляет высокие требования к расчету аппаратуры и обосно
ванию рабочих параметров процесса.

КЛАССИФИКАЦИЯ ОСНОВНЫХ (ТИПОВЫХ) 
ПРОЦЕССОВ И АППАРАТОВ ТЕХНОЛОГИИ 
НЕФТЕГАЗОПЕРЕРАБОТКИ

Основные или типовые процессы нефгегазопереработки 
рассмотрены главным образом с точки зрения их применения для разделе
ния исходных смесей за счет обмена веществом и энергией.

В основу классификации основных процессов могут быть положены 
разные принципы, однако ввиду большого разнообразия этих процессов 
представляется наиболее целесообразным классифицировать их по способу 
создания движущей силы процесса.

В этой связи основные процессы химической технологии можно раз
делить на следующие классы.

Массообменные или диффузионные процессы связаны с переходом 
вещества из одной фазы в другую за счет диффузии. В процессах массооб
мена всегда участвуют две фазы, например, жидкая и паровая, жидкая и га
зообразная, две жидкие фазы, твердая и жидкая и т. д. К этому классу 
процессов относятся перегонка, ректификация, абсорбция, адсорбция, экс
тракция, сушка, кристаллизация и др.

Движущей силой массообменных процессов является разность 
концентраций или градиент концентраций между фактической концен
трацией компонента в данной фазе и равновесной с другой фазой, а 
скорость процесса определяется законами массопередачи.

Гидромеханические процессы связаны с обработкой неоднородных 
систем — жидкостей и газов (паров), содержащих взвешенные в них твер
дые частицы или капли жидкости. К этим процессам относятся различные 
виды отстаивания (в поле силы тяжести, в центробежном поле, в
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электрическом и магнитном полях), фильтрование, перемешивание, тече
ние газа или жидкости через слой сыпучих материалов и др.

Движущей силой гидромеханических процессов является разность 
давлений или градиент давлений, обусловленные разностью плотностей 
обрабатываемых материалов или иными причинами. Скорость процесса 
определяется законами гидродинамики неоднородных систем.

Механические процессы связаны с обработкой твердых материалов. 
Сюда относятся процессы измельчения, рассева, транспортирования, 
дозирования, смешивания.

Движущей силой процесса является разность сил, давлений или 
градиент напряжения (сжатия, сдвига, растяжения). Скорость процесса 
определяется законами механики твердых тел.

Тепловые процессы связаны с передачей тепла от одного тела к дру
гому. К ним относятся следующие основные процессы: нагревание, охлаж
дение, испарение, конденсация, плавление, затвердевание (кристаллиза
ция).

Движущей силой тепловых процессов является разность температур 
или градиент температур, а скорость процесса определяется законами теп
лопередачи.

Химические процессы связаны с превращением обрабатываемых ма
териалов, целью которого является получение новых соединений. К этому 
классу процессов относится группа термокаталитических процессов: ката
литический крекинг, пиролиз, риформинг, гидроочистка и др.

Движущей силой процесса являются разности концентраций реагиру
ющих веществ. Скорость процесса определяется законами химической ки
нетики.

В отличие от массообменных процессов, в которых составляющие ча
сти исходной системы, не изменяясь, переходят из одной фазы в другую, 
при химических процессах исходные компоненты (вещества) претерпева
ют коренные изменения, приводящие к появлению в системе новых ве
ществ, свойства которых отличаются от свойств исходных веществ.

На рис. В-1 приведена схема классификации основных (типовых) про
цессов нефтегазопереработки и нефтехимии.

По тем же признакам можно классифицировать аппараты и машины 
для проведения типовых процессов. Схема такой классификации представ
лена на рис. В-2.

Во многих случаях в одном аппарате могут одновременно протекать 
несколько типовых процессов. Так, например, химический процесс сопро
вождается переносом массы и тепла, диффузионный процесс ректифика
ции — теплообменом и т. п. Такое совместное протекание нескольких ти
повых процессов осложняет их изучение и разработку всесторонне обос
нованной научной классификации. Поэтому в основу приведенной выше 
классификации аппаратов и машин положен основной процесс, определя
ющий назначение аппарата (машины).

По способу осуществления различных процессов во времени их под
разделяют на периодические и непрерывные.

Периодические процессы характеризуются единством места проведе
ния различных стадий процесса и в связи с этим неустановившимся состо
янием во времени. Работа периодически действующих аппаратов проводит
ся по определенным циклам, в течение которых осуществляются все ста
дии процесса. По окончании цикла аппарат разгружается; после его загруз-
8
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ки новой порцией материалов весь производственный цикл повторяется. 
Нестационарность периодических процессов затрудняет их автоматизацию, 
усложняет эксплуатацию аппаратуры, усложняет конструкцию аппаратов и 
создание крупнотоннажных производств. Однако в целом ряде малотон
нажных производств и опытных установок периодические процессы име
ют широкое распространение.

Непрерывные процессы характеризуются единством времени проведе
ния всех стадий процесса, каждая из которых осуществляется в специаль
ном аппарате, благодаря чему непрерывные процессы характеризуются ус
тановившимся во времени режимом. При этом обеспечивается непрерыв
ный подвод исходных материалов и вывод получаемых в результате про
цесса продуктов. Установившееся состояние понимается как среднестатис
тическое, так как неизбежны случайные колебания параметров процесса 
во времени.

Благодаря стационарности непрерывных процессов облегчается их 
автоматизация, упрощается конструкция аппаратов и их обслуживание, 
однако для одновременного проведения всех стадий процесса необходимо 
большое число аппаратов.

Современные крупнотоннажные производства нефтегазопереработки 
развиваются на основе непрерывных процессов.

НАЗНАЧЕНИЕ РАСЧЕТА ПРОЦЕССОВ И АППАРАТОВ 
И ЕГО СОДЕРЖАНИЕ

Расчет аппарата выполняется с целью обоснования его 
размеров, выбора оптимального режима работы, определения расходов 
(топливо, водяной пар, вода, электроэнергия, реагенты, катализаторы и 
пр.), выбора конструкции аппарата в целом и его отдельных узлов, а 
также их материального оформления.

Основными являются следующие три типа расчетов, выполняемых 
для процессов и аппаратов: технологический, гидравлический и механи
ческий.

Технологический расчет. При его проведении обосновываются рабо
чие параметры процесса (давление, температура и т.п.), определяются мате
риальные и энергетические потоки и уточняются расходные нормы.

Гидравлический расчет. При его проведении определяются размеры 
рабочих сечений аппарата и перепады давления, обеспечивающие работу 
при полученных в технологическом расчете материальных и энергетичес
ких потоках рабочих сред.

Механический расчет. При его проведении обосновываются выбор 
материалов, конструкции элементов аппарата, толщины стенок и т.п., 
обеспечивающие безопасную, надежную и длительную эксплуатацию аппа
рата.

Необходимо отметить, что расчет процесса и аппарата, как правило, 
характеризуется различными вариантами рабочих параметров, потоков, 
конструктивного оформления и т.д. Это требует выполнения большого 
объема вычислительной работы, наиболее просто и быстро реализуемой с 
применением персональных ЭВМ. В результате сопоставления нескольких
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вариантов может быть выбран оптимальный, в котором используется ка
кой-либо критерий (минимальные удельные капитальные вложения, мини
мальные энергетические затраты, максимальный выход товарной продук
ции, минимальная удельная металлоемкость и т.п.). Выбор критерия опти
мальности диктуется спецификой процесса, стоимостью его отдельных со
ставляющих, наличием нужных материалов, хладагентов, теплоносителей и 
т.п.

Расчет процессов и аппаратов является одним из основных факторов, 
обеспечивающих выбор экономически целесообразных и технически оп
равданных условий работы оборудования.

При использовании стандартизованной аппаратуры проводится прове
рочный расчет, задачей которого является обоснование производитель
ности аппарата и режима его работы на основе имеющихся размеров, а 
также выявление возможности использования данного стандартного аппа
рата при заданных рабочих условиях.

Приняты три стадии проектирования:
проектное задание;
технический проект;
рабочие чертежи.
В проектном задании решаются основные принципиальные вопросы, 

определяются выбор технологической схемы процесса, набор основного 
оборудования. Расчеты выполняются по укрупненным показателям, позво
ляющим выбрать тип оборудования, его габариты, массу, энергетические и 
материальные затраты. Более подробные расчеты на этой стадии проекти
рования выполняются для оборудования нового типа.

В техническом проекте расчеты выполняются достаточно подробно, 
так чтобы на их основе можно было выполнить рабочие чертежи.

В рабочих чертежах разрабатывают подробную техническую доку
ментацию (чертежи, расчеты, макеты и т.п.), которая дает возможность 
изготовить необходимую технологическую оснастку, детали, узлы и аппа
рат в целом; эта документация позволяет осуществить конкретное матери
альное исполнение инженерных решений. При этом возможны корректи
вы технической документации, ранее принятой в техническом проекте.

Для расчета аппаратов необходимо задать производительность по сы
рью, полуфабрикатам или целевым продуктам, возможную продолжитель
ность работы для аппарата непрерывного действия, продолжительность 
цикла работы и отдельных стадий для аппаратов периодического действия, 
выходы и качество получаемых продуктов или показатели, позволяющие 
определить их расчетом. В отдельных случаях задают рабочие параметры 
процесса (температуру, давление, время контакта и т.п.), проверяя их при
емлемость при последующих расчетах.

В задании должны быть указаны как нормальные условия работы ап
парата, так и возможные отклонения от них (максимальные и минималь
ные), особые условия и требования к ведению процесса, сведения о корро
зионных и токсических свойствах перерабатываемых продуктов. При рас
четах стандартизованных аппаратов обычно используют типовые методи
ки.

На современном этапе развития техники и технологии проектирова
ние машин и аппаратов нефтегазопереработки без применения САПР вос
принимается как архаизм. Чертежи перспективной и конкурентноспособ
ной продукции, выполненные вручную на кульмане, могут произвести от
12



рицательное впечатление, перечеркнув надежды на сотрудничество и вы
годные контракты.

В настоящее время применяются следующие системы САПР:
САР — Сотри1ог аЫес1 с1е$1дп — инженерное программное обеспечение для проекти

рования и конструирования;
САМ — Сотри1ог аШе<1 тапи(ас1иппд — общее название инженерного программного 

обеспечения для подготовки производства;
САЕ — Сотри1ог аМей епдшеегшд — программное обеспечение для проведения расче

тов (прочность, динамика, акустика и др.).
К современным С АО системам можно отнести Аи1оСАО — электронный кульман, 

ЗоНйШогкя, а также российскую систему Т-РЬЕХ САО, разработанную в "Станкине" совмест
но с АО "Топ Системы".

Одной из наиболее распространенной в мире и в России среди САО/САМ систем яв
ляется Рго/ЕМСЮТЕК американской фирмы Рагаше1пе Техпо1оду СогрогаПоп, охватывающая 
весь цикл конструирование — производство в машиностроении. К этой же группе относится 
также российская система "КОМПАС", разработанная в АО "Аскон".

ОБЩИЕ ПОЛОЖЕНИЯ О СОСТАВЛЕНИИ 
МАТЕРИАЛЬНЫХ И ЭНЕРГЕТИЧЕСКИХ БАЛАНСОВ

Проведение любого процесса в химической технологии свя
зано с использованием различных материалов и видов энергии, передавае
мых главным образом в форме теплоты. Материальные балансы основаны 
на законе сохранения массы, а энергетические (тепловые) — на законе со
хранения энергии.

И материальный, и энергетический балансы должны составляться как 
для процесса в целом, так и для отдельных его стадий.

Цель составления балансовых соотношений состоит в выявлении всех 
участвующих в процессе потоков вещества и энергии с учетом потерь и 
распределении их в соответствии с закономерностями процесса и типом 
применяемого аппарата (машины).

Принцип составления материальных (или энергетических) балансов за
ключается в том, что вводимые в систему потоки вещества (или энергии), 
составляющие приходные статьи баланса, должны равняться потокам ве
щества (или энергии), выводимым из системы, которые составляют рас
ходные статьи баланса. В общем случае в расходные статьи баланса долж
ны быть включены также потери вещества (или энергии).

Для неустановившегося процесса баланс составляется по принципу: 
разность между приходными и расходными статьями баланса равна изме
нению массы вещества (или количества энергии) в системе за данный отре
зок времени. В частном случае отсутствия такого изменения получают ма
териальный баланс установившегося процесса.

Материальный и энергетический (или тепловой) балансы могут быть 
составлены в виде уравнений, таблиц или схем с указанием соответствую
щих потоков вещества и энергии.

В табл. В-1 приведена одна из форм балансовых соотношений, а на 
рис. В-3 — схема потоков, используемых при составлении балансов.

В согласии с изложенными принципами можно записать следующие 
балансовые уравнения.

Для установившегося процесса:
материальный баланс
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Т аб  ли ца В-1
Статьи материального и теплового балансов процесса (потоки см. рис. В-3)

Поток и его условное Плот- Темпера- Энталь- Поток Поток
обозначение ность,

кг/м3
тура, °С ПИЯ, массы, тепла,

кДж/кг кг/с Вт
П ри хо д 
Нефть (н) р;. К с ; о»
Горячая струя (г.с) Рг.с К .с ^ Г.С с;.с о;, с
Хладагент (охл) Рохл ^ОХЛ С 'охл ^ О Х А

И то го I е /1-1
Л

Хо;
Р ас хо д

Газ (г) Рг' К К' С" О"
Бензин (б) Рб *б Сб Об
Нефть отбензиненная Рн.о ‘н о *̂н.о ^н.о ^н.о
(н.о.)
Горячая струя (г.с.) Рг.с г̂.с ■̂ г.с с;:с о;:с
Хладагент (охл) Рохл о̂хл Лохл Сохл Оохл
Потери (пот) Рпот п̂от Лпот Спот ^пот

И то го
п

I  С?
Л

Юг
1=1 1=1

1 с ;  1 с ; .
1-1 )-1

энергетический (тепловой) баланс

для неустановившегося процесса: 
материальный баланс

Ускт-У ас"= ас-,
1-1 ' 1-1 '
энергетический (тепловой) баланс

Л Л

Т<ю'-ТсЮ"= сю.
1|-1  1-1

Анализ отдельных статей материального и энергетического (тепло
вого) балансов позволяет выяснить их удельную роль в общих потоках ве
щества и энергии и выявить взаимосвязи потоков. При анализе действую
щего производства материальный и тепловой балансы позволяют опреде
лить размеры потерь и их источники, а также наметить пути их уменьше
ния.
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Рис. В-3. Схема внешних потоков для сос
тавления материального и энергетического 
(теплового) балансов

Рис. В-4. Схема для определения внутренних 
потоков:
а — верхняя часть аппарата (выше сечения 
1—1); 6 — нижняя часть аппарата (ниже 
сечения 1—1)

При составлении энергетических (или тепловых) балансов особое вни
мание следует обращать на переход одного вида энергии в другой, на из
менение агрегатного состояния веществ, сопровождающегося выделением 
или поглощением тепла, тепловыми эффектами химических реакций и т.п.

Материальный баланс может быть составлен как по потокам массы в 
целом, так и по отдельным веществам (компонентам) или видам атомов, 
например по углероду, водороду, сере и т.д.

Материальные и энергетические балансы, составленные для аппарата 
(процесса) в целом, позволяют рассчитать внешние потоки вещества и 
энергии, т.е. потоки, входящие в данную систему и покидающие ее.
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Для расчета размеров аппарата (площади поперечного сечения, высо
ты, размеров внутренних устройств и т.п.) недостаточно знать только 
внешние потоки вещества и энергии, необходимо определить материаль
ные и тепловые потоки в соответствующих сечениях внутри аппарата. По 
своей величине внутренние потоки могут значительно превосходить внеш
ние, а кроме того, они могут претерпевать изменения по высоте аппарата 
(в различных его сечениях) вследствие изменения давлений, температур и 
теплофизических свойств веществ.

Схема, поясняющая определение внутренних потоков I  и С в произ
вольном сечении аппарата, приведена на рис. В-4. Для определения указан
ных потоков мысленно разрезают аппарат в интересующем нас сечении 
1—1 (см. рис. В-3) и отбрасывают одну из частей (см. рис. В-4, а, б). Дейст
вие отброшенной части на оставшуюся заменяют внутренними потоками. 
Затем для любого из двух вариантов, представленных на рис. В-4, записы
вают уравнения материального и энергетического балансов. Так, например, 
для части аппарата, находящейся выше сечения 1—1, материальный и теп
ловой балансы будут выглядеть следующим образом:

материальный баланс

2 с;+ с =2<*с ;'+1; (В. 1)
1=1 /=1

тепловой баланс

+ СНс = ̂ С / '+  1Л*. (В.2)
1=1 ;=1

При известных энтальпиях внутренних потоков Нс и 1г1 из урав
нений (В.1) и (В.2) можно определить внутренние потоки I  и С.

Выполнив аналогичные расчеты для нескольких сечений аппарата, 
получим величины потоков в рабочей зоне аппарата, определяющие 
размеры его соответствующих сечений.

Необходимо подчеркнуть, что изменение величин внутренних потоков 
в разных сечениях аппарата можно выявить лишь при одновременном 
анализе уравнений материальных и тепловых балансов.

РОЛЬ ТЕОРИЙ ПОДОБИЯ И МОДЕЛИРОВАНИЯ 
В СОВРЕМЕННЫХ УСЛОВИЯХ

При разработке промышленных аппаратов для проведения 
соответствующею процесса необходимо располагать основными законо
мерностями, определяющими размеры аппарата и его производительность 
при заданных требованиях к качеству получаемых продуктов.

Основой получения этих закономерностей является эксперимент, ба
зирующийся на глубоком знании существенных сторон процесса. Оно 
позволяет осуществлять моделирование процессов и аппаратов при прове
дении экспериментов на установках сравнительно небольшого масштаба. 
Полученные данные, представленные в виде уравнений, графиков или таб
лиц, используют для расчетов промышленных аппаратов.
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Современная теория моделирования может быть представлена в виде 
следующих трех разновидностей: 

физическое моделирование; 
гидравлическое моделирование; 
математическое моделирование.

Физическое моделирование заключается в исследовании основных за
кономерностей процесса на реальных рабочих системах и при рабочих 
параметрах, которые предполагается осуществить в промышленных усло
виях. Установка, на которой выполняют физическое моделирование, отли
чается от промышленной установки своими размерами и величинами пото
ков. Конструкции аппаратов также могут быть не похожими на промыш
ленные. На модельной установке варьируют основные рабочие параметры 
процесса (температуры, давления, концентрации, скорости потоков и т.д.), 
чтобы выяснить связи между ними.

Гидравлическое моделирование осуществляется на специальных стен
дах, включающих фрагменты основных рабочих элементов аппарата в на
туральную величину. В качестве рабочих сред используют модельные систе
мы: воду, воздух, песок и т. п.

При гидравлическом моделировании выявляют закономерности, опре
деляющие гидравлическое сопротивление и производительность аппарата 
для различных типов контактных устройств.

По данным физического и гидравлического моделирования можно 
выбрать оптимальные условия процесса и размеры аппарата.

Математическое моделирование развилось в последние годы в связи с 
широким использованием персональных ЭВМ. Этот вид моделирования 
является ценным дополнением физического и гидравлического моделирова
ния.

Под математическим моделированием понимается разработка и анализ 
систем уравнений процесса при соответствующих начальных и граничных 
условиях с целью выявления оптимальных условий проведения процесса 
или работы аппарата. Использование этого метода предполагает достаточ
но глубокое знание основных закономерностей процесса (работы аппара
та).

Математическое моделирование распадается на следующие основные 
этапы:

а) составление систем уравнений, начальных и граничных условий;
б) анализ систем уравнений с применением ЭВМ (деформация моде

ли);
в) корректировка параметров уравнений модели на основе данных 

физического и гидравлического моделирования;
г) проверка соответствия модели реальному объекту (проверка адек

ватности модели объекту) и внесение в случае необходимости корректив в 
модель.

Этап (б), связанный с деформацией модели, позволяет выявить, как те 
или иные переменные влияют на конечные показатели процесса (выход 
продуктов, степень конверсии сырья, чистоту продуктов и т.д.), и отобрать 
наиболее важные из них. Этот этап в какой-то мере дополняет физичес
кий эксперимент, но ни в коей мере не заменяет его.

После этапа деформации модели проведение физического и гидрав
лического моделирования — этап (в) — может быть выполнено более це
ленаправленно и при меньшем объеме экспериментов.
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Поскольку математическое моделирование основывается на данных 
экспериментов, возникают этапы (в, г), требующие уточнения параметров 
уравнений модели, которые будут использованы при расчетах промышлен
ных объектов. На этих этапах математического моделирования широко 
привлекаются данные, полученные на аналогичных укрупненных или про
мышленных установках.

Обработку экспериментальных данных с целью получения расчетных 
зависимостей выполняют с привлечением безразмерных критериев подо
бия, позволяющих применять уравнения для целого класса подобных про
цессов (аппаратов). Если уравнения модели достаточно хорошо разработа
ны и их форма удобна для расчетной инженерной практики, то параметры 
соответствующих уравнений определяют на основе экспериментальных 
данных.

В настоящее время пользователям персональных ЭВМ предлагаются различные про
граммы для математического моделирования процессов и аппаратов нефтегазопереработки и 
нефтехимии. Большая часть предлагаемых программ включает как минимум три составляю
щих: "библиотеку" баз данных по свойствам индивидуальных компонентов, составленную 
Институтом по расчетам физических свойств фез^дп 1пзШи1е Гог РЬузюа1 РгореНу КезеагсЬ) и 
(или) Американским институтом инженеров химиков (Атепсап 1пзШи1е о! СЬепйса1 
Епдшеегв) и др.; средства для обработки информации с применением одного или нескольких 
методов расчета; алгоритмы для синтеза данных по физическим свойствам, например с по
мощью метода регрессии.

Американская компания §1ши1а(юп Заеппсез 1пс. (Бри, пгг. Калифорния) разработала 
несколько программ для инженерных расчетов в нефтеперерабатывающей, химической и га
зовой промышленности, среди которых можно выделить РКО/Н для моделирования и опти
мизации технологических процессов, НЕXТКАN для моделирования систем теплообмена, 
1ИР1А1ЧТ для расчета заводских трубопроводов, РКОТ155 для динамического моделирования 
и др. Программы компании $шш1а(юп Заеппсез 1пс дополнены графическим интерфейсом 
РКОлпвюп на базе МюговоИ \Ушс1оугз, облегчающем ввод и анализ данных по моделированию.

Интегрированный пакет программ под названием Нузув для статического и динамичес
кого моделирования разработала канадская фирма Нурго1есЬ Пс1. (Калгари, пров. Альберта). 
Вся система Нузув для повышения ее приспособляемости и универсальности была переписана 
на языке С+ + .

Можно отметить также пакет программ СЬетСад III американской компании СЬет- 
в(а(юпв 1пс. (Хьюстон) и моделирующую пограмму Ргоз1т  компании Вгуап КезеагсЬ & ЕпдЬ 
пееппд (Брайен, пгг. Техас), разработанную в основном для нефтегазовой промышленности. 
Программа Рговт позволяет решать задачи, связанные с разделением сырой нефти и перера
боткой природного и нефтяного газа, например обезвоживания гликолями, выделения и 
фракционного разделения жидких нефтяных газов. Её аналог Твшее! предназначен специаль
но для процессов очистки газов аминами.



ЧАСТЬ М АССОО Б М ЕН Н Ы Е 
ПЕРВАЯ (ДИФФУЗИОННЫЕ) 

ПРОЦЕССЫ

ГЛАВА I О С Н О В Н Ы Е  ПОН ЯТИ Я
И ЗАКОНЫ  М АС С О О Б М ЕН А

РОЛЬ МАССООБМЕННЫХ ПРОЦЕССОВ 
В НЕФТЕГАЗОПЕРЕРАБОТКЕ И НЕФТЕХИМИИ

Массообменные или диффузионные процессы играют важ
ную роль при переработке нефти, различных углеводородных и других 
смесей. Путем ректификации из нефти получают различные продукты: 
бензин, керосин, дизельное топливо, мазут, масляные фракции, узкие (по 
температурам кипения) бензиновые фракции. При ректификации сжижен
ных газов выделяют этилен, этан, пропан, бутан и другие компоненты. Пу
тем перегонки в вакууме получают специальные масла.

Абсорбцию жидкими поглотителями и адсорбцию твердыми вещества
ми используют для извлечения из природных и попутных газов, а также из 
газов нефтеперерабатывающих заводов пропан-пропиленовой, бутан-бути- 
леновой, бензиновой фракций, которые служат сырьем для нефтехимичес
кой промышленности.

Для извлечения ароматических углеводородов из бензиновых фракций 
при производстве масел и очистке нефтепродуктов применяется процесс 
экстракции.

Процесс сушки нашел применение в производстве катализаторов и 
адсорбентов.

Кристаллизация используется при депарафинизации масел, произ
водстве серы, парафинов и церезинов, разделении ксилолов.

Даже такой неполный перечень использования массообменных про
цессов в нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
свидетельствует об их широком распространении и важности решаемых с 
помощью этих процессов технологических задач.



ОБЩИЕ ПРИЗНАКИ МАССООБМЕННЫХ ПРОЦЕССОВ

Все массообменные процессы обладают рядом общих
признаков.

1. Они применяются для разделения смесей.
2. В любом процессе участвуют по крайней мере две фазы: жидкая и 

паровая (перегонка, ректификация), жидкая и газовая (абсорбция), твердая 
и парогазовая (адсорбция), твердая и жидкая (адсорбция, экстракция), две 
жидких (экстракция).

3. Переход вещества из одной фазы в другую осуществляется за счет 
диффузии.

4. Движущей силой массообменных процессов является разность кон
центраций (градиент концентраций) фактической в данной фазе С и 
равновесной с фактической в другой фазе I . Процесс протекает в направ
лении той фазы, в которой концентрация компонента меньше, чем это 
следует из условия равновесия (рис. 1-1).

а б в
о  | у > у,
Ь — | — х < х .

С  | У < У9 
Ь —  I -— х  > дср

С_________ У=У,
Ь —  —  х  = лГр

Рис. 1-1. Схема переноса вещества между двумя фазами:
а — из фазы С в фазу I ; б — из фазы Ь в фазу С ; в — равновесие фаз

5. Перенос вещества из одной фазы в другую происходит через грани
цу раздела фаз.

6. Диффузионные процессы обратимы, т. е. направление процесса оп
ределяется законами фазового равновесия, фактическими концентрациями 
компонентов в обеих фазах и внешними условиями (температура, давле
ние). Так, например, при повышении температуры и понижении давления 
поглощение газа жидкостью (абсорбция) может перейти в обратный про
цесс — в удаление газа из жидкости (десорбция).

7. Переход вещества из одной фазы в другую заканчивается при до
стижении динамического равновесия. При этом обмен молекулами через 
границу раздела фаз не прекращается, однако концентрации компонентов 
в обеих фазах остаются неизмененными и равными равновесным.

СПОСОБЫ ВЫРАЖЕНИЯ СОСТАВА ФАЗ

При изучении массообменных процессов приходится иметь 
дело не с отдельными компонентами, а с их смесями в различных фазах. 
Для характеристики состава такой смеси пользуются относительными со
держаниями (концентрациями) тех или иных компонентов. Наиболее часто 
используют массовые, мольные и объемные концентрации, которые связа
ны между собой.

Поскольку в процессах массообмена участвуют по крайней мере две 
фазы, то относительное содержание компонента с номером г в одной фазе
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(например, в жидкой) обозначим через х,, в другой фазе (например, в 
паровой) — через у,.

Если масса всей фазы равна д, а масса содержащихся в ней отдельных
компонентов д, (г = 1, 2...... п, где п -  число компонентов в смеси), то
массовые доли компонентов (массовые концентрации) определяются сле
дующим образом:

х.. =*-=-&■
9 Ь,1=1
Очевидно, что х, < 1 и

(1.1)

|=! |-1 3
Аналогично для второй фазы можно записать

С/ С,

у' = т = -хс ,;-1
Мольные доли компонентов смеси х', определяются как отношение 

числа молей данного компонента /V, к общему числу молей смеси N = ^'N  ̂ , 

т.е.
|-1

X =— - ---
"  1 » ,

Соответственно х’, < 1 и

п п КТ
X * ; = Х — = 1-N

Аналогичные выражения можно записать и для компонентов у', второй 
фазы.

Массовые и мольные концентрации не зависят от температуры и 
давления, что выгодно отличает их от объемных концентраций.

Объемная доля V! представляет собой отношение объема данного 
компонента V, при заданном давлении к общему объему системы

V = ^  V) , т.е.
г-1

1-1
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Если выполняется правило аддитивности объемов при смешении, т.е. 
если при смешении объемы отдельных компонентов не изменяются, то

I V ; - V ,
г-1

и в этом случае сумма объемных долей также равна единице

I (1.2)

Для взаимного пересчета массовых и мольных долей используют 
соотношение между числом молей /V, , массой д, и мольной массой М, 
произвольного 1-го компонента

м,
Тогда уравнение взаимосвязи для мольных и массовых долей

91 91 Х1

у '  - . " ,  ._  М, _  0 м , _  м ,
А г

*  я, *  Я'
»

А  х ,

г-1 ы\ М,-
2*
(=1 дгМ,

д
/=1 М ,

т . е .

■г! - . м ,
А г

А  X,-

м М ,

А н а л о г и ч н о

IV,- м ,

X, =■
9> _ " ,  М, N

1 1 *

г-1
Ъ"1 М ,
г-1 N

-
г-1

т.е.

X: = *; м,

м >
(1.3)

Знаменатель выражения (1.3) представляет собой среднюю мольную 
массу смеси

Мср = Х * /  м , ■ (1-4)
г-1
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Среднюю мольную массу Мср можно найти также и через массовые 
доли, преобразовав выражение (1.4):

Ь -
мМ,

При пересчете объемных концентраций в массовые или мольные 
(например, при пересчете кривых разгонок, построенных в объемных 
долях) пользуются формулами пересчета. Так, если в уравнении (1.1) 
массу компонента д, записать через его плотность р, и объем V,, то по
лучим

Р< = У Р, = Ц, Р,
XV, Р, рсм1 ^  Р-
/*1 г*1

л
Хр,1*1

т.е.

*/Рсм=ЧР,-  (!-5)
Из уравнений (1.3) и (1.5) получаем соотношение

X '■ М о = М 01) .

Среднюю плотность смеси рсм можно определить через объемные или 
массовые концентрации компонентов. Так, сложив левые и правые части 
уравнения (1.5), получим

1-1
С другой стороны, воспользовавшись условием (1.2), из уравнения (1.5) 

получим

1

-1 р.

На практике пользуются также объемной концентрацией с„ 
представляющей собой отношение массы г-го компонента д, к объему

смеси , т.е.
1 -1

( 1.6)

Если просуммировать объемные концентрации с, всех компонентов, 
то получим массу смеси в единице ее объема, т.е. плотность смеси рсм:
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Кроме того, из выражений (1.5) и (1.6) получим следующее соотноше
ние

9±
-  9* -  д  -  х , 

V V 1
У Рем

= рсм = чр, •

При расчетах массообменных процессов могут применяться и другие способы выраже
ния состава смеси. Например, содержание компонентов могут определяться относитель
но одного из них или содержание компонентов на единицу массы (объема) растворителя и 
АР- При абсорбции жирных газов, в процессах экстракции, когда происходит изменение 
составов и количества потоков по высоте аппарата, удобно пользоваться приведенными кон
центрациями X и V, X' и V, определяя составы контактирующих фаз по отношению к входя
щим потокам.

Если в процессе участвует вещество-носитель, количество которого не меняется, то со
став фаз можно выразить в относительных концентрациях, т. е. в виде отношения массы или 
числа молей компонента (суммы компонентов) к массе или числу молей носителя. В отличие 
от концентраций х и у, х' и у', которые изменяются в пределах от 0 до 1, относительные кон
центрации могут изменяться в пределах от 0 до °°.

ОСНОВНЫЕ ЗАКОНЫ МАССООБМЕНА

Массообмен — диффузионный процесс переноса распреде
ленного вещества из одной фазы в другую через разделяющую их границу 
или внутри одной фазы в неоднородном поле концентраций. Движущей 
силой служат градиенты концентраций, парциальных давлений, химических 
потенциалов или температур (при термодиффузии).

Различают два вида массообмена: односторонний (например, при аб
сорбции компоненты из газовой фазы переходят в жидкую) и двухсторон
ний (при ректификации).

Массообмен осуществляется путем молекулярной, турбулентной или 
конвективной диффузии, из которых наиболее медленной является первая. 
Перенос вещества внутри неподвижной фазы осуществляется только путем 
молекулярной диффузии. В движущейся среде перенос вещества может 
происходить как молекулярной диффузией, так и конвективным перено
сом самой средой в направлении ее движения.

Конвективный перенос вещества под действием турбулентных 
пульсаций называют турбулентной диффузией.

Молекулярная диффузия обусловлена переносом молекул вещест
ва из области с большей его концентрацией в область с меньшей кон
центрацией и протекает в неподвижной среде или ламинарных погранич
ных слоях. Перенос вещества при молекулярной диффузии определяет
ся законом Фика, который формулируется следующим образом. Количе
ство вещества <±М, диффундирующего через слой в единицу времени, про
порционально площади слоя йР, перпендикулярной направлению диффу
зионного потока, и градиенту концентраций в направлении диффузии 
бс/йп, т.е.
ТА



ам=- 1Р.

Знак минус указывает на то, что диффузия вещества идет в направ
лении уменьшения концентрации.

Движущей силой процесса молекулярной диффузии является градиент 
концентраций йс/йп, который в общем случае изменяется в направлении 
переноса вещества. Средний градиент концентраций в первом прибли
жении равен

где Дс — изменение концентрации компонента по толщине слоя; 8 — 
толщина слоя.

Д ля заданной гидродинамической обстановки и конструкции контакт
ного устройства, когда толщина пограничного слоя имеет вполне опреде
ленное значение, градиент концентрации можно считать пропорциональ
ным изменению концентрации в пределах слоя.

Коэффициент пропорциональности Д  характеризующий скорость 
диффузии, называют коэффициентом диффузии. Он показывает, сколько 
вещества проходит через единицу площади поверхности в единицу времени 
при градиенте концентрации, равном единице.

В СИ единица обозначения коэффициента диффузии — м2/с.
Коэффициент диффузии представляет собой физическую константу и 

характеризует природную способность одного вещества проникать в среду 
другого. Коэффициент диффузии зависит от свойств диффундирующего 
компонента и фазы, в которой он диффундирует, а также температуры и 
давления. Числовые значения И определяют экспериментально, они 
приведены в справочной литературе.

Приближенно значения коэффициентов диффузии можно рассчитать по следующим 
уравнениям.

При диффузии газа А в газе В

й=

где Г — температура, К; Р — давление, МПа; Уд и Ув — мольные объемы газов А и В, 
см3/моль; МА и Мв — мольные массы газов А и В, кг/моль.

При диффузии газа А в жидкости В при 20 °С коэффициент диффузии можно 
рассчитать по формуле

где р — динамическая вязкость жидкости, мПа-с; А' и В' — поправочные коэффициенты для 
диффундирующего вещества и растворителя, которые учитывают отклонение свойств дан
ного вещества от свойств неассоциированных веществ.

Для температуры I коэффициент диффузии в жидкости определяется уравнением

М ' - 4
в котором коэффициент Ь определяется по формуле
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ь=0,2ц л 
„ 1 /з

где ц — динамическая вязкость жидкости при 20 °С, мПа-с; р — плотность жидкости, кг/м3.
Приведенные уравнения позволяют проанализировать влияние внешних факторов 

(давления и температуры) на диффузию. В частности, повышение температуры приводит к 
увеличению коэффициента диффузии как газов, так и жидкостей. Увеличение давления в 
системе уменьшает скорость диффузии в газах, а повышение вязкости жидкости снижает 
скорость диффузии газа в жидкости. .

Следует отметить, что численные значения коэффициентов диффузии в газах примерно 
на четыре порядка больше, чем коэффициенты диффузии в жидкостях.

Турбулентная диффузия. Количество вещества, переносимого в пре
делах фазы турбулентной диффузией, по аналогии с молекулярной диффу
зией определяют по уравнению

6М, = е, '"лЛ
\ апУ

6Р,

где е, — коэффициент турбулентной диффузии.
Коэффициент турбулентной диффузии имеет ту же размерность, что 

и коэффициент молекулярной диффузии Д  т.е. м2/с, однако в отличие от 
1> он не является физической константой и зависит от гидродинамических 
условий.

Конвективная диффузия. Количество вещества, переносимого в пре
делах фазы вследствие конвективного переноса вместе с самой средой в 
направлении ее движения, пропорционально скорости движения среды. 
Суммарный перенос вещества в результате конвективного переноса и мо
лекулярной диффузии по аналогии с теплообменом называют конвектив
ным массообменом или конвективной диффузией.

Распределение концентраций при переносе вещества путем молеку
лярной и конвективной диффузии определяется в самом общем виде диф
ференциальными уравнениями.

ДИФФЕРЕНЦИАЛЬНЫЕ УРАВНЕНИЯ 
МОЛЕКУЛЯРНОЙ И КОНВЕКТИВНОЙ ДИФФУЗИИ

Молекулярная диффузия. Выделим в среде параллелепипед 
с ребрами длиной бх, бу и бг и рассмотрим потоки вещества в пределах 
данного объема (рис. 1-2). Если объемная концентрация на входе в выде
ленный элемент равна с, то перенос вещества будет происходить за счет 
наличия градиента концентраций вдоль соответствующих осей координат.

Рассмотрим, например, перенос вещества в направлении оси х.
Через левую грань параллелепипеда площадью бубг в единицу времени 

входит масса вещества Мх, которая, согласно закону Фика, равна

Мх ^ -И ^б у б г .
Эх

Одновременно через правую грань уходит масса вещества Мх + Лх 
которая определится следующим образом:

с +И * убг.
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Рис. 1-2. Схема к выводу дифференциаль
ного уравнения молекулярной диффузии

Разность приходной и расходной статей даст приращение вещества за 
счет молекулярной диффузии в направлении оси х

д2с
ёМх = Мх -  Мх+г1х = Б —-<1х(1уд.г.

Эх2
Аналогично для диффузии вещества в направлении других осей полу

чим выражения:
в направлении оси у

Э2с
(1Му = Му -  Му+ау = Б —-  йхйуйх,

Эу

в направлении оси г

Э2с
йМх = М, -  М.+л = Б —-  йхйудг.

Эх2

Общее приращение вещества в выделенном объеме будет равно

йМ = йМх + йМу +с1Мг = Б
( 2̂ -.2Э с д с

\
Э с

—  + —  + —  ёхауёг.
удх2 Эу Эх2 ^

(1.7)

С другой стороны, это же накопление вещества в системе может 
быть выражено через изменение концентрации во времени

с1М = — йхйуб.2 . 
Эт

(1.8)

Из сопоставления уравнений (1.7) и (1.8) получим уравнение молекуляр
ной диффузии для нестационарного процесса:

дт

( -ч2 2̂ 2̂ >\
О С О С  О С

--2 + —2 + --2у дх Эу Эх2у
(1.9)
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Если процесс стационарный, т. е. концентрации во времени не изме
няются, то уравнение (1.9) примет вид

Э2с д2с д2с
--2 +--2 + --2 =дх2 ду дг2

Конвективная диффузия. В общем случае перенос вещества 
осуществляется путем как молекулярной, так и конвективной диффузии 
при движении вещества со скоростями У/х, У/у и по соответствующим 
осям координат (рис. 1-3).

В этом случае поток вещества, например Мх через левую грань вдоль 
оси х, будет складываться из диффузионного М'х и конвективного М"х 
потоков

Мх = М'х +МХ.

Соответственно расход вещества через правую грань равен

Приращение массы вещества в объеме элементарного параллелепипеда 
в направлении оси х  составит
амх=мх-м х̂ х =ам'х +ам".

Приращение массы вещества ёМ'х за счет молекулярной диффузии оп
ределяется уравнением (1.7). Для определения приращения массы вещества 
за счет конвективной диффузии с1М"х найдем массу вещества, проходящую 
в единицу времени через левую грань параллелепипеда площадью йу йх.
Мх =с№х йуйг.

На противоположной (правой) грани параллелепипеда объемная кон
центрация и скорость будут отличаться от соответствующих величин на

Г Эс 1 /
и будут равны с + —йх и

{ дх ) V
т х ,]ЛУХ + — *-йх 
дх

. Тогда через

правую грань параллелепипеда выйдет масса жидкости
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м.
л ^ ( Эсс + — йх
Эх ,

<±х
Эх

Пренебрегая бесконечно малыми более высокого порядка, чем пер
вый, и приняв во внимание условие неразрывности потока

№ . №  дЩ п— — + — + —— = О,
Эх Эу Эх

получим

- м;^+м;+л = -^ ™ х ахауаг.
Эх

Полное приращение вещества в выделенном объеме составит

ам = я
д2с Э2с Э2с 
-----+ ----- + -----
Эх2 Эу2 Эх2 [Эх Эу у Эх )

йхйуйг.

С учетом уравнения (1.8) получим следующее уравнение молекулярной 
и конвективной диффузии для нестационарного процесса

— = Я 
Эх

Э2с

Эх

Э2с
о + —7 + 2 Эу2

Э2с

Эх2
ЭС _ - ЭС ... ЭС 1 1 Г— И', + — Щ, + — уугЭх х Эу у ^  жЭх

(1. 10)

Приведенные выше уравнения в общем виде не интегрируются, однако 
они могут быть использованы для получения так называемых критериев 
подобия методами подобных преобразований.

При практических расчетах применяют закон конвективной диффузии в следующем
виде

ам = рдд ̂ аг = рд(с - Струр, П-Ш

где Рд — коэффициент массоотдачи; = с — сф — движущая сила между ядром потока и 
границей раздела фаз; с и — концентрации соответственно в ядре потока и на границе 
раздела фаз.

Уравнение (1.11) отражает факт переноса массы из ядра потока к границе раздела фаз 
(с > с ) или от границы в ядро потока (с < сгр).

Коэффициент массоотдачи Рд представляет собой массу вещества, прошедшую через 
единицу поверхности в единицу времени при разности концентраций в ядре потока и на 
границе раздела фаз, равной единице.

Коэффициент массоотдачи характеризует скорость переноса массы в пределах одной 
фазы; его величина зависит от гидродинамических и физико-химических факторов, а также 
типа и размеров аппарата.

При переносе вещества в пределах одной фазы движущей силой является разность 
концентраций с — в ядре потока и на границе раздела фаз.

Для расчета коэффициента массоотдачи /5Д обычно используют уравнения вида

ЫиА=АКе”Р^, (1.12)

Рд 1 Ш \\Лргде N11, = —— — диффузионный критерий Нуссельта; Ке = —  = — -  — критерий
й  V р

11 VРейнольдса; Ргд = = — — диффузионный критерий Прандтля; I — характерный линейный
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размер, м; р — плотность потока, кг/м3; V — кинематическая вязкость потока, м2/с; ц — 
динамическая вязкость потока, н с/м2.

Величины коэффициента А и показателей степени т и п  определяют в результате 
обработки экспериментальных данных.

ОСНОВНОЕ УРАВНЕНИЕ МАССОПЕРЕДАЧИ

Для расчета размеров аппарата, в котором должен осуще
ствляться данный процесс массопередачи, необходимо знать скорость это
го процесса.

Скорость процесса массопередачи равна массе вещества, переданного 
через единицу поверхности в единицу времени, т. е. йМ/ЛР.

С другой стороны, скорость массообменного процесса пропорцио
нальна движущей силе процесса Л и обратно пропорциональна сопротив
лению массопереноса К.

Следовательно, можно записать, что
ам д —  = — = КА ар к

или
ам = КАар. (из)

Величина К называется коэффициентом массопередачи, он характери
зует массу вещества, переданную из фазы в фазу через единицу поверхно
сти в единицу времени при движущей силе, равной единице.

Коэффициент массопередачи отражает уровень интенсификации про
цесса: чем больше величина К, тем меньших размеров требуется аппарат 
для передачи заданного количества вещества. Наибольшее влияние на ин
тенсивность массопереноса оказывают гидродинамические и конструктив
ные факторы, определяющие интенсивность и характер взаимодействия 
контактирующих фаз.

Поскольку обычно движущая сила изменяется в ходе процесса 
массопередачи, пользуются усредненными величинами КА и Дср. Тогда 
уравнение (1.13) в интегральной форме запишется в следующем виде

М = КА&ер?. (1.14)

Движущая сила А или Дср может быть выражена в любых единицах 
концентраций, о которых речь шла выше, однако независимо от этого, 
Д = с — ср, где с — рабочая (фактическая) концентрация компонента в 
ядре потока соответствующей фазы, ср — концентрация компонента для 
данной фазы, равновесная с фактической концентрацией в другой фазе.

Из сопоставления уравнений (1.11) и (1.13) видно, что коэффициенты 
массоотдачи рд и массопередачи КА имеют одинаковую размерность. В 
зависимости от способа выражения движущей силы процесса массо
обмена будут изменяться как единицы измерения рд и КА, так и уравнения 
для их расчета.

Движущая сила процесса массообмена может быть выражена 
разностью концентраций в той или другой фазе. Поэтому уравнение 
массопередачи (1.14) можно записать в виде
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«  = к ,(у  -У р) , /  = «.(*.• - * ) , / '

Очевидно, что

у*),, **■(*»-*)„
или

Ду

Ах

Отношение

(1.15)

определяет средний тангенс угла наклона линии равновесия в рассматривае
мом диапазоне изменения концентраций, т.е. коэффициенты массопереда
чи Ку и Кх взаимосвязаны через соответствующие движущие силы.

Когда действительная поверхность контакта фаз не определена, в качестве расчетного 
параметра используют условную поверхность контакта (например, площадь поперечного се
чения аппарата) или рабочий объем аппарата. В этом случае получают условные величины 
коэффициентов массопередачи, которые, как правило, могут быть использованы при расче
тах аппаратуры только определенного типа.

Если в качестве рабочей характеристики использовать рабочий объем аппарата V, то 
уравнение (I. 14) запишется в следующем виде:

М = К^АсрР = = к уАсру,

где Гу — поверхность контакта фаз в единице рабочего объема аппарата, м2/м 3; Ку — 
коэффициент массопередачи, отнесенный к единице рабочего объема аппарата.

Для тарельчатого массообменного аппарата коэффициент массопередачи может быть 
отнесен к контактной площади тарелки

М = КлДсрР = (к д/„ ^ 5 ^  = КрАср5Ма.
где /р — поверхность контакта фаз, приходящаяся на единицу контактной площади тарелки, 
м*/м2; Кр — коэффициент массопередачи, отнесенный к единице контактной площади 
тарелки: 5 — контактная площадь тарелки, м2; Л/д — число тарелок в колонне.

Уравнение массопередачи (1.14) и его разновидности обычно использу
ются для нахождения поверхности контакта фаз, рабочего объема аппара
та или числа тарелок в колонне при найденных по соответствующим урав
нениям коэффициенте массопередачи и средней движущей силе процесса.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ КОЭФФИЦИЕНТА МАССОПЕРЕДАЧИ 
ЧЕРЕЗ КОЭФФИЦИЕНТЫ МАССООТДАЧИ

Схема переноса вещества между фазами представлена на
рис. 1-4.

Пусть в фазе С концентрация рассматриваемого компонента больше 
концентрации того же компонента в фазе I, т. е. компонент переходит из 
фазы С в фазу I.
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Рис. 1-4. Схема к определению ко
эффициента массопередачи через 
коэффициенты массоотдачи

Перенос вещества к границе раздела фаз осуществляется как путем 
молекулярной диффузии, т. е. движения молекул вещества через слой 
данной фазы, так и путем конвективной диффузии, т.е. за счет движения 
частиц данной фазы.

В каждой фазе различают ядро потока, в котором перенос вещества 
осуществляется преимущественно за счет конвективной диффузии, и 
пограничные слои толщиной 8С и в которых массоперенос происходит 
в основном за счет молекулярной диффузии (роль которой возрастает при 
затухании вихрей по мере приближения к границе раздела фаз). Толщина 
пограничных слоев в первую очередь зависит от скоростей движения 
взаимодействующих фаз, т. е. от гидродинамического режима в каждой 
фазе. Поскольку в пограничном слое перенос вещества происходит 
медленнее, чем в ядре потока, то считают, что основное сопротивление 
переходу вещества из одной фазы в другую сосредоточено в пограничном 
слое.

В ядре потока частицы вещества перемешиваются интенсивно, что 
приводит к усреднению всех характеристик процесса. Поэтому прини
мают, что в ядре потока концентрации не меняются, а все изменение 
концентраций компонентов в каждой из фаз имеет место в пределах 
пограничного слоя.

На границе раздела фаз предполагается равновесие между фазами, 
определяющее граничные концентрации угр со стороны фазы С и хгр со 
стороны фазы I.

Перенос массы йМ вещества из фазы С к границе раздела фаз 
в единицу времени определяется по уравнению конвективной диф
фузии

Соответственно то же количество вещества передается от границы 
раздела фаз в фазу I, т.е.

( 1. 16)
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ЙМ = Э,(хср-х)(1Р. (1.17)

Кроме того, согласно основному уравнению массопередачи, можем 
записать, что

аМ = Ку( у - у р)аР. (1.18)

Состояние равновесия, в том числе и на границе раздела фаз, 
описывается уравнением

УР = А рх -  Вр. (1.19)

В общем случае Ар и Вр могут быть некоторыми функциями концент
раций. При Вр = 0 коэффициент Ар отождествляется с константой 
фазового равновесия.

Из уравнений (1.16) — (1.18) выразим разности концентраций через 
остальные переменные

у -

У -

Уф =

-  х  =

Ур =

ам
$ус1Р
ам

М*7
ам

куав_

( 1.20)

Приняв во внимание уравнение равновесия (1.19), второе уравнение 
системы (1.20) запишем в виде

Уп» -  ур
Арам
Р

(1.21)

Сложив левые и правые части первого уравнения системы (1.20) и 
уравнения (1.21), получим

У - У р

ам
ар

—  +
Л  О*

(1.22)

Сопоставив между собой третье уравнение системы (1.20) и уравнение 
(1.22), приходим к следующему соотношению

—  = — + ̂ 2-. (1.23)
Ку Ру Р,

Это уравнение и отражает закон аддитивности фазовых сопротивле
ний массопереносу. Общее сопротивление массопередаче равно сумме 
диффузионных сопротивлений со стороны контактирующих фаз.

Если основное уравнение массопередачи записать в виде

ам = Кх (хр -х^Р,
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(1.24)

то путем аналогичных преобразований получим выражение 
1 _ 1 1 

КХ Рх АрРу

Это вторая форма закона аддитивности фазовых сопротивлений мас
сопереносу.

Из уравнений (1.23) и (1.24) следует, что 

Кх = АрКу. (1.25)

В отличие от уравнения (1.15), описывающего зависимость между сред
ними величинами коэффициентов массопередачи, уравнение (1.25) справед
ливо для локального участка процесса.

Уравнения (1.23) и (1.24) позволяют определить величины коэффициен
тов массопередачи Ку и Кх, располагая коэффициентами массоотдачи Ру и 
рх. При этом коэффициенты Эу и Эх можно определять экспериментально 
для опытных систем, моделирующих сопротивление массопереносу пре
имущественно только в одной фазе.

Если равновесная зависимость криволинейна, то для нахождения 
коэффициентов массопередачи Ку и К„ по двум коэффициентам массо
отдачи процесс массопередачи разбивают на отдельные участки, в преде
лах каждого из которых Ар считают величиной постоянной. В этом случае 
коэффициент массопередачи будет изменяться по длине аппарата (зависеть 
от концентраций).

Если сопротивление массопереносу сосредоточено в одной из фаз 
(один коэффициент массоотдачи значительно меньше другого), то величина 
коэффициента массопередачи процесса может быть приравнена к меньше
му коэффициенту массоотдачи.

Коэффициенты массоотдачи зависят от многих факторов, определяю
щих скорость молекулярной и конвективной диффузии, т.е. скоростей фаз 
и их физико-химических свойств. Теоретически показано и экспери
ментально установлено, что

Эу = 0 ^ * ' ;

Э .-В Г -

МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛАНС 
МАССООБМЕННОГО ПРОЦЕССА

Взаимодействие фаз в пределах всего аппарата или его от
дельных участков (контактных устройств) может осуществляться по трем 
основным схемам: в противотоке, прямотоке или в перекрестном токе. От 
схемы движения потоков зависят пределы изменения концентраций в ап
парате.

Противоточный контакт фаз. Пусть через массообменный аппарат 
движутся потоки двух фаз (рис. 1-5). Секундный расход одной фазы 
(например, газа или пара), движущейся снизу вверх, составляет С, а другой 
фазы (например, жидкости), движущейся сверху вниз, — I. Концентрации 
компонентов в контактирующих фазах обозначим соответственно через у
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а

Рис. 1-5. Схема к расчету потоков и концентраций в противоточном массообменном аппарате:
а — схема потоков; б — изменение концентраций вдоль поверхности контакта фаз

и х. В результате массообмена концентрации рассматриваемого компо
нента изменятся в одной фазе от ун до ук, а в другой — от хя до х%. В 
первом приближении будем считать, что потоки С и I  не изменяются по 
высоте аппарата.

Общий материальный баланс по данному компоненту для всего 
аппарата запишется так:

Сун +Ьхи = Суя + Ьхя.

Следовательно, количество переданной массы М можно выразить 
следующим образом

м  = с(ун - у к) = 1(хк - х н).

Отсюда соотношение между потоками контактирующих фаз равно

(1.26)

При заданных концентрациях это выражение может быть использова
но для определения величины 1, а при заданной величине 1 — для расчета 
одной из конечных концентраций у к или

Для определения составов внутренних потоков в произвольном сече
нии аппарата 1—1 составим уравнение материального баланса, например, 
для части аппарата, расположенной ниже сечения 1—1. Отбросив бесконеч
но малые первого порядка, получим
Су + Ьхк = Сун + Ьх.

Записав это уравнение в несколько ином виде, получим так называе
мое уравнение рабочей линии

" 1 ] = 1х(уи -1хк). (1.27)у = — X + 
С У и ------- Х ч" с
Уравнение рабочей линии дает зависимость между рабочими (неравно

весными) составами фаз в произвольном сечении аппарата. Оно позволяет 
выявить изменение концентраций компонента по высоте аппарата.
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В координатах х—у  уравнение рабочей линии является уравнением 
прямой с тангенсом угла ее наклона к оси абсцисс равным 1 (рис. 1-6)

1 = — = сопз1.
С

При х = хн и у — ук уравнение рабочей линии приводится к 
уравнению (1.26).

На диаграмме х—у  рабочая линия в зависимости от направления 
переноса данного компонента из фазы С в фазу I  или наоборот может 
располагаться как ниже, так и выше равновесной кривой. На рис. 1-7 даны 
взаимные положения равновесной и рабочей линий, соответствующие 
разным случаям переноса компонента между фазами.

Значение движущей силы процесса определяется как разность концентраций Д у в  
отдельных участках массообменного аппарата: она равна при массопередаче из фазы С в 
фазу I  (см. рис. 1-7, а) Д у = у — ур, а при массопередаче из фазы I  в фазу С Д у = у„ — У (см. 
рис. 1-7, б).

Движущая сила процесса может измеряться также разностью концентраций в фазе I  
Д х  = Хр — х при переходе вещества из фазы С в фазу I  (см. рис. 1-7, а) и Д х = х — хр при 
массопередаче из фазы I  в фазу С (см. рис. 1-7, б).

Из графиков видно, что величины движущей силы по фазам С и / ,  для разных сечений 
аппарата будут изменяться, поэтому для аппарата в целом необходимо определять среднюю 
движущую силу массообменного процесса Д уср и Д хср.

В общем случае значения Д у й  Д х не равны между собой и поэтому коэффициенты 
массопередачи К у по фазе С к К „по фазе Ь. будут иметь неодинаковые значения.

Движущая сила процесса изменяется по его ходу. Она тем меньше, чем ближе 
расположены друг к другу рабочая и равновесная линии. Пересечение или касание их 
означает, что диффузионный процесс не может идти в заданных пределах.

Рис. 1-6. График уравнения рабочей линии 
для противоточного процесса

Рис. 1-7. Взаимные положения рабочей (1) и 
равновесной (2) линий при разных направ
лениях переноса вещества:
а — из фазы С в фазу Ь; 6 — из фазы I  в 
фазу С

б

Ж

X X



Для характеристики потоков и концентраций в локальном объеме 
аппарата выделим в нем элементарный объем между сечениями 1—1 и 2—2 
(см. рис. 1-5) и составим для него материальный покомпонентный баланс
Су + Ьх = С(у -  йу) + 1(х + Ах}
откуда
-САу + Ы х = 0. (1.28)

Проинтегрировав уравнение (1.28) в пределах от начальных до 
конечных концентраций получим для всего аппарата уравнение (1.26), а для 
части аппарата — уравнение рабочей линии (1.27).

Необходимо отметить, что при противотоке может быть обеспечена 
большая разность концентраций у, и х, в потоках, покидающих аппарат. В 
этом состоит одно из преимуществ противоточного контактирования фаз.

Прямоточный контакт фаз. Схема прямоточного движения фаз и 
график изменения концентраций вдоль поверхности контакта приведены 
на рис. 1-8.

В случае прямотока общий материальный баланс для аппарата запи
сывается, как и для противотока, в виде уравнения (1.26). Соответственно 
материальный баланс для локального объема аппарата будет представлен 
уравнением (1.28).

Уравнение рабочей линии может быть получено при рассмотрении 
материальных потоков для части аппарата ниже сечения 1—1
Су„ + Ьсн = Су + 1х.

Отсюда получим уравнение рабочей линии для прямотока: 

у = -1х + (уи +1хи}

Таким образом, при прямотоке в отличие от противотока тангенс угла 
наклона рабочей линии отрицателен. График рабочей линии прямоточного 
процесса представлен на рис. 1-9.

Отличительной особенностью прямоточного процесса является также 
то обстоятельство, что в предельном случае выходные концентрации фаз ук 
и хк стремятся к равновесию. Поэтому, как правило, разность кон
центраций компонента в фазах на выходе из аппарата незначительна.

а

Рис. 1-8. Схема к расчету потоков и концентраций в прямоточном массообменном аппарате:
а — схема потоков; б — изменение концентраций вдоль поверхности контакта фаз
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В этой связи прямоток обычно создают в пределах отдельного кон
тактного устройства, тогда как в целом в аппарате реализуется противо
ток. Это достигается соответствующей схемой соединения потоков фаз 
смежных контактных устройств.

Перекрестный ток. Схема потоков и график изменения концентраций 
при перекрестном способе контактирования фаз приведены на рис. 1-10.

Общий материальный баланс для случая перекрестного тока предс
тавляется уравнением (1.26).

Если ввести относительную координату Ц, (^ = Л /  Я , 1 > § > 0, где 
Я  — общая длина контактной зоны), то для произвольного сечения 1—1 
можно составить следующий покомпонентный материальный баланс, под
разумевая под у среднюю концентрацию на выходе из рассматриваемого 
участка контактной зоны:

Ьх н + С |ун = Ьх + СЁу.

Отсюда получим уравнение рабочей линии для случая перекрестного
тока

1 1- X  + Ун + - х „
5 1 5 )

(1.29)

Рис. 1-0. График уравнения рабочей линии 
для прямоточного процесса

Рис. 1-10. Схема к расчету потоков и 
концентраций в массообменном аппарате 
перекрестного тока:
а — схема потоков; б — изменение 
концентраций вдоль поверхности контакта 
фаз

'----- 1----- ^10 % ,У

Т 7 и 7 1 л о-

■\

Ь х 1\ 2\
' - А  

1\ 2

Ь ,х + й х  
—

к шк

И

М 1 ш ш | ;

б

38



Рис. 1-11. График уравнения рабочих 
линий для процесса с перекрестным 
током фаз

У
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Как и в случае прямотока, при перекрестном токе рабочая линия име
ет отрицательный тангенс угла наклона, величина которого (через коорди
нату |)  зависит от положения рассматриваемого сечения в контактной зо
не. При этом все рабочие линии, соответствующие любому значению %, 
проходят через точку В(хи, ун). Разбив контактную зону на несколько 
участков, можно получить изменение концентраций вдоль контактной 
зоны.

На рис. 1-11 дано графическое представление рабочих линий при пере
крестном токе.

При % = 1 и х = х„, у = ук уравнение (1.29) сводится к уравнению 
общего материального баланса (1.26).

Поскольку при перекрестном токе изменение концентраций в преде
лах контактной зоны определяется совокупностью рабочих линий, условия 
равновесия на выходе из аппарата уже не оказывают столь сильного влия
ния на величины концентраций х* и ук. Поэтому при перекрестном токе в 
пределах контактной зоны обеспечивается большее изменение концентра
ций, чем при прямотоке. В этом отношении перекрестный ток занимает 
промежуточное положение между прямотоком и противотоком, приближа
ясь к противотоку. Обычно в аппарате устанавливают ряд контактных уст
ройств, работающих по схеме перекрестного тока и соединенных после
довательно по потокам фаз. При этом по аппарату в целом осуществляется 
противоток.

Для бесконечно малого участка аппарата между сечениями 1—1 и 2—2 
(см. рис. 1-10) материальный баланс будет выглядеть следующим образом:

1х + с!Суя = 1^х + Лс) + ЛСу

Проинтегрировав это уравнение в пределах от ^ = 0 до заданного 
значения %, получим уравнение (1.29) рабочей линии, а в пределах от % = 0 
до |  = 1 — уравнение (1.26) общего материального баланса.
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СРЕДНЯЯ ДВИЖУЩАЯ СИЛА 
ДИФФУЗИОННОГО ПРОЦЕССА 
И ЧИСЛО ЕДИНИЦ ПЕРЕНОСА

Как следует из основного уравнения массопередачи (1.14), 
средняя движущая сила процесса определяет количество переданной массы 
вещества. Поскольку рабочие и равновесные концентрации изменяются 
вдоль поверхности контакта фаз, необходимо рассчитывать среднюю 
движущую силу процесса.

Поверхность фазового контакта Р определяется из уравнения (1.14) 
следующим образом:

м мР = — - —  или Р = — . (1.30)
ср

Для вычисления, например, А уср напишем дифференциальные 
уравнения материального баланса фазы С и массопередачи
ёМ  = — Сёу
и

ам = ку( у - у рур,

откуда

аР= -с _ Л ь ..
ку у-Ур

С другой стороны,

а* = 0 ( 7 .-у .) ,  (1.31)

т.е.

ар=-------и ____ Ё2_.
Ку(ун-Ук)у-Ур

Интегрируя последнее выражение в пределах изменения концентраций 
в аппарате, получим

ку[уИ-уж) ’ у- ур

Сравнив это выражение с уравнением (1.30), запишем

(1.32)

Д У е р  =
Ун-Ух

7 <*У
У-Ур

(1.33)
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Написав дифференциальное уравнение материального баланса и урав' 
нение массопередачи для фазы I  и проинтегрировав его, получим

Сопоставив найденное уравнение с уравнением (1.30), имеем

Дх -  
*-1 А с р

а х

При практическом использовании полученных равенств интегралы 
этих выражений могут быть найдены численным или графическим интег
рированием. На рис. 1-12 приведен пример графического интегрирования. 
Для ряда значений у находят соответствующие им величины х, ур, у  — ур и 
1/(у — ур), затем в координатах у, 1/(у — ур) строят кривую. Площадь 5у 
между ординатами у, и ун и полученной кривой в соответствующем мас
штабе и определяет искомый интеграл.

Интегралы

<*у
У - У р

Уи-Ук
ДУс

и

(1.34)

л, - 7
ах

Дх„

имеют и определенный физический смысл. В подынтегральной дроби 
числитель выражает изменение концентрации в фазе С или I  в результате 
массообмена фаз на поверхности с1Р, а знаменатель — движущую силу на 
этой поверхности.

Дробь в целом представляет собой изменение концентраций в
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пределах контактной зоны, приходящееся на единицу движущей силы, и 
называется числом единиц переноса (ЧЕП). В некоторых случаях удобнее 
вести расчет массообменного аппарата, используя единицы переноса.

Для насадочных аппаратов поверхность массообмена можно выразить как 
произведение рабочего объема аппарата на поверхность контакта фаз в единице его объема 
1у , тогда уравнение (1.31) можно записать в виде

Н5Л, =- М ■7 <*У

Ку( у и - У к) Ук У -Ур 

откуда с учетом уравнений (1.31) и (1.34) получим

Н=-
КуГу 5 7

Ук

<*У СА
У-Ур КуГу

(1.35)

где Н и 5 — соответственно высота и сечение аппарата; С — расход фазы ”С"(кг/с); Сд = — —
массовая скорость фазы “С" (кг/м2 с).

Так как в левой части уравнения (1.35) используется величина высоты аппарата, а в 
правой — произведение безразмерного числа единиц переноса и соотношения Сд/К)/У, то 
последнее должно выражать высоту, эквивалентную одной единице переноса Н.,у, которую 
определяют экспериментально. Окончательно расчетное уравнение имеет вид
Н=НэуПу.

Аналогично можно получить уравнение для расчета высоты аппарата, если расчет вести 
по другой фазе V.

Н = Нэх пх .

Сечение и диаметр аппарата необходимо определять при том же значении массовых 
скоростей, при которых были получены значения Нау и Нзж .

Если равновесная и рабочая линии являются прямыми, то могут 
быть получены более простые соотношения для вычисления средних 
движущих сил и числа единиц переноса.

Пусть уравнение рабочей линии будет представлено в виде
у = Ах + В,
а уравнение равновесия в виде 

ур = Лрх +Вр.

Найдем разность рабочей и равновесной концентраций

у - у р = (А -А р )* + (в -В р )

и проинтегрируем это выражение, приняв во внимание, что 
с!у = А ё х .

Получим
( \ 

в - в 0
а х+ р

Ау А УГ 1 •о

У-Ур А -А р * 
Ук Р Р Ук

В-ВР 
х+------—

— ——  1п------
А - \
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Таким образом

"у = ■1п
(у-уР)

л- = ——  1п^2-.

Ун -  У к =

А-Ар (у-Гр). А-Ар лу‘
горонь 

(дун - ДУн)

С другой стороны 

А
А-Ар

Применяя уравнение (1.33), получим

ДУср “ Дуй - Дук
1п ДУн

Дун
Аналогично можно показать, что

Ах,
1п Д̂н

Аж.

Таким образом, если равновесная и рабочая линии являются прямыми, то средняя 
движущая сила процесса рассчитывается как средняя логарифмическая движущих сил в 
начале и его конце.

ЧИСЛО ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК

При расчетах массообменных аппаратов широко исполь
зуется понятие о теоретической тарелке (теоретической ступени 
контакта), под которой понимают такое контактное устройство, которое 
обеспечивает получение равновесных потоков фаз, покидающих 
контактную зону.

На рис. 1-13 дана схема потоков для теоретической тарелки.
Потоки С и I  контактирующих фаз входят в контактную зону, имея 

начальные концентрации компонента ун и хн. В результате процесса 
массообмена концентрации компонента в потоках изменяются и станут 
равными у. и хк. Для теоретической тарелки эти концентрации будут 
равновесными, т.е.

У* = У*. = 4 х*) •

Концентрации ун и хТ или ук и хн соответствующих встречных потоков 
удовлетворяют уравнению рабочей линии.

Поскольку для достижения равновесия требуется определенное 
время контакта фаз, то в реальных условиях такое состояние не всегда 
может быть обеспечено. Это требует внесения корректив в расчеты, 
выполненные с использованием представления о теоретической та
релке.

В целом ряде случаев использование этого понятия позволяет ис-
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1-’ха

а

Рис. М 3. Схема потоков для теоретической 
тарелки

Рис. 1-14. Графическое определение числа 
теоретических тарелок:
а — схема потоков; 6 — расчетный график; 
1—3 — номера теоретических тарелок; АВ — 
рабочая линия

б

следовать основные закономерности процесса и получать важные 
практические результаты при расчете массообменной аппаратуры.

Достоинством методов расчета, основанных на использовании понятия 
о теоретической тарелке, является то обстоятельство, что для их 
реализации необходимо располагать лишь уравнениями равновесия и 
рабочей линии, в отдельных случаях привлекая лишь уравнения тепловых 
балансов.

Чтобы получить желаемое изменение концентраций потоков в 
аппарате, в нем необходимо иметь определенное число теоретических 
тарелок.

Рассмотрим графический расчет числа теоретических тарелок (ЧТТ) на 
примере противоточного аппарата (рис. 1-14) при переходе компонента из 
фазы С в фазу I  (у > ур).

На первой тарелке поток С с начальной концентрацией компонента 
(у„) контактирует с потоком I, стекающим с вышележащей тарелки и 
имеющим концентрацию компонента (х2).

В результате взаимодействия указанных потоков их концентрации 
изменятся и получат значения у, и х, = х*. Согласно определению 
теоретической тарелки концентрации у, и х ,= х ,  находятся в равновесии, а 
концентрации ун и х, = хк должны удовлетворять уравнению рабочей линии.
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Это определяет следующий характер процедуры построения числа 
теоретических тарелок.

Точка В с координатами ун и х, = хк находится на рабочей линии и 
определяет составы потоков С на входе в аппарат и I  на выходе из 
аппарата. Точка И с абсциссой х, =хх, находящаяся на равновесной кривой, 
дает состав пара у,, уходящего с первой тарелки. Этот состав пара у, и 
состав стекающей со второй тарелки жидкости х2 должны удовлетворять 
уравнению рабочей линии. Проведя горизонталь через точку О до 
пересечения с рабочей линией, получим точку Е, абсцисса которой рав
на х2.

Поток С с концентрацией у, поступает на вторую тарелку, где 
вступает в контакт с потоком I, имеющим концентрацию х3. В результате 
получаются потоки фаз соответственно с концентрациями у2 и х2, 
находящимися в равновесии. Проведя рассуждения, аналогичные тем, 
которые использовались при построении первой теоретической тарелки, 
можем определить концентрации потоков для второй теоретической 
тарелки, начав построение с точки Е.

Подобные построения проводятся до тех пор, пока последняя 
горизонтальная прямая не пройдет через точку А с координатами у, и хв. 
При этом получается ломаная линия, состоящую из горизонтальных и 
вертикальных участков, которая вписана между рабочей и равновесной 
линиями. Нетрудно видеть, что число горизонтальных или вертикальных 
отрезков ломаной линии равно числу теоретических тарелок Л/,., 
необходимых для заданного изменения концентраций контактирующих 
фаз. В данном случае Л/т — 3.

Число теоретических тарелок зависит от взаимного расположения 
рабочей и равновесной линий, т. е. от величины движущей силы процесса. 
При взаимном сближении рабочей и равновесной линии средняя движущая 
сила процесса уменьшается, а число теоретических тарелок увеличивается. 
При увеличении расстояния между рабочей и равновесной линиями средняя 
движущая сила процесса возрастает, что приводит к уменьшению числа 
теоретических тарелок. Найденное число теоретических тарелок 
используется для определения высоты контактной зоны аппарата Н или 
числа реальных тарелок Л/д. В первом случае используют высоту 
контактной зоны Нэ, эквивалентную одной теоретической тарелке (ВЭТТ), 
тогда

Н = Н3ЫГ.

Во втором случае определяют число реальных тарелок Л/д, используя 
понятие КПД тарелки цт:

N = -̂ 2-
Лт

а высоту контактной зоны тарельчатого аппарата рассчитывают, зная 
число реальных тарелок Л/А и расстояние между ними Нт:

Н = Н Ж .
т  А

Величины Н3 и Цг определяют экспериментально или рассчитывают по 
эмпирическим уравнениям.
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Для расчета массообменных аппаратов используют также понятие 
эффективности тарелки по парам Е с и по жидкости Е В отличие от 
КПД тарелки тутг величина которой всегда меньше единицы, значение 
эффективности определяется схемой движения потоков на тарелке и 
может быть как меньше, так и больше единицы.

ПОДОБИЕ В ПРОЦЕССАХ МАССООБМЕНА

Полученные ранее дифференциальные уравнения молеку
лярной и конвективной диффузии не решаются аналитически в общем ви
де. Однако они могут быть использованы для получения безразмерных 
критериев подобия, применение которых при обработке эксперименталь
ных данных по массообмену позволяет получать достаточно простые рас
четные уравнения. Применение критериев подобия указывает более рацио
нальные пути постановки эксперимента (какие величины следует измерять 
в опытах, в каком виде обрабатывать опытные данные и в каких пределах 
справедливы полученные экспериментальные зависимости).

Критерии подобия могут быть получены, например, при приведении дифференциально
го уравнения к безразмерному виду. При этом следует руководствоваться правилом, в соот
ветствии с которым размерность дифференциала п-го порядка совпадает с размерностью са
мой переменной, а произведение л дифференциалов первого порядка имеет размерность пе
ременной в л-й степени, т.е.

а ах = х\

с1хп _
1  ̂
хп1. ^

Рассмотрим, например, перенос вещества из ядра потока к границе раздела фаз. Тогда, 
согласно закону Фика, к границе раздела фаз за счет диффузии поступит следующее 
количество вещества в единицу времени

ам = - <1Р.

То же количество вещества будет передано к границе раздела фаз, согласно закону 
конвективной диффузии
ЛИ = ЭДсЛР.

Приравняв левые и правые части двух последних уравнений, получим

Разделив правую часть уравнения на левую и приняв во внимание соотношения (1.36), 
получим диффузионный критерий Нуссельта

где 1 — характерный линейный размер.
Критерий Нуссельта содержит искомую величину — коэффициент массоотдачи (3.
Для получения других критериев воспользуемся уравнением (1.10) молекулярной и 

конвективной диффузии.
Разделив все члены уравнения на йс/йх с учетом правила (1.36), получим диффузионный 

критерий Фурье



который характеризует нестационарные диффузионные процессы.
Деление слагаемого, например, (д с/д х)\У„ на В (д гс/д  2х) приводит к диффузионному 

критерию Пекле

Критерий Пекле можно представить также в виде произведения двух критериев: 
критерия Рейнольдса Ке, характеризующего гидродинамическое подобие потоков в 
массообменных аппаратах, и диффузионного критерия Прандтля РгА= у/Д  характе
ризующего влияние сил вязкости

Ре,
т
в

т
V

Гидродинамическое подобие в системах, где основное влияние оказывает сила тяжести, 
характеризуется критерием Фруда

IV
91 '
Для потоков ламинарных и переходных перенос массы определяется критерием Архи

меда, аналогичным критерию Грасгофа в теплопередаче:

дд. АР 13Р29 Ар
V2 Р р2 Р ’

где р — плотность рассматриваемой массы вещества до массообмена; Др — изменение плот
ности, вызванное массообменом (изменением концентраций).

Критериальное уравнение массопереноса можно представить в следующем виде:

1Мид = Ке, Рг, Аг, Ргд,Род).

Для установившегося процесса критерий Фурье исключается. В случае вынужденного 
движения (влияние объемных сил несущественно) критерии Фруда и Архимеда можно 
исключить.

В итоге формулу для расчета величины коэффициента массоотдачи /3 обычно запи
сывают в виде уравнения (1.12)

Иид = АКет Рг .̂

Если в результате обработки данных экспериментов найдены величины коэффициента 
А и показателей степени т и п ,  то, определив из последнего уравнения критерий Нуссельта, 
находят коэффициент массоотдачи

Определив коэффициенты массоотдачи для каждой из фаз, находят коэффициент 
массопередачи по уравнению аддитивности фазовых сопротивлений массопереносу.

В приведенные выше критерии входит характерный размер I, выбор которого для 
аппарата, в котором осуществляется процесс массообмена между двумя и более фазами, 
далеко не однозначен. В каждом отдельном случае для аппарата определенного типа 
приходится специально решать вопрос о выборе характерного линейного размера. При этом 
для уравнений массообмена в каждой фазе могут быть взяты различные характерные 
линейные размеры. Очень часто в качестве характерного линейного размера используется 
комбинация физико-химических характеристик, имеющая размерность длины, например 
капиллярная постоянная

где о — поверхностное натяжение на границе раздела фаз.



МАССООБМЕН В СИСТЕМАХ С ТВЕРДОЙ ФАЗОЙ

В случае массообмена твердой фазы с жидкостью или га
зом процесс массопередачи происходит по схеме, приведенной на рис. 
1-15. Концентрация компонента внутри твердого вещества уменьшается в 
направлении к поверхности раздела фаз. Перемещение вещества к границе 
раздела фаз происходит по законам массопроводности, являющихся анало
гом законов молекулярной диффузии для жидкостей и газов. У поверхнос
ти твердой фазы возникает пограничная пленка жидкости (газа) толщиной 
8, в пределах которой перенос вещества осуществляется молекулярной 
диффузией. На внешней границе пленки, сопрягающейся с ядром потока 
жидкой (газовой) фазы, происходит выравнивание концентрации с кон
центрацией в ядре потока сж. В ядре потока жидкости (газа) концентрации 
выравниваются за счет конвективной и молекулярной диффузии.

При переходе вещества из твердой фазы его содержание в этой фазе 
будет непрерывно уменьшаться как во времени, так и по направлению к 
границе раздела фаз. Поэтому все процессы с участием твердой фазы 
являются нестационарными.

Диффузия передаваемого компонента в твердой фазе происходит ана
логично молекулярной диффузии и уравнение массопроводности записыва
ется аналогично закону Фика

С
ам  = - к

\
Лс
йп

ар, (1.37)

где К — коэффициент массопроводности, аналогичный коэффициенту 
молекулярной диффузии й.

Количество вещества, перешедшее в ядро потока жидкости (газа), 
определяется уравнением конвективной диффузии

Пограничный 
слой

г/с °  О С
* с % г > о

^  фазы Ь шли С

^ С О О

Рис. 1-15. Схема массопередачи 
участием твердой фазы
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ам  = э(Сср -  сж)лр.= рдЫ Р . (1.38)

Поскольку на границе раздела фаз вещество не накапливается и не 
исчерпывается, то из уравнений (1.37) и (1.38) получим

-К  — = РДс . (1.39)
Ып
Разделив правую часть уравнения (1.39) на левую и приняв во внимание 

соотношения (1.36), получим диффузионный критерий Био для массооб
менных процессов в присутствии твердой фазы

Аналогично уравнению (1.9) молекулярной диффузии можно получить 
следующее дифференциальное уравнение массопроводности

Эс _  ^  Э2с д2с + Э2с
^  [эх2 Эу2 дг2у

(1.40)

При делении левой части уравнения (1.40) на один из членов правой 
части с учетом соотношений (1.36) получим диффузионный критерий Фурье 
для процесса массопередачи в твердой фазе

Род=*1 
А I2

В пределах твердой фазы концентрация распределенного вещества все 
время изменяется. Чтобы получить общее уравнение взаимосвязи между 
переменными оказалось удобным ввести безразмерную концентрацию

сн -  Ср

где с, сн и ср — соответственно текущая, начальная и равновесная 
концентрации. В числителе этого выражения стоит величина движущей 
силы в любой момент процесса, а в знаменателе — максимальная величина 
движущей силы в начале процесса. Очевидно, что безразмерная кон
центрация изменяется в пределах от единицы до нуля. Кроме того, 
величины концентраций в отдельных точках тела зависят от их 
относительного положения, т.е. от симплекса п/1, где л — расстояние в 
данном направлении, а 1 — характерный линейный размер.

На основе вышеизложенного обобщенное уравнение массопередачи с 
участием твердой фазы будет иметь вид

= 0. (1.41)

В практических расчетах обычно определяют время тк, в течение 
которого средняя концентрация компонента в твердой фазе достигнет 
заданной величины ск. Тогда из уравнения (1.41) можно исключить симплекс
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Рис. МО. Общий вид зависимостей при 
массообмене с участием твердой фазы

геометрического подобия п/1 и результирующее уравнение представить в 
общем виде

/ \

Ро. ■ Вй
)

Общий вид подобных зависимостей приведен на рис. 1-16.
Определив величину критерия Фурье, рассчитывают требуемую 

продолжительность процесса

Ро, —.А к

ГЛАВА II РАВ НОВЕСНЫ Е СИСТЕМ Ы

ПРАВИЛО ФАЗ И ЕГО ПРИМЕНЕНИЕ 
К ПРОЦЕССАМ МАССООБМЕНА

Научной основой процессов перегонки, ректификации, аб
сорбции и подобных является учение о термодинамическом равновесии, 
основные положения которого излагаются в курсах физической химии и 
химической термодинамики.

При взаимодействии фаз системы происходит обмен веществом и 
энергией (масса- и теплообмен) через поверхность раздела фаз. При этом 
система стремится к состоянию равновесия, при котором скорости пере
хода из одной фазы в другую выравниваются.

Достигнув состояния равновесия, система может существовать как 
угодно долго без каких-либо Видимых качественных и количественных 
изменений, пока какое-либо внешнее воздействие (изменение давления, 
температуры, концентрации) не выведет ее из этого состояния.

При равновесии, например, паровая и жидкая фазы будут иметь 
вполне определенный состав в течение любого отрезка времени.
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Система, находящаяся в состоянии полного термодинамического рав
новесия, должна удовлетворять условиям теплового, химического и меха
нического равновесия.

Следовательно, условием, необходимым для обеспечения равновесия 
системы, является постоянство температуры и давления во всех ее частях. 
В противном случае неравенство температур или давлений приведет к 
тепло- и массообмену, т.е. к нарушению равновесного состояния.

Другим важным условием состояния равновесия является сосущест
вование фаз, определяющее наличие поверхности раздела фаз. Только в 
результате контакта фаз, осуществляемого на поверхности их раздела, 
система может прийти к состоянию равновесия.

Нарушение равновесия приводит к протеканию в системе процессов 
обмена массой и энергией. Если воздействие извне будет зафиксировано, 
то система вновь придет в состояние равновесия, но уже при новых 
условиях.

Состояние равновесия не зависит от относительных количеств фаз. 
Так, если удалить часть равновесных жидкой или паровой фазы, т.е. 
изменить соотношение масс этих фаз, то состояние равновесия не 
нарушится.

Таким образом, в системе, находящейся в равновесии, не проте
кают процессы, для осуществления которых необходим тепло- и массо
обмен.

Следовательно, для протекания процесса необходимо нарушить 
состояние равновесия. Поэтому в любом массообменном процессе 
образовавшиеся равновесные фазы должны быть разделены и направлены 
на взаимодействие с потоками соответствующих фаз, не находящихся с 
ними в равновесии.

Поскольку в системе, стремящейся к состоянию равновесия, мас- 
со- и теплообмен осуществляется через поверхность раздела фаз, чем 
больше поверхность контакта фаз и чем более активно обновляется 
эта поверхность, тем быстрее завершается переход системы в состояние 
равновесия. Чем в большей степени состояние сосуществующих фаз 
отклоняется от условий равновесия, тем больше скорость массо- и тепло
обменных процессов в системе. В связи с этим по мере прибли
жения системы к состоянию равновесия при неизменной поверхности 
контакта фаз скорость массо- и теплообменных процессов будет умень
шаться вследствие уменьшения движущей силы, обусловливающей этот об
мен.

При рассмотрении состояния равновесия следует иметь в виду, что 
число твердых и жидких (взаимно нерастворимые жидкости) фаз в системе 
может быть любым, тогда как паровая (газовая) фаза может быть только 
одна, поскольку пары и газы смешиваются в любых соотношениях.

Состояние равновесия реализуется только при определенном сочета
нии значений параметров, характеризующих систему.

Число независимых параметров, которые могут быть выбраны 
произвольно, для того чтобы однозначно выявилось состояние равновесия, 
называется числом ее степеней свободы.

Состояние равновесия характеризуется правилом фаз Гиббса, которое 
определяет связь между числом степеней свободы системы, числом ее 
компонентов и числом фаз.

Математически правило фаз записывается в виде
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I  = л + 2 -  N. ( 1 П )

число компонентов; N  —где I  — число степеней свободы системы; л — 
число фаз.

В качестве степеней свободы системы могут выступать температура, 
давление, концентрации компонентов в соответствующих фазах, что 
характерно для процессов нефтегазоперерабатывающей и нефтехимичес
кой промышленности.

Если в состоянии равновесия число степеней свободы равно нулю, то 
ни один из параметров, характеризующих состояние системы, не может 
быть выбран произвольно. При этом из уравнения (II. 1) следует, что

*  = п + 2 = Мтах,

т.е. число сосуществующих в равновесной системе фаз не может быть 
больше, чем л -I- 2. При этом получим вполне определенные значения 
температуры, давления и составов фаз.

Для однокомпонентной системы, состоящей из паровой и жидкой фаз, находящихся в 
равновесии, число степеней свободы
1 =  1+ 2 - 2 = 1,

т. е. из возможных независимых переменных (температура и давление), характеризующих 
состояние этой системы, произвольно может быть задан только один параметр. Для такой 
системы концентрация не является определяющим параметром, так как обе фазы системы 
состоят только из одного компонента (х = 1 и у = 1).

Так, например, если для жидкого бензола и его паров зафиксировать давление системы 
я = 101 325 Па (760 мм рт. ст.), то тем самым определится температура равновесной системы, 
равная 80,5 °С, т. е. температура кипения бензола при данном давлении.

Если однокомпонентная система в условиях равновесия находится одновременно в трех 
фазах: жидкой, твердой и паровой, то число степеней свободы такой системы равно нулю:
I = 1 + 2- 3 = О,
и параметры равновесия ее вполне определены. Так, например, вода, лед и водяной пар могут 
находиться в равновесии при температуре 0,0076 °С и давлении к = 610,6 Па (4,58 мм рт. ст.)

Для двухкомпонентной системы взаимно растворимых жидкостей, состоящей из 
паровой и одной жидкой фаз, характеризующими систему параметрами являются 
температура, давление и концентрации компонентов. Следовательно, определяющими 
переменными этой системы являются уже четыре величины. В соответствии с правилом фаз в 
такой системе произвольно могут быть выбраны значения двух переменных величин, так как
1 = 2+2-2=2.

Так, достаточно задаться температурой и давлением системы, чтобы обусловить 
значения концентраций компонентов в равновесных паровой и жидкой фазах.

Например, для смеси бензола и толуола при давлении п = 101 325 Па (760 мм рт. ст.) и 
температуре 95 °С в равновесии находятся жидкая фаза (содержание бензола х = 0,380) и 
паровая фаза (содержание бензола у = 0,595). Если задаться концентрацией бензола в 
паровой фазе у = 0,595 и тем же давлением системы л, то тем самым была бы обусловлена 
температура системы, равная 95 °С, и содержание бензола в равновесной жидкой фазе х  = 
= 0,380.

Иначе обстоит дело с двухкомпонентной системой, состоящей из двух взаимно 
нерастворимых жидкостей, например толуола и воды. В этом случае в системе будут три 
фазы: две жидкие (вода и толуол) и одна паровая (смесь паров толуола и воды). Для такой 
системы число степеней свободы равно
I = 2+ 2- 3 = 1.

Следовательно, из определяющих состояние системы параметров (температура, 
давление, состав паровой фазы) произвольно может быть выбран только один параметр и 
тогда однозначно определятся значения двух других параметров для условий равновесия. Так, 
например, давлению системы я = 101 325 Па соответствуют температура I = 84,2 'С и 
содержание толуола в паровой фазе у = 0,448.

Для многокомпонентных систем взаимно растворимых жидкостей, 
характерных для нефтепереработки, число степеней свободы равно числу
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компонентов (I = п), так как N  = 2. Следовательно, из 2л параметров, 
определяющих состояние равновесной системы [температура, давление, 
(л — 1) концентраций в паровой фазе и (п — 1) концентраций в жидкой 
фазе], произвольно могут быть заданы только п определяющих 
параметров, а остальные л должны определяться.

Произвол в выборе значений независимых переменных ограничен 
определенными пределами, не приводящими к существенным изменениям в 
системе. Так, задание значения некоторых переменных вне пределов 
определенной области может вызвать исчезновение одной из фаз, что 
повлечет за собой изменение начальных условий состояния равнове
сия.

Так, для бинарной системы бензол — толуол при внешнем давлении п = 101 325 Па 
задание температуры I > 110 °С, которая выше температуры кипения толуола, приведет к 
исчезновению жидкой фазы (система будет представлять собой перегретый пар) и 1 = 2 + 
+ 2 - 1 = 3 .

НАСЫЩЕННЫЕ И ПЕРЕГРЕТЫЕ ПАРЫ

Для расчетов массообменных процессов в системах пар 
(газ) — жидкость большое значение имеют закономерности изменения 
давления пара (газа) при изменении температуры. Пар может находиться в 
насыщенном или перегретом состоянии.

Насыщенным называется пар, находящийся в равновесии (сосуществу
ющий) с жидкостью. Для однокомпонентных систем условия равновесного 
сосуществования паровой и жидкой фаз определяются температурой и дав
лением. Между этими параметрами при равновесии существует взаимно 
однозначное соответствие: чем выше температура системы, тем выше дав
ление, при котором находится данная равновесная система.

Так, система, состоящая из бензола, при температуре 80,5 *С образует равновесную 
парожидкостную систему при давлении 101 325 Па. При температуре же 100 “С равновесие 
этой системы может быть обеспечено уже при давлении примерно 170 000 Па.

Перегретыми (ненасыщенными) парами называются пары, которые 
при данных температуре и давлении образуют только однофазную паровую 
систему, т.е. систему без жидкой фазы. Ненасыщенные пары могут су
ществовать при данном давлении, если их температура выше температуры 
насыщенных паров, или при данной температуре, если их давление меньше 
давления насыщенных паров.

Так, например, если давление равно 101325 Па (760 мм рт. ст.), пары толуола при 
любой температуре, которая выше 110 °С, будут находиться в перегретом (ненасыщенном) 
состоянии. С другой стороны, при температуре 110 °С и давлении меньшем 101 325 Па пары 
толуола также будут находиться в перегретом состоянии.

В справочной литературе имеются экспериментальные данные по 
зависимости давления насыщенных паров индивидуальных веществ от 
температуры. Обычно эти данные представляются в виде таблиц либо 
графических или эмпирических зависимостей; в основе последних лежит 
уравнение Клаузиуса — Клапейрона.

На рис. И-1 приведен общий вид зависимости Р = /(Г). Для насы
щенных паров существует однозначная зависимость между давлением 
паров и температурой (кривая АК). Каждая точка на кривой АК, например 
точка С, связывает давление насыщенных паров с температурой кипения 
жидкости. Ниже этой кривой (область II) находятся перегретые пары, а 
выше (область I) — только жидкая фаза.
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Рве. 11-1. Общий вид зависимости давления 
насыщенных паров от температуры:
АК — кривая давления насыщенных паров; 
К — критическая точка. I — область 
жидкой фазы; II — область перегретых 
(ненасыщенных) паров

Состояние вещества, при котором исчезает различие между его жид
кой и газообразной фазами, называется критическим. Критическая тем
пература Ткр — максимальная температура, при которой жидкая и паро
вая фазы могут сосуществовать в равновесии. Выше Гкр паровая среда ни
каким повышением давления не может быть переведена в жидкую среду. 
Давление насыщенных паров, соответствующее критической температуре, 
называется критическим давлением Ркр. При критическом давлении веще
ство еще может находиться в жидком состоянии при критической темпе
ратуре, т.е. это давление насыщенного пара при критической температуре. 
Объем паров при критических температуре и давлении называется крити
ческим объемом. В критической точке К исчезает граница между газообраз
ным и жидким состоянием вещества.

Для расчета давления насыщенных паров индивидуальных веществ и 
смесей нефтепродуктов предложено большое число эмпирических формул; 
используется также принцип соответственных состояний.

Известно, что любая жидкость начинает кипеть при такой темпе
ратуре, при которой давление ее насыщенных паров делается равным 
внешнему давлению, оказываемому на эту жидкость. Поэтому, наблю
дая за величиной температуры кипения жидкости при разных давлениях, 
можно получить зависимость давления насыщенных паров от темпе
ратуры.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ ДАВЛЕНИЯ НАСЫЩЕННЫХ ПАРОВ 
ИНДИВИДУАЛЬНЫХ ВЕЩЕСТВ И НЕФТЕПРОДУКТОВ

Для расчета давления насыщенных паров углеводородов и 
их смесей используют ряд эмпирических уравнений, из которых 
наибольшее распространение получили следующие.

Уравнение Антуана, которое можно записать так

1* Р = А ~ Г П ' (ПЛ)
где А, В, С — константы, зависящие от свойств вещества и определяемые 
экспериментально; I — температура, °С.
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Из уравнения (II. 1) можно определить температуру кипения компо
нента при заданном давлении насыщенных паров Р\

На принципе соответственных состояний основаны методы В.А. Ки
реева, Дюринга, А.М. Трегубова для определения давления насыщенных 
паров

Уравнение Киреева дает связь между давлением насыщенных паров 
эталонного Рэ и данного вещества Р:
Р = АР3В,
где А и В — константы, характеризующие данное вещество и опреде
ляемые экспериментально по двум известным значениям давления насы
щенных паров.

Метод Дюринга, графическая интерпретация которого дана на рис. 
П-2, основан на сравнении кривых зависимости давления насыщенных 
паров интересующего нас вещества и эталонного от температуры

= к, (11.2)
®1 - ®2

где ! и 6 — температуры кипения данного и эталонного веществ при
соответствующем давлении; к — величина постоянная для сравниваемых 
жидкостей.

Чтобы найти величину к по правилу Дюринга, необходимо, как и в методе Киреева, 
знать давление насыщенных паров интересующей нас жидкости при двух температурах.

При известной величине к из уравнения (Н.2) можно найти температуру I для данной 
жидкости, которая соответствует давлению насыщенных паров Р эталонной жидкости при 
температуре в. Это позволяет полностью построить кривую зависимости давления насыщен
ных паров от температуры для данной жидкости.

Метод Трегубова также предусматривает использование двух эталон
ных жидкостей, для которых известны зависимости давления насыщенных 
паров от температуры. Это позволяет построить для данной жидкости

Рис. Н-2. Графическая интерпретация метода 
Дюринга

Рис. 11-3. Построение кривой зависимости 
давления насыщенных паров от температу
ры с использованием двух эталонных ж ид
костей (метод Трегубова)
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кривую зависимости давления насыщенных паров от температуры, имея 
только одну величину давления насыщенных паров при соответствующей 
температуре. Уравнение Трегубова является следствием уравнения (11.2); оно 
имеет вид

< - Т I, - X, *2 “ *2 _ I,
----------А  ~  --------------------  ~ ---------------------------'т -0  Т, - в ,  Т2 - 02

(ИЗ)

где I, х, 0, — температуры кипения исследуемой и двух эталонных 
жидкостей при давлении Р, А, — величина, постоянная для сравниваемых 
жидкостей.

Графическая интерпретация метода Трегубова дана на рис. Н-З.
По уравнению (II.3) можно определить температуру кипения I исследуемой жидкости 

при заданном давлении Р или же, наоборот, давление насыщенных паров Р при темпера
туре (.

Если необходимо найти температуру кипения данной жидкости при давлении Р, то по 
справочным данным находят температуры кипения двух эталонных жидкостей т и 0 при том 
же давлении, а затем по уравнению (11.3) определяют искомую температуру I.

Для определения давления насыщенных паров Р исследуемой жидкости при заданной 
температуре I поступают следующим образом. По уравнению (II. 3) определяют температуры 
кипения исследуемой жидкости 1,, 1г и 13 при трех произвольно выбранных давлениях Р,, Р2 
и Р3, в пределах которых предполагается получить искомую величину I.

Затем по указанным трем точкам строят кривую и определяют искомое давление Р по 
заданной температуре I.

Для тех же целей можно использовать метод последовательных приближений. В этом 
случае задают некоторую величину давления Р1'1, для которого определяют температуры 
кипения эталонных жидкостей т и 0 |)|. Затем по уравнению (Н.З) находят величину к^и. 
Если к,'" = к,, то давление Р11’ является искомым. Если же /с,1,1 * к,, то в величину Р1' 1 
необходимо внести коррективы до получения заданной величины к,, которая и определит 
величину давления Р при заданной температуре (.

Нефть и продукты ее переработки представляют собой сложные угле
водородные системы. Для расчета давления насыщенных паров нефтепро
дуктов предложены многочисленные графики и эмпирические уравнения 
(Кокса, Вильсона, Ашворта, Максвелла, БашНИИНП и др.).

В основном предложенные графики построены в системе координат 
1дР — 1д( или 1дР — Р(1). В такой системе координат зависимость давления 
насыщенных паров нефтепродуктов от температуры представляется пря
мой линией.

Общий вид таких графиков приведен на рис. И-4; характерным для 
них является пересечение всех прямых в одной точке (полюсе) А, что 
существенно облегчает пользование ими.

Для определения давления насыщенных паров нефтепродукта при тем
пературе Г поступают следующим образом. Откладывают на оси абсцисс 
температуру Г0, соответствующую температуре кипения нефтепродукта при 
атмосферном давлении Р0, и по этим величинам определяют положение 
точки В на графике. Через точку В и полюс А проводят прямую, которая и 
даст зависимость давления насыщенных паров от температуры для данного 
нефтепродукта. Теперь, чтобы найти давление насыщенных паров нефте
продукта Р при температуре Г, на построенной прямой АВ определяют 
точку С, отвечающую температуре Г. Ордината точки С и дает искомое 
давление насыщенного пара данного нефтепродукта при температуре Г. Та
ким же путем может быть найдена средняя температура кипения нефте
продукта Тср при давлении Р.

В качестве примера ниже приведено уравнение, предложенное Ашвортом для определе
ния давления насыщенных паров нормальных углеводородов и узких фракций нефтепродук
тов при умеренных давлениях, которое достаточно широко используется в расчетной прак
тике,
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Рис. Н-4. Общий вид графической завися- /& Р
мости давления насыщенных паров неф
тепродуктов от температуры

1д(Р10)=
2,6б[р(Г0 )-ЩТ) 

Г(Т0 (-8-КГ4
(11.4)

где Р — давление насыщенных паров нефтепродукта, МПа; Т и Т0 — температуры кипения 
нефтепродукта соответственно при давлении Р и атмосферном давлении, К; Р (Г) — функ
ция температуры, определяемая из выражения

Г (Т )= у Т 2 +108000 -  307^  .

При заданном давлении Р из уравнения (11.4) можно найти также температуру кипения 
углеводородной смеси Г.

КЛАССИФИКАЦИЯ ДВУХКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ 
ЖИДКОСТЕЙ

Двухкомпонентные (бинарные) смеси жидкостей могут 
быть разделены на три основные группы в зависимости от степени их 
взаимной растворимости:

жидкости взаимно растворимые в любых соотношениях;
частично растворимые;
практически взаимно нерастворимые.
Подобная классификация в известной степени является условной. Вза

имная растворимость жидкостей меняется с изменением температуры, 
вследствие чего некоторые жидкости, лишь частично растворимые. друг в 
друге при одной температуре, могут стать полностью взаимно растворимы
ми при другой температуре.

Обычно взаимная растворимость жидкостей возрастает с повышением 
температуры, хотя в некоторых случаях, например, для смеси триэтилами- 
на и воды наблюдается обратное явление.
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Полностью взаимно нерастворимых жидкостей нет, обычно все жид
кости, хотя и в незначительных количествах, но растворяются друг в друге. 
Однако подобная растворимость для некоторых жидкостей столь незначи
тельна, что практически их можно считать взаимно нерастворимыми. При
мером такой системы может быть смесь углеводородов (нефтепродуктов) и 
воды.

Жидкости, взаимно растворимые в любых отношениях, подразделя
ются на следующие три подгруппы:

образующие идеальные растворы, которые подчиняются закону 
Рауля:

так называемые нормальные растворы — жидкие смеси, частично от
клоняющиеся от закона Рауля, но не образующие смесей с постоянной 
температурой кипения (азеотропов):

неидеальные растворы — жидкости, образующие смеси со значитель
ными отклонениями от закона Рауля, в том числе смеси с постоянной тем
пературой кипения (азеотропы).

Рассмотрим основные законы фазового равновесия.

ОСНОВНЫЕ ЗАКОНЫ ФАЗОВОГО РАВНОВЕСИЯ

Идеальный газ (пар) характеризуется отсутствием межмо
лекулярных сил и весьма малым объемом молекул по сравнению с 
объемом газа. В большинстве случаев, кроме систем при очень высоких 
давлениях, газ (пар) можно считать идеальным, что позволяет использовать 
для расчетов уравнение состояния идеального газа — уравнение Кла
пейрона — Менделеева

РУ = ИКТ = — КТ, (11.5)м
где т — масса газа, кг; М — мольная масса газа; V — объем газа, м3; К — 
универсальная газовая постоянная (К = 8,326 кДж/(моль-К); Т —
абсолютная температура, К.

При давлениях, близких или значительно превосходящих критические, 
в правую часть уравнения (П.5) необходимо вводить множитель г, назы
ваемый коэффициентом сжимаемости, значение которого зависит от 
приведенных давления Рвр = Р/Р%р и температуры Твр=Т/Твр (рис. И-5).

Смеси газов и паров, близких по своим свойствам к идеальным, 
характеризуются аддитивностью парциальных объемов и парциальных 
давлений, выражаемой уравнениями: 

для парциальных давлений

* = 5 > : (П.6)
/-1

для парциальных объемов 

1-1

где я и V — соответственно внешнее давление системы и объем газовой
58



1,0
0,9
0,8
0,7
0,6

0,5

0,4

0,3

0,2

41Г]ц

_ __
щ Щ

1

в 15-_ =

1В =
'1.421 ЛиИ! 5

1> > Г Р~т= 0,7
’Г  1 1______ _ 1 * 3  А__.___1 1 1 ~  1

20,75 о,/" $ ■— —V,65
0,9 \ \ ,1:

1,1.ч
Ч

1а
л ас к1,05\

--- "Ч
щ ц 40 7̂ ~
\1,01V < У

1 / ✓0 г*

0,9

0,8

0,7

' / , 2 -

о,7  ^
' / , 0 ^

■ т  -пр 0 ,0 X

V

0,1 0,2 0,3 Рпр

0,1
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,7 1,0 4 5 10 20 30 40 %

Рис. П-5. Зависимость коэффициента сжимаемости реальных газов от приведенных давления и температуры:
а — для рабочего интервала; 6 — для области низких давлений



смеси; р, и V, — парциальные давление и объем /-го компонента газовой 
смеси.

Под парциальным давлением р, /-го компонента газовой смеси 
понимают такое давление, которое создавало бы газ, если бы из него 
были удалены все компоненты, кроме /-го, при условии, что перво
начальные температура и объем системы сохранились.

Под парциальным объемом V, /-го компонента газовой смеси понима
ют тот объем, который имел бы газ, если бы из него были удалены все 
компоненты, кроме /-го, при условии сохранения первоначальных давле
ния и температуры системы.

Закон Дальтона гласит: парциальное давление компонента газовой 
смеси р, равно произведению давления в системе я на мольную долю 
компонента у,' в газовой смеси, т.е.

Р, = ЩГ'. (И.7)
Закон Дальтона является следствием аддитивности парциальных 

давлений. Действительно, из уравнения Клапейрона — Менделеева имеем

С другой стороны, согласно уравнению (11.6)

я ят
V -

Из двух последних выражений следует, что

т. е. получаем аналитическое выражение закона Дальтона.
Закон Рауля. Согласно этому закону парциальное давление р, компо

нента идеального жидкого раствора равно произведению давления насы
щенных паров Р, компонента при данной температуре на мольную долю 
компонента х ' в жидкой фазе, т.е.

р( = Р, х ' . (11.8)

Закон Генри. Этот закон справедлив для разбавленных растворов и 
формулируется следующим образом: парциальное давление компонента 
прямо пропорционально его мольной концентрации, т.е.

Р, =К,х' .  (И-9)

Совместное рассмотрение законов Рауля (или Генри) и Дальтона в 
условиях равновесия позволяет получить основные уравнения для расчета 
равновесных составов фаз.



РАВНОВЕСНЫЕ СОСТАВЫ ФАЗ

Сформулированные выше законы позволяют получить 
уравнения для расчета равновесных составов сосуществующих паровой и 
жидкой фаз.

Так, совместное рассмотрение законов Генри [уравнение (П.9)] и 
Дальтона [уравнение (11.7)] позволяет получить следующее уравнение 
равновесия для разбавленных растворов:

у '  =  —С  х {  = Н , Х / ,  к
где Н, — константа Генри, определяемая экспериментально.

Совместное решение уравнений (11.7) и (И.8) приводит к следующему 
уравнению равновесия:

у/ =Л-х/ =К,х’, ( 11. 10)

где К, — константа фазового равновесия данного компонента смеси. 
Для идеальных растворов

71 к

В общем случае константа фазового равновесия зависит от давления, 
температуры, свойств компонента (нормальный, непредельный, цикличес
кий и т.п.) и составов фаз.

Просуммировав левую и правую части уравнения (11.10) по всем компо
нентам, получим

(II. 11)

Это так называемое уравнение изотермы жидкой фазы идеального 
раствора. Оно используется для определения температуры кипения смеси 
при давлении л.

Уравнение (11.10) представляет собой математическое выражение 
объединенного закона Рауля и Дальтона и позволяет рассчитывать кон
центрации паровой и жидкой фаз при равновесии в системе.

Воспользовавшись правилом аддитивности парциальных давлений 
[уравнение (11.6)] и законом Рауля [уравнение (11.8)], запишем уравнение 
(11.10) в следующем виде

р,*1
± р<*!
1-1

Разделим числитель и знаменатель правой части последнего уравнения 
на давление насыщенных паров какого-нибудь компонента, например к-го, 
принятого за эталонный. Отношение

У/ = ^  = -

( 11. 12)
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называется коэффициентом относительной летучести г-го компонента по 
отношению к к-му. Коэффициент относительной летучести характеризует 
способность данного компонента переходить в паровую фазу: чем больше
величина а 1к, тем легче компонент ; переходит в паровую фазу.

При разделении двухкомпонентных систем общепринято за эталонный принимать 
высококипящий компонент (ВКК). При этом коэффициент относительной летучести а1к > 1. 
Если а,д = 1, то температуры кипения компонентов одинаковы и требуются специальные 
методы разделения — азеотропная или экстрактивная ректификация.

При разделении многокомпонентных смесей за эталонный может быть принят любой 
компонент. Для эталонного компонента коэффициент относительной летучести а1к = 1. 
Величина коэффициента относительной летучести других компонентов может быть как 
больше, так и меньше единицы, в зависимости от того, какой компонент взят за эталонный. 
Если условиться, что самый летучий компонент, т. е. низкокипящий (НКК), имеет номер 
I = 1, а самый нелетучий компонент (ВКК), имеет номер / = п, то в случае 1 < к < п при I < 
< к справедливо а1к > 1, а при I > к справедливо а,, < 1.

Если за эталонный принять НКК т.е. к = 1, то а,„ < 1 для всех компонентов с номером 
1 > 1. Если же в качестве эталонного принять ВКК, т.е. к = п, то а1к > 1 для всех компонентов 
с номером I < п. Последнее условие обычно встречается в практике расчетов массо
обменных процессов.

В случае необходимости эталонный компонент может быть легко заменен. Так, напри
мер, при замене к-го эталонного компонента на ]-й следует изменить величины коэф
фициентов относительной летучести а1к на а,у, руководствуясь следующим соотношением

С учетом вышеизложенного получим следующую запись уравнения 
равновесия

у ’ = у х! . (11.13)

У*1
Если за эталонный принять ВКК, то индекс к = п можно опустить и 

записать уравнение (11.13) в виде

, а ,х У, =—1—

У-1
При расчете равновесных концентраций в жидкой фазе запишем 

уравнение (11.10) в следующем виде

С' - К у! -  у! / у
1 Я 1/* •

(11.14)

Просуммировав левую и правую части последнего уравнения по всем 
компонентам, получим выражение

■“ * Ё т -  = 1' <ПЛ5>Ч 1*1 Ч
которое называется уравнением изотермы паровой фазы. Оно использует
ся для определения температуры начала конденсации паровой фазы при 
давлении п.
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Из уравнений (11.14) и (11.15), введя коэффициент относительной 
летучести, получим другую запись уравнения равновесия:

х '  -  У: ! аЛ

/ “*)
(11.16)

Приняв в качестве эталонного компонента ВКК [к = п), запишем 
уравнение (11.16) в виде

Сопоставив уравнения (11.13) и (11.16), видим, что они идентичны по 
своей структуре. Переход от уравнения (11.13) к уравнению (11.16) 
производится заменой у, на х „ а а,к на 1/а,к. Это обстоятельство упрощает 
проведение расчетов при использовании электронно-вычислительных 
машин.

Коэффициент относительной летучести является функцией температу
ры и давления системы. Его величина уменьшается с повышением темпера
туры и давления системы.

Воспользовавшись уравнениями (11.13) и (11.16), связь между равновесными составами 
паровой и жидкой фаз можно также представить в виде уравнения (11.10), в котором 
константа равновесия К, равна <х/Ку а константа равновесия эталонного компонента Кэ 
определяется по уравнению

/-1
или

РАВНОВЕСИЕ ДВУХКОМПОНЕНТНЫХ СИСТЕМ

Рассмотрим случай парожидкостного равновесия двухком
понентной (бинарной) смеси, которая образует идеальный раствор, подчи
няющийся законам Рауля и Дальтона. Состояние равновесной бинарной 
системы характеризуется давлением я, температурой I и составами жидкой 
х, и паровой у, фаз. Согласно правилу фаз Гиббса число степеней свободы 
такой системы 1 = 2, т.е. из четырех параметров, характеризующих рав
новесное состояние системы, произвольно могут быть выбраны только 
два, а два других определяются.

Процессы, подобные перегонке и ректификации, обычно протекают 
при постоянном или мало изменяющемся давлении я, величина которого 
бывает известна. Поэтому наиболее часто приходится выбирать один из 
остальных трех параметров I, х , или у,.
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Согласно закону Рауля парциальные давления компонентов опреде
ляются следующим образом 

для НКК (индекс а)
Ра = РХ. (И. 17)

для ВКК (индекс ж)
Рш = Р„(1 -  ж'). (П.18)

Давление насыщенных паров смеси этих компонентов ра„ равно 
сумме парциальных давлений, т.е.

Раш = Ра + Рш = РХ  + Рш( 1 “  *')■
Это уравнение, выражающее зависимость между составом жидкой 

фазы х' и давлением насыщенных паров этой жидкости рт , называется 
уравнением изотермы жидкой фазы идеальной двухкомпонентной смеси. В 
координатах р — х' — это уравнение прямой, проходящей через точки 
В(х' = 0, ра„ = Рш) и А (х' = 1, ра„ = Ра), как показано на рис. Н-б.

В рассматриваемой системе жидкость находится в равновесии с 
соответствующим насыщенным паром, т.е. при температуре кипения. Сле
довательно, давление насыщенных паров этой жидкости ра„ равно 
внешнему давлению я, т.е.

п = РХ  + Р„( 1 -  х7). (11.19)

Из уравнения (11.19) следует, что при известном внешнем давлении к и 
температуре системы I можно однозначно определить состав жидкой фазы

х'= ТС~Р- . (11.20)
Р -Рга гш
Соответственно, если известны состав жидкой фазы и температура I, 

то можно определить давление системы к, и, наконец, при известных я и 
х' методом последовательных приближений можно найти температуру 
системы I, которая и будет температурой кипения этой жидкости при 
давлении я.

Рис. П-6. Изотермы жидкой и паровой фаз 
идеальной двухкомпонентной смеси:
ВСА — изотерма жидкой фазы; ВЭА — изо
терма паровой фазы
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В соответствии с законом Дальтона парциальное давление в паровой 
фазе равновесной системы определяется: 

для НКК
= лу7; (11.21)

для ВКК
= я(1 -  у). (11.22)

Если система находится в равновесии, то парциальные давления 
каждого компонента в паровой и жидкой фазах равны. Следовательно,

пу’ = Рах'-, 
я (1 -у ')= Р „(1 -х ')]

Отсюда определяем состав паровой фазы, находящейся в равновесии с 
жидкостью состава:

У -
Р у '  Р  г а л  _ г а Ра»г ^  .

П Раш Р  -  Р* а 1 мг

"н1

1 1

1

К Раш

(11.23)

Если выразить давление смеси раш через концентрацию паровой фазы 
то из уравнения (11.23) получим

Это уравнение называется уравнением изотермы паровой фазы и в 
координатах р — у' представляется гиперболой, расположенной правее 
изотермы жидкой фазы (см. рис. П-6), что соответствует условию для 
идеальных растворов при равновесии у' > х'.

Таким образом, при заданных внешнем давлении к и температуре 
системы I составы равновесных паровой и жидкой фаз определяются 
однозначно.

Если температура системы изменится при постоянном внешнем 
давлении, это приведет к соответствующему изменению составов равно
весных фаз.

Составы равновесных жидкой и паровой фаз и парциальные давления компонентов 
(рис. 11-7) могут быть определены также по известным кривым зависимости давления 
насыщенных паров от температуры Ра (Г) и Р„ (().

При заданном внешнем давлении я точки пересечения горизонтали, имеющей ординату 
я, с кривыми давления насыщенных паров в точках М и N определяют соответственно 
температуры кипения чистого НКК 1а и чистого ВКК 1„.

Одновременное сосуществование равновесных паровой и жидкой фаз, состоящих из 
компонентов а и V при внешнем давлении я, возможно только в пределах температур 1а — 

При температурах,ниже чем <„(система состоит только из жидкой фазы, а при темпера
турах, выше чем 1„ — только из паровой фазы. При температуре 1а давление насыщенных 
паров НКК равно внешнему давлению; при более низких, чем 1а, температурах давление в си
стеме будет ниже я. Аналогично при температурю 1„ давление насыщенных паров ВКК равно 
внешнему давлению, а при температурах выше, чем <„,один ВКК будет создавать более высо
кое давление, чем я.

Определим составы равновесных жидкой и паровой фаз при произвольно выбранной 
температуре Ц1а < К  („). При этой температуре давление насыщенных паров НКК (см. рис. 
П-7, а), отвечает точке I, а давление насыщенных паров ВКК — точке К. Отложим значения
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а б

Рис. 11-7. Графическое определение концентраций равновесных фаз;
а — зависимость давления насыщенных паров компонентов от температуры; 6 — 
зависимости изотермы жидкой фазы и парциальных давлений компонентов в паровой и 
жидкой фазах от концентрации

этих давлений в правой части графика (см. рис. Н-7, б) соответственно в точках А (х' = 1, 
р = Р ) и В (х' = 0, р = Р„) и проведем через них прямую изотермы бинарной системы ВА.

Точка Ь пересечения горизонтали, соответствующей внешнему давлению к = ра„, с 
изотермой ВА определит состав кипящей жидкости х’ при заданных температуре 1, и 
давлении к.

Для определения состава паровой фазы у', равновесной с жидкостью состава х', 
изобразим уравнение (11.17) в тех же осях координат. Прямая ОА выражает зависимость 
между составом жидкой фазы х' и парциальным давлением НКК. При найденном значении 
х' парциальное давление НКК р, определится ординатой точки Е.

Уравнение (11.21) на том же графике будет представлено прямой ОН.
В условиях равновесия Р^х' = те/. Поэтому проведя горизонталь из точки Е до ее 

пересечения в точке Р с прямой ОН, найдем концентрацию НКК в паровой фазе у' при 
равновесии с жидкой фазой состава х' (абсцисса точки Р).

Таким образом, при давлении к и температуре I графически найдены составы 
равновесных жидкой и паровой фаз х' и / .  Аналогичные построения могут быть выполнены 
и при других температурах системы в диапазоне 1а — или при другом внешнем давлении к.

УРАВНЕНИЕ И КРИВАЯ РАВНОВЕСИЯ ФАЗ 
БИНАРНОЙ СМЕСИ

Если определить ряд равновесных составов жидкой и 
паровой фаз при данном внешнем давлении я в диапазоне температур 1а — 
1„, то в координатах х' — у' можно построить кривую (рис. П-8), 
называемую кривой равновесия фаз. Каждой точке кривой равновесия фаз 
соответствует определенная температура в пределах температур кипения 
НКК 1а (х’ = 1, у' = 1) и ВКК („(х' = 0, у' = 0).

В соответствии с законами Рауля и Дальтона при равновесии 
парциальные давления НКК и ВКК в паровой и жидкой фазах равны и 
определяются уравнениями

Ра = Рах' = п у
и

р„ = Рж(1 -  х') = я (1 -  У).

вв



Рис. П-8. Кривая равновесия фаз в коор
динатах х '  -  у '

Разделив левые и правые части первого на соответствующие члены 
второго уравнения, получим

- ^ - = ——— =а^1_ . (Н.24)
1 - У  р „ 1 - х '  1 -х ' 1

Отношение давлений Ра и Р„ обозначается через а  и называется 
коэффициентом относительной летучести [см. также выражение (11.12)].

Уравнение (11.24) является уравнением кривой равновесия фаз бинар
ной смеси и устанавливает зависимость между равновесными концентра
циями в жидкой и паровой фазах.

Уравнение (11.24) может быть решено относительно концентраций У 
или х':

У = а х '
а х '+ (1 -х ') 1 + ( а -  1)х'

X' =
у_
а У’

^  + (1-у') « -(« -!) / '’

(11.25)

(11.26)

Уравнение кривой равновесия фаз сохраняет свой вид при замене 
мольных концентраций массовыми. Выразив мольные концентрации через 
массовые и подставив их в уравнения (11.24) — (11.26), найдем

у „  х ах у-г2— = а ‘-— ; у = — т— г; х = — г — г-1-У 1 -х  1 + (а-1)х  а - ( а - 1 ) у

Поскольку Ра > Р„ при данной температуре I, то коэффициент 
относительной летучести а  > 1. Чем больше отличается Ра от Р„, тем 
больше величина а  и тем в большей степени паровая фаза обогащена 
НКК по сравнению с жидкой. На рис. И-8 большей величине а  отвечает
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более выпуклая кривая равновесия фаз. Коэффициент относительной 
летучести а  зависит от температуры, так как давления насыщенных паров 
Ра и Р„ разделяемых компонентов по-разному изменяются с изменением 
температуры. Кроме того, а  зависит от внешнего давления к, поскольку 
оно определяет диапазон температур кипения 1а — компонентов смеси.

Обычно коэффициент относительной летучести возрастает с понижением 
температуры, поэтому для данной равновесной системы максимальное значение а таж 
соответствует температуре 1„, а минимальное значение а,,,,,, температуре 1„.

При построении кривой равновесия фаз по уравнению (11.24) используют среднее 
геометрическое значение коэффициента относительной летучести

Я = уОпииРпип • (П-2 7 )

Расчет составов равновесных фаз с использованием средней величины а  дает 
некоторую погрешность в величинах равновесных концентраций, которая возрастает с 
увеличением разницы в коэффициентах относительной летучести а пц1Х и а„,1П. Для повышения 
точности расчета уравнение (П.27) может быть применено для отдельных участков общего 
интервала изменения температур от Iа до .

Для расчета величины а  может быть использовано уравнение Мельпольдера и 
Хидингтона:

1да = — |^7,30-и51дл + — - — 1 , (11.28)
7 4  1791дя )

где ДI — разность температур кипения компонентов при давлении я ; Г — средняя 
температура процесса, К\ я —давление в системе, мм рт. ст. (я = 10+1500 мм рт. ст.).

Уравнение (11.28) может быть использовано как для индивидуальных компонентов, так 
и для узких по температурам кипения фракций нефтепродуктов.

ИЗОБАРНЫЕ ТЕМПЕРАТУРНЫЕ КРИВЫЕ

Полученные для разных температур I равновесные составы 
жидкой х' и паровой у' фаз при давлении к могут быть представлены в 
системе координат I — х', у’ (рис. И-9). По оси абсцисс отложены 
концентрации жидкой х1 и паровой у* фаз, отвечающие различным 
температурам I. В результате получаются две кривые, которые имеют две 
общие точки: А (Xх = у' = 1), отвечающую температуре кипения НКК 1а, и 
В(х' = у' = 0), соответствующую температуре кипения ВКК .

Кривая ААхА2В представляет зависимость между температурой систе-

Рис. И-9. Изобарные температурные кри
вые



мы и составом жидкой фазы и называется изобарной температурной кри
вой кипения (линией кипения).

Кривая АВхВ2В, отвечающая зависимости температуры системы от 
состава паровой фазы, называется изобарной кривой конденсации паров 
(линией конденсации или насыщенных паров).

При давлении я равновесные жидкая и паровая фазы имеют одина
ковую температуру и на изобарных температурных кривых равновесные 
составы фаз при температуре системы г, определяются точками А, и В, пере
сечения соответствующей горизонтали с кривыми кипения и конденсации.

Горизонтальные отрезки, соединяющие точки равновесных составов 
жидкой и паровой фаз, называются конодами (например, А,В,).

Можно отметить, что как на диаграмме изобарных температурных 
кривых, так и энтальпийной диаграмме (см. далее), коноды одновременно 
являются и изотермами.

Точки, лежащие на кривой АА1А2В, отвечают жидкой фазе, находя
щейся при температуре кипения. Поэтому любая точка, лежащая ниже 
этой кривой, например точка Р, характеризует систему, температура кото
рой не достигла температуры кипения жидкости состава х',. Следователь
но, область ниже кривой АА,А2В характеризует системы, состоящие толь
ко из жидкой фазы.

Аналогичным образом, любая точка, лежащая выше кривой АВ]В2В, 
например точка Е, характеризует систему, температура которой выше 
температуры начала конденсации паров состава у 2, т.е. пары точки Е яв
ляются перегретыми и система состоит только из паровой фазы. 
Следовательно, область диаграммы выше кривой АВ,В2В характеризует 
системы, состоящие только из перегретой паровой фазы.

Точки, находящиеся между изобарными температурными кривыми, 
например точка С, характеризуют системы, температуры которых выше 
температуры кипения жидкости данного состава и ниже температуры кон
денсации паров этого же состава, т.е. отвечают равновесным парожидкост
ным системам.

Изобарные температурные кривые могут быть построены как в моль
ных, так и в массовых концентрациях.

ЭНТАЛЬПИЙНАЯ ДИАГРАММА

Для анализа и расчета процессов перегонки и ректифи
кации используют также энтальпийные диаграммы, связывающие составы 
жидкой и паровой фаз с их энтальпиями.

Пренебрегая теплотой растворения и считая энтальпию аддитивным 
свойством, можно рассчитать энтальпии жидкой и паровой фаз, имеющих 
равновесные составы х и у  при заданных температуре I и давлении к, по 
следующим уравнениям: 

для жидкой фазы
Л, =[сах + С^(1-х)]{-Л0,х + Лж,(1-х);

для насыщенных паров

Я, =[сау+Сн,(1-у)](+[7ау + 7иг(1-у)]=На(у+Н 1Л(1-у),

во



где Са и Су, — средние теплоемкости в интервале температур от 0 до I 
соответственно НКК и ВКК, кДж/(кг °С); 1а и 1„ — скрытые теплоты 
испарения компонентов, кДж/кг; Ли Н — энтальпии тех же компонентов 
соответственно в жидкой и паровой фазах, кДж/кг.

На рис. П-10 дан общий вид энтальпийной диаграммы.
На энтальпийной диаграмме приведены кривые Л, энтальпии кипящей 

жидкости и Н, энтальпии насыщенных паров в зависимости соответст
венно от концентраций х и у.

Любая точка Р на энтальпийной диаграмме, лежащая ниже кривой 
энтальпии жидкой фазы, характеризует систему, состоящую только из 
жидкой фазы. Любая точка Е, лежащая выше кривой энтальпии паровой 
фазы, соответствует системе, которая состоит из перегретых паров. 
Точки, расположенные между кривыми энтальпий жидкой и паровой фаз, 
например С, характеризуют двухфазные системы.

Вертикальные отрезки между кривыми энтальпий паровой и жидкой 
фаз отвечают скрытой теплоте испарения (конденсации) смеси определен
ного состава.

На графиках изотерм и изобар коноды располагаются горизонтально, 
т.е. положение их легко определить. При температуре I, равновесные 
составы х, и у, определяются точками А\ и В', (рис. II-11) Этим же 
составам отвечают энтальпии жидкости Л,, и насыщенных паров Н,,, 
определяемые ординатами точек А, и В,.

Таким образом, на энтальпийной диаграмме коноды изображаются 
наклонными прямыми под разными углами к оси абсцисс (например, А,В,).

Рис. П-10. Энтальпийная диаграмма

Рис. II-11. Совмещенные энтальпийная диа
грамма и изобарные температурные кривые
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Для удобства построений энтальпийную диаграмму обычно совмещают с 
графиком изобарных температурных кривых.

Энтальпийные диаграммы используют при расчетах процессов пере
гонки и ректификации, когда необходимо знать не только материальные, 
но и тепловые потоки.

РАСЧЕТ РАВНОВЕСНЫХ СОСТАВОВ ФАЗ
ПРИ ПОМОЩИ КОНСТАНТ ФАЗОВОГО РАВНОВЕСИЯ

Согласно объединенному закону Рауля и Дальтона

у '  ЛЛ1
где К, — константа фазового равновесия.

Константа фазового равновесия характеризует распределение данного 
компонента между паровой и жидкой фазами в условиях равновесия. Для 
идеальной системы значение К определяется как отношение давления 
насыщенных паров данного компонента к давлению в системе.

Однако для систем, не являющихся идеальными при повышенных 
давлениях и температурах, а также систем, состоящих из компонентов с 
существенно различающимися физико-химическими свойствами, констан
ты фазового равновесия, вычисленные таким способом, не будут характе
ризовать действительного распределения компонентов между фазами.

В этих случаях следует либо пользоваться экспериментально найден
ными величинами констант фазового равновесия, значения которых для 
ряда систем имеются в справочной литературе, либо вычислять К„ исполь
зуя термодинамические характеристики фугитивности соответственно для 
жидкой /  и паровой /п фаз вместо давления насыщенных паров и внеш
него давления я.

Тогда константу фазового равновесия рассчитывают так:

Методы определения фугитивности рассматриваются в курсе химичес
кой термодинамики.

С использованием констант фазового равновесия можно вычислить 
составы равновесных жидкой и паровой фаз бинарной смеси при задан
ных температуре и давлении. Поскольку

то из уравнений (11.20) и (11.23) получим 
/ 1 -  КшX =------?—

Ка-Кк
и

(11.29)

У' = Ках ' -
Ъ(1 ~Кщ) 
Ка -К„
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РАВНОВЕСИЕ ПРИ ВЫСОКИХ ДАВЛЕНИЯХ

Рассмотрим влияние повышения давления в системе на 
характерные кривые, описанные выше.

Влияние давления на кривую равновесия фаз отражено на графике 
(рис. II-12). С увеличением внешнего давления я кривая равновесия фаз 
становится менее выпуклой и приближается к диагонали диаграммы х7 — у7, 
так как повышение давления уменьшает коэффициент относительной лету-

Рис. И-12. Кривая равновесия фаз при раз
ных давлениях

Рис. II-13. Изобарные температурные кривые 
при разных давлениях
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Рис. II-14. Энтальпийные диаграммы при 
разных давлениях



чести а  , что приводит к меньшему обогащению паровой фазы НКК. При 
критическом давлении Рхр кривая равновесия фаз сольется с диагональю 
х' = у' и различие равновесных паровой и жидкой фаз исчезнет.

Поэтому при проведении процессов с участием паровой и жидкой фаз 
внешнее давление должно быть возможно ниже критического.

Обратимся к изобарным температурным кривым (рис. Н-13). При по
вышении давления, во-первых, повышается температура системы, во-вто
рых, кривые кипения и конденсации сближаются между собой, что так же 
связано с меньшим обогащением паровой фазы НКК. Аналогичным обра
зом ведут себя и кривые на энтальпийной диаграмме (рис. П-14).

Кроме того, повышение давления системы может привести ее к от
клонению от идеальности.

Эти обстоятельства следует учитывать при расчетах процессов пере
гонки и ректификации и выборе рабочего давления в системе.

РАВНОВЕСИЕ ДВУХКОМПОНЕНТНЫХ СИСТЕМ, 
ЧАСТИЧНО ОТКЛОНЯЮЩИХСЯ 
О Т ЗАКОНА РАУЛЯ

В отличие от идеальных растворов для двухкомпонентных 
систем, частично отклоняющихся от закона Рауля, парциальные давления 
компонентов и общее давление смеси при изменении концентрации изме
няются не по прямой. Такие системы называются нормальными раствора
ми. При этом смеси обладают положительным отклонением от закона Рау
ля, если парциальные давления и общее давление системы больше величин, 
вычисленных по закону Рауля. Если же парциальные давления компонен
тов и общее давление смеси оказываются меньше, чем для идеальных 
растворов, то такие смеси имеют отрицательное отклонение от закона 
Рауля.

На рис. II-15 приведены примеры подобных кривых в случае положи
тельного и отрицательного отклонения от закона Рауля.

Для подобных систем кривая равновесия фаз и изобарные темпера
турные кривые имеют тот же вид, что и для идеальных растворов, т.е. в 
этих системах температуры кипящей жидкости и насыщенных паров не
прерывно повышаются с уменьшением концентрации НКК в жидкости и 
паре.

Кривая равновесия фаз смесей этого типа характеризуется тем, что 
концентрация НКК в паровой фазе всегда выше, чем в жидкости при лю
бом составе жидкой фазы. Следовательно, кривая равновесия всегда вы
пуклая и не пересекает диагонали диаграммы х' —

Для рассматриваемых систем парциальные давления компонентов 
могут быть определены по уравнениям

Ра = Уа РаХ' 
и

Р„ = 7 Л (1 -х ') ,

где уа и Уу, — коэффициенты активности соответственно НКК и ВКК.
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а б

1

Рис. Н-15. Зависимость парциальных и общего давлений в системе, частично отклоняющейся 
от закона Рауля:
а — смесь с положительным отклонением; б — смесь с отрицательным отклонением 
(пунктир соответствует идеальному раствору)

Коэффициенты активности характеризуют степень отклонения рас
твора данных жидкостей от идеальной системы. Для систем с положитель
ным отклонением у > 1, для систем с отрицательным отклонением у < 1.

Коэффициенты активности зависят от состава жидкости, ее свойств, 
температуры и давления в системе и вычисляются либо на основе экспери
ментальных данных, либо по ряду эмпирических уравнений.

Уравнение изотермы жидкой фазы нормального раствора имеет вид

В условиях равновесия раж = к.
Уравнение кривой равновесия фаз подобных систем записывается так 

же, как для идеальных [см. уравнения (11.24) —(11.26)]. Однако в этом случае 
коэффициент относительной летучести должен быть определен из выра
жения

откуда

У а^а У

Соответственно состав равновесного пара равен



РАВНОВЕСИЕ ВЗАИМНО РАСТВОРИМЫХ 
ДВУХКОМПОНЕНТНЫХ СИСТЕМ, 
ОБРАЗУЮЩИХ АЗЕОТРОПНЫЕ СМЕСИ

Для таких смесей характерным является значительное от
клонение величин парциальных давлений от закона Рауля, а также наличие 
экстремальных точек на кривых изотерм и изобарных температурных 
кривых. При этом, если образуется смесь с максимумом общего давления, 
то она кипит при минимальной температуре системы.

В противном случае, наоборот, имеем смесь с максимумом температу
ры кипения.

Так, например, система сероуглерод—ацетон образует азеотропную смесь состава 
х'А = у'А = 0,6665 при л = 87 кПа (( = 35 °С) с минимумом температуры кипения (для 
сероуглерода температура кипения приблизительно равна 46 °С, для ацетона — прибли
зительно 56 °С).

Для системы ацетон — хлороформ при п= 760 мм рт. ст. температура кипения 
азеотропной смеси [х'А = у'. = 0,360) составляет 64,8 °С (температура кипения хлороформа 
приблизительно равна 61,5 "С).

Общие виды изотерм и изобар для смесей, образующих азеотропы, 
даны ниже.

Рассмотрим особенности системы с минимумом температуры кипения 
(рис. II-16). Кривая аАа на изотерме и изобаре характеризует жидкую 
фазу, а кривая ЪАЪ — равновесную паровую фазу.

При составе х'А = у'А данная смесь обладает максимальным давлением 
паров и минимумом температуры кипения (точка А).

Смесь, составы паровой и жидкой равновесных фаз которой одина
ковы, а температура кипения определенна (как у индивидуального вещест
ва), называется азеотропной смесью ^азеотропом).

При испарении такая смесь не изменяет своего состава, поэтому для 
ее разделения требуются специальные методы (азеотропная и экстрактив
ная ректификация, изменение давления и др.)

Образование азеотропной смеси приводит к превращению исходной

а б

Рис. П-16. Изотермы (а) и изобары (6) для систем, образующих азеотропную смесь с 
минимумом температуры кипения:
I — область у' > х' \ II — область у' < х'
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а б

Рве. Н-17. Изотермы (а) в взобары (б) для систем, образующих азеотропную смесь с 
максимумом температуры кипения:
I — область у' < х ; II — область у' > х'

бинарной смеси как бы в трехкомпонентную, состоящую из исходных 
НКК, ВКК и азеотропа. При этом в области концентраций у' < х'А 
(область I на диаграммах) НКК ведет себя, как обычно, и у' > х', в области 
же концентраций у' > х'А (область Ц на диаграммах) НКК и ВКК меняются 
ролями, в результате чего оказывается, что у' < х'.

Для систем с максимумом температуры кипения (рис. II-17) кривая 
аАа изображает изотерму и изобару жидкой фазы, а кривая ЬАЬ — 
соответственно, то же для равновесной паровой фазы.

При составе х'А = у'А такая смесь развивает минимальное давление 
(точка А) и имеет максимальную температуру кипения, соответствующую 
температуре кипения азеотропа 1А. В результате, как и в предшествующем

а б

Рис. II-18. Кривая равновесия фаз при наличии азеотропа:
а — при минимуме температуры кипения: б — при максимуме температуры кипения. 
Области I и II см. на рис II-16 и Н-17
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случае, смесь становится как бы трехкомпонентной. При этом в области 
концентраций у' < х'А (область / на диаграммах) НКК и ВКК меняются 
ролями и у' < х', в области концентраций у' > х'А (область II на диаграммах) 
НКК выступает в своей обычной роли и у' > х'.

В рассмотренных системах образование азеотропа приводит к 
существенному изменению равновесных зависимостей. При этом в точке А 
(рис. И-18) х'д = у'д и кривая равновесия пересекает диагональ диаграммы 
х' — у', отражая наличие азеотропа в смеси.

РАВНОВЕСИЕ ЧАСТИЧНО РАСТВОРИМЫХ 
ЖИДКОСТЕЙ

Взаимная растворимость жидкостей зависит от их составов 
и температуры. Как правило, с увеличением температуры взаимная раство
римость жидкостей возрастает. Типичная кривая растворимости системы 
двух частично растворимых жидкостей приведена на рис. И-19.

Примером жидкостей, у которых при повышении температуры взаимная раствори
мость понижается, могут служить системы эфир — вода или триэтиламин-вода.

Если задать температуру системы, равную I, то в области кон
центраций х  < х, и х > х2 образуется однофазная гомогенная система и 
жидкости будут полностью взаимно растворимы. При составе смеси х, < х < 
< х2 образуются две жидкие фазы с концентрацией данного компонента х, 
в одной фазе и х2 в другой.

С изменением температуры изменяется и область концентраций х, — 
х2, в пределах которой существуют две жидкие фазы. При температурах 
выше критической температуры растворения 1кр (см. рис. И-19) система 
двух жидкостей образует гомогенный раствор при их смешении в любых 
соотношениях.

Таким образом, при изменении состава исходной смеси от х, до х2 
меняются только массы фаз, составы же фаз остаются неизменными и 
равными х, для одного слоя и х2 для другого.

В равновесии с обеими жидкими фазами находится одна паровая фаза 
определенного состава. Это справедливо для смесей любого состава в преде-

Рис. Н-19. Кривая растворимости двух час
тично растворимых жидкостей:
1 — точка, соответствующая составу х, при 
температуре 1; 2 — то же, для х2
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лах изменения концентрации в жидкой фазе от х, до х2. За пределами этой 
области концентраций имеем гомогенный раствор, для которого равновесная 
концентрация в паровой фазе уже будет зависеть от состава жидкой фазы.

Если пары, находящиеся в равновесии с двумя жидкими фазами соста
вов х, и х2, имеют равновесный состав х, < уд < х2, то имеем дело с жидко
стями, образующими кривые растворимости п е р в о г о  т и п а  (эвтек
тический класс частично растворимых компонентов). В этом случае при 
некоторой концентрации жидкой фазы хА в системе образуется азеотроп, 
определяющий температуру кипения смеси в интервале изменения концен
траций х, — х2.

Типичные изобарные температурные кривые для жидкостей, имею
щих кривые растворимости первого типа, приведены на рис. Н-20. К это
му типу, например, относится система вода—фурфурол.

При изменении концентрации компонента в жидкости от 0 до х, тем
пература системы будет понижаться от — температуры кипения ВКК до 
1а — температуры кипения азеотропа. Концентрация НКК в равновесных 
парах изменяется соответственно от 0 до уА = хА.

В области концентраций исходного НКК от х, до х2 образуются два 
жидких слоя, один из которых имеет концентрацию х,, а другой х2. Темпе
ратуры кипения всех жидкостей в указанном интервале концентраций бу
дут оставаться равными 1А.

При увеличении концентрации исходного НКК в смеси свыше х2 
вновь образуется гомогенный раствор, а температура кипения смеси будет 
увеличиваться от 1А до 1а при одновременном увеличении концентрации 
исходного НКК в равновесных парах. В этой области концентраций роль 
НКК перейдет к исходному ВКК.

Для подобных систем кривая равновесия будет иметь вид, приведен
ный на рис. П-21.

Рис. Н-20. Изобарные температурные кривые 
для жидкостей, имеющих кривые раствори
мости первого типа:
1 — точка, соответствующая составу х, при 
температуре <л; 2 — то же, для х2; А — точка 
азеотропа

Рис. П-21. Кривая равновесия фаз для 
смесей, имеющих кривую растворимости 
первого типа:
1 — точка, соответствующая составу х, при 
составе паровой фазы уд; 2 — то же, для х2; 
А — точка азеотропа
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Рве. П-22. Изобарные температурные кривые 
для жидкостей, имеющих кривые раствори
мости второго типа:
1 — точка, соответствующая составу х, при 
температуре 1е; 2 — то же, для х2; Е — точка, 
соответствующая составу равновесных паров у.

Рис. П-23. Кривая равновесия фаз для 
ограниченно растворимых жидкостей вто
рого типа:
1 — точка, соответствующая составу х, 
при составе паровой фазы уг; 2 — то же, 
для х2

Жидкости, у которых в гетерогенной области существования состав 
равновесного пара выходит за пределы концентраций х, — х2, относятся ко 
в т о р о м у  т и п у  (неэвтектический класс частично растворимых ком
понентов). Примером системы второго типа является смесь фенола и воды.

На рис. Н-22 и И-23 приведены соответственно изобарные температур
ные кривые и кривая равновесия фаз для этого типа жидкостей при уе > х,, х2.

При изменении концентрации НКК от 0 до х, система будет однофаз
ной. Температура системы будет уменьшаться от до 1е. Равновесные па
ры изменят свой состав от 0 до уе (точка Е).

В области составов смеси от х, до х2 температура кипения жидкости 
остается постоянной и равной 1е. Образовавшиеся две жидкие фазы имеют 
составы х, и х2, а равновесные с этими жидкостями пары — состав уе.

Изменение концентрации НКК в пределах от х2 до 1 приведет к 
изменению температуры системы от до 1а. Система будет иметь одну 
жидкую фазу, а состав паров будет изменяться от уе до 1.

Из приведенных данных следует, что состав равновесных паров смеси 
второго типа богаче НКК, чем жидкость.

РАВНОВЕСИЕ ВЗАИМНО НЕРАСТВОРИМЫХ 
ЖИДКОСТЕЙ

При рассмотрении равновесия практически взаимно 
нерастворимых жидкостей могут встретиться два случая:

1) оба компонента присутствуют и в паровой, и в жидкой фазах;
2) в жидкой фазе присутствует только один из компонентов.
Первый случай отвечает состоянию системы, при котором пары обо

их компонентов являются насыщенными, а в жидкости вследствие нераст
воримости компонентов имеются две фазы.
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Примером такой системы является смесь углеводородов в присутствии 
насыщенного водяного пара.

Согласно правилу фаз Гиббса, число степеней свободы такой системы 
I  = 2 + 2 - 3  = 1, т. е. только один из параметров, характеризующих 
состояние такой системы (температура, давление, состав паровой фазы), 
может быть выбран произвольно. Соотношение между количествами фаз 
не оказывает влияния на состояние равновесия. Таким образом, достаточ
но, например, задаться температурой системы, чтобы определилось равно
весное состояние, т.е. давление системы и состав паровой фазы.

Во втором случае один из компонентов присутствует в виде перегре
тых паров, а жидкая фаза только одна.

Примером такой системы может служить смесь углеводородов в при
сутствии перегретого водяного пара или инертного газа (азот, двуокись 
углерода и др.).

Для такой системы число степеней свободы Г = 2 + 2 -  2 = 2, т.е. 
из вышеупомянутых параметров, характеризующих состояние равно
весной системы, произвольно могут быть выбраны два. В этом случае 
недостаточно знать только температуру; чтобы в условиях равновесия 
определился состав паровой фазы, необходимо также задать давление, а 
чтобы определить давление системы, надо назначить состав паровой фазы.

Для взаимно нерастворимых жидкостей в случае, когда оба компо
нента присутствуют в жидкой фазе, давление системы при заданной темпе
ратуре не зависит от соотношения масс жидких фаз и поэтому равно 
сумме давлений насыщенных паров компонентов, т.е.
Раг = Ра +Рг = Ра + Р. ■

В соответствии с законом Дальтона, состав паровой фазы определит
ся следующим образом

Уа =-&- = -
Раг Ра +Р,

Уг =1 -Уа =-а -  = —5—
Раг Ра ^2

(11.30)

Для пересчета мольных концентраций паровой фазы в массовые 
используют следующее уравнение
у  -  С  -  Ы°М ° -
Уа С + 2  ЫаМа + ЫгМ г

У а М д рпм„
Уа М„ + (1  -  у'а РаМа +Рг Мг { < Р2М,

Р аМ а

(11.31)

где Ма и М2 — соответственно мольные массы компонентов а и г .
Удельный массовый расход одного компонента по отношению к дру

гому, например расход водяного пара 7, затрачиваемого на перегонку мас
сы углеводородов С, определится следующим образом:

С 1 -  Уд Рг М г  ( * - Ра )М* '

2  Уа Р а К  Ра К  '

где я — внешнее давление системы. 
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Из уравнения (11.32) следует, что относительный расход отпариваю
щего агента тем меньше, чем меньше его мольная масса.

Во втором случае, когда в жидкой фазе присутствует только один ком
понент, например, компонент а, а пары другого компонента ъ являются пе
регретыми, выбор внешнего давления я при заданной температуре равно
ценен выбору парциального давления р2, так как рг = я — р„ = я — Ра.

При выбранных значениях температуры и давления состав паровой 
фазы и расход отпаривающего агента 2  (водяной пар, азот, двуокись 
углерода и др.) могут быть вычислены по уравнениям (11.30), (11.31) и 
(11.32).

Аналогично решается задача при выбранных температуре системы и 
составе паровой фазы. В этом случае из уравнений (11.30) и (11.32) опре
деляют величины внешнего давления системы я = ра1 и парциального 
давления рг.

РАВНОВЕСИЕ МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ 
В ПРИСУТСТВИИ ВОДЯНОГО ПАРА 
(ИНЕРТНОГО ГАЗА)

Рассмотрим многокомпонентную систему, состоящую из (л + 
-I- 1) компонента, из которых л полностью взаимно растворимы, а компо
нент 2 не растворяется в остальных компонентах. Такой случай часто встре
чается в нефтепереработке при перегонке и ректификации углеводородов 
в присутствии водяного пара.

Для рассматриваемой системы возможны два случая: с насыщенным и 
перегретым компонентом г.

Когда система находится в присутствии насыщенного компонента г, 
число степеней свободы такой системы I  = (л + 1) -I- 2 — 3 = л, т.е. 
равно числу взаимно растворимых компонентов в системе.

Поскольку система имеет л степеней свободы, необходимо задать, 
например, давление, температуру и (л — 2) концентрации в одной из фаз, 
чтобы определить все другие параметры системы [в данном случае (л -I- 2) 
концентрации].

Состав паровой фазы такой системы можно характеризовать либо 
относительно всех (л + 1) компонентов, входящих в систему, либо по 
отношению к л взаимно растворимым компонентам. В последнем случае 
равновесная концентрация любого компонента у', будет определяться всеми
концентрациями х'„ / = 1, 2....... л взаимно растворимых компонентов,
находящихся в жидкой фазе.

В подобных системах процессы перегонки и ректификации осуществ
ляются с целью разделения взаимно растворимых компонентов, а водяной 
пар играет вспомогательную роль, понижая температуру процесса. Поэто
му удобнее относить концентрации х', и у', к сумме взаимно растворимых 
компонентов.

Общее давление насыщенных паров такой системы равно сумме дав
лений насыщенных паров взаимно растворимых компонентов (углеводо
родной смеси) р„ и насыщенного водяного пара р„ т.е.

Рнг “  Рн Рг '
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Для взаимно растворимых компонентов, образующих идеальный раст
вор,

РН= $ Р , = 5 ^  */'.
1*1 1-1
л

где $ > , ' =1.
1*1

Следовательно,
Л

Р « = Х Р' Х'' + р*-
1*1

Для равновесной системы, состоящей из паровой и жидкой фаз, 
давление насыщенных паров рН2 равно внепшему давлению я, т.е,

Л

" = Х Р' х< + р*'1-1
Если величину р2 перенести в левую, часть равенства, то получим, что

я -р *  х< •
1*1

Таким образом, уравнение изотермы жидкой фазы может быть запи
сано так же, как и для взаимно растворимых жидкостей [см. уравнение 
(11.11)], если за величину внешнего давления принять я — р2. Поэтому про
цессы перегонки и ректификации, осуществляемые в присутствии насы
щенного водяного пара, протекают так же, как и при снижении общего 
давления системы на величину рх.

Из объединенного закона Рауля и Дальтона можно записать, что

р, = РнУ! ={п-Рг

откуда

, в , Р /у, = X, = -- <---X. .
Ри я - й  '

Следовательно, расчет равновесных составов паровой и жидкой фаз 
может быть выполнен по уравнениям (11.13) и (11.14) при давлении я — рг.

В системе с перегретым водяным паром или инертным газом имеются 
только две фазы — жидкая и паровая. Поэтому число степеней свободы 
такой системы I  = п + 1, т.е. равно общему числу компонентов в систе
ме. Для расчета такой системы могут быть использованы вышеприведен
ные уравнения, в которых рг — давление перегретого водяного пара 
(инертного газа) при заданной температуре процесса I.

Поскольку парциальное давление насыщенного водяного пара больше, 
чем перегретого, более выгодно применять насыщенный водяной пар. Од
нако, чтобы исключить образование конденсата в системе, применяют пе
регретый водяной пар или инертный газ.



ГЛАВА III И СП АРЕН И Е И К ОН Д ЕН САЦ И Я

СУЩ НОСТЬ ПРОЦЕССОВ ИСПАРЕНИЯ 
И КОНДЕНСАЦИИ

Испарение — процесс перехода вещества из жидкого или 
твердого состояния в парообразное (газообразное). Испарение твердых 
тел — процесс непосредственного перехода при нагревании твердого тела 
в парообразное, минуя жидкое состояние, называют возгонкой или субли
мацией.

Испарение лежит в основе многих процессов нефтегазопереработки 
при разделении веществ (например, ректификация, перегонка, нагрев сы
рья в трубчатых печах, регенерация растворителей), регазификации сжи
женных газов, сушке.

Испарение может происходить с поверхности жидкости и в ее объеме, последнее на
зывают кипением. Процесс испарения интенсифицируется с повышением температуры и по
нижением давления. Для отрыва молекул от жидкой фазы и перехода их в паровую или газо
вую необходимо затратить энергию, называемую скрытой теплотой испарения. Теплота ис
парения по своей величине равна теплоте конденсации и зависит от температуры и давления 
процесса, уменьшаясь с приближением их к критическим величинам. При испарении в адиа
батических условиях тепло отбирается от испаряющейся жидкости, вследствие чего происхо
дит ее охлаждение. Испарение в закрытой емкости происходит до тех пор, пока насыщен
ные пары вещества не заполнят пространство над жидкостью.

Конденсация — процесс перехода вещества из парообразного состоя
ния в жидкое; осуществляется путем охлаждения или сжатия и охлаждения 
пара при температурах ниже критических для данного вещества, при этом 
процесс сопровождается выделением теплоты конденсации. При конденса
ции резко уменьшается объем среды и образуется вакуум. Это обстоятель
ство обусловило использование конденсаторов для создания вакуума. Кон
денсация применяется для: получения в жидком виде продуктов, выводи
мых из аппаратов в парообразном состоянии; сжижения природных, по
путных газов, паров хладагентов в холодильных установках и т.п.

Процесс частичного испарения жидкости или конденсации паров, 
проводимый для получения одного из продуктов обогащенного НКК или 
высококипящим ВКК, называется перегонкой. Образующийся при этом 
отгон в паровой фазе, обогащенный НКК, подвергают в дальнейшем кон
денсации.

Испарение жидкости или конденсацию паров осуществляют различ
ными способами: однократным, многократным и постепенным.

Однократное испарение (ОИ) и однократная конденсация (ОК). Эти
процессы характеризуются тем, что образовавшиеся паровая и жидкая 
фазы не разделяются до окончания процесса, а при достижении конечной 
температуры их разделяют в один прием, однократно. При этом прини
мают, что образовавшиеся паровая и жидкая фазы находятся в состоянии 
равновесия. Примером процесса ОИ является частичное испарение жид
кого сырья, поступающего в ректификационную колонну из трубчатой 
печи.

Многократное испарение и многократная конденсация. Эти процессы 
состоят в неоднократном повторении процессов ОИ или ОК для более 
полного разделения исходной смеси. Так, многократное испарение состоит 
из повторяющегося процесса однократного испарения. Образовавшиеся
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Рис. III-1. Схемы основных видов процессов испарения и конденсации:
а — в — испарение: а — однократное (ОИ); б — многократное (двукратное); в — 
постепенное; г — е — конденсация: г— однократная (ОК); д — многократная (двукратная); 
е — постепенная. 1, V — испарители; 2, 2', 5, 5' — сепараторы; 3, 3' — конденсаторы; 4 — 
приемники

при испарении пары отделяют в несколько ступеней. Причем во второй 
ступени осуществляется ОИ жидкой фазы, образовавшейся в первой 
ступени, а в третьей ступени — ОИ жидкой фазы, поступающей из второй 
ступени разделения, и т.д. Соответственно при многократной конденса
ции на последующую ступень разделения поступают пары, оставшиеся 
после отделения от них конденсата на предшествующей ступени 
разделения.

Постепенное испарение и постепенная конденсация. Эти процессы 
осуществляются так, что пары, образовавшиеся при испарении (или жид
кость при конденсации), удаляются из системы непрерывно в момент их 
образования. Образовавшиеся в системе паровая и жидкая фазы всегда на
ходятся в состоянии равновесия. Процессы постепенного испарения и кон
денсации можно рассматривать как предельный случай многократного про
цесса при бесконечно большом числе ступеней разделения. Примером про
цесса постепенного испарения является перегонка из куба периодического 
действия.

В промышленных установках процессы испарения и конденсации 
проводятся при изобарных или близких к ним условиях.

На рис. III-1 приведены схемы основных видов процессов испарения и 
конденсации.



ОДНОКРАТНОЕ ИСПАРЕНИЕ (КОНДЕНСАЦИЯ)

Бинарные смеси. Рассмотрим материальный и тепловой 
балансы процесса ОИ двухкомпонентной смеси.

Материальный баланс процесса однократного испарения может быть 
представлен уравнениями: 

общий
Р = С + д;

для низкокипящего компонента 
Рхр = Су + дх.

Совместное решение приведенных уравнений дает выражение 

хР = еу + (1 -  е)х,

где отношение массы образовавшихся паров С к массе исходной смеси Р 
называется массовой долей отгона и обозначается через е.

Аналогично может быть составлено уравнение материального баланса 
ОИ в мольных единицах:

х ’р = е'у' + (1 -  е’)х' . (Ш.1)

Отношение С 'к Р  есть мольная доля отгона, обозначаемая через е'. 
Поскольку образовавшийся пар и жидкий остаток находятся в 

равновесии, т.е.

Г  = Ках ’,

уравнение (Ш.1) можно представить в виде

Заменив х' согласно уравнению (11.29), получим

(Ш.2)

Из уравнения (Ш.2) можно определить мольную долю отгона е' при 
заданной мольной концентрации НКК в исходной смеси х'Р и известных 
температуре I и давлении п в сепараторе.

Для взаимного пересчета массовой е и мольной е' долей отгона проведем следующие 
преобразования. Число молей образовавшихся при ОИ паров равно Ре/Му, где Му — средняя 
мольная масса паров. Это же число молей будет равно Ре'/Мск, где Мся — мольная масса 
исходной жидкой смеси. Отсюда получим соотношение

еМсм = е'Му. (Ш.З)

Обычно Мсм > Му, поэтому е' > е.
Возможны случаи, когда значения давлений насыщенных паров компонентов 

существенно различаются, т. е. Ра »  Р„ или Ка »  К„ . В этих условиях ВКК можно считать 
практически нелетучим (например, отгонка растворителя от масла) и для расчета доли отгона 
е' можно использовать более простое соотношение
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Ко*? -1
ка -1 '
Процесс ОИ связан с подводом тепла Ов. Без учета теплопотерь тепло, 

которое содержится в паровой и жидкой фазах, образовавшихся в 
результате процесса ОИ, должно быть равно теплу исходной жидкости 0 Р 
и теплу Ов, подведенному со стороны для осуществления процесса 
испарения:
Ор + Ов = Р\р + Ов = СН, + дгЛ, .

Имея в виду, что 
9 = Р - С ,  

получим

;(н, -11,) = Л,‘р р Л

Введем понятие о приведенной энтальпии сырья 0, которая определяет 
количество введенного тепла, приходящегося на единицу массы исходного 
сырья

9 = л. , + т -
Тогда можно записать

е-л,Се = — = ■
р Н,-Л,

(Ш.4)

На энтальпийной диаграмме уравнение (Ш.4) представляет собой 
уравнение прямой, проходящей через три точки (рис. Ш-2): с(хР, 0), и̂ (х, Л,) 
и сЦу, Н,).

Процесс однократного испарения (однократной конденсации) можно 
проанализировать при помощи изобарных температурных кривых и 
энтальпийной диаграммы.

Исходной жидкой смеси, поступающей на ОИ при температуре 1Р и 
концентрации НКК хР, отвечает точка Р на графике изобар и точка /  на 
энтальпийной диаграмме. На обеих диаграммах нагревание исходной жид
кой смеси от температуры 1Р до температуры I, соответствует перемеще
нию по вертикали: на графике изобар от точки Р до точки IV,, а на эн
тальпийной диаграмме от точки /  до мг„ при этом состав исходной смеси 
не меняется. В точке IV, (или V, ) температура смеси I, (или энтальпия) со
ответствует температуре ее кипения при е = 0.

Образующийся при этом пар у, находится в равновесии с исходной 
жидкостью.

Для осуществления нагрева сырья от температуры 1Р до I ему сообща
ется тепло Ов (точки С и с). Положение точки с определяется ординатой 0 
и абсциссой хР, а точки С — ординатой I и абсциссой хР.

В точке С (или с) система будет состоять из жидкой и паровой фаз 
составов х и у. Составы и энтальпии жидкости и пара, образовавшихся в 
процессе ОИ, определяются точками IV (или V) иО  (или й).
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Рис. Ш-2. Процесс ОИ 
(ОК) бинарной смеси ва 
изобарных температурных 
кривых и энтальпийной 
диаграмме

Яа

и

Уравнение (Ш.4) соответствует прямой ж<± Сопоставив это уравнение с 
отрезками прямых на рис. Ш-2, получим соотношение:

IУС же
У/й жй

т.е. отрезок ШС (или же) пропорционален массе отгона С. Соответственно 
отрезок СХ> (или сс?) пропорционален массе жидкого остатка. Длина 
коноды 1УО (или ж<3) пропорциональна массе исходной жидкой смеси Р.

При нагреве смеси до температуры 12 она полностью перейдет в паро
образное состояние (е = 1). Состав образовавшегося пара у2 соответствует 
точке С2 (или с12), при этом у2 = хР. Состав и энтальпия последней порции 
жидкости определяются точками 1У2 и Щ-

Величина х2 показывает, что четкого разделения компонентов путем 
ОИ достичь не удается, так как в конце испарения в жидкости еще содер
жится значительное количество НКК; 12 есть температура конца 
однократного испарения.

При температуре системы 13 > 12 (точки Р, и /,), более высокой, чем 
температура конца однократного испарения, система будет состоять из 
перегретых паров состава хР.

При понижении температуры системы от (3 до 1Р будет происходить 
охлаждение паров, а начиная с точки Э2 (или й2) — их конденсация.
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Степень конденсации г паровой фазы при температуре 1 определится 
следующим образом:

г = 1 -е  = — - Р~С -  —  - —
Р Р УУО ш!

При понижении температуры паров длина отрезка СГ> (или Ы) увели
чивается, что соответствует повышению степени конденсации.

Многокомпонентные смесн. При разделении многокомпонентных и 
сложных смесей, характерных для нефтегазопереработки и нефтехимии, 
любой компонент путем однократного испарения будет распределяться в 
определенном соотношении между отгоном и остатком.

Материальный баланс процесса однократного испарения для любого 
(1-го) компонента многокомпонентной смеси запишется в виде
х ',= е 'у '  + (1-е')х ;. (Ш.5)

Образовавшаяся паровая фаза состава у/ будет находиться в равно
весии с жидким остатком состава х/, т. е.
У/ = х ' .

С учетом этого, уравнение (Ш.5) можно представить в виде 

К р = е 'к , + (1-е ')х ;.
Следовательно, покомпонентный состав жидкого остатка будет 

определяться выражением

Поскольку
Л

/*1
то из уравнения (Ш.6) получим

(Ш.6)

X = 1. (Ш.7)

Уравнение (Ш.7) связывает долю отгона е', температуру и давление системы. В этом 
уравнении температура системы присутствует в косвенном виде, оказывая влияние через 
посредство давления насыщенных паров (констант фазового равновесия) компонентов, 
являющегося функцией температуры.

При заданных составе исходной смеси х'!Р давлении к и температуре ( уравнение (Ш.7) 
используется для определения методом последовательных приближений доли отгона е'. С 
этой целью задают значение доли отгона е', определяют по уравнению (Ш.6) концентрации 
компонентов в жидкой фазе и затем проверяют выполнение уравнения (Ш.7). Если полу
ченная сумма равна единице, то значение доли отгона е' выбрано правильно. В противном 
случае необходимо задать новую величину е', добиваясь, чтобы сумма, стоящая в левой части 
уравнения (Ш.7), стала равной единице с желаемой степенью точности.

При полном ОИ исходной смеси е' = 1, тогда из уравнения (Ш.7) 
получим

= (Ш.8)
1-1 '

т.е. приходим, к уравнению изотермы паровой фазы.



Из уравнения (Ш.8) можно определить температуру начала конден
сации паров при заданном давлении к.

Уравнение (Ш.7) дает большую точность при больших долях отгона. 
При малых долях отгона используют другое уравнение.

Выразив х/ через у/ согласно уравнению равновесия, и подставив 
полученное в уравнение (Ш.5), получим

х [р = е'К/У/ + ( 1 - е ') ^ -

или

' 1 + е'(к, - 1)

Поскольку

±у;  =1.
1=1

ТО

Это уравнение и используется для расчетов при малых долях отгона е. 
Из уравнения (Ш.9) методом последовательных приближений можно найти 
температуру кипения смеси при е‘ = 0:

= 1
1 =  1

Это и есть уравнение изотермы жидкой фазы.
Мольные массы паровой и жидкой фаз, образующихся в процессе 

ОИ, определяют по уравнениям: 
для паровой фазы

Му = % М ,у';
г=1

для жидкой фазы

м х = $ > ,* ; •
1 =  1

Массовую долю отгона находят по уравнению (Ш.З).
Массовые концентрации любого компонента в равновесной паровой и 

жидкой фазах определяют из соотношений



и

Приведенные выше уравнения для расчета однократного испарения многокомпонент
ной смеси могут быть использованы и для расчета однократной конденсации многокомпо
нентной смеси, так как составы фаз и их относительные количества зависят только от ко
нечных температуры и давления, а не от того, каким путем данная система получена: нагре
вом и однократным испарением жидкости или охлаждением и однократной конденсацией 
паров.

При однократной конденсации многокомпонентной смеси е’ (или е) определяет 
мольную (или массовую) долю несконденсировавшихся паров, а 1 — е’ = г' (или 1 — е = г) 
мольную (или массовую) долю образовавшегося конденсата.

Уравнения (Ш.7) и (Ш.9) могут быть использованы также для определения температуры 
смеси при заданных давлении и доле отгона или давления при заданных температуре и доле 
отгона.

Сложные смеси. При расчете ОИ (или ОК) нефти и нефтепродуктов, 
содержащих весьма большое число компонентов (так называемые сложные 
смеси), исходный продукт разбивают на ряд фракций, кипящих в узких 
температурных пределах. Свойства каждой узкой фракции отождествляют 
со свойствами индивидуального компонента, температура кипения которо
го равна средней температуре кипения данной узкой фракции. За концент
рацию принимают относительное содержание рассматриваемой узкой 
фракции в смеси. Определение доли отгона, состава фаз и температуры 
системы производят по уравнениям, приведенным выше для многокомпо
нентной смеси.

Более точные результаты могут быть получены при представлении 
нефтяных смесей, состоящих из бесконечно большого числа компонентов 
и характеризуемых непрерывными (интегральные и дифференциальные) 
кривыми распределения составов.

На рис. Ш-З приведены типичные кривые распределения составов 
сложной смеси.

Кривые распределения отражают зависимость состава смеси от коэф
фициента относительной летучести а, который соответствует определен
ной температуре кипения компонента I. При изображении кривых распре-

а б
х ( а ) Х(а)

Рис. Ш-З. Кривые распределения составов сложной смеси: 
а — интегральная; б — дифференциальная
во



деления составов малыми концентрациями ВКК в отгоне и НКК в остатке 
можно пренебречь и определять составы в пределах изменения относитель
ной летучести от а пв до а нк, и от а кк до а нк̂  соответственно для отгона 
и остатка.

Наибольшую величину коэффициента относительной летучести (<хнк) 
имеет НКК, наименьшую ( а хх) — ВКК. На интегральной кривой х'(а) дано 
суммарное содержание всех компонентов, коэффициенты относительной 
летучести которых имеют пределы от а  до а нх. Одна из форм уравнения 
для представления таких кривых имеет вид

х,(а)
( \ 2~

-а 1 “ 1д—
1 а« )

(ШЛО)

где а — постоянный коэффициент для данной смеси.
Дифференциальная кривая распределения Х'(а) дает зависимость 

тангенса угла наклона интегральной кривой от а, т.е.

х,(а) = - <Ма)
<1а

Если продифференцировать уравнение (ШЛО) по переменной а, то по
лучим

а
1д—

X' (а) = -  = 0,8686а —^ 2 . еХр -а
( \ 
1д—

2 "

ёа а 1 О

Очевидно, что
а

х'(а) = |х'(а)с1а.
“нк

Материальный баланс процесса ОИ сложной смеси можно записать 
следующим образом:

х'Р (а) = е ’х'в (а) + (1 -  е ' ) х (а)

или в дифференциальной форме

X; (а)Ах = е'Хд (а)йа + (1 -  е')х^,(а)йа. (III. 11)

Поскольку пары отгона и жидкий остаток находятся в равновесии, то 
можно записать, что

Х'в (а) = К(а)х^ . (III. 12)

Из уравнений (III. 11) и (III. 12) получим:



X; (ара  = {1 + е'[х(а -  1 ) |х ^  (а р а , 

откуда

Х*(а)с1а =

или

Х^(а) =

Х ’р  (а |й а

+е'ИаН (Ш. 13)

(III. 14)
1 + е'[к(а) -  1]

Проинтегрировав выражение (111.13) в пределах от а,,* до а„, получим

Т  ,
 ̂ 1 + е|к(а)- 1]

(III. 15)

Из уравнения (III. 15) методом последовательных приближений можно 
определить долю отгона е' при заданных температуре и давлении системы, 
а затем по уравнениям (III. 14) и (III. 12) рассчитать кривые распределения 
остатка и отгона (см. рис. Ш-З).

При е = 1 получаем уравнение изотермы паровой фазы сложной 
смеси

(III. 16)

Из выражения (III. 16) методом последовательных приближений может 
быть найдена температура начала конденсации сложной смеси.

При малых долях отгона для расчета е' можно использовать 
аналогичное выражение, полученное из уравнения (III. 11) в случае замены
Х^(а) на Хр(а)/к(а) согласно уравнению равновесия.

Из уравнения (III. 11) получим

Х'о (ара =
к(а]х'Р (а)йа 
1 + е'[к(а) -  1]

(III. 17)

или

ХЦа) *(аМ а)
1+е'[к(а)-1]’

Проинтегрировав выражение (III. 17) в пределах от а нк до а**, полу
чим

“ Г* *(<*)*? (а)Ла =

:  1+ф н - ‘]
(III.18)
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Долю отгона е' сложной смеси находят методом последовательных 
приближений по уравнению (III. 18).

При е = 0 получим уравнение изотермы жидкой фазы для сложной 
смеси

а КК

|  к[а)Х'Р (а ^ а  = 1.
“нк

Из этого выражения методом последовательных приближений можно 
определить температуру начала кипения сложной смеси.

При расчете однократного испарения (конденсации) многокомпонент
ных и сложных смесей углеводородов в присутствии водяного пара исполь
зуются приведенные выше уравнения при условии замены величины обще
го давления к  на парциальное давление углеводородов к — р г.

МНОГОКРАТНОЕ ИСПАРЕНИЕ И КОНДЕНСАЦИЯ

Процессы многократного испарения или конденсации со
стоят из повторяющихся в несколько ступеней процессов однократного 
испарения или конденсации с отводом паров и жидкости после каждой 
ступени (см. рис. Ш-1). При этом могут быть получены несколько продук
тов, в различной степени обогащенных НКК.

Процесс многократного испарения (конденсации) бинарной смеси 
можно наглядно проанализировать при помощи графика изобарных темпе
ратурных кривых и энтальпийной диаграммы.

Пусть многократному испарению (рис. Ш-4) подвергается жидкость с
содержанием НКК хР, находящаяся первоначально при температуре 1Р 
(точка Р).

Если первое ОИ произвести при температуре 1и то будут получены 
составы жидкой и паровой фаз х, и у,. При этом доля отгона на первой 
ступени составит

„ _ _ Щ С, _ ^С,
у, -  х, Щ 1\ V, 4

а относительное количество неиспарившейся жидкости
Г( _ 1 _ У. ~ * Р _ С, Д _ с, Ц

у, — X, Щ О, IV, 4

Если масса исходной жидкости составляла Р, то после первой ступени 
ОИ масса жидкого остатка будет равна

дх = Ргх = р У\ =,рЛЦ_ = р.а4_,
у, -х ,  IV, Ц ^ ,4

Жидкий остаток после первой ступени ОИ подвергают однократному 
испарению во второй ступени при температуре 12. Образовавшаяся паровая 
и жидкая фазы будут иметь составы х2 и у2.
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Рис. Ш-4. Графическое представление 
процесса многократного испарения 
бинарной смеси

Доля отгона на второй ступени ОИ будет равна

е, =_
у2 -  х2 УИ2 Г>2 ^ 2^2

а доля неиспарившейся жидкости

Г2 = 1 - е 2  =  П - х1,= С2%_= «Л_' 
у2 - х 2 УУ2

Масса жидкого остатка, полученная на второй ступени ОИ равна 
У2~*192 — ЯЛ — 9 \ 'У2~*2 : 91 = 9\ - 2-1* ^ 2  2̂̂ 2

или

92 = 9\12 = ^  г2 = )(1-е2)-

После третьей ступени испарения при температуре 13 доля отгона 
равна

^  - *2 ~ * 3  -  ™зс з _ *зЪ ,
Уз -  *з шз<*з
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доля неиспарившегося остатка

г = 1 -е  уз ~ 2 — 3 3 —
3 3 Уз -  *з ЩОз " з ^ з '

а масса оставшейся жидкости

Уз -  *2 _  С3Р3 _  Сдс̂ з

& = б^з = Рц ЬЬ = я(1 -  е, )(1 -  -  е3).
Продолжая аналогичные рассуждения, получим, что после проведения 

к ступеней однократного испарения масса жидкости составит

Поскольку г( = < 1, то увеличение числа ступеней ОИ приводит
к уменьшению массы остатка в каждой последующей ступени.

В рассматриваемом примере температура третьей ступени испарения 13 
(рис. Ш-4) равна температуре полного однократного испарения жидкости с 
той же начальной концентрацией НКК, равной хР. В условиях трехкратно
го испарения такая жидкость не переходит полностью в паровую фазу и 
вес оставшейся жидкости равен д3. Следовательно, при нагреве до одной и 
той же температуры в условиях однократного испарения обеспечивается 
большая доля отгона, чем при многократном испарении.

Очевидно, что для достижения одинаковой доли отгона в условиях од
нократного испарения требуется более низкая температура, чем при мно
гократном испарении; при этом остающаяся после однократного испаре
ния жидкая фаза будет содержать больше НКК, чем жидкий остаток той 
же массы, полученный при многократном испарении. Таким образом, при 
многократном испарении обеспечивается лучшее разделение компонентов, 
чем при однократном испарении. Процесс многократного испарения мо
жет осуществляться при температурах выше температуры полного одно
кратного испарения 13 и продолжен вплоть до температуры кипения чисто
го ВКК, равной I Однако выход достаточно чистого ВКК будет весьма 
мал.

Как видно из рис. Ш-4, течение процесса многократного испарения 
характеризуется линией МГ, Щ С2Щ С3Щ . Увеличение числа ступеней ис
парения графически характеризуется уменьшением площадок И'С, Щ , 
ЩС2Щ,  ЩС3Щ.

При бесконечно большом числе ступеней испарения эти площадки 
превратятся в точки и течение процесса испарения изобразится перемеще
нием из точки V/ в точку 1У3 по кривой кипения. Такой процесс является 
процессом постепенною испарения.

На энтальпийной диаграмме (рис. Ш-4) процесс трехкратного испаре
ния изобразится ступенчатой линией вт:, в̂ , с2вг2с3вг3.

Рассмотрим процесс многократной конденсации (рис. Ш-5). При 
охлаждении паров с начальной концентрацией НКК уР от температуры 1Р 
(точка Р) до температуры произойдет их частичная конденсация. Масса 
парового остатка будет равна

С, =Ре{ = Р У* = р Ш ±  =
У \ - Х \  « г 1^1
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Рис. Ш-5. Графическое представление 
процесса многократной конденсации 
бинарной смеси

Н_

На второй ступени этот паровой остаток охлаждается от температуры 
до температуры 1Ъ в результате чего часть паров вновь сконденсируется. 

При этом остаток паров

С2 = С,е2 = С, = С,
У2~*2 ^ 2Р2

1У,С2̂ 2 _= Р МО, щ о2

IV, С(, И '2 Й2

Паровой
составит

= Ре е = 1 2

остаток

^(1-г) (1-г).1 2

после к-й ступени однократной конденсации

С. = Р П а ,  = (> - <̂ ) •
/«1 1*1

Поскольку е, = 1̂ -  г. |  < 1 , то увеличение числа ступеней ОК приводит
к уменьшению массы остатка в каждой последующей ступени.

Процесс многократной конденсации можно проводить вплоть до (а — 
температуры кипения НКК, однако выход НКК высокой степени чистоты 
будет мал.
м



При сопоставлении однократной и многократной конденсации сооб
ражения, аналогичные предыдущим, позволяют сделать следующие вы
воды.

При одинаковой конечной температуре конденсации вес конденсата 
при однократном процессе больше, чем при многократной конденсации. 
При одинаковой степени конденсации конечная температура процесса в 
условиях однократной конденсации выше, чем при многократной конден
сации, и потому концентрация НКК в остатке паров меньше.

Процесс конденсации в три ступени на графике изобарных темпера
турных кривых характеризуется ступенчатой линией ЮС10, С20 2С30 3. С 
увеличением числа ступеней конденсации площадки ЙС, Ц , Ц С2Р>2 и 
0 2С30 3 уменьшаются и при бесконечном числе ступеней они превращают
ся в точки. Течение процесса в этом случае изобразится перемещением из 
точки 1> в точку по кривой конденсации. Такой процесс называется по
степенной конденсацией.

Процесс трехкратной конденсации на энтальпийной диаграмме харак
теризуется ступенчатой линией ёс{ё 1с2ё 2с3ё 3.

ПОСТЕПЕННОЕ ИСПАРЕНИЕ (КОНДЕНСАЦИЯ)

Бинарные смеси. Рассмотрим постепенное испарение 
бинарной системы. Пусть в какой-то произвольный момент времени масса 
загрузки в испарителе будет д, а концентрация НКК в ней х. При 
бесконечно малом изменении температуры часть жидкости ёд испарится, а 
состав жидкой фазы изменится на величину ёх  и станет равным х  — ёх. 
При этом образуется паровая фаза состава у.

Уравнение материального баланса по НКК для такого элементарного 
процесса запишется следующим образом:

дх = уёд + [ д -  ёд)[х -  с*х).

Отбросив бесконечно малые второго порядка, после преобразований 
получим
с1д _  йх 

9  У ~ х

Проинтегрировав это дифференциальное уравнение в пределах от на
чального состояния системы Р и хР до некоторого промежуточного состоя
ния д их, получим

|*2.= Г_!Ё_ или 1п— = - Т— . (III. 19)
1 д 1 у -  х Р ^ у -  х'  'У  „ Г

Это уравнение носит название уравнения Рейлея.
Поскольку образующиеся в процессе постепенного испарения пары 

состава у находятся в равновесии с жидкостью состава х, то, заменив у в 
уравнении (III. 19)г согласно уравнению равновесия
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у =-------------
(а -  1)х + 1

и проинтегрировав, получим

(Ш.20)

В таком виде уравнение Рейлея используется для определения средней 
величины коэффициента относительной летучести а по результатам посте
пенной перегонки.

Из материального баланса постепенной перегонки определяются сред
ний состав отогнанного продукта (фракции)

у. = ~Я 1+\х 1+\ _ ЯI Х 1 ~ 9 м х 1+\

Я, - Я м  О,

и средний состав отгона

„  _  РхР -  дх _  РхР -  дх 
У° ~  Р -Я  ‘  О '

Аналогичный анализ может быть проведен и для процесса постепен
ной конденсации.

Материальный баланс процесса для бесконечно малой массы сконден
сированных паров запишется следующим образом:

Проинтегрировав это уравнение в пределах от Р и ур до С и у, 
получим

Если принять во внимание состояние равновесия между паровым 
остатком состава у и конденсатом состава х, то после интегрирования 
получим

РУр

Это уравнение также может быть использовано для определения сред
ней величины коэффициента относительной летучести в интервале темпе
ратур конденсации.

Су = хйС + (С -  ЛС\у + Лу).

Отсюда получим следующее дифференциальное уравнение: 
ас _ йу
С у - х '
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Средний состав образовавшегося конденсата (жидкой фракции) оп
ределяется из материального баланса процесса постепенной конденса
ции:

для жидкой фракции

„ _  С, у, -  См ум  .Л1+1----------------- ,
С; -  См

для всего конденсата

х  _ - Су _ ?Ур - Су
™ р - с  ж '

Из полученных уравнений определяются массы неиспарившейся жид
кости д при постепенном испарении и несконденсировавшихся паров С 
при постепенной конденсации.

Многокомпонентные смеси. При постепенном испарении многоком
понентной смеси происходит постепенное изменение ее состава по мере 
увеличения температуры перегонки.

Обозначим число молей жидкости в произвольный момент времени
через д', а то же для 1-го компонента — через д- , тогда

9' = ^ 9 ! -  
1-1

При бесконечно малом изменении температуры жидкости образуется 
масса паров

4д' = 5 , ад1
1-1

и соответствующие порции компонентов йд1 перейдут из жидкой в паро
вую фазу. Концентрации любого компонента будут равны: 

в паровой фазе

V '  -  ая! -  ая! . 
'  ±Чя1 а9' '

в жидкой фазе

х' = .
" , я'я!

1-1

При этом образовавшиеся пары будут находиться в равновесии с 
жидкостью, т.е.

у' = к,х;.

Приняв во внимание вышеприведенные уравнения, получим
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дд', _ % д[_ ад', _ %
<*д' ' д' '  д; ' д'

Проинтегрировав это дифференциальное уравнение в пределах от 
Р’ до д' и от Р’ до д’, получим его решение в следующем виде (при 
постоянной величине К,-):

1п^- = К, 1п— .
*  р '

Аналогичное уравнение можно записать и для другого к-то компонента 
смеси

1п-^- = Кк\п— .
Ъ р'

Приняв во внимание, что коэффициент относительной летучести 1-го 
компонента по сравнению с к-м

к,
«и = — .

к*
придем к следующему уравнению:

1п—  = а,*1п — . (Ш.21)р; ' %
Если обозначить мольную долю отгона в дистиллят через

то
Я! =Р'( 1-е')х;, д' = Р'( 1 -е ') , Р’ = Р'х,Р,

и уравнение (Ш.21) можно представить в виде

1п^~ е ^ ' = <ха 1 п . (Ш.22)
Х !,Р х к,Р

Это же уравнение можно использовать для расчета постепенной кон
денсации, имея в виду, что при конденсации 1 - е '  = г' есть доля конденса
ции исходных паров, а начальный состав жидкости х ' по любому компо
ненту определяется из условия равновесия с исходным паром у 'р.

Концентрации компонентов смеси х', должны удовлетворять уравне
нию изотермы жидкой фазы

к
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Обычно предварительно задаются температурой конца процесса, 
определяющей величины Р„ затем по уравнению (Ш.22) определяют составы 
х ' при заданных е и х'к и проверяют их на соответствие уравнению 
изотермы жидкой фазы.

Для бинарной смеси уравнение (Ш.22) приводится к виду 
(1 -е 'У  (1 -  е'У1 -  х')1п̂ ---- *— = а1п^---- А-----

х'р 1 - х ' р

т. е. к виду, аналогичному уравнению (Ш.20).

ГЛАВА IV РЕКТИ Ф И КАЦ И Я

СУЩНОСТЬ ПРОЦЕССА РЕКТИФИКАЦИИ 
ДВУХКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ

Ректификацией называется диффузионный процесс разде
ления жидких смесей взаимно растворимых компонентов, различающихся 
по температурам кипения, который осуществляют путем противоточного, 
многократного контактирования неравновесных паровой и жидкой фаз.

При проведении процессов однократного испарения или однократной конденсации 
получают пар, более богатый НКК, чем в исходной системе, а жидкость, более богатую ВКК. 
Однако достаточно высокой степени разделения исходного сырья в однократных процессах 
достичь не удается.

При осуществлении многократного и постепенного испарения или конденсации может 
быть обеспечено получение паровой или жидкой фаз с любой заданной концентрацией ком
понентов. Однако выход паровой или жидкой фазы с такой концентрацией будет незначи
тельным по сравнению с массой исходной смеси, т.е. проблема будет решена лишь качест
венно. Достаточно четкое разделение компонентов при этом обеспечиваться не будет, так 
как в ходе процесса получатся значительные количества паровой или Жидкой фаз, составы 
которых существенно отличаются от требуемых.

Для получения продуктов с заданной концентрацией компонентов и 
высокими выходами используют процесс ректификации, который широко 
применяется в нефтегазопереработке, химической, нефтехимической, кис
лородной, пищевой и других отраслях промышленности.

Вступающие в контакт пары и жидкость при ректификации не нахо
дятся в равновесии, но в результате контакта фазы стремятся достичь его 
или приблизиться к этому состоянию. При этом происходит выравнивание 
температур и давлений в фазах и перераспределение компонентов между 
ними. Контакт пара и жидкости, при котором система достигает состоя
ния равновесия, называется идеальным или теоретическим, а устройство, 
обеспечивающее такой контакт — теоретической тарелкой (см. гл. I ).

Рассмотрим сущность процесса ректификации на примере разделения 
двухкомпонентной смеси при наличии теоретических тарелок (рис. Г\М).

На каждую, например, п-ю тарелку с вышележащей тарелки стекает 
жидкость в количестве дп+1 при температуре 1п+) и с нижерасположенной 
тарелки поднимаются пары в количестве Сп_, при температуре При
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I

Рис. IV-1. Схема контактирования 
пара и жидкости на теоретической 
тарелке О *,У 1

Рис. 1^ 2 . Схема изменения состава пара и жидкости иа теоретической тарелке

теоретическом контакте на п-й тарелке система достигает состояния 
равновесия, при этом пары С„ и жидкость дп будут иметь одинаковую 
температуру 1П.

Для осуществления процесса ректификации температурный режим в 
колонне должен быть таким, чтобы температура убывала в направлении 
движения потока паров (возрастала в направлении движения потока 
жидкости), т.е.

При контакте фаз в результате массообменных процессов температу
ра паровой фазы снизится, часть паров конденсируется и концентрация 
НКК в них возрастет, а температура жидкой фазы увеличится, часть ее ис
парится и концентрация НКК в ней уменьшится. Изменение состава паров 
и жидкости удобно проследить по изобарным температурным кривым 
(рис. 1У-2). На п-й теоретической тарелке в результате контакта концент
рация НКК в паровой фазе увеличилась на величину (у„ — у„_,), а в жидкой 
фазе уменьшилась на величину (хЛ+1 — хп), тем самым концентрация ВКК в 
жидкости увеличилась.

При ректификации массообмен протекает в обоих направлениях. Если 
теплота испарения и теплоемкости разделяемых компонентов различаются 
незначительно, то массы парового и жидкостного потоков по высоте аппа
рата изменяются мало.

Очевидно, при многократном повторении таких противоточных кон
тактов на верху аппарата можно получить пары, обогащенные в любой 
степени низкокипящим компонентом (у—» 1,0), а снизу отбирать жидкость 
обогащенную высококипящим компонентом (х —> 1,0). Подобное контакти
рование осуществляется до тех пор, пока пар на верху колонны не приоб
ретает заданного состава по НКК у0, а жидкость внизу колонны не достиг
нет состава х^.

Подобное контактирование фаз по схеме противотока в целом по ап
парату осуществляется в ректификационных колоннах, заполненных раз
личными контактными устройствами: тарелками, насадками и т.п.

1̂-1 ^ 1̂ ^ п̂+1-



ПРИНЦИПИАЛЬНОЕ УСТРОЙСТВО
РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЫ

Схема ректификационной колонны приведена на рис. 1У-3.
В среднюю часть колонны поступает подлежащее ректификации 

сырье, нагретое до температуры 1Р. Сырье может подаваться в колонну в 
виде жидкости, паров или смеси паров и жидкости. При входе сырья в 
колонну происходит процесс однократного испарения, в результате 
которого образуются пары СР состава ур и жидкость дР состава х Р, 
находящиеся в равновесии.

Для обеспечения ректификации необходимо в верхней части колонны 
навстречу парам организовать поток жидкости (флегмы, орошения). Для 
этого на верху колонны тем или иным способом отнимается тепло Оа 
(тепло парциального конденсатора). За счет этого часть паров, подни
мающихся с верхней тарелки, конденсируется, образуя необходимый ни
сходящий поток жидкости.

В нижней части колонны нужно обеспечить восходящий поток паров. 
Для этого в низ колонны тем или иным способом подводится тепло Ов 
(тепло кипятильника). При этом часть жидкости, стекающей с нижней 
тарелки, испаряется, образуя поток паров.

Рис. 1У-3. Принципиальная схема ректификационной ко
лонны
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Рис. ГУ-4. Схемы простых |1) и сложных |И) колонн:
а — полная: б — укрепляющая; в — отгонная; г — с отбором дополнительных продуктов (Г>, 
и И',) из основной колонны; д — с отбором дополнительного продукта О, из отпарной 
колонны

При таком режиме самая низкая температура 10 будет в верху колон
ны, а самая высокая 1у, — в низу колонны.

Отбираемый с верху колонны продукт Г>, обогащенный НКК, называ
ется ректификатом (или дистиллятом), — а с низу колонны V/, обога
щенный ВКК, — остатком (или нижним продуктом).

Та часть колонны, куда вводится сырье, называется секцией питания, 
или эвапорационным пространством, часть ректификационной колонны, 
находящаяся выше ввода сырья — верхней, концентрационной или ук
репляющей, а ниже ввода сырья — нижней, отгонной или исчерпываю
щей. В обеих частях колонны протекает один и тот же процесс ректифи
кации.

В зависимости от назначения колонны могут быть полными, т.е. 
иметь концентрационную и отгонную части, или неполными, имеющими 
одну из названных частей (рис. 1У-4). Укрепляющая колонна имеет только 
верхнюю часть, и сырье подается в низ колонны (рис. 1У-4, б). Отгонная 
колонна имеет только нижнюю часть, и сырье вводится на верхнюю 
тарелку (рис. Г\М, в).

Неполные колонны применяются в тех случаях, когда к чистоте ниж
него продукта укрепляющей колонны или верхнего продукта отгонной ко
лонны не предъявляются высокие требования. Наличие конденсатора и ки
пятильника в таких колоннах позволяет обеспечить необходимые жидкост
ные и паровые нагрузки.

Наряду с простыми колоннами, которые делят смесь на два продукта, 
различают также сложные колонны, в которых число отбираемых про
дуктов больше двух (рис. ГУ-4 г, д). Эти продукты могут выводиться из ос
новной или из отпарных колонн в виде дополнительных боковых погонов.
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МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛАНС
РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЫ

Материальный баланс ректификационной колонны может 
быть составлен в массовых или мольных единицах, причем соответствую
щие балансовые уравнения имеют один и тот же вид. При установившемся 
режиме работы колонны массы всех потоков остаются неизменными (рис. 
ГУ-5). Ниже рассмотрен материальный баланс в массовых единицах.

Примем следующие обозначения:
Р, хр, е, 1Р, 0 Р — соответственно масса сырья, массовая концентра

ция НКК, доля отгона, температура и количество тепла при входе сырья в 
колонну;

СР и д р, уР и х], —соответственно масса паровой части сырья и 
неиспарившейся жидкости, концентрация в них НКК;

Рис. ГУ-5. Схема потоков ректифика
ционной колонны, используемая для 
составления материальных и тепловых 
балансов:
I — IV — контуры для составления 
балансов; I — 4 — сечения
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А Ус- Ов — соответственно масса, концентрация, температура и 
количество тепла паров ректификата, уходящего с верха колонны;

IV, х^г, <Э„ — соответственно масса, концентрация, температура и 
количество тепла, отходящего с низа колонны остатка;

дв , х'0, 10 — соответственно масса, концентрация и температура 
жидкости (орошения, флегмы), стекающей из парциального конденсатора 
и находящейся в равновесии с парами И;

СЫр, уы , 1Нр — соответственно масса, концентрация и температура
паров, поднимающихся с верхней тарелки концентрационной части колон
ны;

д, х, I — соответственно масса, концентрация и температура 
жидкости, поступающей в произвольное сечение 1—1 верхней или 3—3 
нижней части колонны;

С, у, Т — соответственно масса, концентрация и температура паров, 
поступающей в произвольное сечение 1—1 верхней или 4—4 нижней части 
колонны;

д ,, х ,, 1, — соответственно масса, концентрация и температура жид
кости, стекающей с нижней тарелки концентрационной части колонны;

С„0, Уы0, 1ц0 ~  соответственно масса, концентрация и температура 
паров, поднимающихся с верхней тарелки отгонной части колонны;

д,,, хг , 1Х. — соответственно масса, концентрация и температура
жидкости, стекающей с нижней тарелки отгонной части колонны;

, у'„, — соответственно масса, концентрация и температура
паров, поступающих под нижнюю тарелку отгонной части колонны и 
находящихся в равновесии с остатком Щ

Оа — тепло, отнимаемое на верху колонны (тепло орошения);
Ов — тепло, подводимое в низ колонны (тепло кипятильника). 
Материальный баланс будет иметь вид: 
для всей колонны

Р -  И + Щ

для НКК

РхР = Эуо + Ш ^.

Подставив в последнее уравнение вместо V/ величину Р — Д  получим 

РхР = йУо +(р ~ о)хм ■

Тогда относительный отбор ректификата составит

^  У о ~

Соответственно относительный отбор остатка составит
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(ГУ2)1 - е -  — = 1- — = Ур~ ^  .
р р Уй-Хп

Из уравнений (IV. 1) и (1У.2) следует, что внешние потоки колонны и 
концентрации в них компонентов — взаимосвязанные величины и не 
могут устанавливаться произвольно.

Приведенные уравнения позволяют определить массовые расхо
ды ректификата О и остатка V/ при заданных производительности 
колонны Р, составе сырья х? и четкости ректификации: концентрациях у0 
и х„.

УРАВНЕНИЕ РАБОЧЕЙ ЛИНИИ

Для выявления связи между потоками в любом сечении рек
тификационной колонны (масса, тепло и концентрации) следует мысленно 
разрезать колонну в соответствующем сечении. Отделить одну часть колон
ны от другой. Заменить отделенную часть соответствующими потоками 
массы и тепла и затем составить материальные, а в случае необходимости 
и тепловые балансы для рассматриваемой части колонны. Проводя подоб
ные расчеты для нескольких сечений колонны, можно проследить за изме
нением потоков массы и тепла по высоте аппарата.

Уравнение рабочей линии для верхней части колонны. Рассмотрим 
уравнения материальных балансов для части колонны, находящейся выше 
сечения 1—1 (см. рис. 1У-5). Запишем материальные балансы: 

общий
С = д + Ю или С — д = О (1У.З)

и для НКК
Су = дх + Г>у0. (ГУ-4)

Из уравнения (ГУ.З) следует, что при стационарном режиме работы ко
лонны (потоки массы не изменяются) разность потоков пара и жидкости в 
любом сечении верхней части колонны — величина постоянная, равная 
массе потока ректификата И, т.е. С > д. Следовательно, при увеличении 
или уменьшении одного из потоков (пара или жидкости) второй поток из
меняется соответственным образом.

Уравнения (ГУ.З) и (ГУ.4) устанавливают зависимость между массами и 
составами паров и жидкости, проходящих через одно и то же сечение 1—1 
колонны. Из этих уравнений следует, что масса потока паров С равна мас
се потоков ректификата И и флегмы д, а соответственно масса НКК в па
рах Су равна массе НКК в ректификате Оу0 и флегме дх. Таким образом, 
пары, поднимающиеся с любой тарелки в верхней части колонны, можно 
рассматривать как состоящие из двух частей: паров верхнего целевого 
продукта (ректификата) и сопутствующих паров, масса и состав которых 
равны массе и составу встречной флегмы. Следует отметить, что в ряде 
случаев масса сопутствующего потока паров может значительно превышать 
массу потока ректификата.

Приняв во внимание уравнение (ГУ.З), можно также уравнение (1У.4) 
записать в следующем виде:
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д _  Ур -  у
Г> у -  х

ИЛИ

У = дг + О-Х  +
Р

<7 + Р Уо-

(М5)

(IV.6)

Разделив числитель и знаменатель каждого слагаемого уравнения (1У.6) 
на Э и обозначив флегмовое число через К = д /О, которое является 
важнейшим показателем процесса ректификации, получим

У =-5 -Х  + -2Л-Я + 1 Я + 1 (ПЛ7)

Уравнения (1У.6) или (1У.7) называются уравнением рабочей линии, 
уравнением концентраций, или уравнением оперативной линии. Оно уста
навливает связь между составами встречных потоков пара и жидкости в 
произвольном сечении колонны и является общим для любого сечения кон
центрационной части колонны. В частности, для сечения над верхней N„-6. 
тарелкой уравнение (IV.6) будет иметь вид:

= _ 5 ^ _ х*+ _ 5 _
9 о + О 9о + О

У о-

Для всей верхней части колонны выше сечения 2—2 (см. рис. 1У-5) 
уравнение рабочей линии записывается следующим образом:

ут = - ^ — ^  + -2 — УО, (1У.8)
дг, + Р <71+0

где ут — средний состав пара, поступающего из секции питания в 
концентрационную часть колонны,

Ув1 -  СеУ'е + с ^ У м а _  Сру'р + С„оу Ыо ( ^ д )

С Р  + С Ы а С т

Пары Ст с концентрацией НКК ут, поступающие в концентрацион
ную часть колонны, образуются при смешении потока паров СР, получен
ного при ОИ сырья, и паров СЫо, уходящих из отгонной секции колонны.

При смешении потоков паров с различной температурой в секции питания не проис
ходит простого их суммирования, оно сопровождается небольшой частичной конденсацией. 
Поэтому допущение о том, что количество паров Ст равно суммарным количествам смеши
вающихся потоков СР и Ср/о , не вполне точно. Однако с учетом того, что в небольших пре
делах по концентрациям кривые конденсации на изобарных кривых и энтальпийной диа
грамме близки к прямолинейному очертанию, степенью конденсации при смешивании одно
именных потоков в секции питания можно практически пренебречь.

В координатах х, у  уравнения (1У.6) и (1У.7) представляют собой кри
вую линию, так как в общем случае поток флегмы д или флегмовое число 
К может изменяться по высоте верхней части колонны. Степень изменения 
массы жидкости и паров по высоте колонны зависит от тепловых харак
теристик компонентов (скрытая теплота конденсации, теплоемкость). Для 
систем, у которых тепловые константы близки между собой, масса жидко
сти и паров по высоте колонны не меняется или меняется незначительно.
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Если принять поток флегмы по высоте колонны постоянным (д0 = 
= д = дг = соне*), то рабочая линия будет прямой с тангенсом угла 
наклона

О
------= СОП81.Я + 1

На диаграмме х — у  (рис. 1У-6) можно выявить характерные точки, 
через которые проходит рабочая линия. При х  = ув получим, что у = ув, 
т.е. рабочая линия проходит через точку Г), находящуюся на диагонали 
диаграммы х—у. Положение точки Г> зависит только от состава 
ректификата и не зависит от величины потока флегмы. Поэтому через 
точку О рабочая линия проходит независимо от того, изменяется или не 
изменяется масса потока флегмы по высоте колонны.

Для определения координат второй точки рабочей линии примем, что 
х — 0. Тогда у = у г/(В. + 1) (точка В, рис. 1У-6). Положение точки В 
зависит не только от состава ректификата ув, но и от величины 
флегмового числа К = д /Д  т. е. от массы потока флегмы д. С увеличением 
флегмового числа точка В перемещается вниз, а рабочая линия 
приближается к диагонали ОА. В пределе при К —» °° (или д —> °о) рабочая 
линия сольется с диагональю диаграммы х—у, а точка В переместится в 
начало координат (режим полного орошения). Таким образом, диагональ 
графика является линией концентраций при бесконечно большом значении 
флегмового числа.

Следует заметить, что как рабочая линия ВО, так и кривая равновесия 
фаз ОБА, дают зависимость между содержанием НКК в жидкости и в 
парах. Однако между этими кривыми имеется существенное различие. 
Кривая равновесия фаз связывает концентрации равновесных жидкой и 
паровой фаз, покидающих данную контактную ступень (теоретическую 
тарелку). Поэтому каждая точка, лежащая на кривой равновесия фаз, 
характеризует жидкость х„, стекающую с данной (п-й) тарелки, и 
равновесные пары у„, покидающие ту же тарелку (точка Е). Рабочая же 
линия связывает неравновесные жидкую и паровую фазы и каждая ее 
точка (например, Е,) характеризует жидкость хп+1, стекающую на данную 
п-ю тарелку с вышележащей, и пары у„, поднимающиеся с данной тарелки.

При изменении массы потока флегмы (паров) по высоте концент-

Рис. 1У-в. Рабочая линия для верхней 
части колонны на диаграмме х —у :
1 — кривая равновесия фаз; 2 — рабочая 
линия
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рационной части колонны уравнение рабочей линии может быть построе
но в координатах х, у  с использованием свойств энтальпийной диаграммы.

Уравнение рабочей линии для нижней части колонны. Перейдем к 
анализу работы нижней части колонны. Для этого рассмотрим потоки для 
части колонны ниже сечения 4—4 (см. рис. 1У-5). Материальный баланс для 
этой части колонны запишется следующим образом: 

общий
д = С + ГУ или д -  С = ГУ; (ГУ. 10)

и для НКК
дх = Су + ГУх,у. (IV. 11)

Из данных уравнений следует, что для любого сечения в нижней части 
колонны масса жидкости больше массы паров, т. е. д > С, и массы обоих 
потоков изменяются в одном направлении, одновременно возрастая или 
убывая.

Кроме того, масса флегмы д равна сумме масс остатка ГУ и паров С, 
а масса НКК во флегме равна массе НКК в остатке ГУхи, и в парах. Таким 
образом, жидкость, стекающую с любой тарелки нижней части колонны, 
можно рассматривать как состоящую из двух частей: нижнего целевого 
продукта (остатка ГУ) и сопутствующей флегмы, масса и состав которой 
равны массе и составу встречного потока паров С.

Решив совместно уравнения (IV. 10) и (ГУ. 11), получим

— = (IV. 12)
V/  у - х

ИЛИ

У = с (IV. 13)

Разделив числитель и знаменатель каждого слагаемого на ГУ и обозна
чив паровое число через П = С /ГУ, получим

у = —  Х-2&-. (IV. 14)
7 П П

Уравнения (IV. 13) или (ГУ. 14) называются уравнением рабочей линии 
для нижней части колонны и устанавливают зависимость между концентра
циями встречных потоков пара и жидкости в произвольном сечении ниж
ней части колонны. Оно является общим для любого сечения отгонной час
ти колонны и, в частности, для сечения под нижней тарелкой уравнение 
(IV. 13) будет иметь вид

у1г =
Си, +УУ

Си, X, С^
Для всей отгонной части колонны ниже сечения 3—3 (см. рис. 1У-5) 

уравнение рабочей линии записывается следующим образом:

УИ о ~ _ Л-т _ (IV. 15)
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где хш — средний состав флегмы, поступающей из секции питания в ниж
нюю часть колонны:

, -  9г*р + дIх!‘т
9р + 91

дрх’р + дх X)

Ят
(IV. 16)

Поток жидкости дт состава хт образуется при смешении жидкого 
остатка, получающегося при ОН сырья, и потока флегмы ди стекающей в 
секцию питания из концентрационной части колонны.

При смешении в секции питания потоков жидкости с различной температурой не 
происходит простого их суммирования, оно сопровождается небольшим частичным испаре
нием. Поэтому допущение о том, что количество жидкости дт равно суммарным количест
вам смешивающихся потоков др и дх не вполне точно. Однако с учетом того, что в неболь
ших пределах по концентрациям кривые испарения на изобарных кривых и энтальпийной 
диаграмме близки к прямолинейному очертанию, можно практически пренебречь степенью 
испарения при смешивании одноименных потоков в секции питания.

В общем случае в координатах х, у  уравнения (IV. 13) и (IV. 14) предс
тавляет собой кривую линию, так как масса паров С может изменяться по 
высоте нижней части колонны. Если масса паров в нижней части колонны 
не изменяется (П = сопз! или С = сопз1), то уравнение рабочей линии 
является уравнением прямой.

На диаграмме х—у рабочая линия нижней части колонны проходит 
через следующие характерные точки (см. рис. IV-?). Одна из этих точек 
(IV) находится на диагонали (х = у = х^), и ее положение не зависит от 
потока паров и флегмы. Другая точка (С) определяется при у = 1, тогда

Положение точки С зависит от величины парового числа П = С /  IV. 
При увеличении П точка С перемещается вправо, а рабочая линия 
приближается к диагонали. В пределе, т. е. при П —> °° (или С —» <»), 
рабочая линия сольется с диагональю ОА. Таким образом, диагональ 
графика является линией концентраций при бесконечно большом значении 
парового числа.

Для нижней части колонны, так же как и для верхней, любая точка Е',

Рис. Г\Л7. Рабочая линия для нижней 
части колонны на диаграмме х —у :
1 — кривая равновесия фаз; 2 —
рабочая линия
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лежащая на кривой равновесия фаз, связывает составы жидкости хп., 
стекающей с данной (п'-й) тарелки, и равновесных паров уЛ., покидающих 
ту же тарелку. Рабочая же линия связывает неравновесные жидкую и 
паровую фазы, и каждая ее точка (например, Е\ ) характеризует жидкость 
хЛ+], стекающую на данную л'-ю тарелку с вышележащей, и пары уп,, 
поднимающиеся с данной тарелки.

При изменении массы паров (флегмы) по высоте нижней части колон
ны уравнение рабочей линии можно построить в координатах х, у, вос
пользовавшись свойствами энтальпийной диаграммы.

Общий вид уравнения рабочей линии для верхней и нижней частей 
колонны. Уравнения рабочих линий (1У.7) и (IV. 14) соответственно для 
верхней и нижней частей колонны имеют разные формы записи. Однако 
их можно привести к одному виду, если ввести величину Ф = д/С, т.е. от
ношение масс потоков флегмы и паров, или внутреннее флегмовое число. 
Очевидно, что для верхней части колонны Ф < 1, так как С > д , а для ниж
ней Ф < 1, так как С < д . Случай Ф = 1 соответствует работе колонны с 
бесконечными флегмовым и паровым числами при выполнении равенства 
потоков жидкости и пара для любого сечения колонны д = С.

Приняв во внимание выражение (1У.З), уравнение (1У.6) можно запи
сать в следующем виде:

д С -  д
У = ^ х + — ^-Уо'С С
или, введя Ф, получим 
у = Фх + (1-ф)ув . (IV. 17)

Аналогично уравнение (IV. 13) рабочей линии нижней части колонны с 
учетом выражения (IV. 10) можно записать так:

У =
9 - С

С
XИ' '

или, введя Ф, получим 
у = Фх + (1 -  ф)х„,. (^.18)

Обозначив составы продуктовых потоков через хр, можно записать: 
хр = у0 для верхней части колонны и хр = х^ для нижней; тогда уравнение 
рабочей линии в общем виде для обеих частей колонны будет выглядеть 
так:
у = Фх + (1 -  Ф)хр . (IV. 19)

Для каждой части колонны внутреннее флегмовое число берется с 
учетом сделанного выше замечания.

Сопоставив между собой уравнения (№.7) и (IV. 17), а также уравнения 
(IV. 14) и (IV. 18), получим, что для верхней части колонны

Ф = — < 1, 
Я+ 1
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а для нижней части колонны

П

Уравнение (IV. 19) позволяет совершенно однотипно решать целый ряд 
задач для верхней и нижней частей колонны.

РАСЧЕТ СОСТАВОВ ПОТОКОВ В СЕКЦИИ ПИТАНИЯ

Схема потоков в питательной секции колонны 
представлена на рис. 1У-8. В секции питания встречаются потоки сырья 
после процесса ОИ [дР и СР составов хР и уР), флегмы из 
концентрационной части колонны (дг, состава х,) и паров из отгонной 
части колонны (СЫо состава ул/о). При смешении потоков флегмы дР и дг, 
получается поток флегмы дт состава хт [см. уравнение (IV. 16)], который 
стекает в отгонную часть колонны. При смешении потоков паров СР и 
СЫо образуется поток паров Ст состава ут [см. уравнение (Л/1.9)], 
поступающий в концентрационную секцию колонны. Все эти потоки и 
составы взаимосвязаны.

Для нормального проведения процесса ректификации должны 
выполняться неравенства
х, > хт > хР (1У.20)
и

УN0 <ут <у'г • (1У.21)
Из материального баланса процесса ОИ сырья следует, что 

хР = (1 -  е Ц  + еу; 

или

(ГУ.22)

где е = СР/Р  — доля отгона при вводе сырья в колонну.
Уравнение (ГУ.22) называется линией сырья. Оно дает связь между 

составами жидкой хР и паровой уР частей сырьевого потока при входе в 
колонну и представляет прямую, проходящую через точки С, Н, Р и Е (рис. 
ГУ-9), тангенс угла наклона которой равен (1 - е^е.Точка Н  дает составы
парового и жидкостного потоков сырья после ОИ. Чтобы установить 
взаимосвязь между потоками и их составами при прохождении зоны 
питания, рассмотрим материальный баланс для всей верхней части 
колонны (см. рис. ГУ-5, контур II). При этом составы паров у Ыо и
жидкости х, будем рассматривать как переменные у и х. Тогда
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Рис. 1У-8. Схема потоков в секции 
питания колонны при подаче сырья в 
парожидкостном состоянии

с\ г Ч  

з

л : Рис. ГУ-9. Диаграмма х - у  при 
определении сопряженных составов в 
секции питания колонны

Е 1 — е
Сы0У + с гУ‘г = 9 х *  + ОУо 
или

91* { РУо-СгУр
СНо

При неизменных потоках паров и жидкости в секции питания 
получим уравнение прямой. Если у = у?, то

У = 91* | Рур
С Ы о  +  С Р  С Ы 0  +  С Р
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Это выражение определяет абсциссу точки а (см. рис. 1У-9) на рабо 
чей линии концентрационной части колонны.

Если х = х'р, то

У  -  9 \ х р , Р У р - С р У р  
С„о Сно •

Из общего материального баланса колонны по НКК
Оуо = Рхр -  \Ух„,
а из материального баланса ОИ сырья

С рУр =  Р х Р -  д РХр.

Отсюда

° У о  ~  с рУр =  9 рх р ~

Используя последнее, получим для отгонной части колонны

V _ 9 \  + Я р  „• 
У ~ г  Р

Это выражение определяет ординату точки Ь (см. рис. 1\Л9) на рабо
чей линии нижней части колонны.

Таким образом, положение прямой аЬ, определяющей составы паров 
Уд,ои жидкости х„ фиксируется точками пересечения рабочей линии
соответствующей части колонны с составами паров у ’р и жидкости х'р, 
полученных при ОИ сырья. Точка с пересечения рабочих линий находится 
на линии сырья.

Приведенное на рис. ГУ-9 построение соответствующих линий и 
точек, определяющих составы потоков в секции питания, обеспечивает 
сопряжение концентрационной и отгонной частей колонны при расчете 
числа теоретических тарелок, необходимых для получения заданных 
составов продуктов ув и х^.

Прямая СНРЕ отвечает уравнению (ГУ.22) линии сырья при данной 
степени отгона е. Пересечение линий равновесия и сырья в точке Я  дает 
составы у], и х'р, полученные при вводе сырья в колонну в процессе ОИ. 
Эти составы определяют положение прямой аЬ, отвечающей уравнениям 
(1У.8) и (IV. 15). Пересечение линии сырья с диагональю в точке Р 
определяет исходную сырьевую точку.

Координаты точки й, находящейся на рабочей линии верхней части 
колонны, определяют составы потоков флегмы х, и паров ут.

Точка Л, находящаяся на пересечении абсциссы х, с прямой <аЬ, опре
деляет состав паров уЫо. При этом выполняется условие (ГУ.21).

Состав жидкости хт определится как абсцисса точки е, находящейся 
на пересечении рабочей линии нижней части колонны и ординаты уЫо.

Таким образом, переход от концентрационной части колонны к 
отгонной осуществляется через точку Л, находящуюся на линии аЬ.



МИНИМАЛЬНЫЕ ПОТОКИ ОРОШЕНИЯ 
И ПАРОВ

В колонне заданный состав ректификата у0 может быть 
получен при изменении потока флегмы от некоторой минимальной вели
чины дт{п до бесконечно большой.

Как было показано ранее, максимальный поток флегмы отвечает ус
ловию д = С (режим полного орошения).

С другой стороны, для протекания процесса ректификации необходи
мо, чтобы состав паров ут, поступающих в концентрационную часть ко
лонны, удовлетворял условию (1У.21). При уменьшении потока флегмы ра
бочая линия ИВ верхней части колонны будет перемещаться вверх, повора
чиваясь вокруг точки П (см. рис. 1У-9). При этом составы паров уЫо, ут и 
у'Р будут выравниваться и в пределе, не нарушая условия (1У.21), станут 
равными у'р. Рабочая линия займет предельное положение ПЯВ,, определя
емое точкой Н{Хр, у^), находящейся на линии равновесия. Это положение 
рабочей линии будет отвечать режиму работы колонны с минимальным 
потоком флегмы, при котором еще обеспечивается получение ректификата 
заданного состава ув.

Если рабочая линия окажется расположенной выше рабочей линии 
ЮНВи то условие (1У.21) будет нарушено и получение состава ректификата 
Уд из сырья состава хР станет невозможным.

Таким образом, минимальный поток орошения (флегмы) может быть
определен из уравнения (ГУ.5) при х  = х'р и у = у ’р, т.е.

1̂ШП Ур
*  *Уг-хр

(1У.23)

С увеличением потока флегмы точка В рабочей линии будет переме
щаться вниз и при д - » оо займет положение диагонали ОА.

При любом потоке флегмы от (д/0)т4п до (д/О) —» °° концентрация х,
будет больше, чем х'Р [см. уравнение (1У.20)] и процесс ректификации бу
дет обеспечен с заданной четкостью у0.

Для нижней части колонны заданный состав остатка хк  может быть 
получен при изменении потока паров, поднимающихся из отгонной части 
колонны, от некоторого минимального значения Пт1п до бесконечно боль
шой величины.

Для протекания процесса ректификации в нижней части колонны не
обходимо, чтобы составы жидкостных потоков удовлетворяли условию 
(1У.20). Соответствующие характерные точки приведены на рис. 1У-9.

При уменьшении в отгонной части колонны потока паров рабочая ли
ния УКС будет перемещаться влево, поворачиваясь вокруг точки V/. При 
этом хт — концентрация НКК в жидкости, стекающей в отгонную секцию, 
будет уменьшаться и приближаться к своему предельному значению х}.

Масса потока паров (С/Щ  будет стремиться к своему предельному 
минимальному значению (С/УУ)т1п. При этом рабочая линия займет свое 
предельное положение У/НСи при котором еще возможно получить оста
ток заданного состава х^. Если масса паров станет меньше минимальной,
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то рабочая линия пройдет левее точки Н и процесс ректификации с задан
ной степенью четкости станет невозможен.

Таким образом, минимальный поток паров определяется из уравнения
(IV.!2) рабочей линии нижней части колонны при х, = хт = х'Р и
Уы0 =Уш= Ур-

Пт1п = V/
_ Хр -Хуу

V  "  / |Щ  Ур -  Хр
(1У.24)

При увеличении парового потока точка С рабочей линии будет пере
мещаться вправо и при (С/Щ  —> <» рабочая линия нижней части колонны 
сольется с диагональю ОА диаграммы х — у.

ТЕПЛОВОЙ БАЛАНС КОЛОННЫ

При проведении процесса ректификации происходит обмен 
тепловой энергией между контактирующими паровой и жидкой фазами. 
Приходными статьями теплового баланса колонны являются тепло, вноси
мое сырьем 0 Р, и тепло, подводимое в низ колонны через кипятильник Ов. 
Расходными статьями является тепло, отводимое из колонны парами рек
тификата Ов, жидким остатком От и тепло, отнимаемое потоком хлада
гента на верху колонны Оа для образования флегмы (см. рис. ГУ-5).

Тепловой баланс колонны без учета теплопотерь в окружающую среду 
запишется в виде
Ор + Ов = Ов + 0„  + Ов- (ГУ.25)

Отдельные составляющие теплового баланса определяются выражени
ями
Ор = Р{ 1 -  е)к1р + РеН1р = РЬР;

0 В = — Л^,) = С'И'̂ исп'

о  о = ОЯ,в;

0\у = !

Ов “ дв(Нф -  Ь,0) = онд.

При заданных составах и отборах ректификата и остатка потоки теп
ла Ор, и Оц, являются постоянными, поэтому можем переписать уравнение 
(1У.25) в следующем виде:
Ор + Ов — Ов = 0 0 + Ом = сопз1. (1У.26)

При неизменных температуре и составе сырья (0Р = сопз1) из урав
нения (ГУ.26) получаем, что Ов — Оа = сопз1. Отсюда следует, что измене
ния величин 0 В и Ов могут происходить только в общем направлении, т.е. 
обе или увеличиваются или уменьшаются. При этом их разность остается 
величиной постоянной.

Аналогичная зависимость наблюдается при постоянном подводе тепла
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в низ колонны [Ов = сопз1), когда изменения величин 0 Р и Оа могут про
исходить только на одну и ту же величину 0 Р — Оа = сопз! и в одинако
вом направлении.

Из уравнения (1У.26) также следует, что с повышением температуры 
исходного сырья при постоянной величине отвода тепла на верху колонны 
0„ количество тепла, подводимого в низ колонны Ов, должно на столько 
же уменьшиться, и наоборот.

Графическую оценку отмеченной закономерности выполним с исполь
зованием энтальпийной диаграммы. Для этого в уравнение (№.25) подста
вим выражения для 0 0 и и объединим члены уравнений, относящиеся к 
потокам тепла в верхней и нижней частях колонны. Получим
0 Р = (ОН,0 + О а) + -  Ов)
или

оР = и Н.в+- + 1У 9±
V/

Введем понятия о приведенных энтальпиях ректификата Н'0 и остатка
к -

н ь = н 1в+^ (№.27)

И

л* — Л — (№.28)

С учетом введенных обозначений уравнение теплового баланса запи-
шется в виде

0 Р = ОНо + тг'„.

Подставив в это уравнение IV = Р — И и 0 Р = РЪ.Р, получим

с _ о _ Нр -  Лц> (№.29)
р Но-Ь*

И

! с -  О -  Н'п-Ьг (№.30)
р р Н'о-К*

Уравнения (№.29) и (№.30) аналогичны по структуре приведенным ра
нее уравнениям (IV. 1) и (№2) материального баланса.

Из сопоставления уравнений (IV. 1) и (№.29), а также уравнений (№.2) и 
(№.30) получим следующие уравнения материально-теплового баланса ко
лонны:

е = — = хр ~ х'л' = ~ ̂ УУ
Р Уй-х* Но

И
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1 с _  ™  _  Ур - * г  _  Н ' р - Ь р  

Р  У й - Х ц г .  Н ' о - Ь ' п '

На энтальпийной диаграмме эти уравнения соответствуют прямой, 
проходящей через следующие три точки:

Р'(х»п ЬР)\ Р(у0, Но).
На рис. IV-10 дано построение указанных характерных точек на эн

тальпийной диаграмме.
При заданном составе ректификата ув ордината точки Р зависит от 

относительного количества тепла Од/О, отводимого на верху колонны. При 
увеличении Оа/ й  точка Р перемещается вверх (точка Р,), а при уменьше
нии — вниз (точка Р2).

Соответственно при заданном составе остатка х ^  ордината точки Р' 
зависит от относительного количества тепла Од/IV, подводимого в низ ко
лонны. С увеличением Од/УУ точка Р’ переместится вниз (точка Р{), а при 
уменьшении — вверх (точка Р2'). При большой величине Од/У/ ордината 
точки Р' становится отрицательной (Л  ̂ < 0), тогда как ордината точки Р 
всегда положительна (Яд > 0).

Точка Р, определяемая составом сырья хР и его энтальпией кР, лежит 
всегда на прямой Р'Р. При изменении энтальпии сырья точка Р перемеща
ется по вертикали.

Рис. ГУ-10. Представление материально-теплового баланса колонны на энтальпийной диа
грамме
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Из графика, приведенного на рис. IV-10, можно сделать те же выводы, 
которые ранее были сделаны из анализа уравнения теплового баланса ко
лонны.

При постоянном положении точки Р (значение температуры поступа
ющего сырья неизменно) с увеличением Оа полюс Р переместится вверх, а 
полюс Р' — вниз, т.е. при этом должно увеличиваться и количество тепла, 
подводимого в низ колонны, и наоборот.

Аналогичная зависимость наблюдается при постоянном положении по
люса Р', т.е. если, например, уменьшается 0 Р (точка Р переместится вниз), 
то должно уменьшиться также и Оф а значит, точка Р переместится вниз.

При постоянном положении полюса Р перемещение точки Р, напри
мер, вверх (более высокая температура исходного сырья) приводит к пе
ремещению вверх и полюса Р’, т.е. при этом уменьшается подвод тепла в 
низ колонны Ов.

Рассмотрим также то, как при помощи энтальпийной диаграммы 
можно определить минимальные потоки флегмы и паров и соответственно 
минимальное количество тепла Ол, отнимаемое в верху колонны, и мини
мальное количество тепла Ов, подводимое в низ колонны.

При минимальном потоке флегмы (д/П)т1п и соответственно паров 
(С/НОтш все жидкие и паровые потоки в пределах эвапорационного прост
ранства (секции питания) будут находиться во взаимном равновесии, т.е. 
х, = хт = х'р и уд, = ут = у ],. В этом случае прямая Р'РР займет положе
ние Р2Р’РР"Р2.

Положение коноды Р’РР" может быть найдено по изобарным темпе
ратурным кривым или в результате расчета процесса ОИ сырья. Определив 
положение коноды Р’РР", находим полюсы Рг и Р2, определяющие мини
мальный теплоотвод на верху колонны (ОУй)т̂ , и минимальный подвод 
тепла в низу колонны (Од/ЩтШ.

В реальных условиях работы колонны потоки флегмы и паров долж
ны превышать их минимальные значения, следовательно, Ол/В  должно 
быть больше (0</0)т а Од/Ш— больше (Од/Щт̂ . Соответственно полюс Р 
должен быть расположен выше полюса Р2, а полюс Р’ — ниже полюса Р2.

Изменение доли отгона е сырья приводит к перемещению точки Р по 
вертикали, что приводит к соответствующему перераспределению потоков 
тепла (0</0)тт и (Од/Щтт- Возрастание доли отгона е приводит к увеличе
нию величины (0</1>)тщ и уменьшению величины {Од/Щт1п; снижение доли 
отгона е приводит к обратным последствиям.

ПОСТРОЕНИЕ РАБОЧИХ ЛИНИЙ 
НА ЭНТАЛЬПИЙНОЙ ДИАГРАММЕ

Чтобы использовать энтальпийную диаграмму для построе
ния рабочих линий, необходимо рассмотреть тепловые балансы для произ
вольных сечений верхней и нижней частей колонны.

Рассмотрим тепловой баланс для верхней части в произвольном сече
нии 1—1 (см. рис. 1У-5, контур 1):

СНТ = + дН1 + Оа.
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Подставив С = д + О, получим 
(д + Б)НТ = ОН,в + дЬ,+Оа

или

(д * т ,  -  о

С учетом (Г\Л27) получим 
(д + Э)НТ = ОН'» + йгЛ, + О, 
или
д _ Нр-Нт
г> нт - ь, '

Приняв во внимание уравнение (ГУ.5) материального баланса для той 
же части колонны, получим
я _ Ир -  Нт _ у о -  у  (IV 31)
о нт - л, у -х  ' ' ' ;

На энтальпийной диаграмме уравнение (1У.31) представляет собой пря
мую линию, проходящую через три точки: ранее известный полюс 
Р(у», Н») (см. также рис. 1У-10), С(у, Нт) и д(х, Л,) (рис. 1У-11). Точки С и 
д характеризуют составы и энтальпии встречных неравновесных потоков, 
относящихся к одному произвольно выбранному поперечному сечению 
колонны. Положение точки Р при заданном составе ректификата у» и вы
бранном количестве флегмы в верху колонны (заданном Ой/Г>) остается 
неизменным для любого сечения колонны, тогда как положение точек С и 
д зависит от рассматриваемого сечения.

Рис. 1У-11. Рабочие ли
нии верхней части ко
лонны на энтальпийной 
диаграмме

121



Таким образом, на энтальпийной диаграмме каждому сечению колон
ны между двумя смежными тарелками соответствует своя рабочая линия, 
проходящая через полюс Р, а п  тарелкам, расположенным в концентраци
онной части колонны, будет соответствовать пучок из л прямых, прохо
дящих через полюс Р. При наличии энтальпийной диаграммы это обстоя
тельство позволяет легко найти сопряженные составы потоков флегмы х и 
паров у, отвечающие уравнению рабочей линии. Набор таких пар составов 
дает возможность построить рабочую линию на диаграмме х—у с учетом 
изменения потока флегмы по высоте концентрационной части колонны 
(см. далее).

При выбранном составе ректификата у0 положение полюса Р зависит 
от потока флегмы д/1> или, что то же самое, от величины теплоотвода в 
верху колонны О^/О. С увеличением потока д/О полюс Р будет переме
щаться вверх и при (д/П) -» °° уйдет в бесконечность, а рабочие линии 
станут параллельными вертикальными прямыми, т.е. х = у.

Наиболее низкое положение полюса Р2 соответствует режиму с мини
мальным флегмовым числом (0й/0 )т1п, при котором, как мы увидим далее, 
число теоретических тарелок в колонне бесконечно велико, а пары, посту
пающие в концентрационную часть колонны, находятся в равновесии с 
жидкостью, стекающей из концентрационной части в секцию питания.

Уравнение (№.31) позволяет определить поток орошения в любом се
чении верхней части колонны и тем самым оценить степень изменения 
массы потока флегмы по высоте колонны. Это изменение массы потока 
флегмы может быть учтено при построении рабочей линии верхней части 
колонны на диаграмме х—у.

Для нижней части колонны могут быть проведены аналогичные пре
образования. Составим тепловой баланс для части колонны, расположен
ной ниже произвольного сечения 4—4 (см. рис. IV—5, контур IV):
дН, + Ов = СНТ + .

Поскольку д = С + XV, можем записать:

(С + ЩЬ, = СНТ + № - 2 ,1  
*  № /

С учетом выражения (№.28) получим 

(С + ЩЬ, = СНТ + Ш ‘„ .

Последнее уравнение приведем к виду:
с  _ Ь,-Ьк
и/ н т -  л ,'

Сопоставив последнее уравнение с уравнением (№.12) материального 
баланса, полученного для того же контура, придем к следующему уравне
нию материально-теплового баланса:

С _
Й Нт- к ,  ~  у - х

(№.32)

На энтальпийной диаграмме (рис. №-12) это уравнение представлено
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Рве. IV-! 2. Рабочие линия нижней части колонны на энтальпийной диаграмме

прямой, проходящей через три точки: ранее известный полюс Р' (х^, к^) 
(см. также рис. 1У-10), С(у, Нт) и д(х, к,) (см. рис. 1\М2).

Уравнение (1У.32) связывает составы и энтальпии встречных потоков 
флегмы и паров, являющихся встречными на одном уровне; это уравнение 
рабочей линии нижней части колонны.

Каждому сечению нижней части колонны соответствует своя рабочая 
линия, проходящая через полюс Р’. Таким образом, все рабочие линии 
нижней части колонны образуют пучок прямых, проходящих через полюс 
Р\ Это обстоятельство позволяет получить на энтальпийной диаграмме со
вокупность точек {х, у}, координаты которых отвечают уравнению рабо
чей линии нижней части колонны. Перенеся эти точки на диаграмму х—у, 
можно построить рабочую линию для случая изменения потоков паров и 
флегмы по высоте нижней части колонны (см. далее).

Уравнение (1У.32) применимо для любого сечения нижней части колон
ны и дает возможность проанализировать степень изменения потоков па
ров и флегмы по высоте аппарата.

При заданном составе остатка положение полюса Р' зависит от от
носительной массы паров С/1У или, что то же самое, от величины Од/Ж 
С увеличением потока паров полюс Р' будет перемещаться вниз и при 
(Оа/ТУ) —» да уйдет в бесконечность. В этом случае рабочие линии образуют 
систему вертикальных параллельных прямых. Наиболее высокое положе
ние полюса Р2' соответствует режиму с минимальным потоком паров 
{Ов̂ Щтт> когда число тарелок в колонне бесконечно велико, а пары, под
нимающиеся из нижней части колонны, находятся в равновесии с жидкос
тью, стекающей в нижнюю часть колонны.
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ВЛИЯНИЕ ИЗМЕНЕНИЯ ПОТОКОВ ПАРОВ 
И ФЛЕГМЫ ПО ВЫСОТЕ КОЛОННЫ 
НА РАБОЧУЮ ЛИНИЮ

Из анализа обобщенной записи уравнений рабочих линий с 
учетом тепловых потоков [см. уравнения (1У.31) и (1У.32)] вытекает, что 
вследствие возможного изменения энтальпий встречных потоков паров и 
флегмы зависимость между составами этих потоков (уравнение рабочей 
линии) может быть нелинейной. Поскольку тангенс угла наклона рабочей 
линии равен:

для концентрационной части колонны Ф = к .
я + Г

для отгонной части колонны Ф = ^ ,п
то при изменении потоков по высоте аппарата Ф будет величиной пере
менной, зависящей от характера этого изменения.

Степень изменения массы потоков, а также характер изменения 
(уменьшение или увеличение по высоте колонны в соответствующем на
правлении) зависят от отношения потоков д и С, их составов и энтальпий, 
определяемых величинами теплоемкостей и скрытыми теплотами испаре
ния (конденсации) компонентов, участвующих в процессе.

В ректификационной колонне осуществляется контактирование паров 
и жидкости. В результате такого контакта в произвольном сечении колон
ны пары охлаждаются и частично конденсируются, а выделяющееся при 
этом тепло затрачивается на нагрев и частичное испарение жидкости.

Очевидно, что масса жидкости, поступающей на данную тарелку и 
уходящей с этой же тарелки, не изменяется, если в результате происшед
шего контакта паров и жидкости масса сконденсированных паров будет 
равна массе испарившейся жидкости. Если в результате такого контак
та масса сконденсировавшихся паров будет больше массы испарившей
ся жидкости, то масса стекающей с данной тарелки флегмы будет боль
ше массы флегмы, поступившей на данную тарелку. В этом случае по
ток флегмы будет увеличиваться по направлению снизу вверх. Соответст
венно будет изменяться и поток паров в концентрационной части ко
лонны.

В результате этих процессов рабочая линия концентрационной части 
колонны приобретает соответствующую кривизну (рис. IV-13).

Как видно из рис. IV-13, для кривой 1, соответствующей нарастанию 
потока флегмы (паров) снизу вверх, имеем максимальную движущую силу 
процесса, тогда как для кривой 3, отвечающей случаю возрастания потока 
флегмы (паров) сверху вниз, имеем минимальную движущую силу процесса. 
В этом смысле форма рабочей линии 1 является предпочтительной.

Для нижней (отгонной) части колонны уравнение (^.32) рабочей ли
нии, записанное с учетом потоков массы и тепла, определяет конфигура
цию рабочей линии на диаграмме х—у (см. рис. IV-13). Как и в верхней час
ти колонны, соотношение потоков паров, сконденсированных в результате 
контактирования с флегмой, и испарившейся при этом флегмы определяет 
степень кривизны и ее знак. Если масса потока паров (кривая 4) возраста
ет снизу вверх, то рабочая линия обращена выпуклостью вверх. Если же 
масса паров увеличивается сверху вниз (кривая 6), то рабочая линия обра-
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Рис. 1У-13. Изменение конфигурации ра
бочей линии на диаграмме хРу  при пере
менном потоке флегмы (паров) по высоте 
колонны:
Поток флегмы в концентрационной час
ти: 1 — увеличивается снизу вверх; 2 — 
постоянен; 3 — уменьшается снизу вверх; 
поток паров в отгонной части; 4 — увели
чивается снизу вверх; 5 — постоянен; 6 — 
уменьшается снизу вверх; 7 — кривая рав
новесия фаз

щена выпуклостью к оси абсцисс. С точки зрения величины движущей си
лы процесса этот вариант является более благоприятным.

Таким образом, при ректификации бинарных смесей в случае увели
чения потоков флегмы и паров к продуктовым концам колонны удается 
реализовать большую движущую силу процесса массопередачи по сравне
нию со случаем постоянного потока флегмы (паров).

При работе реальной ректификационной колонны возможны различ
ные сочетания рассмотренных выше случаев изменения кривизны рабочих 
линий в обеих частях колонны.

ПОСТРОЕНИЕ РАБОЧЕЙ ЛИНИИ НА ДИАГРАММЕ 
Х-У  ПРИ ПОМОЩИ ЭНТАЛЬПИЙНОЙ ДИАГРАММЫ

Энтальпийные диаграммы позволяют производить все не
обходимые расчеты ректификации бинарных систем, однако для опреде
ления положения конод на энтальпийной диаграмме требуется привлекать 
графики изобарных температурных кривых. Это существенно усложняет 
графические построения с использованием энтальпийных диаграмм.

Изменение потоков по высоте колонны можно выявить, как это было 
показано ранее, с использованием уравнений (1У.31) и (1У.32) рабочих ли
ний. Однако для этого необходимо знать распределение температур по вы
соте аппарата, что зачастую требует достаточно громоздких расчетов.

В случае изменяющихся потоков флегмы и паров построение рабочих 
линий на диаграмме х—у  для обеих частей колонны достаточно просто 
осуществляется при помощи энтальпийной диаграммы. Схема такого пост
роения приведена на рис. IV-14.

В соответствии с общим свойством энтальпийной диаграммы все ра
бочие линии являются на ней прямыми, которые для концентрационной 
части колонны проходят через полюс Р(у0, Яд), а для нижней части ко
лонны — через полюс Р'(х^, Л^). Точки пересечения этих прямых с кри
выми энтальпий жидкой и паровой фаз определяют соответствующие кон-
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Рис. 1У-14. Построение рабочих линий при помощи энтальпийной диаграммы:
а — энтальпийная диаграмма; 6 — диаграмма х — у

центрации НКК в жидкости х  и паре у, принадлежащие рабочей линии в 
координатах х, у.

Нанеся положение полюсов Р и Р' на энтальпийную диаграмму, прово
дим из этих полюсов ряд лучей Р — 1—1', Р — 2—2',... и Р' — 6' —6, Р' — 
7 —7,... На энтальпийной диаграмме абсциссы точек 1, 2, 3.... 10 характе
ризуют составы паров у, точки Г, 2', 3'....  Ш — жидкости х  для потоков
паров и флегмы, являющихся встречными на одном уровне, т.е. сопряжен
ными точками рабочей линии в координатах х, у.

Перенеся точки с координатами (х,., у,), (х2, у2) и т.д. на диаграмму 
х—у, получим точки 1, 2 и т.д., через которые можно провести плавную 
рабочую линию концентрационной части колонны. Число точек может 
быть взято достаточно большим, чтобы получить плавную кривую рабочей 
линии.

Рабочая линия нижней части колонны строится аналогичным образом, 
с использованием полюса Р’. В этом случае получаем сопряженные пары 
концентраций (Хе, у6), (х7, у7) и т.д., являющиеся точками рабочей линии 
нижней части колонны. В результате получаем совокупность точек б, 7 и 
т.д., соединив которые плавной кривой, получим кривую рабочей линии 
для нижней части колонны.

Построив указанным способом рабочие линии для обеих частей ко
лонны при изменяющихся потоках флегмы и паров, можно теперь опреде
лить массы этих потоков для любого сечения колонны, взяв соответству
ющие концентрации с кривых рабочих линий и использовав соответству
ющие выражения;

уравнение (1У.5)
9  _  Уд ~ У .
О у -х  '
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уравнение (IV. 12)
С _  X -  Ху/
Ту -  у - х  '

Индексы номеров тарелок у обозначений потоков здесь опущены, так 
как они относятся к произвольному сечению.

При расчетах ректификационных колонн обычно определяют потоки 
для четырех сечений колонны:

верх и низ секции питания — потоки Ст = СЫо + Ср и дг,; СЫо, а так
же дт -  дх +  дР (см. рис. 1У-8);

верх колонны под парциальным конденсатором или под верхней та
релкой концентрационной части колонны при других способах создания 
орошения;

низ колонны под нижней тарелкой отгонной части.
В специальных случаях (наличие циркуляционного орошения, вывод 

боковых погонов и др.) необходимо также определить потоки в соответст
вующих дополнительных сечениях.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ ЧИСЛА ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК 
ГРАФИЧЕСКИМ МЕТОДОМ НА ДИАГРАММЕ Х-У

Одной из основных целей расчета ректификационной ко
лонны является определение числа тарелок, необходимых для разделения 
данной смеси на ректификат состава у0 и остаток состава х*,, при приня
тых величинах флегмового и парового чисел и известной кривой равнове
сия фаз.

Рассмотрим графическое определение числа теоретических тарелок 
для верхней части колонны. Пусть требуется получить ректификат состава 
у0. Рабочая линия верхней части колонны ВО (рис. IV-15) проходит через 
точку О с координатами х = у — у0.

Пары ректификата состава ув получены после прохождения через
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парциальный конденсатор потока паров С^к, уходящих с верхней тарелки 
колонны и имеющих состав уы (см. также рис. ГУ-5). В парциальном кон
денсаторе, который принимается эквивалентным одной теоретической та
релке, часть этих паров конденсируется и образует поток флегмы 
д0 = дЫк+, состава х'0. Состав флегмы х'0 будет находиться в равновесии с 
парами ректификата состава у0 и может быть определен при пересечении 
ординаты уд с кривой равновесия (точка 1). Очевидно, что абсцисса точки 
1 равна х ‘в. Поток жидкости дп состава х ’в поступает на верхнюю тарелку 
(ее номер Мк) колонны, а навстречу этому потоку жидкости с верхней та
релки поднимается поток паров Сд, состава уы%. Эти встречные потоки 
отвечают уравнению рабочей линии, и поэтому состав паров уы может 
быть найден при пересечении абсциссы х"0 с рабочей линией в точке 2, 
ордината которой и будет равна .

С верхней тарелки стекает поток флегмы состава хк , который полу
чен при взаимодействии жидкости состава х ’в, стекающей из парциального 
конденсатора, и потока паров состава ум ,, поднимающегося с нижеле
жащей тарелки. Составы хы и уы потоков, покидающих верхнюю та
релку колонны, находятся в равновесии и на диаграмме х—у, отвечают точ
ке 3, абсцисса которой и дает значение .

Между тарелками и Мк— 1 жидкость состава Хд, встречается с па
рами состава у^ эти составы будут относиться к рабочей линии, орди
ната точки 4 которой равна уы

Продолжая аналогичные рассуждения, получим составы паров, подни
мающихся с любой тарелки колонны, и соответствующие им составы 
флегмы, которые определяются при построении ступенчатой ломаной ли
нии между кривой равновесия фаз и рабочей линией Г>—1—2—3—,..., — 7—8. 
Построение завершается, когда состав жидкости х,, стекающей с нижней 
тарелки концентрационной части колонны, и состав паров уш, поступаю
щих из секции питания, будут отвечать требуемым значениям. Составы 
этих потоков, являющихся встречными на одном уровне, определяются 
уравнением рабочей линии (точка 8).

Очевидно, что число ступеней между равновесной и рабочими линиями 
и дает число теоретических тарелок, необходимых для изменения состава 
пара от ут на входе в верхнюю часть колонны до уй состава ректификата. 
В данном примере число теоретических тарелок равно 4.

Заметим, что в данном примере ступень изменения концентрации О — 
1—2 связана с наличием парциального конденсатора, принятого за одну 
теоретическую тарелку. В случае других способов отвода тепла в верху ко
лонны (см. далее) эта ступень отвечает верхней тарелке колонны.

При графическом построении числа теоретических тарелок может 
оказаться, что при принятом флегмовом числе полученное число теорети
ческих тарелок в интервале изменения концентраций пара от ут до у0 
окажется не целым, т.е. при целом числе тарелок состав ут (или ув) будет 
получен либо с избытком, либо с недостатком. Чтобы получить целое чис-
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ло теоретических тарелок можно было бы несколько изменить поток 
орошения, однако эта процедура связана с методом последовательных 
приближений, и ею практически не пользуются. Обычно или принимают 
ближайшее большее целое число теоретических тарелок, обеспечивая не
который запас качества получаемого ректификата, или производят линей
ную интерполяцию доли теоретической тарелки пропорционально измене
нию составов паров или жидкости на этом участке колонны. В этом случае 
число теоретических тарелок будет дробным.

Из проведенного графического построения числа теоретических таре
лок видно, что оно зависит от положения рабочей линии, т.е. от величины 
флегмового числа К = д/И. При увеличении флегмового числа рабочая ли
ния приближается к диагонали диаграммы х—у, поворачиваясь вокруг точки 
И. Это приводит к уменьшению числа теоретических тарелок. При умень
шении флегмового числа рабочая линия приближается к кривой равновесия 
фаз, а необходимое число тарелок увеличивается.

Минимальному числу теоретических тарелок в верхней части колонны 
отвечает случай работы колонны с бесконечно большим флегмовым чис
лом К = д/И —> оо (или Ф = 1). При этом рабочая линия сольется с диаго
налью ОА. Ломаную линию, определяющую число теоретических тарелок, в 
этом случае строят между кривой равновесия фаз и диагональю ОА диа
граммы х—у.

При уменьшении флегмового числа число теоретических тарелок будет 
увеличиваться и станет равным бесконечно большой величине при мини
мальном флегмовом числе К = (д/С)т1п.

Построение числа тарелок в концентрационной части колонны можно 
вести также начиная от состава паров уш, поступающих из эвапорационно- 
го пространства в верхнюю часть колонны. В этом случае построение за
канчивается в точке И, отвечающей заданному составу ректификата ув.

Число теоретических тарелок в отгонной части колонны определяется 
с помощью аналогичных построений (рис. IV-16). Рабочая линия ЖС опре
деляется положением точки Ж, имеющей координаты х = у  = хт и вели
чиной парового числа П = С/Ж.

При подводе тепла в количестве Ов в низ колонны образуется восхо
дящий поток паров состава ут который будет находиться в равновесии

Рис. 1У-16. Графическое определение чис
ла теоретических тарелок для нижней 
части колонны иа диаграмме х —у
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с жидким остатком состава х„. Поэтому указанные составы будут опреде
ляться координатами точки 1, находящейся на кривой равновесия фаз. Ор
дината точки 1 определяет состав паров у^.

Под нижней тарелкой пары состава встречаются с потоком жид
кости дг состава хг, следовательно, эти составы определяются уравнением 
рабочей линии, абсцисса точки 2 которой дает состав флегмы х г. Пары 
состава у,, и флегма состава хг покидают нижнюю тарелку колонны и по
этому находятся в равновесии. Состав паров у,, определяется ординатой 
точки 3 на кривой равновесия фаз.

Составы жидкости х7 , стекающей с вышележащей тарелки, и встреч
ных паров у,, отвечают уравнению рабочей линии, абсцисса точки 4 кото
рой дает состав х7 .

Продолжив аналогичные построения, получим ступенчатую линию V/—
1—2—....— 7—8, расположенную между кривой равновесия фаз и рабочей
линией. Координаты точки 8 на рабочей линии определяют составы паров 
Ун , поднимающихся с верхней тарелки отгонной части колонны, и жид
кости хт, стекающей из эвапорационного пространства в нижнюю часть 
колонны.

Число построенных ступеней между рабочей и равновесной линиями 
соответствует числу теоретических тарелок, необходимых для изменения 
концентрации жидкости от х^  — состава остатка до хт — состава жидкос
ти, поступающей на верхнюю тарелку нижней части колонны. В данном 
примере число теоретических тарелок равно 4.

Отметим, что ступень изменения концентраций XV—1—2 соответствует 
подводу тепла к жидкости, стекающей с нижней тарелки колонны, т.е. от
носится к специальному устройству, служащему для этой цели — кипя
тильнику.

Как и в верхней части колонны, число теоретических тарелок в от
гонной части может быть как целым, так и дробным.

Проведенное построение числа теоретических тарелок показывает, 
что этот параметр зависит от парового числа П =  С/1А7 в нижней части 
колонны, т.е. от положения рабочей линии. При увеличении парового чис
ла рабочая линия перемещается ближе к диагонали диаграммы х—у, пово
рачиваясь вокруг точки V/. В этом случае число тарелок уменьшается. Ми
нимальное число теоретических тарелок в нижней части колонны будет 
получено при П = С/1А7 —> «> или Ф = 1, когда рабочая линия сольется с 
диагональю. Построение числа тарелок для этого случая выполняют между 
равновесной кривой и диагональю в интервале изменения концентраций 
флегмы от Хм до хт.

При уменьшении парового числа рабочая линия приближается к кри
вой равновесия фаз, а необходимое число теоретических тарелок увеличи
вается, достигая бесконечно большой величины при минимальном паровом 
числе П = (С/Щ тЬ.

Графическое построение числа теоретических тарелок можно выпол
нять также начиная от точки, соответствующей составам жидкости хт и 
паров уЫо. При этом построение ступенчатой линии закончится в точке Щ 
соответствующей составу жидкого остатка х^.
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Рис. 1У-17. Графическое определение числа теоретических тарелок для полной колонны на 
диаграмме х —у

В результате проведенных графических построений видно, что по вы
соте колонны концентрации паров и жидкости изменяются неравномерно, 
что определяется формой кривой равновесия фаз и расположением рабо
чих линий.

Выше были рассмотрены графические построения числа теоретичес
ких тарелок для верхней и нижней частей колонны в отдельности, что со
ответствует расчету неполных колонн. В полной колонне, как было пока
зано ранее (см. рис. ГУ-9), составы потоков обеих секций взаимно сопря
гаются при прохождении через эвапорационное пространство, что харак
теризуется соответствующими графическими построениями, определяющи
ми составы паров ут, уЫо и жидкости х,, хт.

Пример построения числа теоретических тарелок для полной колонны 
при доле отгона сырья е приведен на рис. ГУ-17.

Составы паров и жидкости в эвапорационном пространстве опреде
ляют место ввода сырья заданного состава хР в колонну и, следова
тельно, распределение тарелок между отгонной и концентрационной 
частями колонны (N0 и А?к). В приведенном на рис. IV-17 примере Л10 = 3 и 
N. = 2.



ОПРЕДЕЛЕНИЕ ЧИСЛА ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК 
МЕТОДОМ “О Т ТАРЕЛКИ К ТАРЕЛКЕ”

Число тарелок в колонне можно определить также так на
зываемым методом "от тарелки к тарелке", который заключается в совме
стном использовании уравнений равновесия, материального и теплового 
балансов последовательно для всех тарелок колонны.

Поскольку состав ректификата у0 задан, расчет концентрационной ча
сти колонны удобно вести сверху вниз (см. рис. 1У-5).

Из материального и теплового балансов колонны определяют отбор 
ректификата О по заданному составу продуктов у0 и х^, а также количест
во тепла Оа, отнимаемого в парциальном конденсаторе, и массу потока 
флегмы д0, стекающей из парциального конденсатора на верхнюю концен
трационную тарелку. Состав потока флегмы д0 определяют по уравнению 
равновесия фаз:

V *  -  У  Р

°  а  -  (а -  1)у0

Коэффициент относительной летучести а  определяется при 1В — тем
пературе начала конденсации паров ректификата, которая при ус, близком 
к единице, примерно равна 1а — температуре кипения чистого НКК.

По уравнению рабочей линии определяется состав паров у^к, посту
пающих с верхней тарелки в парциальный конденсатор:

V  -  З р / В  ,  Ур
У {дв /о)+1 0 [д0/0)+ г

По изобарным температурным кривым для найденного состава паров 
уЫк находим их температуру, по которой уточняем коэффициент относи
тельной летучести а. Затем по уравнению равновесия вычисляем состав 
жидкости х ^ , равновесной с этими парами:

V  -  у " кУн*-----;— г— •* а -  (а -  \)уЫк

Далее по уравнению рабочей линии вычисляем состав паров уд, ,, 
поднимающихся с нижележащей тарелки:

Ун*-\ др'Р х |  У р  

(дг0 /0) + 1 ** ( д г „ / / Ч  +  Г

а по уравнению изотермы паровой фазы определяем температуру этих па
ров.

Ранее было принято, что для потока флегмы, стекающего с верхней 
тарелки, ды% = дв. Поскольку температуры над и под верхней тарелкой 
различаются, это приводит к изменению энтальпий потоков. Поток флег
мы дЫх можно определить из уравнения теплового баланса для контура 
под верхней тарелкой концентрационной части колонны:
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9' ,̂ _ Нр |
°  Я,̂ -1 _% к

В этом уравнении все величины, кроме дн%, известны. Соответственно 
новому значению массы флегмы определяем новый состав паров уЫк_, и 
их температуру. Это уточненное значение температуры сравнивается с ра
нее найденным, а в случае их существенного расхождения вновь произво
дится пересчет.

Таким образом, попеременно используя уравнения равновесия, мате
риального и теплового балансов, т.е. двигаясь от тарелки к тарелке, опре
деляем составы потоков по высоте колонны. Очевидно, такие вычисления 
необходимо производить до тех пор, пока не будет достигнут состав паров 
ут, поступающих на нижнюю тарелку концентрационной части колонны.

Если принять допущение о постоянстве потока флегмы по высоте ап
парата, то отпадает необходимость использовать уравнение теплового ба
ланса.

В ряде случаев может также быть принято допущение о постоянстве 
коэффициента относительной летучести в пределах каждой части колонны 
и его равенстве своему среднему значению [уравнение (11.27)].

Путем аналогичных расчетов можно определить число теоретических 
тарелок в нижней части колонны. Рассмотрим расчет, начиная с верхней 
тарелки отгонной части колонны (см. рис. ГУ-5).

После выполнения расчета верхней части колонны известны масса д1 
и состав х, флегмы, стекающей с нижней тарелки концентрационной части 
колонны. Кроме того, известны масса жидкой части сырья дР и ее состав 
х'Р. На основании этих данных по уравнению материального баланса опре
деляется масса паров СЫо, поднимающихся с верхней тарелки отгонной 
части колонны и состав жидкости хт, поступающей на эту же тарелку:

= 9\ + 9 р ~

у  _  ? ! * !  +  9?Хр  
л т ■

9 \ + 9 р

Располагая этими данными, можно вычислить состав паров уЫо по 
уравнению рабочей линии нижней части колонны:

Сд, /  V/ +1 х
Ун0 = _° _/УУ / V/

По изобарным температурным кривым определяем температуру этих 
паров. При найденной температуре вычисляем коэффициент относитель
ной летучести, а затем по уравнению равновесия фаз — состав жидкости, 
стекающей с верхней тарелки отгонной части колонны

х„_ =- Уы0
а-(<х-1)у„

Затем по уравнению рабочей линии определяем состав паров, подни
мающихся с нижележащей тарелки:
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У N0-1 = ,уО_____^ ___ ~ УУ
с„о / к  "° с Ыо/ к '

Проводя расчеты последовательно от тарелки к тарелке, определяем 
составы паров и жидкости на каждой тарелке отгонной части колонны. 
Эти расчеты проводят до тех пор, пока состав жидкости в низу колонны 
не достигнет заданного состава остатка х^.

При более точных расчетах, учитывающих изменение массы флегмы и 
паров по высоте отгонной части колонны, необходимо использовать урав
нение теплового баланса для всей отгонной части колонны, расположенной 
ниже расчетного сечения. Это дает возможность более точно определить 
массу паров в данном сечении. Так, для сечения под верхней отгонной та
релкой уравнение теплового баланса имеет вид

С*о~1
V/

У„ ~ У
Н<*о-1 “ У 0

Из этого уравнения определяют величину потока паров С^о_,, а затем 
по уравнению рабочей линии — более точно состав паров уНо_}. а по изо
барным температурным кривым — температуру этих паров. Все указан
ные величины определяются после соответствующих многократных пере
счетов.

ГРАФИЧЕСКОЕ ОПРЕДЕЛЕНИЕ ЧИСЛА 
ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК 
НА ЭНТАЛЬПИЙНОЙ ДИАГРАММЕ

Число теоретических тарелок в ректификационной колонне 
может быть определено графически при помощи энтальпийной диаграммы. 
При этом учитываются тепловые свойства участвующих в ректификации 
компонентов и, следовательно, изменения масс флегмы и паров по высоте 
ректификационной колонны.

Поскольку при расчете по энтальпийной диаграмме надо знать по
ложение соответствующих конод, определяющих равновесные концент
рации флегмы и паров, то для фиксации их положения используют сов
местно энтальпийную диаграмму и изобарные температурные кривые (рис. 
IV-18).

Исходя из выбранного режима процесса ректификации, наносим на 
энтальпийную диаграмму полюсы Р и Р'. Построение числа теоретических 
тарелок в концентрационной части колонны проведем начиная с точки Р.

Абсцисса у0 определяет положение точки 1 на энтальпийной диаграм
ме (отвечает энтальпии паров ректификата Н,в) и точки 2 на кривой кон
денсации (определяет температуру паров ректификата 10). Концентрация 
жидкости х ’01 стекающей из парциального конденсатора и находящейся в 
равновесии с парами ректификата, определится абсциссой точки 3, нахо
дящейся на пересечении ординаты 10 с кривой испарения. Линия 2—3 отве
чает коноде при температуре 1В. Точке 3 на энтальпийной диаграмме соот-
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Рис. IV-18. Графическое определение числа теоретических тарелок по энтальпийной диа
грамме

ветствует точка 4, определяющая коноду 1—4. Соединив точку 4 с полюсом 
Р, получим рабочую линию, определяющую составы потоков пара и жид
кости над верхней тарелкой.

Пересечение рабочей линии Р—4 с кривой энтальпий паров в точке 5 
определяет состав паров уд,к, поднимающихся с верхней тарелки концент
рационной части колонны. Точке 5 на кривой конденсации соответствует 
точка 6, ордината которой определяет температуру этих паров. Конода 6—7 
дает точку 7, абсцисса которой определяет состав жидкости, стекающей с 
верхней тарелки. Состав этой Жидкости, перенесенный на энтальпийную 
диаграмму в точку 8, дает положение коноды 5—8 и рабочую линию Р—8.
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Пересечение этой рабочей линии в точке 9 с кривой энтальпий паров оп
ределяет состав паров ум , под верхней тарелкой.

Продолжив соответствующие построения, получим наконец состав па
ров ут, поступающих на нижнюю тарелку концентрационной части колон
ны (абсцисса точки 13), и состав жидкости х,, стекающей в секцию пита
ния колонны (абсцисса точки 12). Число конод, полученных при таком по
строении, и определяет число теоретических тарелок; в данном случае оно 
равно 3. Конода 2—3 (или 1—4) отвечает идеальному контакту, обеспечивае
мому работой парциального конденсатора.

Определение числа теоретических тарелок в нижней части колонны 
можно начать с точки Р'. Абсцисса этой точки дает точку V на линии эн
тальпий жидкости и точку 2', соответствующую температуре остатка, от
бираемого из низа колонны.

Проведя коноду 2' — 3', получим точку 3' на кривой конденсации, кото
рая определяет положение коноды Г —4' на энтальпийной диаграмме. Аб
сцисса точки 3' (или 4') определяет состав паров у^, покидающих кипя
тильник и находящихся в равновесии с остатком состава х^.

Проведя через точку 4' и полюс Р' рабочую линию, получим точку 5' пе
ресечения рабочей линии с кривой энтальпий жидкости. Абсцисса точки 5' 
определяет состав жидкости ху, стекающей с нижней тарелки отгонной 
части колонны. На кривой конденсации для абсциссы ху получим точку 6', 
ордината которой определяет положение коноды 6' — 7  на изобарных тем
пературных кривых. Абсцисса точки 7, находящейся на кривой конденса
ции, дает состав паров у,., уходящих с нижней тарелки отгонной части ко
лонны. Абсцисса точки 7  определяет точку 8' на энтальпийной диаграмме, 
которая отвечает коноде 5' — 8'. Проведя рабочую линию Р’ — 8' до пересе
чения с кривой энтальпий жидкой фазы, получим точку 9', абсцисса кото
рой дает состав жидкости х2-, стекающей со второй, считая снизу, тарелки 
отгонной части колонны.

Подобное построение продолжается до тех пор, пока не будет достиг
нут требуемый состав жидкости хт и состав пара уы над верхней тарел
кой нижней части колонны. В данном примере это точки соответственно 
9' и 8'.

Число построенных конод определяет число теоретических тарелок в 
нижней части колонны (в данном случае оно равно 2). Конода 2' — 3’ (или 
Г — 4') характеризует работу кипятильника.

Из приведенного графического построения числа тарелок по энтальпий
ной диаграмме следует, что при перемещении вверх полюса Р {ОУО увели
чивается, флегмовое число К также увеличивается) число теоретических та
релок в концентрационной части колонны уменьшается. При перемещении 
полюса Р вниз необходимое число тарелок увеличивается.

Перемещение полюса Р вниз свидетельствует об увеличении количества 
тепла Ов/Щ подводимого в кипятильник, а следовательно, и потока паров. 
Это приводит к уменьшению числа теоретических тарелок. Перемещение 
полюса Р' вверх связано с уменьшением количества подводимого в кипя
тильник тепла и уменьшением потока паров орошения. При этом число 
теоретических тарелок в нижней части колонны увеличивается.



АНАЛИТИЧЕСКИЕ МЕТОДЫ РАСЧЕТА ЧИСЛА 
ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК

В случае, когда допущения о постоянстве флегмового числа 
и относительной летучести компонентов достаточно оправданы, расчеты 
могут быть проведены с помощью аналитических методов, позволяющих 
получить конечный результат с любой заданной степенью точности.

Аналитические методы могут быть применены и при изменении флег
мового числа и относительной летучести компонентов по высоте колонны. 
Однако в этом случае колонну следует разбить на отдельные участки, в 
пределах каждого из которых может быть принято допущение о постоян
стве указанных величин.

При бесконечном флегмовом и паровом числах рабочие линии обеих 
частей колонны сливаются с диагональю диаграммы х—у. В этом случае, как 
следует из уравнения рабочей линии, составы потоков паров и жидкости, 
являющиеся встречными на одном уровне, будут равны для любого сечения 
колонны:
*п+1 = У„< (Г̂ .ЗЗ)
а число тарелок будет минимальным и равным Л/т1п.

Такой режим работы колонны можно представить двояко:
1) колонна работает с отбором ректификата Д  остатка 1У и с подачей 

сырья Р — О + Ш при потоках флегмы д и паров С, стремящихся к бес
конечности (режим бесконечной флегмы);

2) колонна работает без отбора продуктов: Д = 0, ГУ = 0 и Р = Д + 
-I- V/ = 0, но с заданными подводом тепла Ов в кипятильнике и с отводом 
тепла Оа в конденсаторе, т.е. в этом случае встречные потоки пара и жид
кости равны и определяются теплоподводом в кипятильник (режим с пол
ным возвратом флегмы, или режим полного орошения).

В первом случае колонна должна иметь бесконечно большое попереч
ное сечение, во втором поперечное сечение аппарата определяется потока
ми паров и флегмы. С точки зрения определения числа теоретических та
релок /Ут1п оба случая равноценны.

Рассмотрим изменение составов потоков пара и жидкости по тарел
кам колонны, работающей в режиме с бесконечным флегмовым числом 
(рис. ГУ-19).

Пар состава у^, уходящий из кипятильника, находится в равновесии с 
жидким остатком состава х^, т.е. они связаны между собой уравнением 
равновесия:

Ууу  _  а  *уу  

1 -уи' 1 -
Для любых двух смежных тарелок справедливо уравнение (1У.ЗЗ), и 

поэтому можно записать выражение

х”+' = а - Ь —. (1У.34)
1-У п 1- * п+1 1 - * л

При расчете концентраций уравнение (1У.34) обеспечивает переход от 
л-й к (л + 1)-й тарелке.
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а б Рис. ГУ-19. Схема рабо
ты колонны с беско
нечным флегмовым 
(паровым) числом:
а — режим бесконеч
ной флегмы; 6 — ре
жим полного возврата 
флегмы

Рис. 1У-20. Преобразо
вание системы коорди
нат х — у для расчета 
числа теоретических 
тарелок при рабочем 
флегмовом (паровом) 
числе:
а — для концентраци
онной части; 6 — для 
отгонной части

а б



Если л давать последовательные целые значения от 0 (кипятильник) до 
л, то получим уравнение

х"+1 =<хп+|- ^ - ,  (1У.35)

которое позволяет определить состав жидкости хЛ+1, стекающей с (л + 
+ 1)-й тарелки, или соответственно состав пара у„. Для всей колонны, ис
ключая парциальный конденсатор, л = Ыт1п и уравнение (1У.35) запишется 
в виде

_УР_ = а *гшп + 1 *уу _ (1У.36)
1-ус 1-Х„

Это выражение известно в литературе как уравнение Фенске. Из 
уравнения (1У.36) можно получить выражение для расчета Ыт1п:

1д ^

к тт= Х1У------ 1. (1У.37)
1 д а

Единица, вычитаемая в правой части уравнения (1У.37), отвечает работе 
кипятильника.

При наличии парциального конденсатора в уравнении (1У.35) для всей 
колонны л = 1Ут1л + 1. Однако этот случай реализуется только при бес
конечном потоке флегмы и потому представляет лишь теоретический ин
терес.

Практически режим работы колонны с полным возвратом флегмы 
используется при выводе колонны на режим, а также в процессе эксплуа
тации установки (избежание останова колонны при неполадках в работе 
других колонн).

Уравнение Фенске позволяет определить Мтк1 или концентрацию одно
го из продуктов при заданных Л1т1п и составе другого продукта, не прибе
гая к графическим построениям, а уравнение (1У.35) дает представление о 
распределении НКК по высоте аппарата.

При рабочих флегмовом и паровом числах расчет числа теоретичес
ких тарелок можно свести к случаю работы колонны с бесконечным 
флегмовым (паровым) числом, если проделать дополнительные преобразо
вания уравнений равновесия и рабочей линии, а также диаграммы х—у  (рис. 
1У-20).

В соответствии с уравнением (IV. 19) уравнение рабочей линии запишем 
в виде

Уп = Ф*„+1 + (1 -  Ф)хр. (1У.38)

Выполним линейное преобразование координат путем замены старых 
координат х, у новыми X, У в соответствии с уравнениями

у _  * - * /  . у _ У - У /

*// - */ ' У и - У/ '
где х„ у,, х„, у„ — координаты точек пересечения кривой равновесия и ра
бочей линии для части колонны (см. рис. 1У-20).
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Для концентрационной части колонны х„ у„ х,„ у„ — положительные 
числа, при этом х„ и у„ больше единицы. Для отгонной части колонны х, и 
у, — отрицательные числа, а х„ и — положительные числа, меньшие еди
ницы. Преобразование координат эквивалентно переносу начала координат 
из точки 0 в точку 1. Очевидно, что 0 < X, У < 1.

Координаты точек пересечения равновесной и рабочей линии I и П 
определяются при совместном решении уравнений: 

равновесия

(а - 1)х +1
и рабочей линии 

у = Фх + (1 -  Ф)хр.
Приравняв левые и правые части обоих уравнений, после преобразо

ваний получим следующее квадратное уравнение:
(а -  11ФХ2 + [Ф -  а  + (а -  1)(1 -  Ф)хр]х + (1 -  Ф)хр = О,
решение которого имеет вид

-[Ф-а + (а-1)(1-Ф)*р) ^ 
2(а - 1)Ф “

у[Ф-а + (а- 1)(1 - ФЕр)2 - Ца - 1)(1 - Ф)Фхр 
2(а -  1)Ф

Ординаты у, и уи и точек I и II получим, подставив х, и х„ в уравнение 
равновесия или рабочей линии.

При Ф < 1 и хр = уд получаем решение для концентрационной части 
колонны, а при Ф > 1 и хр =  х№ -  для отгонной части. Из рис. 1У-20 вид
но, что внутреннее флегмовое число

ф = З Щ ,
хп -х , '

подставив которое в уравнение (1У.38), получим
Хп+1 = У„. (ПЛ39)

Выражение (1У.39) аналогично (1У.ЗЗ), полученному ранее для бесконеч
ного флегмового числа (Ф = 1), но в координатах X, У.

Уравнение равновесия в новых координатах будет иметь вид

— = а*— , (1У.40)
1-Уп 1- х п ' '

где а* — приведенная относительная летучесть, определяемая по 
уравнению

1 + (ак ~ 1)*/ '
Величина приведенной относительной летучести заключена в пределы 

а  > а* < 1.
Повторив рассуждения, аналогичные приведенным при выводе уравне

ния Фенске для концентрационной и отгонной частей колонны с исполь-
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зованием уравнений (№.39) и (IV.40), получим уравнения для расчета числа 
теоретических тарелок колонны при рабочем флегмовом (паровом) числе: 

для концентрационной части

1д
N =•

Ур 1 - Г т  
1-Уп Ут 1;

N =

1д«к
для отгонной части

'' 1 ~ Хуу
1~ХИ Ху,

1д-

1дао
- 1 .

(№.41)

(IV. 42)

Из правых частей уравнений вычтено по единице, чтобы учесть эф
фект разделения в парциальном конденсаторе и кипятильнике. Общее чис
ло тарелок в колонне равно
N  =  N . +  Л/0.

Переходя к исходным координатам х, у, запишем уравнения (№.41) и 
(№.42) в виде

1д
Н _ Уп ~Ур Ут~ УI 1

* 1 + «х,-1)*Д
9 1 + (ак-1)х;

и
|д хт ~Х1 ХИ ~ ХУУ 

_ *// - хт Х\У - Х1 I
° , 1 + (ар-1)*// ’

9 1 + (ое-1)х/
Коэффициенты относительной летучести для концентрационной а* и 

отгонной а0 частей колонны в общем случае не равны и должны опреде
ляться для каждой части колонны в отдельности.

Поскольку в начале расчета концентрация ут и хт не известны, то их 
принимают равными концентрациям соответствующих потоков, получен
ным при ОИ сырья, т.е. ут = у'р и хт = х?.

Для бесконечного внутреннего флегмового числа (Ф = 1) полученные 
уравнения приводятся к уравнению Фенске.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ ОПТИМАЛЬНОГО ФЛЕГМ ОВОГО 
(ПАРОВОГО) ЧИСЛА

В ректификационной колонне заданные составы ректифи
ката уд и остатка х ^  могут быть получены при различных флегмовых 
(паровых) числах и соответствующих числах теоретических тарелок.

Ранее было отмечено, что при бесконечном флегмовом (паровом) чис
ле в колонне будет минимальное число тарелок 1ЯтЫ.
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N Рис. 1У-21. Зависимость числа теоретичес
ких тарелок в колонне от флегмового числа8

\
*

Ув= СОП51

Х^=сопй

" ,

о » / ,  в  в" "шш л2 1

К-*- оо

К

Рис. 1У-22. Графическое определение опти
мального флегмового числа, соответствую
щего минимальному объему колонны

При уменьшении флегмового (парового) числа число тарелок в колон
не увеличивается. При минимальном флегмовом числе Кт1а (паровом числе 
Ц ^) число тарелок, обеспечивающих заданное разделение исходной смеси, 
возрастает до бесконечно большого.

Общий вид зависимости числа теоретических тарелок от флегмового 
числа приведен на рис. 1У-21. Произвольная точка (например, 1 или 2) на 
таком графике отвечает определенным числам теоретических тарелок и 
флегмовому числу. Подобный график может быть построен с использова
нием любого из рассмотренных выше способов определения числа теоре
тических тарелок в колонне.

Таким образом, количество орошения и необходимое число тарелок, а 
следовательно, и высота колонны в определенных пределах являются взаи
мосвязанными величинами, при этом четкость разделения будет оставаться 
одной и той же.

В этой связи при расчете ректификационной колонны стремятся вы
брать оптимальное флегмовое число ЯОПТ, которое обеспечивало бы задан
ные показатели процесса при минимальных эксплуатационных и капи
тальных затратах.

Поскольку масса паров пропорциональна величине К + 1, то величина 
К +  1 пропорциональна площади поперечного сечения колонны, а произ
ведение числа теоретических тарелок N на К + 1 пропорционально объему 
колонны. Если построить зависимость величин ЩН. + 1) от Л, то получится 
кривая с минимумом в точке А, который и определяет величину оптималь
ного флегмового числа Копт (рис. 1У-22), соответствующего минимальному 
объему колонны.

Оценка величины оптимального флегмового числа по различным кри
териям показывает, что в большинстве практических случаев оптимальное 
флегмовое число равно
Яошт (1,2+1,35)Лмвя.

В каждом отдельном случае выбор оптимального флегмового числа 
может быть сделан также с учетом специальных требований, предъявляе
мых к процессу ректификации и к аппаратуре для ее осуществления.
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ЭФФЕКТИВНОСТЬ ТАРЕЛКИ

Рассмотренные методы расчетов позволяют определить 
число теоретических тарелок, обеспечивающее достижение состояния рав
новесия между покидающими данную тарелку потоками пара и жидкости 
(см. рис. 1-13).

На реальной тарелке такое состояние может не достигаться, поэтому 
изменение концентраций потоков в пределах данной контактной ступени 
обычно меньше, чем на теоретической тарелке.

Рассмотрим изменение концентраций потоков паров и жидкости для 
теоретической и реальной тарелок на диаграмме х—у  (рис. 1У-23).

Пусть на п-ю тарелку поднимаются пары состава , с (л — 1)-й тарел
ки, а с (л -I- 1)-й тарелки стекает жидкость состава хп+1 (рис. 1У-23, а). При 
принятом флегмовом числе, определяющем положение рабочей линии Ш  
(рис. 1У-23, б), состав паров, поднимающихся с п-й тарелки, и состав жид
кости, стекающей с этой тарелки, будут определяться ординатой точки С, 
если тарелка теоретическая. Состав уходящих с л-й теоретической тарелки 
паров будет у* и изменение концентраций на двух смежных тарелках со
ставит у* — у „ _ Н а  реальной тарелке пары, поднимающиеся с л-й тарел
ки, обычно не достигают состояния равновесия и имеют более низкую 
концентрацию у„ (ордината точки В). В случае реальной тарелки фактичес
кое изменение концентраций паров составит у„ — уп_,.

Отношение фактического изменения концентраций парового потока к 
теоретическому, определяемому состоянием равновесия на тарелке, назы
вается эффективностью тарелки по парам:

б

Рис. 1У-23. Изменение концентраций жидкости и паров на теоретической и реальной тарел
ках:
а — схема потоков; $ — диаграмма х - у
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С    Уп ~ У п - 1Сс ------------ .
У л “ Ул-1

Об эффективности тарелки можно также судить по степени измене
ния концентраций жидкости на реальной тарелке по сравнению с теорети
ческой. Состав жидкости, уходящей с л-й теоретической тарелки паров, 
будет х* (абсцисса точки С) и изменение концентраций на двух смежных 
тарелках составит х„+1 — х*. В случае реальной тарелки стекающая с л-й 
тарелки жидкость не достигнет состояния равновесия и будет иметь более 
высокую концентрацию х„ (абсцисса точки К). На реальной тарелке факти
ческое изменение концентрации жидкости характеризуется меньшей вели
чиной, равной хп+1 — х„.

Отношение фактического изменения концентраций жидкости к име
ющему место на теоретической тарелке называется эффективностью та
релки по жидкости:

Еь = * л + 1  х п 

* л + 1  — * л

Значения эффективности по парам Ес и жидкости Е1 определяются 
схемой движения и структурой потоков на тарелке и могут быть как 
меньше, так и больше единицы.

Часто для перехода от числа теоретических тарелок АГТ к числу реаль
ных тарелок Ыл пользуются так называемым КПД тарелки Т|т , который 
всегда меньше единицы. Поэтому реальное число тарелок в ректификаци
онной колонне будет больше найденного числа теоретических тарелок:

N.
Ят ’

Для расчета величины Ес, Еи цт в литературе имеются эмпирические 
зависимости.

СПОСОБЫ СОЗДАНИЯ ОРОШЕНИЯ В КОЛОННЕ

Для обеспечения нормальной работы ректификационной 
колонны необходимо на верху ее отводить определенное количество тепла 
для конденсации части паров и образования потока флегмы (орошения).

В промышленной практике получили распространение три основных 
способа отвода тепла: поверхностный парциальный конденсатор, холодное 
испаряющееся орошение и циркуляционное неиспаряющееся орошение.

Схемы указанных способов создания орошения даны на рис. 1У-24.
Парциальный конденсатор. Данный способ отвода тепла (см. рис. 

1У-24, а) заключается в том, что пары С ^, уходящие с верхней тарелки 
концентрационной части колонны, поступают в парциальный конденсатор, 
где частично конденсируются. Образовавшийся при этом поток флегмы дв, 
возвращается самотеком на верхнюю тарелку колонн в качестве орошения, 
а пары ректификата И отводятся из конденсатора. При таком способе об
разования орошения принимают, что пары ректификата И и поток флегмы
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а б

Рис. 1У-24. Схемы основных способов создания орошения в колонне:
а — парциальный конденсатор; б — холодное испаряющееся орошение; в — циркуляционное 
неиспаряющееся орошение: I, II — контуры для составления балансов

дв, стекающий из парциального конденсатора, находятся в равновесии, т.е. 
парциальный конденсатор эквивалентен одной теоретической тарелке.

Для нахождения количества тепла Ол, отводимого в парциальном кон
денсаторе, составим тепловой баланс для верха колонны (контур I):

(Яи + = + + Оа,

откуда

Первое слагаемое в уравнении (IV.43) определяет количество тепла, ко
торое выделяется при охлаждении и конденсации паров в количестве, рав
ном массе образовавшейся флегмы дв; второе слагаемое соответствует ко
личеству тепла, которое необходимо для охлаждения паров ректификата от 
температуры 1Ы̂ до 10.

Поскольку незначительно отличается от (0 (одна теоретическая та
релка), вторым слагаемым в уравнении (1У.43) можно пренебречь. Тогда 
количество тепла, отводимое в парциальном конденсаторе, определится из 
приближенного уравнения

Ол - д в(н,Ыж - Д в). (1У.44)

При небольшом различии в температурах 1Ы и (в разность энтальпий, 
стоящая в уравнении (IV.44) в скобках, приближенно равна скрытой тепло
те конденсации дконд. Тогда величину Ол можно определить по уравнению
Оа ~ доЯионд-

Парциальный конденсатор для отвода тепла на верху ректификацион
ных колонн обычно используют при небольшой их производительности,
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наличии паров с небольшим корродирующим действием и при сравнитель
но невысоких температурах верха колонны.

Такое ограничение обусловлено трудностями размещения теплообменного аппарата 
большой поверхности на верху колонны. Применение парциального конденсатора при рек
тификации коррозионного сырья, а также при повышенной температуре верха колонны, 
когда возможно интенсивное отложение накипи на поверхности конденсатора, нецелесооб
разно из-за необходимости частого ремонта конденсатора и чистки труб от накипи. Осуще
ствление этих работ на большой высоте также затруднено.

Холодное испаряющееся орошение. Этот способ отвода тепла полу
чил наибольшее распространение на нефте- и газоперерабатывающих за
водах. Схема варианта с отводом тепла в верху колонны дана на рис. 
1У-24, б.

Поток паров с верхней тарелки концентрационной части колонны в 
количестве И + дх направляется в конденсатор, где в отличие от парциаль
ной конденсации полностью конденсируется и охлаждается до температу
ры 1Х. Образовавшаяся холодная жидкость делится на поток ректификата И 
и поток холодного (или острого) орошения дх, возвращаемого на верхнюю 
тарелку колонны. Эта холодная жидкость, состав которой равен составу 
ректификата х0 = у0, контактирует с парами Сд, ,, поступающими с ни
жележащей тарелки. В результате этого контакта пары охлаждаются от 
температуры 1Ы х до температуры (Ых = 1В и, частично конденсируясь, об
разуют поток горячего орошения дЫх, количество которого и определяет 
процесс ректификации. Холодное орошение дх, поступившее в колонну, 
полностью испаряется и вместе с парами ректификата поступает в конден
сатор, где отводится тепло . Таким образом, холодное испаряющееся 
орошение дх непрерывно циркулирует между верхней тарелкой и конден
сатором, являясь переносчиком тепла.

Изменяя массу холодного орошения дх и его температуру 1Х, можно 
воздействовать на количество отводимого в конденсаторе тепла О^ и тем 
самым на поток горячего орошения ды .

Чтобы рассчитать количество тепла О составим уравнение теплово
го баланса для потоков паров и жидкости, охватываемых контуром I:

(бч + 0 )н <ык-> = ° К  + 64 Ч , + ° ь  •
откуда

ч* -*■.)• |1У-45)
Прибавив и вычтя в правой части уравнения (IV.45) выражение ,

получим

Таким образом, тепло, отнимаемое в конденсаторе в случае холодного
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испаряющегося орошения, слагается из тепла, затрачиваемого на образова
ние потока флегмы дх и равного теплу парциального конденсатора Оа, и 
тепла конденсации и охлаждения паров ректификата от температуры 1Ы 
до 1Х.

Для определения массы холодного орошения дх рассмотрим тепловой 
баланс для потоков, охватываемых контуром II:

(е ч  + + 9 Л Х = 9 Ч Ч  + + 9*)Н1Ык

или

(IV. 46)

Правая часть уравнения (1У.46) соответствует теплу парциального кон
денсатора Оф т.е.

9*(н * к - К )  = 9 ,(н ,в - К )  = Оа.

Откуда масса холодного испаряющегося орошения

9х Ол (1У.47)

Из уравнения (1У.48) следует, что масса холодного испаряющегося 
орошения дх будет тем меньше, чем ниже его температура 1Х.

Сопоставив между собой уравнения (IV.44) и (№.47), получим:
Яр - н‘р ~ К
9х Н,нк ~

В числителе слева стоит поток горячей флегмы д0, стекающей из пар
циального конденсатора, который по сравнению с дх будет тем больше, 
чем ниже температура холодного орошения 1Х по сравнению с температу
рой верха колонны 10. При подаче холодного орошения с температурой 1Х, 
равной температуре верха колонны 1В, оба потока орошения практически 
равны.

Отвод тепла при помощи холодного испаряющегося орошения позволяет размещать 
конденсатор — холодильник на любой удобной для эксплуатации высоте колонны. При этом 
размеры и конструкция конденсатора не имеют ограничений, легче осуществляются его мон
таж и ремонт.

Однако в отличие от парциального конденсатора для эксплуатации такой схемы отвода 
тепла требуется установка насосов и затрачивается дополнительно энергия для подачи оро
шения на верх колонны.

Кроме того, требуется на одну теоретическую тарелку больше (парциальный конденса
тор эквивалентен одной теоретической тарелке).

Циркуляционное (неиспаряющееся) орошение. В предыдущем случае 
отвод тепла осуществлялся за счет испарения и последующей конденсации 
всего потока холодного орошения. Кроме того, в конденсатор поступали 
также пары ректификата, что увеличивало по сравнению с парциальным 
конденсатором количество тепла, отводимого в конденсаторе.

В нефтепереработке широкое распространение получил способ отвода 
тепла при помощи циркуляционного неиспаряющегося орошения (рис. IV- 
24, в).

В случае циркуляционного неиспаряющегося орошения часть флегмы
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дц с верхней тарелки направляется в холодильник, где охлаждается и при 
температуре 1Ц возвращается на верхнюю тарелку. Здесь холодная флегма 
контактирует с парами Сд, ,, поступающими с нижележащей тарелки при 
температуре {д, ,. В результате контакта паров с холодной флегмой пары 
охлаждаются до температуры 1Ы = 10 и частично конденсируются, образуя 
поток флегмы ды , необходимый для осуществления процесса ректифика
ции. С верхней тарелки уходят пары ректификата И при температуре 10. 
Иногда для лучшего контакта паров с циркулирующей флегмой дц исполь
зуют не одну, а две или три тарелки.

Состав циркуляционного орошения такой же, как и флегмы д„к, и в 
случае идеального контакта эти потоки находятся в равновесии с парами 
ректификата.

На верхней тарелке циркуляционное орошение нагревается за счет 
тепла конденсации паров от температуры 1и до температуры 10 и затем, 
охлаждаясь в холодильнике, отдает это же количество тепла.

Чтобы определить количество циркуляционного орошения, составим 
уравнение теплового баланса для потоков, охватываемых контуром Г.

(бЧ + + 9  А  ц = 9 ыА ф + ЯГ А, + ОНф

или

я К  -  К )  = -  к )  * -  Н,„). (1У.48)

В правой части уравнения (IV.48) имеем тепло Оа, отнимаемое при 
парциальной конденсации, которое в данном случае отводится в холодиль
нике циркуляционным орошением.

Таким образом

9Ц(Ь,0 - \ )  =
и

9 ц (1У.49)

Из уравнения (1У.49)) видно, что масса циркуляционного неиспаряюще 
гося орошения тем меньше, чем ниже его температура 1Ц.

Из уравнений (IV.47) и (^.49) получим следующее соотношение:

?Ц _ Н1р ~
Ях ~ \

Поскольку Н1[} > 1г,0, то при одинаковых температурах холодного ис
паряющегося и циркуляционного неиспаряющегося орошений 1Х = 1Ц, по
лучаем, что дц > дх. С увеличением температуры 1В доля скрытой теплоты 
конденсации снижается, и различие масс дц и дх уменьшается. При 1Х > 
масса циркуляционного орошения дц может оказаться меньше, чем масса 
холодного испаряющегося орошения дх.
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Циркуляционное неиспаряющееся орошение чаще всего применяется при переработке 
агрессивного сырья, особенно в присутствии водяного пара, так как в этих условиях наибо
лее интенсивной коррозии подвергаются конденсаторы и в меньшей степени холодильники.

Выбор того или иного способа отвода тепла в верху колонны опреде
ляется особенностями эксплуатации, свойствами перерабатываемого сырья 
и экономическими соображениями.

По аналогии могут быть проанализированы и другие схемы отвода 
тепла, встречающиеся на практике: парциальная конденсация с переохлаж
дением флегмы, отбор второго потока дистиллята из контура циркуляци
онного орошения и др.

СПОСОБЫ ПОДВОДА ТЕПЛА В НИЗ КОЛОННЫ

Для проведения процесса ректификации необходимо в низ 
колонны подвести тепло. При этом часть жидкости, стекающей с нижней 
тарелки отгонной части колонны, испаряется, образуя необходимый для 
процесса ректификации встречный поток паров. Подвод тепла может быть 
осуществлен различными способами.

На установках газоразделения для подвода тепла применяют змеевики 
или пучки труб, вмонтированные непосредственно в корпус колонны (рис. 
ГУ-25, а). При таком способе подвода тепла флегма ду, имеющая темпера
туру 1У, стекает с нижней тарелки в низ колонны, где ей сообщается тепло 
через поверхность, размещенную под уровнем жидкости. Подведенное теп
ло испаряет часть этой жидкости, образуя поток паров С^, имеющих тем
пературу 1у/, и нагревает остаток от температуры 1У до 1 .̂ Пары нахо
дятся в равновесии с уходящим из колонны остатком Щ и поэтому работа 
кипятильника эквивалентна одной теоретической тарелке. Змеевики и пуч
ки труб целесообразно применять лишь при сравнительно небольшой по
верхности теплообмена и при переработке чистых и некоррозионных 
сред.

Рис. IV-25. Схемы основных способов подвода тепла в виз колонны:
а — змеевик теплообменных труб; б — подогреватель с паровым пространством; в — горячая 
струя
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Поэтому в промышленности наиболее часто реализуются способы 
подвода тепла в следующих аппаратах: подогревателе с паровым простран
ством (парциальный испаритель); теплообменном аппарате без парового 
пространства с последующим ОИ нагретого потока в низу колонны (так 
называемая горячая струя).

Схемы обоих способов подвода тепла в низ колонны приведены на 
рис. 1У-25, б, в.

Для сообщения необходимого количества тепла используются специ
альные выносные аппараты: подогреватели с паровым пространством (ри- 
бойлеры), трубчатые теплообменники, трубчатые печи и др.

Подогреватель с паровым пространством. Схема этого способа под
вода тепла дана на рис. 1У-25, б. В этом случае ду — жидкость, покидаю
щая колонну (стекающая с нижней тарелки), поступает в подогреватель с 
паровым пространством, где ее температура увеличивается от 1У до темпе
ратуры кипения остатка (у,. Образовавшиеся пары Су, поступают из паро
вого пространства кипятильника в колонну, образуя восходящий поток па
ров. Пары Су, находятся в равновесии с уходящим из кипятильника остат
ком Ж  Таким образом, подогреватель с паровым пространством эквива
лентен одной теоретической тарелке.

Для определения количества подводимого тепла Ов необходимо рас
смотреть тепловой баланс для нижней части колонны:

Таким образом, сообщаемое в подогревателе тепло расходуется на 
образование потока паров Су, и нагрев их и кубового остатка от 
температуры 1У до (у,.

При небольшой разности температур низа колонны 1У и остатка 1у, 
вторым слагаемым в уравнении (1У.50) можно пренебречь. Тогда количество 
тепла, подведенного в кипятильник, определится из следующего прибли
женного уравнения:

Поскольку 1У незначительно отличается от (у, (одна теоретическая 
тарелка), разность энтальпий, стоящая в уравнении (1У.51) в скобках, 
приближенно равна скрытой теплоте испарения дисп, и величину Ов можно 
определить по уравнению
Ов *» Су&нсп.

Горячая струя. Этот способ подвода тепла (рис. 1У-25, в) применяется 
в тех случаях, когда нагрев остатка обычными теплоносителями (водяной 
пар и др.) не представляется возможным или целесообразным. Для сооб
щения тепла Ов циркулирующему потоку жидкости дц служит теплообмен
ный аппарат той или иной конструкции (трубчатая печь, трубчатый тепло
обменник и т.п.).

Тепло в низ колонны подводится при помощи циркулирующей горя
чей струи, нагретой до определенной температуры. При этом часть жид
кости дц из низа колонны при температуре 1у, прокачивается через тепло

(С?̂  + НЛ)Л(), + Ов — Су,Н^ + ^ ^ у ,
или

(Г/.50)

Ов ~ С у,(н ^  - л ,г). (1У.51)
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обменный аппарат, где ее температура увеличивается от до 1Ц за счет 
подвода тепла Ов. При этой температуре жидкость возвращается из 
теплообменника под нижнюю тарелку колонны, где происходит ее ОИ и 
смешение с потоком стекающей с нижней тарелки жидкости, что необхо
димо для образования потока паров С„. Из низа колонны часть потока 
жидкости выводится в качестве остатка 1У, а остальная часть дц возвра
щается в подогреватель. Под нижнюю тарелку поступает пар С0, образо
вавшийся при смешении испарившейся части дц и паров С^.

В этом случае тепловой баланс для нижней части колонны будет иметь
вид
Ов + (С0 + = с 0я,0 +
откуда
Ов = с0(н,0 -н,г) + \у(н^-ь1х.).

Расчет процесса ОИ при вводе циркулирующего потока горячей струи 
дгц производится при температуре 1п и давлении пн в нижней части 
колонны.

Поскольку 1У ~ (0, то
Ов ~ С0(Я,0 -  \ ) -  С0дисп.

Соответственно 

Ов «ЯГц(\ -л*,), 
откуда

где л,ц — энтальпия парожидкостного потока после теплообменного 
аппарата.

При повышении температуры циркулирующей горячей струи 1Ц ее 
масса уменьшается.

ВЛИЯНИЕ ТЕМПЕРАТУРЫ ВВОДИМОГО СЫРЬЯ 
НА РАБОТУ РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЫ

Нормальная работа ректификационной колонны с получе
нием ректификата и остатка заданных составов может быть обеспечена 
при различных состояниях сырья, подаваемого в колонну. Сырье может 
быть подано как в состоянии подогретой до температуры кипения жидкос
тью, так и перегретыми парами. Тепловое состояние сырья существенно 
влияет на потоки паров и жидкости в секции питания колонны и на рабо
ту колонны в целом (см. рис. 1У-8), обусловливает необходимость съема 
определенного количества тепла в конденсаторе 0 а и (или) подвода тепла в 
кипятильнике Ов.

На рис. ГУ-26 даны схемы потоков паров и флегмы в секции питания 
колонны для двух крайних случаев подачи сырья: в жидком и паровом
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а б

Рис. 1У-26. Схема потоков в секции питания колонны при подаче сырья в жидком (а) и 
паровом (б) состояниях

состояниях; аналогичную схему для парожидкостного питания см. на рис. 
1У-8.

При подаче в колонну жидкости, недогретой до температуры начала 
кипения (рис. IV-26, а), весь поток сырья (д? = Р) смешивается в секции 
питания с потоком флегмы д„ стекающей с верхней тарелки концентраци
онной части колонны. На верхней тарелке отгонной части колонны сырье
вой поток должен нагреваться до более высокой температуры за счет кон
денсации части паров, поступающих на эту тарелку. При этом весь поток 
паров, покидающий верхнюю тарелку отгонной части колонны, поступа
ет в концентрационную часть колонны в неизменном состоянии, т.е. 

и у„о = ут.
Если сырье поступает в колонну при температуре начала кипения, т.е. 

только в жидкой фазе (е = 0), то, как и в предыдущем случае, весь 
паровой поток из отгонной части колонны будет поступать в 
концентрационную часть колонны в неизменном состоянии. Однако 
вследствие более высокой температуры нагрева сырья степень конденсации 
паров на верхней тарелке отгонной части колонны будет меньше.

При вводе в колонну сырья в парожидкостном состоянии, т.е. при 
доле отгона 0 < е < 1, в секции питания колонны происходит смешение 
паровых и жидкостных потоков сырья как из отгонной, так и из 
концентрационной частей колонны (см. рис. 1У-8). Поэтому при 
прохождении секции питания колонны происходит изменение составов 
как жидкости х,, стекающей с нижней тарелки концентрационной части 
колонны, так и паров уы , поднимающихся с верхней тарелки отгонной
части колонны. В общем случае х, * хт и уЫо * ут.

Если температура сырья, поступающего в колонну, будет равна 
температуре его полного однократного испарения, то все сырье будет 
вводиться в колонну в виде насыщенных паров при е = 1 и СР = Р. В 
этом случае в отгонную часть колонны поступает флегма только из 
концентрационной части колонны и поэтому дг, = дт и х, = хт, а поток 
паров Ст состава ут является результатом смешения (рис. 1У-26, б).
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При нагреве сырья выше температуры полного однократного испаре
ния произойдет перегрев паров. Как и в предыдущем случае, потоки будут 
характеризоваться схемой, приведенной на рис. 1У-26, б. Отличие будет со
стоять в том, что тепло перегрева паров должно быть снято в верхней час
ти колонны при их контактировании с более холодной флегмой, стекаю
щей по тарелкам концентрационной части колонны. Очевидно, чтобы не 
допустить чрезмерного повышения температуры флегмы, стекающей с 
нижней тарелки концентрационной части колонны, необходимо увеличить 
массу этой флегмы или понизить температуру флегмы в вышележащих се
чениях концентрационной части колонны.

Рассмотренные особенности работы колонны при различных темпе
ратурах вводимого сырья существенно влияют на размеры самой колонны, 
конденсатора и кипятильника, а также на расход и параметры теплоноси
теля и хладагента (температуру и давление). Поэтому для каждого случая 
должны быть выбраны оптимальные условия.

Из материального и теплового балансов колонны имеем

е  =  2 .  =  * *  ~  * *  =  = с о п 5 1  <  1.
р Уй-*™ Н'о-Ьк

Отсюда

й , < н ;  = ),,„+21;

Л, = гн ; + (1-е)ь;=еН,„+(1-в)й% + Е ^ -(1-г)3 !-.
и уу

Кроме того,

= ? А  ~ ° в  = с о п 51. (1У.52)

При изменении температуры вводимого сырья будет изменяться ею 
энтальпия ЛР, что потребует соответствующего изменения величин Оа и Ов. 
Как следует из приведенных выражений, с повышением температуры 
сырья (Лр увеличивается) количество отбираемого в конденсаторе тепла Оа 
должно также увеличиваться. При этом возрастает поток флегмы в 
концентрационной части колонны, а количество подводимого в кипятиль
нике тепла Ов уменьшается в соответствии с уравнением (1У.52). Однако 
величина Оь не может быть меньше количества тепла, соответствующего 
минимальному паровому числу согласно уравнению (1У.24).

Аналогично при подаче более холодного сырья величина Оа будет 
уменьшаться, приводя к уменьшению потока флегмы в концентрационной 
части колонны. Однако этот поток не может быть меньше, чем определяе
мый по уравнению (1У.23). Соответственно теплоподвод Ов в кипятильнике 
должен возрасти.

Таким образом, с увеличением температуры вводимого в колонну 
сырья масса орошения в концентрационной части колонны также 
увеличивается.

Поэтому наименьшим поток орошения будет при питании колонны 
жидкостью, недогретой до начала кипения, а наибольшим — при питании 
колонны перегретым паром.
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При увеличении доли отгона (температуры) сырья увеличивается об
щий расход тепла, особенно на нагрев и испарение сырья, хотя и умень
шается количество тепла, подводимого в кипятильнике.

Обычно при выборе доли отгона сырья принимают режим, который с 
учетом как работы самой колонны, так и других факторов является в не
котором смысле оптимальным.

Так, например, поскольку температура сырья меньше температуры 
низа колонны, то для его нагрева в целом ряде случаев можно использо
вать менее высокотемпературный, а следовательно, и более дешевый теп
лоноситель. В случае же использования одинакового теплоносителя, напри
мер в трубчатой печи, для передачи одного и того же количества тепла сы
рью и остатку нагрев сырья может потребовать меньшей поверхности теп
лообмена вследствие большей разности температур.

Необходимо учитывать также возможность регенерации части тепла 
отходящих с установки потоков, что может обусловить целесообразность 
работы ректификационной колонны при е > 0.

На таких установках, как каталитический крекинг и замедленное кок
сование, пары из реактора в перегретом состоянии подают непосредствен
но в ректификационную колонну.

Таким образом, для выбора оптимального режима ректификационной 
колонны требуется всесторонний анализ, учитывающий ряд факторов: рас
ход тепла и холода, наличие соответствующих теплоносителей и хладаген
тов, требуемые поверхности кипятильника, нагревателя сырья и конденса
тора, размеры колонны и др.

ВЛИЯНИЕ ДАВЛЕНИЯ 
НА ПРОЦЕСС РЕКТИФИКАЦИИ

Выбор давления в ректификационной колонне обусловлен 
главным образом необходимым температурным режимом: давление в ко
лонне повышается по сравнению с атмосферным, когда необходимо повы
сить температуру в колонне, или понижается путем создания вакуума, ког
да температура в колонне должна быть снижена.

Необходимость повышения температуры, а следовательно, и давления 
в ректификационных колоннах возникает при разделении компонентов с 
низкими температурами кипения, например, при ректификации таких низ
комолекулярных углеводородов, как пропан, бутан, изобутан, пентан и др.

Путем подбора соответствующего давления в ректификационной ко
лонне обеспечивают такой температурный режим, при котором для кон
денсации паров ректификата в качестве охлаждающих агентов можно ис
пользовать дешевые и легко доступные хладагенты — воду и атмосферный 
воздух. Так, например, при получении в качестве ректификата пропана 
при работе колонны под атмосферным давлением температура верха ко
лонны будет равна — 42 °С, тогда как при повышении давления до 1,9 МПа 
она возрастет до +55 °С, что позволит использовать в конденсаторе воду.

Увеличение температуры верха колонны при соответствующем повы
шении в ней давления приводит к уменьшению поверхности конденсатора 
вследствие роста средней разности температур между конденсирующимися 
парами ректификата и охлаждающим агентом.
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Вместе с тем при повышении давления в колонне увеличивается и тем
пература остатка, отбираемого из низа колонны. Это приводит к увеличе
нию поверхности кипятильника вследствие уменьшения средней разности 
температур между теплоносителем и нижним продуктом колонны или к 
необходимости применения более высокотемпературного и более дорогого 
теплоносителя.

Кроме того, давление в ректификационной колонне может быть обус
ловлено также работой других аппаратов технологической установки, а 
также сопротивлением аппаратов и коммуникаций, расположенных после 
ректификационной колонны.

Понижение давления в ректификационной колонне путем создания ва
куума позволяет снизить температуру в колонне, что бывает необходимо 
при разделении компонентов, обладающих высокими температурами кипе
ния или термической нестабильностью. Так, например, благодаря созданию 
вакуума можно при температурах менее 400 °С осуществить ректификацию 
масляных дистиллятов, температуры кипения которых при атмосферном 
давлении могут превышать 500 °С, обеспечивая ведение процесса без замет
ного разложения. В случае ректификации с водяным паром применение ва
куума позволяет существенно сократить расход водяного пара.

Как было отмечено ранее, давление системы влияет также на коэффи
циенты относительной летучести компонентов смеси. Для большинства 
смесей эта характеристика с понижением давления увеличивается. Однако, 
в некоторых случаях может наблюдаться и обратная зависимость. Увеличе
ние коэффициента относительной летучести благоприятно сказывается на 
процессе ректификации, позволяя снизить количество орошения, умень
шить число тарелок в колонне или повысить четкость разделения компо
нентов.

Наиболее значительно ухудшаются условия ректификации в области 
высоких давлений, близких к критическому. В этом случае кривая равнове
сия фаз становится пологой, так как величина коэффициента относитель
ной летучести приближается к еденице.

Давление в ректификационной колонне влияет также на ее производи
тельность. С увеличением давления удельная производительность колонны 
растет. Однако при этом необходима большая толщина стенки корпуса 
колонны, кроме того, увеличиваются затраты на перекачку сырья, ороше
ния и др.

Из вышеизложенного следует, что величина давления в ректификаци
онной колонне существенно влияет на ряд показателей ее работы, приводя 
к улучшению одних и ухудшению других. Поэтому при выборе давления в 
колонне в каждом конкретном случае необходимо проводить всесторонний 
анализ. При этом основным критерием, как правило, является обеспечение 
благоприятного режима.

РАСЧЕТ ТЕМПЕРАТУР В РАЗЛИЧНЫХ СЕЧЕНИЯХ 
КОЛОННЫ

В случае ректификации бинарных смесей, включая работу 
колонны с вводом водяного пара, для расчета температур могут быть 
использованы изобарные температурные кривые.

Однако следует иметь в виду, что давления в различных сечениях
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колонн, работающих под атмосферным и более низким давлением, могут 
существенно различаться, что связано с гидравлическим сопротивлением 
контактных устройств Арху. Так, давление в секции питания (рис. 1У-27) 
будет

"„ = *„ + Др'у,
а в низу колонны

" » = " .  + ДРку + ЛРк'у =*„ + ДРку.

где л, — давление в верху колонны; Ар' и Ар"у — сопротивление соот
ветственно контактных устройств концентрационной и отгонной частей 
колонны.

При большом сопротивлении контактных устройств величина (значе
ние) давления пп и я, могут быть больше давления тт, в несколько раз. Это 
обстоятельство необходимо учитывать при расчете температур в соответст
вующих частях колонны, поскольку повышение давления приводит к росту 
температур.

Обычно в первую очередь определяют температуры верха колонны (в, 
низа колонны (и и ввода сырья в колонну (Р.

Рис. ГУ-27. Схема к расчету темпера
тур и давлений в основных сечениях 
колонны

Рис. ГУ-28. Схема нижней части ко
лонны при подаче сырья в виде пере
гретых паров
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Температуру верха колонны 1В определяют методом последовательных 
приближений по уравнению изотермы паровой фазы, считая, что пары 
ректификата в верху колонны находятся при температуре начала конденса
ции и давления тс,,:

в котором константы равновесия К|В при давлении тсв определяются 
приближенно К,в = Р,(1ъ)/пъ.

Температуру низа колонны 1И рассчитывают по уравнению изотермы 
жидкой фазы, считая, что продукт находится при температуре кипения под 
давлением тсв:

где константы равновесия К, н при давлении тсн определяют приближенно 
К,и = Р,(гн)/тсн. Из уравнения (1У.53) температуру низа колонны 1И 
определяют методом последовательных приближений.

При заданной доле отгона сырья е' его температуру 1Р определяют по 
уравнению (Ш.7) или (Ш.9), а в случае сложных смесей — по уравнению 
(III. 15) или (III. 18) в зависимости от величины е'. Константы равновесия 
рассчитывают при давлении щ,.

Аналогично могут быть рассчитаны температуры и в других сечениях 
колонны.

При работе колонны с вводом водяного пара температуры в 
соответствующих сечениях колонны рассчитывают при парциальном 
давлении углеводородов.

Особый случай представляет питание колонны перегретыми парами, 
температура 1Р которых выше температуры начала их конденсации !нв 
(рис. ГУ-28).

Пары, поступающие на ректификацию, должны быть в насыщенном 
состоянии. Тепло перегрева паров Ов снимают путем циркуляции жидкого 
потока дц, который в теплообменнике отдает полученное от паров тепло 
соответствующему технологическому потоку. При этом принимают, что 
пары Ст, поступающие на ректификацию, и отходящий кубовый остаток 
V/ находятся в равновесии, т.е. 1т = =* 1У.

Уравнение теплового баланса для нижней части колонны запишется в 
следующем виде:

В уравнении (1У.54) разность энтальпий соответствует увеличению 
энтальпии паров сырья при их перегреве.

(1У.53)

{Р + дг -  Щ Н1т + Ш ^ + О в = дх\  + РН1Г

или

о. = р(н„ - н,ш) - -л,,.) + к(н,т - }

Если принять, что ду ~ V/, то

(1У.54)
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Из теплового баланса теплообменника получим массу циркулирующего 
потока

Таким образом, в этом случае температуры в нижней части колонны 
определяются массой дц и температурой 1Ц циркулирующего потока холод
ной флегмы.

ОСОБЕННОСТИ РАБОТЫ 
РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЫ 
С ВВОДОМ ВОДЯНОГО ПАРА

Ввод водяного пара в ректификационную колонну обуслов
лен желанием снизить температуру процесса, с тем чтобы избежать разло
жения нефтепродукта (перегонка мазута, тяжелых нефтяных остатков и 
т.п.). Температура кипения жидкости может быть снижена также пониже
нием давления в аппарате путем создания вакуума. В нефтепереработке ча
сто применяют оба этих способа понижения температуры кипения смеси.

Во многих случаях водяной пар вводят под нижнюю тарелку отгонной 
части ректификационной колонны, чтобы испарить часть жидкости в низу 
колонны, образовать восходящий поток паров и обеспечить процесс рек
тификации в нижней части колонны. Особенно это практикуется в тех 
случаях, когда подвести тепло в низ колонны через кипятильник не пред
ставляется возможным или когда не требуется высокой четкости разделе
ния и ввод водяного пара позволяет более просто оформить процесс рек
тификации.

При высокой температуре низа колонны подвод тепла через кипятильник в целом ряде 
случаев требует применения специальных высокотемпературных теплоносителей, использова
ние которых для установок большой единичной мощности зачастую не представляется воз
можным.

Подвод тепла с помощью кипятильника в ряде случаев исключается, так как при высо
кой температуре в низу колонны может произойти термическое разложение продукта: ма
зута, гудрона, высококипящих дистиллятов и т.п.

При вводе в низ колонны водяного пара парциальное давление паров 
углеводородов снижается, что способствует испарению жидкости (ее кипе
нию) при более низкой температуре. Тепло, необходимое для испарения 
жидкости, отнимается от самой жидкости, вследствие чего ее температура 
понижается.

Водяной пар вместе с парами испарившихся углеводородов на тарелке, 
расположенной выше, вступает в массообмен с жидкостью. В соответствии 
с законом Дальтона масса паров углеводородов, получаемых при вводе во
дяного пара, определяется уравнением (11.32):

С= .
18М )
Поскольку величина Р зависит от состава жидкости и ее температуры, 

то при постоянном расходе водяного пара 7. масса перешедших в парооб
разное состояние углеводородов будет тем больше, чем больше содержится 
НКК в жидкости и чем выше ее температура.
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Рассмотрим более подробно работу отгонной части ректификаци
онной колонны, работающей без кипятильника и с вводом водяного па
ра.

В жидкости, стекающей с тарелки на тарелку в отгонной части колон
ны, при вводе водяного пара концентрация НКК убывает в направлении 
сверху вниз. В этом же направлении убывает давление и температура 
вследствие испарения части жидкости на каждой тарелке. Поэтому в соот
ветствии с вышеприведенным уравнением при постоянных расходе водяно
го пара 7. и внешнем давлении я количество углеводородных паров, подни
мающихся с соответствующей тарелки, будет уменьшаться по направлению 
сверху вниз.

Следовательно, для нижней части колонны, работающей без кипятильника и с вводом 
водяного пара, характерным является уменьшение массы паров от тарелки к тарелке в на
правлении сверху вниз, что приводит к снижению эффекта ректификации в нижней части 
колонны. Вследствие этого эффективно работают только верхние тарелки отгонной части 
колонны и даже значительное увеличение числа тарелок не позволяет существенно снизить 
содержание НКК в остатке. Возможность же повышения четкости ректификации в нижней 
части колонны лимитируется расходом водяного пара. Чем больше вводится водяного пара 
для образования потока углеводородных паров, тем до более низкой температуры охлаждает
ся остаток и соответственно возрастает расход водяного пара. Поэтому расход водяного па
ра быстро достигает своего оптимального значения.

Практикой работы установок на нефтеперерабатывающих заводах ус
тановлено, что доля паров, образованных при помощи водяного пара, не 
должна превышать 25 — 35 % массы остатка.

Отмеченная выше особенность изменения массы паров по высоте от
гонной части колонны, работающей с вводом водяного пара, приводит к 
тому, что рабочая линия на диаграмме х—у  обращена своей выпуклостью к 
линии равновесия, что, как известно, приводит к снижению средней дви
жущей силы процесса массообмена. Поэтому при работе колонны с вво
дом водяного пара для получения одного и того же состава остатка требу
ется большее число тарелок, чем в случае работы колонны с кипятильни
ком. Отгонную часть колонны, работающую с вводом водяного пара без 
кипятильника, рассчитывают следующим образом (рис. 1У-29). Вначале в 
соответствии с указанной выше рекомендацией

< 0,25-0,35
VIГ

задаются количеством паров Сл,о, поднимающихся с верхней тарелки в 
эвапорационную часть колонны. После выбора величины Сы определится 
и масса потока флегмы дт (и д,)( поступающей на верхнюю тарелку 
отгонной части колонны, поскольку

9т = 9х + 9 г = М  + .

При ограничении массы паров С^о в случае работы с вводом водя
ного пара ограничивается и масса флегмы дт = д, + дР, хотя составляющие 
потоки д, и др могут изменяться в некоторых пределах.

Уравнение материального баланса нижней части колонны для НКК 
имеет вид:

Шх* + СЫоу„о = д, х, + дРхР = дтхт.
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Рис. 1У-29. Схема нижней частя колонны, работаю
щей с вводом водяного пара

В этом уравнении все величины известны, кроме у„о и х, . Величиной 
х, можно задаться, приняв ее значение несколько больше хР. После
дующим расчетом концентрационной части колонны величина х, уточ
няется.

Затем следует задаться расходом водяного пара. Принятая величина 
расхода водяного пара может быть уточнена при расчете числа тарелок в 
отгонной части колонны.

Тепловой баланс нижней части колонны, работающей с вводом водя
ного пара, записывается следующим образом:

дРЬ, +д.Ъ +2Н, = С „ Н ,  + 2Н, + №г, .

Из этого уравнения необходимо определить энтальпию остатка Л , а
затем и его температуру . Для рассматриваемого случая характерно, что
температура остатка будет ниже температуры 1т жидкости, посту
пающей на верхнюю тарелку отгонной части колонны, так как тепло, не
обходимое для образования потока паров, отнимается от самого остатка 
при его испарении:

дРН +д.Ь - С „  Н + Д Н  -  Н )^ ‘г а| '1 N0  ̂ 1г 1ца)
*  IV '

Поскольку в колонну обычно подается перегретый водяной пар, то
160



Н'г С2([2

И

О с Л  +  ст,  Л  - С . ,  Н  + 2 Г С , (  1 , -1 . ,  |^ ^  I? а| м N0 (N0 Ч !Яо)
(V/ Ш '

Расход водяного пара обычно невелик и составляет 1,5 — 3 % массы ис
ходного сырья. Поэтому вносимое водяным паром тепло также мало и за
метной роли в образовании потока паров в нижней части колонны не иг
рает. По этой же причине начальная температура водяного пара, поступаю
щего в нижнюю часть колонны, на тепловом балансе сказывается мало, 
причем она может быть как выше, так и ниже температуры получаемого 
остатка. Однако важно, чтобы водяной пар был перегретым или сухим на
сыщенным, так как вследствие значительной теплоты испарения влаги на
личие даже небольшого ее количества приведет к сильному охлаждению 
остатка и уменьшению массы паров СЫо. Температуры 1Р, г, и опреде
ляются изложенными методами с учетом парциального давления углеводо
родов.

При малом расходе водяного пара масса углеводородных паров будет 
мала, рабочая линия будет крутой, а необходимое число теоретических та
релок значительно возрастет. С увеличением расхода водяного пара число 
тарелок уменьшится, однако вследствие увеличения общего объема паров 
возрастет диаметр колонны. Кроме того, увеличится поверхность конден
сатора и расход хладагента.

Рассмотрим особенности работы верхней части колонны при вводе 
водяного пара. Водяной пар в концентрационной части колонны снижает 
парциальное давление углеводородов. Поэтому при общем давлении в ко
лонне л  температура системы снижается по сравнению с колонной, рабо
тающей без водяного пара.

Если в отгонной части колонны парциальное давление углеводородов 
значительно изменяется по высоте, то в концентрационной части это из
менение сравнительно невелико, так как обычно масса флегмы, а следова
тельно, и паров по высоте концентрационной части колонны меняется ма
ло. Все расчеты температур и числа тарелок при парциальном давлении уг
леводородов выполняются так же, как в отсутствие водяного пара.

Ведение процесса с водяным паром увеличивает общий объем паров и 
приводит к необходимости иметь колонну большего диаметра.

Рассмотренные выше особенности работы колонны с вводом водяно
го пара остаются справедливыми, если вместо водяного пара использовать 
газ, который при условиях ведения процесса не содержится в жидкой фа
зе, например азот, двуокись углерода, метан и др.

РЕКТИФИКАЦИЯ МНОГОКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ

При разделении бинарной смеси путем ректификации 
обычно достаточно одной простой колонны, чтобы получить заданные со
ставы ректификата и остатка. Лишь в специальных случаях (получение чи
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стых веществ и др.) приходится применять более сложные варианты ко
лонн.

При разделении многокомпонентной смеси приходится выделять не
сколько целевых продуктов (фракций), к составу которых предъявляются 
определенные требования. Это обусловливает необходимость применения 
нескольких простых колонн, соединенных определенным образом, что и 
определяет последовательность выделения компонентов или соответствую
щих фракций из смеси. Поскольку каждая простая колонна делит смесь на 
два продукта, то для разделения смеси, состоящей из п компонентов 
(фракций), необходимо иметь п — 1 простых колонн. С увеличением числа 
компонентов системы возможное число вариантов взаимного соединения 
простых колонн быстро возрастает.

На рис. 1У-30 приведены схемы вариантов соединения простых колонн: последователь
ный по потокам ректификатов, последовательный по потокам остатков, последовательно-па
раллельный и с рециркуляцией потоков при разделении многокомпонентной смеси на не
сколько продуктов (фракций).

Последовательное соединение колонн может осуществляться как по потокам остатков, 
когда остаток данной колонны поступает на ректификацию в следующую, а остаток в виде 
готового продукта получают только в последней колонне (рис. Г\/-30, а), так и по потокам 
ректификатов, когда ректификат данной колонны направляется в следующую, а в качестве 
готового продукта выводится ректификат только из последней колонны (рис. 1У-30, 6).

Последовательно-параллельное соединение колонн (см. рис. 1У-30, в) состоит в том, что 
колонны соединены последовательно: одна часть по потокам ректификатов, другая — по по
токам остатков.

С рециркуляцией одного или нескольких продуктов при разделении многокомпонент
ной смеси применяют (см. рис. 1У-30, г, д), если рециркулируемые потоки не являются товар
ными продуктами для данной технологической схемы.

Комбинируя приведенные выше варианты соединения простых колонн, изменяя после
довательность выделения тех или иных компонентов, а также их отбор в виде ректификата 
или в виде остатка, можно получать различные схемы для ректификации многокомпонент
ной смеси. ■

Так (см. рис. 1У-30), например, переход от последовательного по потокам ректифика
тов к последовательно-параллельному соединению простых колонн позволяет получить в ви
де ректификата как первый (колонна II), так и третий (колонна III) компоненты. Последова
тельное же соединение колонн по потокам остатков позволяет выделить три компонента в 
виде ректификатов. Это имеет важное практическое значение, когда к получаемым продук
там предъявляются специальные требования, например, по механическим примесям и др.

Выбор конкретного варианта соединения колонн обусловливается как технологически
ми требованиями к перерабатываемым продуктам, так и экономическими показателями, оп
ределяющими затраты на ректификацию.

Если смесь разделяют на меньшее число продуктов, чем содержится компонентов в 
смеси (некоторые компоненты могут быть выделены в виде фракций), то число колонн будет 
меньше, чем в случае выделения каждого компонента в отдельности. Это характерно для ус
тановок АВТ, вторичной перегонки бензинов, ректификации продуктов каталитического 
крекинга и др., где целевыми являются фракции, кипящие в сравнительно широком интерва
ле температур.

На нефтеперерабатывающих заводах нашли применение сложные ко
лонны, представляющие собой систему простых колонн, соединенных в 
один агрегат (рис. ГУ-31).

Такая сложная колонна отвечает схеме последовательного соединения 
простых колонн по потокам ректификатов (см. рис. ГУ-30, б). Она пред
ставляет собой колонну I, на которой как бы установлены концентрацион
ные части колонн II и III. Таким образом, получилась одна основная колон
на, включающая концентрационные части всех трех колонн и отгонную 
часть колонны I. Отгонные части колонн II и III выполнены в виде отдель
ных аппаратов, называемых отпорными колоннами или стриппинг-секция- 
ми. Отпарные колонны связаны с основной колонной потоками жидкости 
и пара.

Такая сложная колонна требует меньше места для своей установки и 
нуждается только в одном насосе для подачи орошения. Однако при такой
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Рис. 1У-30. Схемы основных спо
собов соединения простых колонн 
при ректификации многокомпо
нентной смеси:
а — последовательное по потокам 
остатка: б — последовательное по 
потокам ректификата; в — после
довательно-параллельное; г — с ре
циклом остатка; д — с рециклом 
ректификата; 1—Ш — условные но
мера колонн

Рис. 1У-31. Схема сложной колонны 
для ректификации четырехкомпо
нентной смеси:
1—Ш — контуры, выделяющие части 
сложной колонны, аналогичные (по 
номерам) колоннам, приведенным 
на рис. 1У-31, б



конструкции увеличивается высота колонны и обслуживающих ее металло
конструкций. Кроме того, потоки всех секции колонны жестко взаимо
связаны, что осложняет четкое разделение продуктов V/,, и и одно
временное обеспечение их качества.

В такой сложной колонне процесс протекает следующим образом. 
Флегма, образованная при конденсации паров на верху колонны, последо
вательно перетекает с тарелки на тарелку в контуре, соответствующем 
концентрационной части колонны III. Достигнув нижней тарелки этой 
колонны, флегма делится на два потока. Один поток д',„ отводится в 
отпарную секцию колонны III, где получается продукт Щц. Второй поток 
флегмы дш перетекает на верхнюю тарелку колонны Я, являясь ороше
нием для этой колонны.

Пары С'ш из отгонной секции колонны III возвращаются под нижнюю 
тарелку концентрационной части этой колонны. Аналогично протекает 
процесс и в других колоннах Я и I.

При отводе всего тепла только на верху сложной колонны поток оро
шения должен быть достаточным, чтобы обеспечить необходимое флегмо- 
вое число во всех нижерасположенных секциях колонны. Однако вследст
вие отбора боковых погонов в сложной колонне масса паров увеличивает
ся сверху вниз, а масса орошения — снизу вверх. Таким образом, наи
большее флегмовое число в сложной ректификационной колонне соответ
ствует верхней секции (III колонна), и в направлении сверху вниз оно 
уменьшается, что ухудшает процесс ректификации.

Для обеспечения более равномерного распределения потоков паров и 
флегмы по высоте сложной колонны, разгрузки вышележащих сечений и 
регенерации тепла съем части тепла с целью образования дополнительного 
потока флегмы производят промежуточным циркуляционным орошением в 
одном-двух сечениях на верху соответствующих простых колонн (рис. 
1У-32). Поток промежуточного циркуляционного орошения (ПЦО) ди при 
температуре 1 прокачивается через регенеративный теплообменник, где 
отдает количество тепла Опцо, например нефти, и при более низкой тем-
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пературе I , поступает на верхнюю тарелку концентрационной части соот
ветствующей простой колонны. Поднимающиеся снизу пары контактируют 
с более холодной циркулирующей флегмой и частично конденсируются, 
образуя дополнительный поток флегмы, который присоединяется к потоку 
флегмы дш и создает поток орошения д„.

Массу ПЦО рассчитывают по уравнению (IV.49). Обычно для организа
ции ПЦО используются 2 — 4 тарелки.

Каждую секцию сложной колонны рассчитывают как соответствую
щую часть простой колонны, имея в виду, что пары ректификата секции, 
расположенной ниже, поступают на ректификацию в секцию, расположен
ную выше.

Применение сложных колонн оправдано в основном в тех случаях, 
когда требуется относительно невысокая четкость разделения, например, 
при выделении широких по температурам кипения фракций.

компонентную смесь, принципиально не отличается от потоков в колонне 
для разделения бинарной смеси (рис. 1У-5). Однако в отличие от бинарной 
системы в многокомпонентной смеси содержится компонент, имеющий са
мую низкую температуру кипения (самую высокую относительную лету
честь), т.е. НКК, компонент с наибольшей температурой кипения (наи
меньшей относительной летучестью), т.е. ВКК, а также компоненты, кото
рые по температурам кипения (относительным летучестям) располагаются 
между НКК и ВКК. Это вносит целый ряд особенностей в расчет и пове
дение компонентов при ректификации.

При ректификации многокомпонентной смеси материальный и тепло
вой балансы для колонны в целом можно составить таким же образом, 
как и при ректификации бинарной смеси; то же самое относится и к ма
териальному балансу для любого /-го компонента многокомпонентной сме
си или для суммы нескольких компонентов.

Материальный баланс по колонне в целом для любого компонента 
или для суммы нескольких компонентов записывается следующим обра
зом:

ОСОБЕННОСТИ РАСЧЕТА РЕКТИФИКАЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ

Схема потоков в простой колонне, разделяющей много-

(1У.55)

и

(1У.56)
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(1У57)
При этом

Х у-.о = Е х- ^ =Х х^  = 1-
Из приведенных уравнений следует, что при заданном составе исход

ной смеси х, Р концентрации любого компонента в продуктовых потоках
у, о и х, Ц, не могут назначаться произвольно, а должны в первую очередь 
обеспечивать соответствующий относительный отбор ректификата (остат
ка), одинаковый по всем компонентам смеси или по сумме нескольких 
компонентов.

По аналогии с ректификацией бинарных смесей можно записать сле
дующее уравнение материально-теплового баланса, справедливое для любо
го компонента смеси:

с_р
Уц>-

Ър-Ъу/
н ’п-Ы,

и

(1У.58)

1 -е= ^ =  У|° х,р (1У.59)
Р Уф~х№ н о-Ъ\у

Следует обратить внимание на то обстоятельство, что отношения эн
тальпий не зависят от номера компонента /, тогда как отношения концент
раций выполняются для любого компонента — г данной смеси.

Материальный баланс для любого компонента в произвольном сечении 
1—1 концентрационной части колонны (см. рис. 1У-5, контур I), определяю
щий уравнение рабочей линии, записывается следующим образом:

д _ У,.р ~  У .

°  У /

или через флегмовое число К = д/Ю

(1У.60)

У /  = — х ,  +71 Я+1 ' Я+1
Уравнение теплового баланса для того же контура I запишется п пило

д_н'0-н
Р  Н-к (1У.61)

Объединив уравнения (1У60) и (1У61), получим уравнение материально
теплового баланса для контура I:

д г _ У / , р - У |  _ Н’о-Н 
Р  V  - х  Н-к 'Ух Л1

В любом сечении 4—4 отгонной части колонны(см. рис. ГУ-5, контур 
IV) материальный баланс для произвольного г-го компонента, определяю
щий уравнение рабочей линии, запишется так:
V/
С

У̂ ~х,
х, ~Х1,\ЛГ

(1У.62)
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или с использованием парового числа

У, _  П+1 
П

*|,УУ
П '

Уравнение теплового баланса для того же контура IV запишется в виде
у у _  н-и 
с  ь-н„

(ГУ.63)

Из уравнений (1У.62) и (1У.63) можно записать объединенное уравнение 
материально-теплового баланса:

У У _  У ,  ~ * 1  _  н-ь 
С *, л_лиг

Соответственно, введя внутреннее флегмовое число Ф = д/С, можем 
по аналогии с уравнением (IV. 19) записать обобщенное уравнение рабочей 
линии для обеих частей ректификационной колонны:

у, =Ф х,+(1-ф)х,р.

Уравнение равновесия запишем в виде 

у, = Я, х ,; х, = ^ -

или

„  _  */ . у  _  У, А ,/ I _ ' А| ” _ / •
1 уу/« ;/ У

Записанная система уравнений материального, теплового балансов и 
равновесия позволяет выполнить расчет всех параметров ректификации 
при разделении многокомпонентной смеси: составов продуктов, флегмо- 
вых чисел, чисел теоретических тарелок, распределений концентраций и 
температур по тарелкам колонны и др. Однако вследствие необходимости 
выполнения большого объема вычислений, их высокой точности и целого 
ряда особенностей многокомпонентной ректификации, существенно отли
чающих ее от ректификации двухкомпонентных смесей, в общем случае 
задача решается лишь итерационными методами с использованием элек
тронных вычислительных машин.

Эти основные отличительные особенности состоят в следующем:
1. Заранее нельзя задать составы продуктов колонны, которые бы 

удовлетворяли всем приведенным уравнениям. Это связано с тем, что урав
нения материально-теплового баланса колонны (1У.55) — (1У.59) должны 
удовлетворяться также и при условии получения соответствующих продук
товых концентраций у, 0 и х1Н, при расчете их по уравнениям рабочей ли
нии и равновесия. Однако эти расчетные концентрации, как правило, не 
будут равны заданным, хотя последние и выбирались с учетом уравнений 
(1У.55) — (1У.59). Поэтому задать можно только две из них, например кон
центрацию какого-либо компонента или сумму концентраций компонентов
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в ректификате и в остатке, а на другие концентрации только наложить ог
раничения типа больше или меньше. Расчетный состав продуктов будет оп
ределяться методом последовательных приближений (итераций) по уравне
ниям материального, теплового балансов и равновесия.

2. В колонне нет ни одного сечения, в котором составы потоков флег
мы и паров совпадали бы полностью с составами жидкости дР и паров СР, 
полученными при однократном испарении сырья. Поэтому составы флег
мы х, т и паров у, ш можно точно установить, лишь выполнив расчет соот
ветствующих частей колонны и определив составы: 1) флегмы х,,, 
стекающей с первой тарелки концентрационной части колонны, и 2) паров 
у/л,о, поднимающихся из отгонной секции колонны. При точном расчете 
это, в свою очередь, заставляет прибегать к методу последовательных 
приближений. Иногда делается допущение, что х 'Р = х,, = х, ш и у 'р = 
= у1Ы = у,т. Однако при этом возникают определенные ограничения,
связанные с расчетными составами получаемых продуктов у| 0 и х; И, .

3. Поскольку в смеси наряду с НКК и ВКК находятся промежуточные 
по температурам кипения компоненты, изменение их концентраций по 
высоте аппарата может иметь специфическую особенность: в каком-то 
промежуточном сечении соответствующей части колонны они могут про
ходить через максимум (минимум). Максимальное содержание НКК и ВКК, 
как и в бинарной ректификации, будет приходиться для НКК на ректифи-

N

Рис. 1У-33. Графическое распределение кон
центраций компонентов по высоте колонны 
при разделении трехкомпонентной смеси:
Г, 2',....5\ 1, 2,...., 5 — номера тарелок
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кат, а для ВКК — на остаток. Пример такого распределения компонентов 
дан на рис. ГУ-33 для трехкомпонентной смеси.

Как видно, концентрация НКК увеличивается снизу вверх, в том же 
направлении уменьшается концентрация ВКК. Концентрация же среднего 
по летучести компонента на тарелке 4' отгонной части и на тарелке 2 кон
центрационной части колонны проходит через максимум. При этом кон
центрация среднего по летучести компонента практически не изменилась в 
пределах всей концентрационной части колонны и даже несколько снизи
лась в ректификате по сравнению с его содержанием на первой тарелке 
концентрационной части колонны.

Это обстоятельство требует тщательной формулировки ограничений 
на составы продуктов колонны и контроля их выполнения в процессе 
расчета, так как в противном случае можно получить продукт худшего по 
примесным компонентам качества при большем числе тарелок в колонне.

Вместе с тем это же позволяет определить то сечение колонны, в ко
тором концентрация данного компонента будет максимальной, и обеспе
чить в этом сечении вывод продукта в виде дополнительного бокового по
тока сложной колонны.

Из изложенного вытекает, что точный расчет ректификации много
компонентной смеси требует большого объема вычислений, в принципе 
является итерационным и для своего выполнения требует применения элек
тронных вычислительных машин.

Поэтому в настоящее время применяются также различные прибли
женные методы расчета, в которых используются некоторые допущения 
(постоянство флегмового числа, постоянство относительной летучести по 
высоте рассматриваемой части колонны, эмпирические зависимости между 
флегмовым числом и числом теоретических тарелок и др.).

РАСЧЕТ РЕЖИМА ПОЛНОГО ОРОШЕНИЯ 
ПРИ РЕКТИФИКАЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ

Рассмотрим ректификацию многокомпонентной смеси (рис. 
1У-22) в случае работы колонны при полном возврате флегмы (К —»°°). В 
этом случае число тарелок в колонне будет минимальным (АГт1п). 
Обозначим число ступеней изменения концентраций, включая кипятильник 
через 5 ^
5 шш =  + 1-

Примем, что коэффициент относительной летучести а л/ для любой 
пары компонентов / и ] остается постоянным по высоте рассчитываемой 
части колонны.

Согласно уравнению равновесия для любой п-й тарелки можем 
записать выражения:
У,,п = и у)п = К ^ х ^ .

Разделив левую и правую части первого уравнения соответственно на 
левую и правую части второго уравнения и приняв во внимание, что
«ч = К,,п/К1.п’ получим
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(1У.64)
У]Л Х]М

Из уравнения рабочей линии имеем

Х ,,л+1 =  У,.л И Х;|Л+, =  У; > .

Подставив значения концентраций у,„, и у;л 
уравнение (1У.64), получим соотношение

*;.л+1
"  хт '

(ГУЩ

из уравнения (1У.65) в

(1У.66)

Уравнение (1У.66) справедливо для любой пары компонентов много
компонентной смеси и позволяет определить их концентрации на любой 
(л + 1)-й тарелке колонны, если известны концентрации компонентов на 
нижележащей л-й тарелке, или наоборот.

Если варьировать номер тарелки от л = 0 (кипятильник) до п, присва
ивая л целые числа, то из уравнения (1У.66) получим

^ Ч л _ _  Л 
а #.>

х1* Х].о
(1У.67)

С помощью уравнения (1У.67) можно рассчитать концентрации всех 
компонентов на любой тарелке колонны между двумя произвольными 
сечениями с номерами 0 и л.

С учетом разделительного действия кипятильника для всей колонны 
(п = + 1; х,„ = у,.в и х ,п = у]В; х,0 = х1УУ и х;0 = х)УГ) уравнение (1У.67)
запишется в виде

У'.Р  № _  «5пйц+1 Х1,№
У)Х> Х).1У х)№

(1У.68)

Решив уравнение (1У.68) относительно числа теоретических контакт
ных ступеней, получим

в̂1и А/тш+1
1дЪ-

_ У],Р *.->V _ У/ (1У.69)

где

у. =
х 1,\у Хг.М

есть коэффициент распределения /-го компонента между ректификатом и 
остатком.
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Можно представить, что в разделяемой многокомпонентной смеси 
имеется _/-й компонент, для которого коэффициент распределения \(Гу = 1. 
Это может быть фактический компонент, который присутствует в смеси, 
или гипотетический компонент, который можно отождествить с некото
рой температурой *Е, так как коэффициент относительной летучести яв
ляется функцией температуры. Компоненты, температуры кипения кото
рых при давлении в системе, равном я, меньше температуры (е, будут 
преимущественно переходить в ректификат, а компоненты с темпера
турами кипения выше Е̂ будут в основном отбираться в остатке.

Температура 1С определяет границу деления смеси между ректифи
катом и остатком и называется температурой границы деления смеси. 
Компонент, находящийся на этой границе, будет характеризоваться 
температурой кипения 1е при давлении я и будет иметь одинаковые кон
центрации в ректификате и остатке.

Обозначив по отношению к этому компоненту коэффициент относи
тельной летучести г-го компонента через а,,, можем записать уравнение 
(1У.69) в виде

с  _  ‘З У ,*̂Ш1П
•да.;

(1У.70)

При давлении системы я и температуре *Е коэффициент относи
тельной летучести а, , определяют, например, по соотношению 
а ,; = Р1 (*Е)/я или по уравнению (11.29).

Уравнение (1У.70) справедливо для любого компонента смеси. Если 
задать коэффициент распределения, например, к-то компонента, то урав
нение (1У.70) можно записать так

1ду, _ 1ду* г
1да„ 1да1( 

откуда

‘9аМ
V, = ^ = \ |^ 9°*'. (1У.71)

Х/,1У

Чтобы определить составы ректификата и остатка, необходимо знать 
температуру границы деления смеси 1Е.

Для нахождения температуры 1С запишем составы продуктовых пото
ков для 1-го компонента, воспользовавшись уравнением материального ба
ланса (IV. 55), в которое введен коэффициент распределения компонента 
V/ = Получим

X1,0 — х,,рУ, .

1 + е^ , -1^
(1У.72)
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(№.73)*1,р _ х1,р

Использовав условия ^  х1й = 1 и ^ х,у, = 1 можем записать
I I

следующие уравнения:

(№.74)

V __ ХЛ .__ =1.
Г  1+<Ж, -1)

(№.75)

Если ввести уравнение температурной зависимости а ,(, например, 
уравнение (11.29), записанное с использованием температуры 1С в виде

то из уравнения (IV. 74) или (IV. 75) можно найти температуру (е методом 
последовательных приближений.

С этой целью задаются величиной (е, а затем рассчитывают коэффи
циенты относительной летучести для всех компонентов смеси по уравне
нию (№.76). После этого определяют коэффициенты распределения компо
нентов по уравнению (№.71) при заданном коэффициенте распределения к- 
го компонента у к. Затем рассчитывают составы продуктов по уравнениям 
(№.72) и (№.73) и проверяют выполнение уравнения (№.74) или (№.75). В 
случае выполнения этих условий температура 1е с заданной степенью точ
ности определена правильно, а полученные составы продуктов колонны 
соответствуют заданному разделению. В противном случае задаются новым 
значением температуры и расчет повторяют в изложенной выше после
довательности.

В результате расчета определяются полные составы ректификата (х,с) 
и остатка (х1]л,) при работе колонны в режиме полного орошения.

Если в смеси будут присутствовать компоненты с высокой относи
тельной летучестью (а,, -»°°), то х(И, « 0  и в составе ректификата по
явятся члены вида х10=х1 е.

Если же в смеси будут малолетучие компоненты т, для которых 
а т1 -» 0, то хт0 «О и в  остатке появятся концентрации вида

При расчетах в качестве начальных условий могут быть заданы лю
бые две концентрации компонентов в продуктовых потоках или одна

\
и 7,30-1,151дя+ 

273-и е

273+<е
1791дя

(№.76)
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концентрация в продуктовом потоке и величина 5т1п (всего шесть 
вариантов).

Компоненты, концентрации которых заданы в продуктовых потоках 
и которые определяют результаты разделения смеси, называются ключе
выми.

При любом способе задания исходных параметров процесса расчет 
ведут методом последовательных приближений с использованием приведен
ных уравнений, при этом добиваются выполнения уравнения (1У.74) или 
(1У.75).

ПРИБЛИЖЕННЫЙ М ЕТОД РАСЧЕТА РЕКТИФИКАЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ ПРИ РАБОЧЕМ 
ФЛЕГМОВОМ ЧИСЛЕ

В основе многих приближенных методов расчета ректифи
кации многокомпонентных смесей лежит утверждение о том, что измене
ние числа тарелок и соответственно флегмового числа практически не ска
зывается на составах продуктов колонны. Это положение позволяет ис
пользовать составы продуктов колонны, найденные при бесконечном флег- 
мовом числе для определения других параметров процесса ректификации: 
числа тарелок, флегмового числа и др.

При сделанных допущениях минимальное флегмовое число Ят1п 
можно определить по следующим уравнениям Андервуда:

{1У.77)
/ « , -в

5 ^ ^ = К т1п +1, (1У.78)
/ «, -в

где д — отношение количества тепла, которое нужно сообщить сырью для 
перевода его в парообразное состояние, к теплоте испарения; 8 — корень 
уравнения (1У.77).

Если сырье подают в парожидкостном состоянии, т.е. при некоторой 
доле отгона 0 < е < 1, то д = 1 - е и 1 -д  = е. При вводе сырья в виде 
кипящей жидкости д = 1, а при питании колонны насыщенным паром 
д = 0. Для перегретого пара д < 0, для недогретой до кипения жидкости 
д > 1.

В уравнениях (1У.77) и (1У.78) коэффициенты относительной летучести 
компонентов определяют при температуре ввода сырья в колонну 1Р. 
Корни 9 находятся между двумя смежными коэффициентами относитель
ной летучести, т. е. а, > 0, > а,+1.

В общем виде зависимость между числом теоретических тарелок 5, 
включая кипятильник и парциальный конденсатор, и флегмовым числом К 
может быть представлена кривой, приведенной на рис. 1У-21.

Для определения координат точек этой кривой при ректификации 
многокомпонентных смесей можно использовать уравнение, обобщающее 
большой фактический материал:
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У = 1-ехр[ 1 +54,4х Х-1 
4,11 + 117,2Х л/Х

(1У.79)

где

у— ̂~̂ шт . у— ̂~̂т1п
5+1 ' Я+1 '

Пределами переменных X и У являются ноль и единица.
График зависимости, соответствующей уравнению (1У.79), приведен на 

рис. ГУ-34.
Уравнение (ГУ.79) может быть использовано для определения опти

мального флегмового числа и соответствующего ему оптимального числа 
теоретических тарелок. Если, например, в качестве критерия оптималь
ности использовать выражение N(7? + !), пропорциональное объему колон
ны, или (л/ + 1)(я + 1), пропорциональное сумме капитальных и эксплуата
ционных затрат, то на базе уравнения (ГУ.79) можно получить, что 
Хопт =* 0,26 и Уопт = 0,41. Отсюда получим следующие выражения для 
расчета оптимальных величин флегмового числа и числа теоретических 
тарелок:

Яопт = 1 ,3 5 ^ +  0,35 

и

б
V

Рис. ГУ-34. График зави
симости числа теорети
ческих тарелок от флег
мового числа по уравне
нию (IV. 70): 
а — основной график; 
б — левая часть основ
ного графика в крупном 
масштабе, обеспечиваю
щая более точные расче
ты
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"сот = ^ 0 М т1в + 0,70 .
Для определения места ввода питания в колонну используется 

приближенное соотношение:

N.
Nо

N  N • N .__Иг__  * ' пип. .  = ' ’ юп. к
/V -  N N .  1- N .' о 1 /утт.

(1У.80)

где N 1 , Л10 — число теоретических тарелок соответственно в
концентрационной и отгонной частях колонны; Мт1п,к, Л/т1по — то же, для 
режима К -> °°.

Чтобы определить величины Л̂ т1п к и Л1т1по, используют уравнения 
(1У.67) и (1У.68) в пределах изменения концентраций от (х1УУ) до (х 'Р) для 
отгонной части колонны и от {х*Р) до (у, 0) для концентрационной части, а 
также от (х|1У) до (у, 0) для всей колонны.

Обычно для ввода сырья предусматривают до 5 точек вблизи сечения, 
определяемого уравнением (1У.80).

АНАЛИТИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ЧИСЛА ТАРЕЛОК 
В КОЛОННЕ ПРИ РЕКТИФИКАЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ

При допущении о постоянстве относительных летучестей и 
флегмовых чисел по высоте соответствующей части колонны можно для 
расчета ректификации многокомпонентной смеси получить уравнения, ана
логичные уравнениям для бинарных смесей, воспользовавшись преобразо
ваниями исходных уравнений рабочей линии и равновесия, введенными 
Андервудом.

Запишем уравнение рабочей линии для любого компонента смеси (в 
дальнейшем с целью упрощения записи уравнений индекс номера компо
нента будет опущен) в сечении между п-й и (п+ 1)-й тарелками:

Уп = Ф*л+> + (1 -  ф)*р •

Умножим левую и правую части уравнения рабочей линии на аД а -  б)
(где 0 — пока неизвестный параметр, подлежащий определению) и 
просуммируем обе части уравнения по всем компонентам:

у  «Ул 
" а - в

= Фу ^  + ( 1 _ ф ) У ^
а-0 ' а-< (1У.81)

Выберем параметр 0 таким образом, чтобы последнее слагаемое 
обратилось в единицу, т. е.

у  “Хр _  1

^ а - 0  1—Ф (1У.82)

Уравнение (IV. 82) будет иметь следующий вид для соответствующих 
частей колонны:
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для концентрационной

У ^ = К + 1 ;  (1У.83)
" а - 0

ДЛЯ отгонной

у с а ж = _П (ГУ.84)
"  а - 0

С учетом уравнения (Г\Л82) уравнение (Г\Л81) примет вид 

У ^ = ф у ^ д ± 1 + 1 . (1У.85)
^ - а - 0  "  а - 0

Перенеся единицу в левую часть уравнения (1У.81) и приняв во
внимание, что ^  у„ = 1, получим

У  = ф У
" а - 0  " а - 0 (1У.86)

Параметр 0 определяется из уравнений (1У.82) или (1У.83) и (1У.84) для 
соответствующей части колонны. Каждое из этих уравнений имеет столько 
корней 0, сколько компонентов в разделяемой смеси. Для любых двух кор
ней 0, например 0, и 0 ., уравнение (1У.86) можно записать следующим об
разом:

ФУ а*п+1 
" а  -О,

= 0 , У ^
' " а - 0 , -

• I
««т-1
а-в^

Уп
а - 0 }

(1У.87)

Разделим правые и левые части приведенных уравнений одну на дру
гую

1 у  Уп
' а - 0 ,  _0 , ^ а - 0 , (1У.88)
а  х п+1
а

у  Уп " « оа - 0 ,

Чтобы исключить суммы, стоящие в правой части уравнения (1У.88), 
выполним соответствующие преобразования уравнения равновесия:

Ул=:

Умножим обе части уравнения равновесия на 
суммирование по всем компонентам смеси:

у  У л  1 у  “ У

" а - 0  ^ а х п ^ а - в ’

1Д а-0) и произведем

(1У.89)
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Выражение ^  ахп вынесено за знак общей суммы, так как оно не
зависит от индекса суммирования (номера компонента).

Для двух корней 0, и 0у из уравнения (№.89) можем записать

V  Уп у < х х „

(№.90)
у  Уп в)  у  «*п 
^ а -0 , -^а-ву

Из уравнений (№.88) и (IV.90) получим соотношение

(1У.91)
у т « 1  у  Х п
■^а-е, ^ а - в у

По виду уравнение (1У.91) аналогично уравнению (IV.66), записанному 
для работы колонны при Я —»°°, в то время как уравнение (№.91) спра
ведливо для рабочего флегмового числа, т.е. Я<°°. Отношение корней 0,/07 
соответствует приведенной относительной летучести а*; компонентов I и }.

Для упрощения записи последующих уравнений введем функцию

Функция Е\х, 0] является аналогом концентрации, но не самой

Давая п целые значения от 0 до п-1, получим уравнение связи между 
числом теоретических тарелок и составами в двух произвольных сечениях 
колонны:

Отсюда определяется число теоретических тарелок п между двумя 
произвольными сечениями колонны (для концентрационной и отгонной 
частей в отдельности, так как корни 0 и концентрации различны)

концентрацией.
Тогда уравнение (№.91) запишется в виде

0.
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Если в качестве одного из сечений, например, с номером ноль, вы
брать сечение продуктового потока, то с учетом уравнения (1У.82) получим

С учетом действия кипятильника (или парциального конденсатора) 
число теоретических тарелок в соответствующей части колонны п = N  + 
+ 1 определится из уравнения

яГх',0, 1 
‘9-7-----(

4 х' 0/N+1=----^ , (1У.92)

где х ' — концентрация жидкости, стекающей с нижней тарелки верхней 
части колонны (х' = х ,) для концентрационной части колонны, или 
концентрация жидкости, поступающей на верхнюю тарелку нижней части 
колонны (х ' = хт ) для отгонной части колонны.

Уравнение (1У.92) может быть использовано для расчета числа тарелок 
в концентрационной N  = и отгонной N = N 0 частях колонны. При 
этом для концентрационной части можно приближенно принять 
х'=х, «х^, а для отгонной части х'= хт ~х'Р, уточняя их последующим 
расчетом.

В уравнении (1У.92) влияние состава ректификата или остатка прояв
ляется через посредство корней в соответствии с уравнениями (1У.82) — 
(1У.84).

При практическом использовании приведенных уравнений полные 
составы ректификата и остатка обычно вначале определяют тем или иным 
приближенным методом, например, при К —»°°, уточняя их затем в 
процессе расчета. При проверочных расчетах, когда полные составы 
ректификата и остатка известны, определяют N  или Л и проверяют их на 
соответствие фактическим данным.

ОСОБЕННОСТИ РАСЧЕТА СЛОЖНОЙ КОЛОННЫ 
ДЛЯ РЕКТИФИКАЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ

Расчет сложной ректификационной колонны, разделяющей 
многокомпонентную смесь, требует специального подхода при составлении 
материальных балансов и определении составов потоков отдельных 
простых колонн, так как все потоки жестко взаимосвязаны.
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Сложная колонна, представленная на рис. 1У-31, состоит из трех 
простых колонн и соответствует их последовательному соединению по 
схеме, показанной на рис. 1У-30, б. Эта сложная колонна предназначена 
для разделения на четыре продукта четырехкомпонентной смеси, в 
которой первый компонент соответствует НКК, а четвертый — ВКК.

Пары ректификата О, первой колонны содержат компоненты 1 — 3 и 
примесь ВКК. Остаток первой колонны XV, в основном состоит из ВКК и 
содержит некоторое количество компонентов 1 — 3 в качестве примеси. В 
приближенных расчетах без большой погрешности принимают, что 
примесным компонентом в остатке является компонент 3, а содержанием 
компонентов 1 и 2 пренебрегают.

В колонну II из колонны I поступают пары ректификата И, , состоя
щие из компонентов 1 — 3 с примесью ВКК. Кроме того, в колонну Я 
поступают также пары орошения д„, состоящие из компонентов 1 — 3 с 
примесью ВКК, а также пары С„ из стриппинг-секции, состоящие из 
компонентов 1 — 2 с примесью компонента 3, который в основном уходит 
с остатком XV,, колонны II.

В результате процесса ректификации в колонне II получаются пары 
ректификата состоящие в основном из компонентов 1 и 2 с примесью 
компонента 3. Хотя в ректификате О,, может содержаться и компонент 4, 
его концентрация обычно мала и ею можно пренебречь. Остаток IV,, ко
лонны II в основном состоит из компонента 3 с примесью компонента 4, 
поступившего в колонну II вместе с ректификатом О, , а также компонен
тов 1 и 2, из которых в основном присутствует компонент 2, имеющий 
более высокую температуру кипения, чем компонент 1. Поэтому во многих 
случаях при расчете колонны II содержанием компонента 1 в остатке XV,, 
пренебрегают.

Из верха колонны III отбирают ректификат Г>;//, состоящий в основ
ном из компонента 1 с примесью компонента 2, и остаток XV,,,, который в 
основном состоит из компонента 2 с примесью компонентов 1 и 3.

Рассмотрим уравнения материальных балансов для сложной колонны.
Материальный баланс для всей колонны по компоненту 1:

В уравнении (1У.93) нет потоков XV, и XV,,, так как принято, что 
компонент 1 в них отсутствует.

Материальный баланс колонны по компонентам 1 и 2:

В уравнении (1У.94) нет потока XV, , так как было принято, что компо
ненты 1 и 2 в нем отсутствуют.

Материальный баланс всей колонны по компонентам 1, 2 и 3:

Р, V ,  = ■ (1У.93)

(1У.94)

Кроме того, общий материальный баланс колонны имеет вид

р, + + ■
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При заданных качествах получаемых из сложной колонны продуктов 
концентрации у1С;//, х11У///, хзи,//;, х2ЩГ х41У// и известны; кроме то
го, известен поток сырья Р, и концентрации в нем всех компонентов. 
Таким образом, имеем систему четырех уравнений с четырьмя неизвест
ными (потоки 0 /;/, Щп, Щ, и Щ), которые и определяются.

Рассмотрим теперь колонну I. Выход ректификата этой колонны Г), 
определится из выражения

О, =Р, -Щ  =ПШ + МШ + Щ  •
Состав ректификата О, можно найти следующим образом. В ректи

фикате Э, масса ВКК (компонент 4) должна быть такой, какая допустима в
остатке Щ,, т.е. Щ,хА ̂ . Отсюда концентрация компонента 4 в парах 
ректификата О, будет равна Щ,х4„ /О ,, а концентрация компонентов 1 — 
3 составит

У О, =
Ших*.Щ1

о,
Пары, покидающие колонну 1, состоят из паров ректификата и сопро

вождающих их паров орошения ди, т.е.

С’р,! — В/ + 9и ■

Чтобы определить суммарную концентрацию компонентов 1—3 во 
флегме, примем, что содержание компонента 4 в потоке паров С„ нич
тожно мало. Тогда получим концентрацию компонента 4 в жидкости 
9 и = УУц + Сп , а следовательно, и в орошении д„

Щ/ +  с ; ,  д'ц
Таким образом, концентрация х„ компонентов 1 — 3 во флегме д„ 

будет равна

Щ / Х .  и, Щ / Х , и/х   ̂ 4,>У//
+ С’,, д'„

Концентрация у, тех же компонентов в потоке СРи = Э, + д„ опре
делится из уравнения

+  9 1 1

{ \ Щ + С ' п  
\  /

°1 + 9 И

или
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.. -  ! Щ х^ „ { 9" + С'" + Щ')  _  1 "«*<*„ (г , Я и ' .
[ ° 1  +  Я п ^ Щ  +  С ц  )  °1  +  ? / /  I  Я II ,

Для определения концентраций у, и х ц необходимо предварительно 
выбрать потоки дп и С'„ . Последующим расчетов их можно скорректи
ровать.

Число тарелок в колонне I выбирается с таким расчетом, чтобы обес
печить получение паров состава у , . Аналогично определяются составы 
потоков для колонн II и III.

Следует отметить одну важную особенность работы сложной колон
ны. Если проследить, как изменяются при переходе от первой простой ко
лонны к следующим потоки ректификата и орошения, то можно обнару
жить, что в каждой последующей колонне (см. рис. ГУ-31, колонны I. II, III) 
поток ректификата убывает, тогда как поток орошения в том же направ
лении, наоборот, возрастает.

Увеличение потока флегмы от колонны I к колонне III объясняется 
тем, что колонны, расположенные выше, должны иметь такое количество 
флегмы, которое было бы достаточно не только для данной колонны, но и 
для колонн, расположенных ниже. Такое взаимно противоположное изме
нение количества ректификата и орошения в сложной колонне обусловли
вает резкое изменение флегмового числа, которое может уменьшаться в 
несколько раз при переходе от вышерасположенной простой колонны к 
нижерасположенным.

Значительно уменьшается также суммарная концентрация низкокипя
щих компонентов в парах, поступающих в вышерасположенные колонны, 
что обусловливается тем, что эти пары в значительной своей части состоят из 
паров орошения, в которых содержание НКК относительно невелико. Вмес
те с тем это существенно облегчает работу отпарных секций, что особен
но важно в случае, когда отпаривание НКК производится без подвода теп
ла, а только за счет подачи в отпарные секции водяного пара. Низкая кон
центрация НКК в парах, поступающих на ректификацию данной секции 
сложной колонны, осложняет работу концентрационных частей колонны, 
однако это обстоятельство компенсируется высоким флегмовым числом.

Для расчета простых колонн, входящих в состав сложной колонны, 
также могут быть использованы методы расчета, изложенные ранее, с 
привлечением упрощающих допущений, упомянутых в данном разделе. 
При этом надо иметь в виду ту особенность, что питанием вышераспо- 
ложенных колонн (II и III ) служат пары, поступающие из нижерасполо- 
женных колонн (7 и II) и из стриппинг-секций данной колонны (см. рис. 
1У-31 и ГУ-32). В общем случае расчет выполняется на ЭВМ с привлечением 
итерационных методов.

ОСОБЕННОСТИ РАБОТЫ СЛОЖНОЙ КОЛОННЫ 
С ПРОМЕЖУТОЧНЫМ ОРОШЕНИЕМ

Как было показано выше, сложная колонна, представляю
щая собой систему последовательно соединенных простых колонн, харак
теризуется той особенностью, что для каждой простой колонны в направ
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лении движения паров поток ректификата уменьшается, а поток флегмы 
увеличивается. По этой причине последние по ходу паров простые колон
ны работают с большими флегмовыми числами д/Е>, а первые, наоборот, с 
малыми.

Чтобы уменьшить разницу во флегмовых числах колонн, расположен
ных как выше, так и ниже, а также регенерировать часть тепла, в промы
шленности получила распространение схема работы сложной колонны с 
промежуточным циркуляционным орошением (ПЦО). Такая схема организа
ции промежуточного циркуляционного орошения на верху колонны II дана 
на рис. 1У-32.

Подобная схема работы колонны позволяет:
1) увеличить регенерацию тепла (в промежуточном сечении, где 

осуществляется циркуляционное орошение, температура потока I выше 
температуры верха колонны, хотя количество тепла, которое можно 
регенерировать в этом сечении, меньше, чем в верхнем сечении);

2) уменьшить количество паров, поднимающихся в расположенную 
выше простую колонну, и, следовательно, уменьшить ее диаметр;

3) уменьшить тепловую нагрузку конденсатора — холодильника в верху 
колонны вследствие сокращения количества орошения в этой части 
колонны.

Однако при промежуточном циркуляционном орошении проявляются 
два отрицательных момента:

1) уменьшается флегмовое число в вышерасположенной колонне (см. 
рис. 1У-31, колонна III), что должно быть скомпенсировано некоторым 
увеличением числа тарелок в колонне;

2) увеличивается концентрация НКК в парах СтШ, поступающих в 
колонну III, а следовательно, и в жидкости д'т, перетекающей в отпарную 
секцию колонны III, что осложняет работу этой секции.

Количество промежуточного циркуляционного орошения может изме
няться в сравнительно широких пределах. В соответствии с этим изменяет
ся и масса флегмы дт, перетекающей в качестве орошения в колонну II из 
колонны III. Масса этой флегмы будет максимальной при отсутствии ПЦО. 
С увеличением количества циркуляционного орошения масса флегмы дт 
уменьшается. Очевидно, максимальный отвод тепла ПЦО соответствует 
такому режиму работы, когда масса флегмы дш = 0, т.е. когда все тепло, 
необходимое для образования орошения колонны II, отводится с помощью 
ПЦО. В этом случае из колонны II поступают пары, масса которых равна 
массе ректификата этой колонны без сопровождающих паров орошения.

Таким образом, ПЦО выполняет роль парциального конденсатора, ус
тановленного в промежуточном сечении колонны.

Количество тепла, отводимое ПЦО в соответствующем сечении колонны, обосновыва
ется расчетом для каждого конкретного случая. Подобное циркуляционное орошение может 
быть осуществлено в соответствующем сечении верхней части простой колонны. Однако сле
дует учитывать, что, чем ниже расположена данная простая колонна, тем меньше флегмовое 
число и меньше ресурсы тепла, которое может быть регенерировано с помощью промежу
точного циркуляционного орошения. ’

Таким образом, чем ниже расположена простая колонна, тем меньше эффект от орга
низации ПЦО, хотя с точки зрения температуры потока, тепло которого используется, при
менение ПЦО в нижних колоннах является более целесообразным.

Эффективность организации промежуточного циркуляционного орошения зависит 
также от соотношения между выходами ректификата и остатка расположенной выше
колонны, а также от относительной массы паров Сщ/Ищ, которые поднимаются из 
отгонной части колонны, расположенной выше сечения, где организуется ПЦО.
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Ш В А  V А З Е О ТР О П Н А Я  И ЭКСТРАКТИ ВН АЯ 
РЕКТИ Ф И КАЦ И Я

ОСОБЕННОСТИ РЕКТИФИКАЦИИ 
БЛИЗКОКИПЯЩИХ И АЗЕОТРОПНЫХ СМЕСЕЙ

Легкость разделения компонентов при ректификации опре
деляется величиной коэффициента относительной летучести а, который 
для идеальных растворов определяется как отношение давления насыщен
ных паров разделяемых компонентов:
а  = Р, /Р2 .

Для близкокипящих компонентов давления их насыщенных паров 
сближаются, что приводит к уменьшению значения а. При а  <<1,05 разде
ление таких смесей обычной ректификацией становится затруднительным, 
так как при этом требуется большое число теоретических тарелок и 
большое флегмовое число.

Если компоненты образуют азеотропную смесь, т.е. смесь, кипящую 
при определенной температуре (см. гл. II) и имеющую а  = 1, применение 
обычной ректификации не позволяет разделить смесь на индивидуальные 
компоненты. В этом случае при любом составе исходной смеси, подвергае
мой ректификации, в качестве одного из компонентов будет выступать 
азеотроп.

Таким образом, при достаточно большом числе тарелок и флегмовом 
числе смесь близкокипящих компонентов может быть разделена обычной 
ректификацией, тогда как разделение смеси, образующей азеотроп, этим 
методом вообще невозможно.

Влияние величины коэффициента относительной летучести на необхо
димое число теоретических тарелок в ректификационной колонне при 
различной четкости разделения иллюстрируется кривыми, приведенными 
на рис. У-1.

Четкость разделения можно охарактеризовать величиной фракциони
рующего фактора Е, определяемого через концентрации продуктовых 
потоков колонны:

2  _  Ур,1*УУ,2

УЦ2*И',1

Из приведенных на рис. У-1 кривых видно, что при данной четкости 
разделения число теоретических тарелок весьма быстро увеличивается в 
области а  <1,2. Так, например, при Е = 10 уменьшение величины а  от 
1,2 до 1,03 приводит к необходимости иметь в колонне 120 теоретических 
тарелок вместо 13.

На величину коэффициента относительной летучести можно воздейст
вовать путем изменения давления в системе, о чем говорилось ранее.

Для ряда смесей величина коэффициента относительной летучести мо
жет быть увеличена путем добавления к исходной смеси третьего компо-
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Рис. У-1. Зависимость числа теоретичес
ких тарелок Л/т в колонне от величины 
коэффициента относительной летучести а  
при бесконечном флегмовом числе и 
различной величине фракционирующего 
фактора Е

Рис. У-2. Кривые зависимости давления 
насыщенных паров от температуры:
I — бензол; 2 — циклогексан; 3 — смесь 
циклогексана с анилином [80 % (мол.)); 4 — 
смесь бензола с анилином [80 % (мол.)|

нента, называемого разделяющим агентом. Этот специально добавляемый 
компонент обладает различной растворимостью по отношению к разделяе
мым компонентам, что позволяет изменять относительную летучесть разде
ляемых компонентов за счет различного воздействия разделяющего агента 
на их коэффициенты активности.

В общем случае для смесей, отклоняющихся от законов идеальных 
растворов, величина коэффициента относительной летучести определяется 
из выражения

где у, и у2 — коэффициенты активности разделяемых компонентов.
В присутствии разделяющего агента разделяемые компоненты вследст

вие их различной растворимости по-разному отклоняются от законов иде
альных растворов и отношение коэффициентов активности этих компо
нентов у,/у2 может существенно отличаться от единицы. Поэтому даже в 
случае одинакового давления насыщенных паров разделяемых компонен
тов (Р , /Р2 -1) величина коэффициента относительной летучести а  может
значительно отличаться от единицы.

На рис. У-2 приведены кривые, характеризующие давления насыщен
ных паров бензола и циклогексана в чистом виде, а также в смеси каждо
го из них с анилином, который служит разделяющим агентом.
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Из приведенных данных видно, что без добавки анилина давления на
сыщенных паров бензола и циклогексана близки между собой (а =< 1), что 
практически исключает разделение этих компонентов обычной ректифика
цией. В присутствии разделяющего агента (анилина) давления паров цикло
гексана и бензола существенно различаются, при этом циклогексан, как 
менее растворимый в анилине, имеет значительно большее давление насы
щенных паров, чем бензол, который хорошо растворяется в анилине. По
этому в присутствии анилина смесь бензола и циклогексана разделяется 
достаточно легко, при этом циклогексан ведет себя как НКК, а бензол — 
как ВКК.

Подобное же явление можно наблюдать для смеси различных углево
дородов, содержащих четыре атома углерода в молекуле и входящих в со
став бутан-бутиленовой фракции. Ниже приведен порядок расположения 
упомянутых углеводородов по их относительным летучестям при использо
вании фурфурола в качестве разделяющего агента, а также в его 
отсутствие:

В отсутствие фурфурола 
Изобутан 
Изобутен 

1-Бутен 
1,3-Бутадиен 

н-Бутан 
транс-2-Бутен 

ццс-2-Бутен

В присутствии фурфурола 
Изобутан 
н-Бутан 

Изобутен 
1-Бутен

транс-2-Бутен 
цис-2-Бутен 
1,3-Бутадиен

Из приведенных данных следует, что добавление фурфурола приводит 
к перераспределению относительных летучестей компонентов, что позво
ляет более легко разделить те или иные компоненты смеси, например изо
бутан и изобутен.

Ректификация в присутствии разделяющего агента применяется при 
разделении близкокипящих смесей ароматических, парафиновых и нафте
новых углеводородов (например, отделение бензола, толуола и ксилолов от 
парафиновых и нафтеновых углеводородов), парафиновых и непредельных 
углеводородов (выделение изо- и нормального бутанов из смеси с бутенами 
и бутадиенами) и т.д.

При существенном различии коэффициентов активности у, и у2 бо
лее летучим может оказаться компонент, имеющий более высокую темпе
ратуру кипения.

В зависимости от летучести разделяющего агента по отношению к ле
тучестям разделяемых компонентов процесс разделения осуществляется в 
виде азеотропной или экстрактивной ректификации.

Азеотропная ректификация заключается в осуществлении процесса 
ректификации в присутствии разделяющего агента, образующего с компо
нентами разделяемой смеси один или несколько азеотропов, которые пре
имущественно отбираются в виде ректификата. В качестве кубового остат
ка отбирается один компонент или смесь компонентов с минимальным 
содержанием разделяющего агента.

При экстрактивной ректификации применяется разделяющий агент, от
носительная летучесть которого низка по сравнению с компонентами раз
деляемой смеси. Поэтому в процессе экстрактивной ректификации прак
тически весь разделяющий агент отводится с кубовым продуктом. В ректи
фикат обычно переходит незначительное количество разделяющего агента.
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Образование азеотропных смесей разделяющего агента с компонента
ми разделяемой смеси нежелательно, если мы хотим избежать значитель
ного загрязнения ректификата разделяющим агентом. Процесс образова
ния такой азеотропной смеси, разделяющего агента с компонентом, отби
раемым в ректификат, которая затем легко разделяется, например, рассла
иванием, получил название азеотропно-экстрактивной ректификации.

Применение азеотропной и экстрактивной ректификации в промыш
ленности определяется в основном экономическими показателями процес
са. Эксплуатационные затраты на ректификацию с разделяющим агентом 
в значительной степени зависят от относительного количества разделяюще
го агента, циркулирующего в системе, и затрат на его регенерацию.

С увеличением удельного расхода разделяющего агента возрастают 
энергозатраты на нагрев и перекачку, а при азеотропной ректификации — 
на испарение разделяющего агента и его конденсацию.

Расход разделяющего агента зависит главным образом от состава 
сырья. Так, при азеотропной ректификации расход разделяющего агента 
увеличивается с повышением в сырье концентрации тех компонентов, 
которые отбираются в ректификат. При экстрактивной ректификации, на
оборот, расход разделяющего агента возрастает при повышении в сырье 
концентрации компонентов, отбираемых в виде кубового продукта.

Разделяющий агент, используемый при азеотропной и экстрактивной 
ректификации, должен удовлетворять следующим основным требованиям:

1) обеспечивать возможно большее повышение коэффициента отно
сительной летучести разделяемых компонентов;

2) сравнительно легко регенерироваться;
3) хорошо растворять разделяемые компоненты, чтобы исключить 

расслаивание жидкой фазы при температурном режиме в колонне, по
скольку это может привести к ухудшению процесса разделения;

4) быть термически стабильным, не вступать в химическую реакцию с 
компонентами смеси, не вызывать коррозии аппаратуры, не быть токсич
ным, иметь невысокую стоимость.

Применяемые в промышленности разделяющие агенты только в той 
или иной степени удовлетворяют перечисленным требованиям. При разде
лении парафиновых и ароматических углеводородов с помощью азеотроп
ной ректификации в качестве разделяющего агента применяют метанол, 
этанол, метилэтилкетон и др., а при экстрактивной ректификации — 
фенол, фурфурол и др.

ВЛИЯНИЕ КОНЦЕНТРАЦИИ РАЗДЕЛЯЮЩЕГО 
АГЕНТА И ТЕМПЕРАТУРЫ СИСТЕМЫ 
НА ВЕЛИЧИНУ КОЭФФИЦИЕНТА ОТНОСИТЕЛЬНОЙ 
ЛЕТУЧЕСТИ

Величины коэффициентов активности у и относительной 
летучести а  зависят от свойств компонентов, концентрации разделяющего 
агента и температуры (давления) системы.

Коэффициенты активности компонентов зависят от концентраций 
компонентов. В соответствии с уравнением Дюгема — Маргулеса эта зави
симость может быть представлена следующим образом:
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Рис. У-З. Зависимости 
коэффициентов активное* 
ти и их отношения от 
состава бинарной смеси:
а — положительное от
клонение от закона Рауля; 
б — отрицательное откло
нение от закона Рауля; 
в — промежуточный слу
чай

^дУ| _ 1-х г2
с/х х с/х

Из этого уравнения видно, что наклоны кривых 1ду, = /,(х) и
1дТ$ = /2(х) имеют разные знаки.

На рис. У-З приведены зависимости коэффициентов активности и их 
отношения от состава бинарной смеси. При концентрации компонента 
равной единице коэффициент его активности равен единице, а 1ду = 0. 
Могут встретиться и более сложные зависимости 1ду = /(х), например 
имеющие экстремальные точки. Однако такие системы на практике 
встречаются редко.

С увеличением концентрации разделяющего агента в жидкой фазе 
коэффициент относительной летучести и отношение коэффициентов ак
тивности разделяемых компонентов обычно растут (см. рис. У-З и рис. У-4).

На рис. У-4 приведены кривые равновесия фаз для смеси метилцикло
гексан-толуол при различных концентрациях разделяющего агента — фе
нола. Составы жидкой и паровой фаз даны для смеси метилциклогексана и 
толуола без учета присутствия разделяющего агента (фенола).

С повышением концентрации фенола в жидкой фазе кривая равнове
сия фаз становится более выпуклой вследствие увеличения коэффициента 
относительной летучести.

На величины коэффициентов активности и относительной летучести 
изменение температуры влияет неодинаково. В большинстве случаев пони
жение температуры приводит к увеличению коэффициентов активности и 
относительной летучести.

Рис. У-4. Кривые равновесия фаз смеси ме
тилциклогексан-толуол при различных конце
нтрациях фенола (% масс.):
I — 75; 2 — 50; 3 — 25; 4 — 0
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Если с понижением температуры величина коэффициента относитель
ной летучести смеси уменьшается, например, для смеси метилциклогексан
гептан, то эта же закономерность сохраняется в присутствии разделяюще
го агента.

Изменение температуры системы обусловливает соответствующее из
менение давления. В ряде случаев путем изменения температуры (давления) 
удается перевести систему (включая азеотропные смеси) в область больших 
коэффициентов относительной летучести.

Сложность расчета колонн для азеотропной и экстрактивной ректи
фикации в первую очередь связана с трудностью расчета фазового равно
весия систем, существенно отклоняющихся от законов идеальных раство
ров. В остальном расчет базируется на тех же основных закономерностях 
(см. гл. IV).

ПРИНЦИПИАЛЬНЫЕ СХЕМЫ АЗЕОТРОПНОЙ 
И ЭКСТРАКТИВНОЙ РЕКТИФИКАЦИИ

Изложенные особенности процессов азеотропной и экс
трактивной ректификации определяют различия их технологического 
оформления, связанные главным образом с регенерацией разделяющего 
агента.

При азеотропной ректификации разделяющий агент выводится в виде 
азеотропных смесей, поэтому его регенерация может вызвать определен
ные затруднения. В этой связи для азеотропной ректификации стараются 
использовать разделяющие агенты, которые обладают ограниченной рас
творимостью в компонентах, отбираемых в ректификат. Тогда отделение 
разделяющего агента от целевых компонентов может быть выполнено пу
тем расслаивания охлажденного ректификата. Один слой представляет со
бой разделяющий агент, возвращаемый в колонну, второй слой — обога
щенный целевым компонентом раствор с примесью разделяющего агента. 
Разделяющий агент может быть выделен во второй колонне в виде азеот
ропа, который после конденсации и охлаждения направляется на расслаи
вание. Из низа колонны получают практически чистый целевой компо
нент.

На рис. У-5 приведена схема установки для азеотропной ректифи
кации в случае, когда разделяющий агент и целевые компоненты, отбирае
мые в ректификат, образуют расслаивающую систему.

Исходная смесь с разделяющим агентом подается в колонну I, где высококипящие 
компоненты отбираются в виде кубового продукта. Азеотропная смесь после конденсации в 
конденсаторе 2 и охлаждения в холодильнике 3 поступает в расслаиватель 4, из которого 
один поток (в основном разделяющий агент) возвращается в колонну 1, а второй (смесь низ
кокипящих компонентов и разделяющего агента) направляется в регенерационную колонну 
5. Из колонны 5 низкокипящие компоненты отбираются в виде кубового продукта, а разде
ляющий агент в виде азеотропа, который после конденсации в конденсаторе 2' и охлаждения 
в холодильнике 3' направляется в расслаиватель 4.

Таким образом, разделяющий агент рециркулирует через верхние части обеих колонн 
и расслаиватель 4.

В процессе экстрактивной ректификации применяется малолетучий 
разделяющий агент, поэтому его регенерация обычно осуществляется без 
затруднений путем обычной ректификации. Разделяющий агент отбирается 
в виде кубового продукта и вновь подается в колонну экстрактивной рек
тификации.
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Рис. У-5. Схема установки для азеотропной 
ректификации:
I — колонна для азеотропной ректифика
ции; 2, 2’ — конденсаторы; 3, 3' — холо
дильники; 4 — расслаиватель; 5 — колонна, 
для регенерации разделяющего агента; 6, 6' — 
кипятильники. Потоки: I — исходная смесь;
II — разделяющий агент; III — азеотроп; IV — 
смесь низкокипящих компонентов и разде
ляющего агента; V — низкокипящий компо
нент; VI — высококипящий компонент

Рис. У-6. Схема установки для экстрактив
ной ректификации:
I — колонна для экстрактивной ректифика
ции; 2, 2' — конденсаторы; 3 — колонна для 
регенерации разделяющего агента; 4, 4' — 
кипятильники; 5 — насос. Потоки: I — ис
ходная смесь; II — разделяющий агент; III — 
низкокипящий компонент; IV  — высококи
пящий компонент; V — смесь высококипя
щих компонентов и разделяющего агента

На рис. У-6 приведена схема установки для экстрактивной ректифика
ции. Разделяющий агент подается в верхнюю часть колонны 1, из которой 
низкокипящие компоненты отбираются в виде ректификата. Кубовый 
продукт — смесь высококипящих компонентов и разделяющего агента на
правляется в колонну 3, из которой высококипящие компоненты отбира
ются в виде ректификата. Разделяющий агент, отбираемый в виде кубового 
продукта, возвращается насосом 5 в колонну 1.

Разделение бинарных азеотропных смесей на основе перераспределе
ния областей концентраций азеотропа. Если смесь двух компонентов об
разует азеотроп, то при ректификации такой смеси можно выделить в од
ной колонне один из компонентов и азеотроп, а в другой колонне — вто
рой компонент и азеотроп того же состава.

Иногда состав азеотропной смеси заметно изменяется при изменении 
давления; это обстоятельство можно использовать для разделения азеотро
па на составляющие компоненты.

На рис. У-7 приведены равновесные кривые для смесей двух компо
нентов а и уг, образующих азеотропную смесь с минимумом температуры 
кипения при давлении п, (рис. У-7, а) и с максимумом температуры кипе
ния при давлении я 2 (рис. У-7, 6]. Из приведенных кривых видно, что со-
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а б

Рис. У-7. Области концентрации на диаграмме х - у в  случае разделения азеотропной смеси 
при двух разных давлениях:
а — для компонентов, образующих азеотропную смесь с минимумом температуры кипения; 
б — то же, с максимумом

став азеотропной смеси хаз̂ при давлении я, существенно отличается от

состава азеотропной смеси хаз̂  при давлении я 2. При этом вся площадь 
диаграммы х—у  разделяется на две области, в одной из которых может 
быть выделен компонент V  и смесь близкого к азеотропному состава хаз̂ 
при давлении я,, а в другой — компонент а и смесь близкого к азеотроп
ному состава хаз при давлении я 2.

На рис. У-8 приведены технологические схемы ректификации азеот
ропной смеси при двух разных давлениях.

а
б

Рис. У-8. Принципиальные технологические схемы разделения азеотропной смеси при двух 
разных давлениях:
а — для смеси с минимумом температуры кипения; б — то же, с максимумом; 1, 2 — 
колонны
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Рассмотрим разделение азеотропной смеси с минимумом температуры 
кипения. Исходная смесь компонентов а и уг поступает в ректификацион
ную колонну 1, работающую под давлением я,. В этой колонне выделяется 
компонент V  в виде нижнего продукта состава х^  и смесь близкого к 
азеотропному состава хМ) в виде дистиллята, который подается в колонну

2, работающую под давлением я 2. В колонне 2 азеотропная смесь состава 
хИ( разделяется на компонент а, выводимый из колонны в виде нижнего
продукта, и смесь близкого к азеотропному состава хаз̂ , отбираемую из 
колонны 2 в виде дистиллята. Последний смешивается с исходным сырьем 
х р, образуя смесь состава х^, которая в конечном итоге служит сырьем 
колонны 1.

При разделении азеотропной смеси с максимумом температуры кипе
ния исходная смесь состава х р подается в ректификационную колонну 1, 
работающую под давлением я,. Здесь смесь разделяется на компонент V, 
выводимый в виде дистиллята, и смесь близкого к азеотропному состава 
ха3(, отбираемую в виде нижнего продукта. Последний поступает на разде

ление в колонну 2, работающую под давлением я 2, в которой получают 
компонент а в виде верхнего продукта и смесь близкого к азеотропному 
состава хаз̂  в виде нижнего продукта. Эту азеотропную смесь смешивают
с исходным сырьем, получая смесь состава х^, которая и является оконча
тельным сырьем колонны 1.

Определение параметров процесса ректификации производят метода
ми, изложенными в гл. IV.

ГЛАВА VI А Б С О Р Б Ц И Я  И Д Е С О Р Б Ц И Я

ФИЗИЧЕСКАЯ СУЩ НОСТЬ ПРОЦЕССА 
АБСОРБЦИИ

Абсорбция — процесс избирательного поглощения компо
нентов газовой смеси жидким поглотителем (абсорбентом). Процесс аб
сорбции происходит в том случае, когда парциальное давление извлекаемо
го компонента в газовой смеси выше, чем в жидком абсорбенте, вступаю
щем в контакт с этим газом, т.е. для протекания абсорбции необходимо, 
чтобы газ и абсорбент не находились в состоянии равновесия. Различие в 
парциальном давлении извлекаемого компонента в газе и жидкости являет
ся той движущей силой, под действием которой происходит поглощение
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(абсорбция) данного компонента жидкой фазой из газовой фазы. Чем 
больше эта движущая сила, тем интенсивнее переходит этот компонент из 
газовой фазы в жидкую.

По своей природе различают два вида абсорбции: физическую, при 
которой извлечение компонентов из газа происходит благодаря их раство
римости в абсорбентах и химическую (хемосорбцию), основанную на хими
ческом взаимодействии извлекаемых компонентов с активной частью аб
сорбента. Скорость физической абсорбции определяется диффузионными 
процессами, скорость хемосорбции зависит от скорости диффузии и хи
мической реакции.

Поглощение компонентов газовой смеси при абсорбции сопровожда
ется выделением тепла, величина которого пропорциональна массе и теп
лоте растворения ^А поглощенных компонентов.

Процесс абсорбции обратимый, поэтому он используется не только 
для получения растворов газов в жидкостях, но и для разделения газовых 
смесей. При этом после поглощения одного или нескольких компонентов 
газа из газовой смеси необходимо произвести выделение из абсорбента 
поглощенных компонентов т.е. десорбцию.

При выборе абсорбента учитывают состав разделяемого газа, давление 
и температуру процесса, производительность установки. Выбор абсорбента 
определяется также его селективностью, поглотительной способностью, 
коррозионной активностью, стоимостью, токсичностью и другими факто
рами.

В нефтяной и газовой промышленности процесс абсорбции применя
ется для разделения, осушки и очистки углеводородных газов. Из природ
ных и попутных нефтяных газов путем абсорбции извлекают этан, про
пан, бутан и компоненты бензина; абсорбцию применяют для очистки 
природных газов от кислых компонентов — сероводорода, используемого 
для производства серы, диоксида углерода, серооксида углерода, серо
углерода, тиолов (меркаптанов) и т.п.; с помощью абсорбции также разде
ляют газы пиролиза и каталитического крекинга и осуществляют санитар
ную очистку газов от вредных примесей.

В качестве абсорбентов при разделении углеводородных газов исполь
зуют бензиновые или керосиновые фракции, а в последние годы и газо
вый конденсат, при осушке — диэтиленгликоль (ДЭГ) и триэтиленгликоль 
(ТЭГ). Для абсорбционной очистки газов от кислых компонентов применя
ют Л/-метил-2-пирролидон, гликоли, пропиленкарбонат, трибутилфосфат, 
метанол; в качестве химического поглотителя используются моно- и диэта
ноламины.

В отличие от ректификации процесс абсорбции протекает в основном 
однонаправленно, т.е. абсорбент можно считать практически нелетучим. В 
случае абсорбции многокомпонентной газовой смеси на некоторой ее ста
дии отдельные компоненты могут вытесняться другими поглощаемыми 
компонентами. В результате наряду с процессом абсорбции будет проте
кать процесс частичной десорбции некоторых компонентов, что приведет 
к распределению компонентов между газовой и жидкой фазами, обуслов
ленному обоими указанными процессами.



ОСНОВНОЕ УРАВНЕНИЕ МАССОПЕРЕДАЧИ 
ПРИ АБСОРБЦИИ

Абсорбция (десорбция) — диффузионный процесс, в кото
ром участвуют две фазы: газовая и жидкая. Движущей силой процесса аб
сорбции (десорбции) является разность парциальных давлений поглощае
мого компонента в газовой и жидкой фазах, который стремится перейти в 
ту фазу, где его концентрация меньше, чем это требуется по условию рав
новесия.

Обозначим парциальное давление поглощаемого компонента в газовой 
фазе через рг, а парциальное давление того же компонента в газовой фазе, 
находящейся в равновесии с абсорбентом, через рр. Если рг > рр, то ком
понент газа переходит в жидкость, т.е. протекает процесс абсорбции (рис. 
VI-1, а). Если рг < рр, то поглощенные компоненты газа переходят из аб
сорбента в газовую фазу, т.е. осуществляется процесс десорбции (рис. 
VI-1, б).

Чем больше величина рг — рр, тем интенсивнее осуществляется пере
ход компонента из газовой фазы в жидкую. При приближении системы к 
состоянию равновесия движущая сила уменьшается и скорость перехода 
компонента из газовой фазы в жидкую замедляется.

Поскольку парциальное давление компонента пропорционально его 
концентрации, то движущая сила процесса абсорбции или десорбции мо
жет быть выражена также через разность концентраций компонента в га
зовой Лу = у — ур или жидкой фазе Дх = хр — х.

Количество вещества М, поглощаемого в единицу времени при аб
сорбции или выделяемого при десорбции, прямо пропорционально 
поверхности контакта газовой и жидкой фаз Р, движущей силе процесса и 
коэффициенту пропорциональности К, зависящему от гидродинамического 
режима процесса и физико-химических свойств системы.

Уравнение массопередачи при абсорбции можно записать в виде
М=КрР(рт -  рр) = КуР(у- ур) = КхР(х р-  х) (VI. 1)
или
к Р(Рг -  Рр) = Ч у ~  Ур) = к х(хр -  х).

Коэффициент К называется коэффициентом массопередачи при аб
сорбции и характеризует массу вещества, переданную в единицу времени 
через единицу поверхности контакта фаз при движущей силе, равной еди
нице.

Единица измерения величины К зависит от единиц измерения состав
ляющих, входящих в уравнение (VI. 1). Так, например, если измерять массу 
поглощенного компонента в кг/ч, поверхность контакта фаз в м , а движу
щую силу процесса абсорбции в МПа, то из уравнения (VI. 1) получим еди
ницу измерения К в кг/(м2- МПа • ч).

а б
о | р,> р, о |  Я <рг

Рис. У1-1. Схема переноса компонентов 
при контакте газа с абсорбентом Ь
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ПРИНЦИПИАЛЬНЫЕ СХЕМЫ АБСОРБЦИОННЫХ 
УСТАНОВОК

В промышленности процессы абсорбции и десорбции 
обычно осуществляются на одной установке, обеспечивающей непрерыв
ную регенерацию и циркуляцию абсорбента по замкнутому контуру между 
абсорбером и десорбером (рис. У1-2). Поток газа С^+1 поступает в ниж
нюю часть абсорбера 1, а сверху подается поток свежего (регенерирован
ного) абсорбента 10. Непоглощенные компоненты газа С, уходят с верха 
абсорбера, а из его низа выводится поток насыщенного абсорбента Ьы, 
который поступает через теплообменник 7 и подогреватель 3 на регенера
цию в десорбер 4. Регенерация осуществляется либо за счет подвода тепла 
Ов в нижнюю часть десорбера, либо за счет ввода водяного пара. Регене
рированный абсорбент, охлажденный в теплообменнике 7 и холодильнике 
2, возвращается в абсорбер. В случае работы десорбера с подводом тепла 
его можно рассматривать как отгонную ректификационную колонну.

Такую схему применяют, когда абсорбент обладает высокой избира
тельностью и необходимо из смеси извлечь один компонент или одну це
левую фракцию (например, извлечение из газа кислых компонентов, осуш
ка газов). При переработке природных и попутных газов такие схемы не 
эффективны, так как не обеспечивают получение кондиционной товарной 
продукции.

Рис. У1-2. Принципиальная схема абсорбционно-десорбционной установки:
1 — абсорбер; 2 — холодильник; 3 — подогреватель; 4 — десорбер; 5 — конденсатор; 6 — 
емкость; 7  — теплообменник. Потоки: I — сырой газ; II — сухой (тощий) газ; III — 
насыщенный абсорбент; IV — регенерированный абсорбент; V — извлеченные компоненты; 
VI — несконденсированные газовые компоненты; VII — жидкий продукт
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На рис У1-3 показана схема абсорбционной установки для разделения 
природного и попутного нефтяного газов.

Сырой газ I поступает на установку при температуре 30 — 40 °С, пройдя систему сырье
вых теплообменников 10 и холодильников 3, охлаждается до температуры абсорбции и по
ступает в фазный разделитель 13. Для удаления из газа паров воды (см. гл. X) на вход сырье
вых теплообменников подается 70 — 80 % раствор ДЭГ II. Из фазного разделителя газ 
подается на вход абсорбера 1, конденсат — на деэтанизацию, а обводненный раствор ДЭГ — 
на регенерацию.

Регенерированный абсорбент контактирует с сухим газом после абсорбера в холо
дильнике 3, где он насыщается главным образом легкими углеводородами — этаном и мета
ном и подается в емкость предварительно насыщенного абсорбента 2. Из емкости 2 предва
рительно насыщенный абсорбент подается на верх абсорбера, а сухой газ III после сырьевых 
теплообменников отводится с установки.

Чтобы разгрузить десорбер от наиболее легких компонентов, используют комбиниро
ванный аппарат — фракционирующий абсорбер, или абсорбционно-отпарную колонну 
(АОК), нижняя часть которой работает как десорбер, обеспечивая удаление наиболее легких 
компонентов из основного потока абсорбента, а верхняя как абсорбер, обеспечивая улавли
вание из газа тяжелых компонентов, отпаренных в нижней части. АОК включается в техно
логическую схему между абсорбером и десорбером.

Насыщенный абсорбент в смеси с конденсатом из фазного разделителя проходит теп
лообменник 10, сепаратор 12 и двумя потоками подается в питательную секцию АОК. В 
нижнюю часть АОК подводится тепло, обеспечивающее частичную отпарку извлеченных из 
газа компонентов. Поток частично регенерированного абсорбента, пройдя гидравлическую 
турбину 11 и теплообменник 10, направляется в десорбер 8 для окончательной регенерации. 
Чтобы обеспечить извлечение в АОК соответствующих компонентов газа, в верхнюю часть 
АОК вводится свежий (регенерированный) абсорбент. В отличие от ректификационной ко
лонны орошением АОК является вводимый со стороны абсорбент, а не конденсат паров 
ректификата. Применение АОК позволяет исключить конденсационное охлаждение и не
сколько упростить технологическую схему.

Для исключения уноса абсорбента из десорбера вместе с нестабильным бензином над 
ним устанавливают небольшую концентрационную ректификационную колонну, работаю
щую, как и обычно, с орошением конденсатом паров ректификата. С этой целью на верху

Рис. У1-3. Схема абсорбционной установки для разделения природного и попутного 
нефтяного газов:
1 — абсорбер; 2 — емкость предварительно насыщенного абсорбента; 3 — холодильник 
(пропановый испаритель); 4 — абсорбционно-отпарная колонна (АОК); 5 — воздушный 
холодильник; 6 — водяной холодильник; 7 — емкость для орошения; 8 — десорбер; 9 — 
трубчатая печь; 10 — теплообменник; 11 — гидравлическая турбина; 12 — сепаратор; 13 — 
фазный разделитель. Потоки: I — сырой газ; II — исходный раствор гликоля; III — сухой газ; 
IV — топливный газ; V — нестабильный бензин; VI — на регенерацию
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колонны установлен воздушный холодильник 5, водяной холодильник 6 и емкость для оро
шения 7, из которой отбирается нестабильный бензин V. Работа такого десорбера аналогич
на работе АОК лишь с той разницей, что в качестве орошения подается не абсорбент, а 
конденсат паров ректификата: такой десорбер работает как обычная ректификационная 
колонна.

МАТЕРИАЛЬНЫЙ БАЛАНС АБСОРБЕРА

Вследствие поглощения при абсорбции определенных ком
понентов газа потоки абсорбента и газа могут существенно изменяться по 
высоте аппарата. Аналогичная картина наблюдается и при десорбции. 
Обычно различают абсорбцию тощих (сухих) газов, при которой количест
во извлекаемых компонентов не превышает 10—15 %, и в этом случае 
можно пользоваться усредненными характеристиками потоков, и абсорб
цию жирных газов, при которой требуется учитывать изменение характе
ристик газового и жидкостного потоков по высоте аппарата.

При расчетах процесса абсорбции (десорбции) пользуются приведен
ными концентрациями, определяя составы жидкой и газовой фаз по отно
шению к входящим в абсорбер (или десорбер) потокам. В приведенном 
ниже расчете с целью упрощения записи уравнений индекс номера компо
нента и штрих при обозначении мольных потоков и концентраций опуще
ны.

Для любой ]-й тарелки аппарата приведенные концентрации определя
ются из соотношений

х,= ъ.

где Су и 1; — мольные потоки любого компонента на ]-й тарелке соответ
ственно в газе и абсорбенте; Сы+1 и 10 — мольные потоки газа и 
абсорбента на входе в абсорбер.

С обычными концентрациями приведенные концентрации связаны 
следующим образом:

7 , -
_  С] СИ+1 _  Сдг+1 V .

11 • (\Л.2)
1 < Г С*Н I е ;

х , -  *>
_  Ч '1* _  А> у (\Л.З)

I V 1» 2У-, '

Если потоки газа и жидкости мало меняются по высоте аппарата, т.е.

С „+1 -  Х С у И А) “  X 1;' ТО У) “  У1 И х1 “ Х г

При использовании приведенных концентраций уравнение равновесия 
несколько преобразуется. Для ]-й ступени контакта уравнение равновесия 
имеет вид

У) = К !ХГ
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Использовав связь обычных и приведенных концентраций, согласно 
уравнениям (У1.2) и (У1.3), можно записать

-ЁЕЛ-Г, = К, —̂ — X,
Xе, X1,
или

у  А> у  
К ^ с / '  С „+1 >•

Входящий в это уравнение комплекс величин

называется фактором абсорбции, а отношение

(\Л.4)

- Ь -  =1

— удельным расходом абсорбента.
Тогда уравнение равновесия можно записать в виде

А!У! = Щ. (У1.5)
В приведенных концентрациях уравнение материального баланса 

абсорбера запишется в виде (см. рис. У1-2):
Сдм^ - у; ) = ц > ( х „ - х 0)

или
Утх-У{ =1(Х„-Х0). (У1.6)

Отсюда можно определить удельный расход абсорбента

7 = ^+1 (У1.7)
х „ - х 0

Анализ уравнения (У1.7) показывает, что с увеличением содержания 
извлекаемых компонентов в исходном газе У ^, и в поступающем в 
аппарат абсорбенте Х0 удельный расход абсорбента возрастает. Поэтому 
для снижения расхода абсорбента необходимо так организовать работу 
десорбера, чтобы Х0 —»0.

Уравнение (У1.7) можно несколько преобразовать, заменив концен
трации Х0 и Х„ их выражениями через концентрации равновесной газовой 
фазы У0 и Уд,:

V  _  ^N +1 
-------------

-Ц +АрУ0 (VI. 8)

Материальный баланс для нижней части абсорбера (рис. У1-4):
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Рис. М -4. Схема потоков в произвольном сечении 
абсорбера

Рис. М -5. Графический расчет числа теоретических 
тарелок в абсорбере:
АВ — рабочая линия; ОС — кривая равновесная фаз

V

Сдг-иУ) + ЦуХи ~ Сы+1Ум+1 +
ИЛИ

У, = - Ь - Х м  + Г м  — Ь -Х „  = Щ-,+У„+, -1Х„ . (У1.9)
Сып С„+1
Уравнение (VI.9) связывает концентрации газа и абсорбента в любом 

сечении абсорбера и называется уравнением его рабочей линии. В системе 
координат Х—У уравнению (У1.9) соответствует прямая, проходящая через 
точки с координатами А (Х0, У,) и В {Хы ,Уы+!) (рис. У1-5). Тангенс угла 
наклона рабочей линии к оси абсцисс равен удельному расходу абсорбента
1. С увеличением удельного расхода абсорбента 1 наклон рабочей линии
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увеличивается (прямая АВ,). При 1 = 1 из уравнения рабочей линии получим 
уравнение (VI.6) общего материального баланса абсорбера.

Материальный баланс для произвольной ]'-й тарелки абсорбера можно 
записать следующим образом (см. рис. У1-4):
1о(Ху -  Х;_.) = С^+1( .̂+1 -  У,)
или

-  У, = Щ  -  Х,_,).
Заменив концентрации X  ̂ и Х;_, их выражениями через У) и У,_,, 

согласно уравнению (У1.5), после преобразований получим

у ,Л 1 » 1 № к . (VI. 10)1 1+А;

Это соотношение дает связь составов газа на двух смежных тарелках 
абсорбера, позволяя вести расчет от тарелки к тарелке.

Чтобы проанализировать влияние основных факторов на работу 
абсорбера, рассмотрим однотарельчатый абсорбер [Ы = 1).

Для однотарельчатого абсорбера из уравнения (VI. 10) получим

У, = У2+Л°У° . (ЛЛ.11)
1+ А1

Из анализа уравнения (VI. 11) следует, что на выходе из абсорбера 
содержание извлекаемою компонента У, тем меньше, чем больше фактор 
абсорбции А и чем меньше содержание извлекаемого компонента в потоке 
абсорбента на входе в абсорбер Х0 или соответственно в потоке газа при 
его равновесии с абсорбентом на входе У0. В идеальном случае следует 
стремиться к тому, чтобы Х0 и соответственно У0 были по возможности 
меньшими.

Кроме того, как следует из выражения (VI.4), фактор абсорбции тем 
больше, чем больше расход абсорбента I  и меньше константа равновесия 
К. Откуда вытекает, что понижение температуры и повышение давления 
благоприятствуют процессу абсорбции.

Рассмотренные закономерности будут справедливы и для 
многотарельчатого аппарата.

В дальнейшем для характеристики процесса абсорбции введем 
понятия о коэффициенте извлечения компонента <р и эффективности 
извлечения компонента е.

Под коэффициентом извлечения <р при абсорбции понимают отноше
ние количества поглощенного компонента к его содержанию в исходной 
газовой смеси. В соответствии с этим определением
- _ ( М ™  ^N + 1^1  _  ^N+1 У 1

^ЛМ-1^ЛГ+1 ^N+1

Очевидно, что при полном извлечении компонента У, = 0 и <р = 1. Во 
всех остальных случаях <р < 1.

Под эффективностью извлечения е при абсорбции понимают отноше
ние количества поглощенного компонента к теоретическому, достигаемому 
в условиях равновесия между уходящим из абсорбера газом и вводимым 
абсорбентом. Следовательно
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(VI: 12)е  _  ^ N + ^ N + 1  - ^ N + 1 ^ 1  _  ^N +1 ~  У1 

^N+{^N+1 -  ^ЛГ+1^0 ^N+1 _ У)

Разделив числитель и знаменатель правой части уравнения (VI. 12) на 
Ум+1, получим

Улг+1

Отсюда следует, что е > <р и е —> <р только при У0 -» 0. При 
достижении равновесия на выходе из абсорбера: У, = У0 и е = 1. Во всех 
остальных случаях 0 < е < 1.

Из приведенных уравнений вытекает, что обеспечение возможно 
полной десорбции извлекаемых компонентов из насыщенного адсорбента 
(Ао 0) и снижение содержания извлекаемого компонента на выходе из 
аппарата (У,) увеличивают коэффициент извлечения и эффективность при 
абсорбции.

ГРАФИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ЧИСЛА 
ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК В АБСОРБЕРЕ

Как следует из общей теории массообменных процессов, 
абсорбция может осуществляться в том случае, если рабочая концентрация 
компонента в газовой фазе больше равновесной. Поэтому на диаграмме 
X— У рабочая линия процесса абсорбции должна располагаться выше 
равновесной кривой (см. рис. \Д-5).

При заданном расходе абсорбента число теоретических тарелок в 
абсорбере определяется, построением ступенчатой линии между кривой 
равновесия и рабочей линией.

Рассмотрим последовательность такого построения.
Входящий в абсорбер поток газа С^+1 состава У̂+1 в нижнем сечении 

встречается с потоком насыщенного абсорбента 1№ состав которого равен 
Хд,. Очевидно, что составы этих потоков должны удовлетворять уравнению 
рабочей линии (точка В). При контактировании потоков газа и жидкости 
на нижней тарелке абсорбера образуются потоки газа и жидкости, кото
рые покидают нижнюю тарелку в состоянии равновесия. Составы этих по
токов определяются точкой 1 на равновесной кривой. Проведя из точки 1 
горизонталь до пересечения в точке 2 с рабочей линией, получим состав 
жидкости, стекающей с вышележащей тарелки.

Проводя аналогичные построения, придем к точке А, которая нахо
дится на рабочей линии и координаты которой определяются составами 
уходящего из абсорбера газа У, и поступающего в аппарат абсорбента Х0. 
Очевидно, что число горизонтальных или вертикальных отрезков между 
рабочей и равновесной линиями соответствует числу теоретических таре
лок N. необходимых для заданного извлечения компонента. В рассмотрен
ном примере N  = 5.

Нетрудно видеть, что увеличение удельного расхода абсорбента 1 при
водит к росту угла наклона рабочей линии и уменьшению числа тарелок в
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абсорбере. При уменьшении расхода абсорбента и неизменном составе 
уходящего из абсорбера газа У, рабочая линия приближается к кривой 
равновесия фаз, поворачиваясь вокруг точки А. При некотором расходе 
абсорбента рабочая линия займет положение АЕШ2 — касательной к линии 
равновесия в точке О. В этом случае заданное извлечение компонента мо
жет быть обеспечено только при бесконечно большом числе теоретичес
ких тарелок ^  «>), а соответствующий расход абсорбента будет мини
мальным.

При повышении давления в абсорбере кривая равновесия фаз стано
вится более пологой, что позволяет обеспечить заданное извлечение ком
понента при меньшем числе тарелок. С увеличением температуры равно
весная кривая становится более крутой и приближается к рабочей линии, 
что связано с необходимостью увеличивать число тарелок в аппарате.

Варьируя в определенных пределах давление, температуру и удельный 
расход абсорбента, можно выбрать оптимальные размеры абсорбера.

ТЕПЛОВОЙ БАЛАНС АБСОРБЕРА

Поглощение компонентов газовой смеси при абсорбции 
сопровождается выделением тепла, величина которого пропорциональна 
массе и теплоте растворения чА поглощаемых компонентов, которая в 
первом приближении может быть принята равной теплоте конденсации 
соответствующего компонента. Если считать, что все выделившееся при 
абсорбции тепло пошло на увеличение температуры абсорбента, т.е. не 
учитывать некоторое повышение температуры газа и тепловые потери в 
окружающую среду, то такое допущение дает некоторый запас в расчетах. 
Общее количество тепла, выделяющееся при абсорбции, равно

Р а = У .( ^ + 1  ~  У| )<7а =  — * о  )<7а •

Выделяющееся в процессе абсорбции тепло 0 А повышает температуру 
абсорбента, что приводит к ухудшению поглощения компонентов газовой 
смеси.

Если выделенное при абсорбции тепло не отводить, то температура 
абсорбента на выходе из аппарата без учета нагревания газа и теплопотерь 
в окружающую среду будет равна

I' = I +
1" 1° 1С ’
где С — средняя теплоемкость абсорбента в интервале температур от до 
1'ы\ Ь — средний расход абсорбента в абсорбере.

Средняя температура в абсорбере

При абсорбции жирных газов, когда поглощается значительная масса 
газа, тепло, выделенное при абсорбции, окажется большим и приведет к 
недопустимому повышению температуры, что потребует увеличения расхо-
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Рис. VI-в. Схема абсорбера с промежуточным 
отводом тепла и изменение температуры по 
высоте аппарата

да абсорбента или числа тарелок в абсорбере. Чтобы избежать этого, в од
ном-двух сечениях аппарата проводят промежуточный отвод тепла О, 
обеспечивая тем самым на выходе из абсорбера необходимую температуру 
I». При промежуточном отводе тепла (рис. У1-6) температура абсорбента на 
выходе из абсорбера будет равна

Применение промежуточного охлаждения обеспечивает более равно
мерное распределение температур по высоте аппарата и более благоприят
ные условия протекания процесса абсорбции.

ГРАФИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ЧИСЛА 
ТЕОРЕТИЧЕСКИХ ТАРЕЛОК В ДЕСОРБЕРЕ

Материальный баланс для верхней части десорбера, рас
положенной выше тарелки с номером}—\ (рис. У1-7), запишется в виде

Обозначив отношение С0/1 м+1 = д, которое называют удельным рас
ходом отпаривающего агента, получим

У =±Х)+Ум - ± Х м+1. (VI. 13)
9 9
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Рис. У1-7. Схема потоков в произвольном сечении верх
ней части десорбера

Уравнение (VI. 13) связывает неравновесные концентрации газа и 
жидкости в произвольном сечении десорбера и называется уравнением его 
рабочей линии. В системе координат X— У ему соответствует прямая (см. 
прямую АВ на рис. У1-8), тангенс угла наклона которой к оси абсцисс 
равен 1/д.

При увеличении расхода десорбирующего агента рабочая линия 
(прямая АВ,) удаляется от равновесной кривой.

Из уравнения (VI. 13) при 7=1 получаем уравнение материального 
баланса десорбера:

Чем меньше остаточное содержание компонента в отпаренном абсор
бенте X ,, тем больше удельный расход отпаривающего агента. Аналогич
ным образом на расход отпаривающего агента влияет присутствие в нем 
извлекаемых компонентов (У0 * 0).

Графический расчет числа теоретических тарелок в десорбере произ
водится построением ступенчатой линии методу равновесной кривой и ра
бочей линией (см. рис. \Ч-8). Точка В, находящаяся на рабочей линии, оп
ределяет состав газа на выходе из десорбера. Этот состав газа определяет 
концентрацию жидкости Хм (абсцисса точки 1), стекающей с верхней та
релки десорбера. При пересечении с рабочей линией в точке 2 абсцисса 
Хм дает состав газа Ум_,, поднимающегося с нижележащей тарелки.

Проведя аналогичные построения, придем в точку А, лежащую на ра
бочей линии, координаты которой определяют составы десорбирующего 
агента У0 и покидающего десорбер тощего абсорбента X,. Число горизон
тальных или вертикальных отрезков ступенчатой линии между равновес
ной и рабочей линиями определяет число теоретических тарелок в десор
бере, которое в данном случае равно 5. Чем меньше X,, тем лучше работа

откуда удельный расход отпаривающего агента
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У Рис. У1-8. Графический 
расчет числа теоретичес
ких тарелок в десорбере:
АВ — рабочая линия; 
ОС — кривая равновес
ная фаз

десорбера. На практике минимальное значение X, отвечает условиям рав
новесия на нижней тарелке десорбера, а при подводе тепла в низ 
десорбера — условиям равновесия в кипятильнике.

Увеличение расхода десорбирующего агента приводит к уменьшению 
тангенса угла наклона рабочей линии (прямая АВ,) и числа теоретических 
тарелок в аппарате. При уменьшении удельного расхода отпаривающего 
агента рабочая линия перемещается ближе к линии равновесия, что приво
дит к увеличению числа теоретических тарелок. При минимальном расходе 
десорбирующего агента рабочая линия займет предельное положение АОВ2 
касательной в точке И к линии равновесия и для обеспечения заданного 
извлечения потребуется бесконечно большое число тарелок.

Понижение давления или повышение температуры увеличивает наклон 
кривой равновесия и приводит к уменьшению числа тарелок в десорбере.

Проведя ряд расчетов при изменении рабочих параметров процесса, 
можно определить оптимальные размеры абсорбера.

ТЕПЛОВОЙ БАЛАНС ДЕСОРБЕРА

Как было выявлено ранее, повышение температуры 
благоприятствует протеканию процесса десорбции. Тепло подводят в низ 
десорбера в количестве Ов с потоком водяного пара С0 и с потоком 
насыщенного абсорбента, нагреваемого в подогревателе 3 до температуры 
1Р (см. рис. У1-2). Это тепло (без учета теплопотерь в окружающую среду, 
которыми для крупных промышленных установок можно пренебречь), 
отводится потоками регенерированного абсорбента и десорбированных 
компонентов.

Тепловой баланс десорбера
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+ СоН^ + ЬМ+Х11Р — С0Н1м + СмН,м + ■

Отсюда, например, можно определить количество подводимого в 
кипятильник тепла

Ов = а д м - С 0(н (0-Я ,л1) + 1Ч)Л ^ - 1 л,+1ЛР .

В десорбер насыщенный абсорбент может быть введен также в виде 
парожидкостной смеси. В этом случае необходимо выполнить расчет 
процесса однократного испарения абсорбента (см. гл. III), а десорбер 
снабдить ректифицирующей верхней частью (см. гл. IV).

РАСЧЕТ ПРОЦЕССА АБСОРБЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ

Абсорбция сухих газов. В случае абсорбции так называе
мых "сухих" газов количество извлекаемых компонентов невелико, что 
позволяет в расчетах пользоваться усредненным абсорбционным фактором 
А, который рассчитывают как среднее геометрическое между абсорбцион
ными факторами для низа и верха абсорбера:

а  = л[а ^ .

В этом случае уравнение (VI. 10) запишется в виде 

Ум -У{ =А(У] -Ум ). (ЛЯ.14)

Варьируя номер тарелки ] от 1 до N. получим систему равенств:

У2 -У, =а (у, - у0 )
У3 -У2 =а (у2 -У, );
У4 -У3 =а (уз -У2)

Уы Л̂Г-2)■
у^ - уы=а (уы- у^ )

После соответствующих подстановок и преобразований получим 
выражение

~Уо)- ГУИ5)

Использовав уравнение (№.8), исключим Ум из уравнения (VI. 15). 
Получим

(А -  1)У„+, = ( А - 1 -  1)У, -  (А™  -  а )уо .

Это уравнение можно привести к виду уравнения (VI. 12), если в левой
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части последнего прибавить и отнять А1Я+1Ук+1. После преобразований 
получим

е =
А ™ - А  

л"+1 - 1
(VI. 16)

При заданных эффективности извлечения е и абсорбционном 
факторе А из уравнения (VI. 16) можно определить N — число теорети
ческих тарелок в абсорбере. Выражение (VI. 16) известно в литературе как 
уравнение Крейсера.

При идеальном отделении абсорбента от извлеченных компонентов, 
когда У0 = 0, получим уравнение для расчета коэффициента извлечения 
через фактор абсорбции.

Из уравнения (VI. 16) может быть получено следующее уравнение для 
расчета числа теоретических тарелок в абсорбере:

д А -е
АГ= 9 -1. (VI. 17)1дА

Для компонента, у которого абсорбционный фактор А = 1, из 
уравнения (VI. 17) после раскрытия неопределенности получим

N = — .
1 -е

Зависимость между эффективностью абсорбции, абсорбционным

АИ*г- А
.N + 1 «

Г БМ+,- 8  
8 М+1-  1

Рис. У1-9. График для расчета процесса абсорбции (десорбции) многокомпонентной смеси 
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фактором и числом теоретических тарелок, определяемая уравнением 
(VI. 16), представлена графически на рис. У1-9. Этот же график, как будет 
показано далее, может быть использован и для расчета процесса десорб
ции.

Абсорбция жирных газов. При абсорбции жирных газов количество 
извлекаемых компонентов относительно велико, что обусловливает более 
значительное изменение потоков и температур по высоте аппарата, приво
дит к изменению абсорбционных факторов и степени извлечения компо
нентов. В этой связи расчет абсорбции жирных газов должен проводиться 
с учетом изменения основных параметров процесса.

При расчете процесса абсорбции в качестве исходного уравнения ис
пользуем уравнение (VI. 10). Для однотарельчатого абсорбера (IV = 1) полу
чим уравнение (VI. 11). При N  = 2 из уравнения (VI. 10) находим

у2 - уз + а, у,
1+ А2

Подставив в это уравнение выражение для У, из уравнения (VI. 15), 
получим

У2
+ 1 ̂У3 + А) А0У0 

А2А1 + А, + 1
(VI. 18)

Для абсорбера с тремя теоретическими тарелками (IV = 3) из 
уравнения (VI. 10) получим

уз -  У. + а2у2 
3 1 + Аз

Заменив в этом уравнении У2 его выражением из уравнения (VI. 18), 
после преобразований получим

У, =
^А2А| + А2 + 1̂ У̂  + А2А, АдУд

А2А2А| + А3А2 + А3 + 1

Продолжив процесс получения аналогичных уравнений при дальней
шем варьировании числа тарелок в абсорбере, находим следующее урав
нение для ^/-тарельчатого абсорбера:

у. (а^ А д̂ -'А , +АлмАл,_2— А2 +—■+Ал,.1+1̂ Ул,+1+̂ А/̂ _1Аа,_2-”А, А0 ̂ У0 (VI19)

АNАN-  ̂“‘А\ +АNАN-\ — А2 +—+А^ +1

Чтобы исключить из уравнения (VI. 19) концентрацию газа, покидаю
щего IV-ю тарелку абсорбера, используем уравнение (\П.8) общего мате
риального баланса

Гмч-У. +АрУп _
Аы
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"*А2А1 +А  ̂”*А2+"*+Ад̂ +1

откуда получим выражение для коэффициента извлечения

( А ЛМА Я - 2 '" А1 +  А К - 1А ЛГ- 2 '" А2 + ' " + А Л/-1 +  +  ( А Л/ - 1А ЛГ-2  ‘" А 1 А0 )*0

.Уы+1-У1 АЛГАЛ/-1• ••А, +А дА  д,_, * * • А 2 + * • • + А ^

У{\Г+1 АЛГАЛГ-1 ' ' • А, + А Л,АЛ,_, •• * А 2 + * —н А ^  + 1

Ы о ' '  ‘ А2 + -А^Алм • • • А3 + * * * + А ^  + 1

Л/+Л+1 АЛГАЛ(-1 "  А1+ алгаа7-1 • • • А 2 + * • • + А ^  + 1
(У1.20)

Второй член в правой части уравнения (У1.20) отражает влияние каче
ства подготовки абсорбента на значение коэффициента извлечения. При 
У0 = 0, т.е. в случае отсутствия в абсорбенте извлекаемых компонентов, 
получаем максимальный коэффициент извлечения <р, который при У, —» О 
стремится к единице.

При А, = А из уравнения (У1.20) можно получить уравнение (VI. 16).
Для использования уравнения (У1.20) необходимо знать значения фак

торов абсорбции А) на каждой тарелке абсорбера, которые зависят от ха
рактеристик газа и абсорбента в соответствующих сечениях аппарата и 
могут быть получены в результате расчета процесса абсорбции. Для инже
нерных расчетов Хортон и Франклин предложили долю поглощения при
нимать постоянной на всех тарелках абсорбера, а изменение температуры 
по высоте аппарата — пропорциональным сокращению массы газового 
потока. Эти допущения сводятся к уравнениям

_ Г \
с, N С)

. СЫ+1 . ,С)*Х ̂
и

1Ы ~ 11 _ N̂+1 - 6/+1
Г

(Ы ~ {0 Л̂Г+1 - С|
где 1цИ 1о — температуры абсорбента соответственно на выходе и входе в 
абсорбер.

Эти уравнения, имеющие приближенный характер, позволяют при 
соответствующих температурах и давлении в аппарате рассчитать потоки 
газа и жидкости, а также константы равновесия по сечению аппарата. 
Используя их, можно определить факторы абсорбции А; на каждой 
тарелке абсорбера и для каждого компонента газовой смеси, состав газа 
на выходе из аппарата и общее извлечение соответствующих компонентов 
газовой смеси.

Для предварительных расчетов можно пользоваться уравнением (VI. 16), 
в котором среднюю величину фактора абсорбции определяют из 
выражения

А = ^А„(а , -и ) + 0,25 -0 ,5 .
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При расчете процесса абсорбции обычно задаются коэффициентом 
извлечения этана или пропана, а затем определяют другие параметры 
процесса и извлечение остальных компонентов газовой смеси.

РАСЧЕТ ПРОЦЕССА ДЕСОРБЦИИ 
МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ

Поглощенные при абсорбции компоненты газовой смеси 
выделяют из абсорбента путем десорбции.

Для расчета многокомпонентной десорбции используют уравнения, 
аналогичные тем, которые получены для абсорбции, заменяя фактор 
абсорбции

л , - а _
' к, !■=

на фактор десорбции

5 (У1.21)
Ч л>

Нетрудно установить (см. рис. У1-2), что в этом случае основные 
расчетные уравнения для абсорбции, включая график, приведенный на рис. 
У1-9, могут быть использованы и для расчета десорбции. Так, в случае 
обработки сухого газа эффективность десорбции

е' =
Хд<+1 ~ 
Хм+1 - Х 0

5М+1 _ 5

5 м + | -  1
(У1.22)

а коэффициент извлечения при десорбции
( \

к ^М*1 ^

5 М+1 -  5

5М+1 _ 1 1-
\

Хр
Хм+1 >

(У1.23)

Усредненный фактор десорбции 

5 = ^5М5, .

График, отвечающий уравнению (У1.22), приведен на рис. У1-9; вместо 
А следует подставлять 5, а вместо е использовать е\

В вышеприведенных уравнениях для расчета десорбции Х0 отвечает 
концентрации извлекаемого при десорбции компонента в отпаривающем 
агенте, находящемся в состоянии равновесия. При применении водяного 
пара используют значения Х0 = 0 и е' = <р'.

При заданных давлении, температуре и расходе отпаривающего агента 
из уравнения (У1.22) можно определить число теоретических тарелок в 
десорбере:
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1д5

Для компонента, имеющего 5 = 1, после раскрытия неопределенности 
получим

При расчете задаются извлечением какого-нибудь компонента (обычно 
н-пентана) остальные параметры процесса десорбции определяют расче
том. Имея величину <рС5 и задавшись числом теоретических тарелок в де-
сорбере М, находят фактор десорбции для нормального пентана 5С5, по 
уравнению (Л/1.22) или по графику (см. рис. У1-9); затем определяют 
удельный расход отпаривающего агента

Константу равновесия н-пентана К с̂ , определяют при средних темпе
ратуре и давлении в десорбере.

Факторы десорбции остальных компонентов определяют из уравнения 
(У1.21) при удельном расходе отпаривающего агента согласно уравнению 
(У1.24):

На основании выполненных расчетов составляют материальный по
компонентный баланс десорбера.

В случае переработки жирных газов факторы десорбции 5  ̂ будут ме
няться при переходе от тарелки к тарелке. Поэтому в общем случае коэф
фициент извлечения каждого компонента <р’ может быть определен по 
уравнению

ф * м + 1 ~ Х ] _  ^ м ^ м -Г '^ 1  + 5 м 5 м _1 - 5 2 + — + 5 м  

%м+1 5М$М_ !”-51 +5Л155_,-”52+”-+5м +1

СрУр ' ~' 5 2 + 5 м 5 м -1 ■■■53 + - - -  + 5 м  + \

^М+\Уы+1 5 М 5 М -1 ■■51 +  5 М 5 М - 1 • • • 5 2 +  • • • +  5 М +  1

где X, — приведенная мольная концентрация извлекаемого компонента в 
отпаренном (тощем) абсорбенте, покидающем десорбер. Остальные обо
значения показаны на рис. У1-2.

При использовании в качестве десорбирующего агента водяного пара

1 - е '

5.
(У1.24)
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В первом приближении для расчета десорбции жирных газов можно 
использовать также уравнение (VI.22), приняв следующее значение усред
ненного фактора десорбции

5 = ^5„(5, +1 )+0,25 -  0,5 .

ОСУШКА ПРИРОДНЫХ ГАЗОВ

Все природные и попутные нефтяные газы в пластовых ус
ловиях насыщены водяными парами. При добыче газа в технологических 
схемах промысловой обработки происходит изменение термодинамичес
ких условий (давление, температура), при которых конденсируются пары 
влаги. Выпавшая капельная влага вызывает серьезные осложнения как в 
работе технологических аппаратов установок промысловой подготовки га
за, так и при транспортировании его по магистральным газопроводам.

Абсорбционная осушка имеет ряд преимуществ по сравнению с адсорбционной: низ
кие перепады давления в системе; меньшие капитальные и эксплуатационные затраты; воз
можность осушки газов, содержащих вещества, отравляющие твердые сорбенты. Однако сле
дует отметить, что использование твердых поглотителей позволяет достичь более глубокой 
степени осушки, причем осушке можно подвергнуть газ, имеющий любую температуру, 
даже отрицательную.

Влагосодержание природных и попутных нефтяных газов. Влагосо
держанием газа называется отношение массового количества влаги, содер
жащейся во влажном газе, к массовому количеству сухого газа.

Различают абсолютную и относительную влажность газа. Под абсо
лютной влажностью (влагосодержанием) понимают массу водяных паров, 
находящихся в единице объема или в единице массы газа. Абсолютную 
влажность газа можно определить также величиной парциального давления 
водяного пара во влажном газе.

Относительной влажностью газа называется отношение массы водя
ного пара, фактически находящегося в газовой смеси, к массе насыщенно
го водяного пара, который мог бы быть в данном объеме при той же тем
пературе. Относительная влажность газа может быть также выражена от
ношением парциального давления водяных паров в газе к давлению насы
щенных водяных паров при той же температуре.

Температура, при которой происходит конденсация водяных паров, 
содержащихся в газе или воздухе, называется точкой росы.

При определении влажности природных газов с относительной (по 
воздуху) плотностью 0,6 при различных сочетаниях температур и давлений 
можно пользоваться уравнением Р.Ф. Бюкачека:

Щ 6 = 1  + В, (У1.24)

где А — коэффициент, равный влагосодержанию идеального газа; Р — аб
солютное давление газа, МПа; В — коэффициент, учитывающий отклоне
ние реального газа от идеального.

В уравнении (У1.24) значения коэффициентов А и В для различных 
температур найдены по экспериментальным данным и приводятся в специ
альной литературе. На основе использования уравнения (У1.24) была со
ставлена номограмма влагосодержания природных газов с относительной 
плотностью (по воздуху) 0,6, приведенная на рис. VI-10.
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Рис. VI-10. Диаграмма к определению влагосодержания природного газа с относительной (по 
воздуху) плотностью 0,в:
а — равновесное содержание паров воды в системе природный газ —вода; б — поправочный 
коэффициент К, в уравнении (VI. 25); в — поправочный коэффициент К2 в уравнении 
(VI. 25)

Для определения влажности газа, относительная плотность которого 
отличается от 0,6, необходимо ввести поправку на плотность К, (см. рис. 
У1-10, б):

К, = ^ / % 6,

где IV — абсолютная влажность исследуемого газа, г/м3; 1У0 6 — абсолютная 
влажность газа с относительной плотностью (по воздуху) 0,6, г/м3.
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Наличие в воде растворенных солей (ЫаС1, СаС12, МдС12 и др.) снижа
ет парциальное давление паров воды над раствором, а следовательно, и 
влажность равновесного с ним газа. Поправочный коэффициент на соле
ность К2 (см. рис. VI-10, в) определяется соотношением
к 2=жс/жп ,
где \УС — абсолютная влажность газа при его насыщении парами соленой 
воды, г/м3; 1УП — абсолютная влажность газа при его насыщении парами 
пресной воды, г/м3.

С учетом коэффициентов К, и К2 для расчета используют обобщенное
уравнение 

' ау / = -  + В
р

КгК2, (У1.25)

с помощью которого можно определить влагосодержание природных газов 
различной плотности при любых температурах и давлениях с точностью 
±4 %.

Расчет осушки осуществляют по изложенной выше методике при 
извлечении из газа одного компонента. Для расчета принимают, что 
температура абсорбции остается постоянной и равной температуре газа на 
входе в аппарат, так как массовая теплоемкость газа, поступающего в 
абсорбер, значительно превышает теплосодержание подаваемого гликоля. 
Влажность газа на входе и выходе абсорбера определяют по заданным 
давлению и температуре с использованием рис. У1-10 и по известному 
расходу газа, подлежащего осушке, находят количество извлекаемой влаги.

Задавшись требуемой точкой росы осушаемого газа и температурой 
контакта (температура газа), по рис. VI-11 определяют исходную

-10 0 10 20 30 40 50 60 
Температура контакта,°С

0 10 20 30 40 50 60 70 
Температура контакта, °С

Рис. У1-11. Равновесная точка росы по воде над растворами ДЭГ (а) и ТЭГ (б) при различных 
температурах контакта.
Цифры на прямых — содержание ДЭГ (ТЭГ) в растворе, % (масс.)
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концентрацию гликоля, подаваемого на осушку и, приняв концентрацию 
насыщенного раствора, находят количество регенерированного раствора 
гликоля, необходимого для осушки газа до заданной точки росы.

Число теоретических тарелок в абсорбере определяют графическим 
методом. При построении кривой равновесия задаются различными кон
центрациями гликоля и при рабочей температуре контакта по рис. VI-11 
определяют равновесную точку росы для принятых концентраций гликоля. 
Затем по графику влагосодержания (см. рис. У1-10) определяют содержание 
паров воды в газе для найденных равновесных точек росы. Влажность газа 
и гликоля пересчитывают в приведенные мольные концентрации и в коор
динатах X— У строят кривую равновесия фаз. Оперативную прямую строят 
по двум точкам, одна из которых соответствует концентрации влаги во 
входящем газе и выходящем гликоле, а другая — концентрации влаги в 
выходящем газе и входящем гликоле.

ОСНОВНЫЕ ФАКТОРЫ, ВЛИЯЮЩИЕ 
НА ПРОЦЕССЫ АБСОРБЦИИ 
И ДЕСОРБЦИИ

Технико-экономические показатели разделения газов путем 
абсорбции зависят от выбора рабочих параметров абсорбера и десорбера. 
Рассмотрим некоторые общие положения, которыми необходимо руко
водствоваться при выборе оптимальных рабочих режимов этих аппаратов, 
применительно к схеме установки, представленной на рис. У1-2.

Из приведенного ранее анализа следует, что в процессе абсорбции од
на и та же степень извлечения может быть достигнута при изменении та
ких основных параметров процесса абсорбции, как давление, температура, 
число тарелок и удельный расход абсорбента.

Повышение давления благоприятно сказывается на процессе абсорб
ции. Оно приводит к увеличению растворимости газа в абсорбенте, позво
ляет снизить удельный расход абсорбента и уменьшить число тарелок в 
абсорбере. Однако в случае необходимости предварительного сжатия газа 
возрастает расход потребляемой энергии, что часто лимитирует величину 
выбранного давления в аппарате.

Понижение температуры процесса абсорбции позволяет снизить удель
ный расход абсорбента и уменьшить необходимое число тарелок. В про
мышленных условиях температура абсорбции зависит главным образом от 
применяемого охлаждающего агента. В современных абсорбционных уста
новках, обеспечивающих извлечение практически всех компонентов газа, 
включая этан, экономически оправдано ведение процесса при пониженных 
температурах с использованием специальных хладагентов: испаряющихся ам
миака, пропана и др. В этом случае затраты на сооружение и эксплуатацию 
специальных холодильных установок быстро окупаются за счет сокраще
ния капитальных и эксплуатационных затрат на другое оборудование.

Число тарелок в абсорбере и удельный расход абсорбента взаимо
связаны. Увеличивая расход абсорбента, можно уменьшить число тарелок 
и наоборот. Увеличение числа тарелок приводит к увеличению высоты 
аппарата, обслуживающих металлоконструкций и затрат на транспорти
рование абсорбента в пределах установки.
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Увеличение расхода абсорбента связано с дополнительными эксплуа
тационными расходами, обусловленными нагревом абсорбента перед пода
чей в десорбер, охлаждением абсорбента перед вводом его в абсорбер, 
увеличением расхода энергии на перекачку циркулирующего абсорбента. 
Кроме того, увеличиваются также капитальные затраты на подогреватели и 
холодильники.

Оптимальные рабочие условия для абсорбера определяют из технико
экономических расчетов установки. Как правило, более экономичным ока
зывается вариант работы с повышенным числом тарелок и сравнительно 
небольшим удельным расходом абсорбента, несколько превышающим ми
нимальный его расход.

Технико-экономические показатели работы десорбера также зависят 
от температуры процесса, числа тарелок, расхода десорбирующего агента 
и давления в аппарате.

Повышение температуры при десорбции позволяет сократить расход 
десорбирующего агента, уменьшить число тарелок в аппарате. Однако с 
повышением температуры возрастает расход тепла на нагрев абсорбента и 
хладагента и на его охлаждение перед подачей в абсорбер, увеличиваются 
также размеры нагревателей, теплообменников и холодильников, требует 
проведения процесса при более высоком давлении.

При выборе давления в десорбере необходимо иметь в виду, что сни
жение давления благоприятно сказывается на процессе десорбции, позво
ляя сократить расход десорбирующего агента и уменьшить число тарелок в 
десорбере. Однако возможная степень понижения давления в десорбере 
обусловлена возможностью конденсации десорбированных компонентов 
без дополнительного их сжатия.

Оптимальный вариант работы десорбера определяется на основе со
поставительных технико-экономических расчетов.

КОНСТРУКЦИИ АБСОРБЕРОВ

Абсорберы разделяют по способу контактирования взаимодействующих 
фаз на три группы: поверхностные, барботажные и распиливающие,

В поверхностных абсорберах поверхностью контакта фаз является зеркало жидкости 
или поверхность стекающей пленки (пленочные абсорберы). К этой группе относятся аппа
раты со свободной поверхностью; насадочные с насыпной и регулярной насадкой; пленоч
ные, в которых пленка образуется при гравитационном стекании жидкости внутри верти
кальных труб или на поверхности листов; механические пленочные с пленкой, формирую
щейся под действием центробежных сил.

В барботажных абсорберах поверхность контакта развивается потоками газа, распре
деляющегося в жидкости в виде пузырей и струй. К этой группе относятся аппараты со 
сплошным барботажным слоем с непрерывным контактом между фазами, тарельчатого ти
па, с подвижной (плавающей) насадкой, с механическим перемешиванием жидкости.

В распиливающих абсорберах поверхность контакта образуется путем распыления 
жидкости на мелкие капли. К этой группе относятся аппараты полые форсуночные, с распы
лением за счет энергии жидкости, скоростные прямоточные с распылением абсорбента за 
счет кинетической энергии движущегося с большой скоростью газового потока, механичес
кие с распылением жидкости быстро вращающимися элементами.

Отдельные типы аппаратов в зависимости от режима работы могут быть отнесены к 
одной или другой группе, например, насадочные абсорберы при инверсии фаз становятся 
барботажными аппаратами, а тарельчатые при работе в струйном режиме являются 
распиливающими.

Важными характеристиками, которые необходимо учитывать при выборе конструкции 
абсорбера, также являются гидравлическое сопротивление, диапазон возможного изменения 
нагрузок по газу и жидкости, время пребывания жидкости, чувствительность и склонность к 
загрязнениям.
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В нефтегазовых производствах наиболее распространены тарельча
тые и насадочные абсорберы. Тарельчатый абсорбер (рис. VI-12, а) пред
ставляет собой вертикальный аппарат, в верхней части корпуса 1 которого 
установлен каплеотбойник 2, предотвращающий унос абсорбента потоком 
газа. Контактирование газового потока и абсорбента осуществляется на 
контактных тарелках 3 той или иной конструкции. Для ремонта и монта
жа внутренних устройств абсорбера через 4 — 5 тарелок установлены люки- 
лазы 4 условным диаметром не менее 450 мм. В нижней части корпус ап
парата приварен к опорной обечайке 5. Насадочный абсорбер (рис. VI-12,

Рис. VI-12. Абсорберы:
а — тарельчатый: 1 — корпус; 2 — каплеотбойник; 3 — тарелка; 4 — люк; 5 — опорная 
обечайка; 6 — насадочный: 1 — корпус; 2 — распределительная тарелка; 3 — насадка; 4 — 
опорная решетка; 5 — загрузочные люки; б — опора; 7 — люки выгрузки насадки. Потоки: 
1 — ненасыщенный абсорбент; 11 — сухой газ; 111 — сырой газ; IV — насыщенный абсорбент
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б) в верхней части оснащен распределителем 2 регенерированного абсор
бента. Слой насыпной или регулярной насадки опирается на опорную ре
шетку 4. Для загрузки и выгрузки насадки служат люки 5 и 7.

Обычно давление в абсорберах при разделении нефтяных попутных 
газов составляет 1,6 —2,0 МПа, а при извлечении компонентов природного 
газа, имеющего большее устьевое давление, 4,0 —7,5 МПа. Температура за
висит от применяемого хладагента и может составлять при извлечении 
пропана минус 40 °С, этана минус 80— 100 °С. Диаметр промышленных аб
сорберов зависит от производительности и достигает 3 м, число тарелок 
составляет 30 — 40.

При промысловой очистке и осушке природного газа производитель
ность по газу одного абсорбера достигает 10 — 35 млн. м3/сут. Для таких 
условий работы предназначены специальные конструкции абсорберов.

На рис VI-13 представлена конструкция многофункционального аппа
рата, состоящего из трех секций. Исходный газ по тангенциально распо
ложенному штуцеру поступает в первую по ходу газа секцию сепарации. 
Отделение капельной жидкости в этой секции осуществляется при про
хождении газа через сетчатый отбойник 1 и сепарационную тарелку 2, на 
которой установлены центробежные сепарирующие элементы. Вторая сек
ция предназначена для осушки газа и включает четыре тарелки 4 с кон
тактными элементами центробежного типа.

Каждый прямоточный центробежный элемент состоит из цилиндриче
ского корпуса 12 диаметром 60—100 мм и оснащен в нижней части танген
циальным завихрителем 17. В различных модификациях таких элементов 
тангенциальный завихритель может быть заменен осевым или комбиниро
ванным. На небольшом расстоянии от полотна тарелки 11 центробежный 
элемент оснащен трубкой 15, служащей для подачи жидкости в центр эле
мента. Над трубкой в центральной части по оси элемента установлена ко
ническая чашка 14, обеспечивающая сужение потока газа, что создает об
ласть пониженного давления. Благодаря уменьшению давления внутри эле
ментов жидкость по трубке 15, имеющей отверстие 16 в нижней части, по
дается внутрь элемента. При контакте с закрученным потоком газа жид
кость распределяется по стенке элемента и поднимается вверх. Для отделе
ния пленки жидкости от потока газа служит отбойник 13 в форме полутора.

Насыщенный гликоль собирается во внутренней емкости 3, откуда он 
отводится на регенерацию. Последняя по ходу газа секция улавливания 
гликоля образована сепарационной тарелкой 5 и тарелкой, на которой 
установлены фильтр-патроны 6. Фильтр-патроны выполнены в виде пер
форированного цилиндрического каркаса с намоткой 10—15 слоев стекло
волокна. Изнутри и снаружи слой фильтрующего материала закреплен дву
мя-тремя слоями рукавной сетки.

В последние годы значительно возрос интерес к аппаратам, работаю
щим в режиме затопленной насадки, что позволяет уменьшить высоту аб
сорбера. Так, для осушки газа до температуры точки росы — 25 °С доста
точно иметь слой насадки высотой 600—1200 мм. В этом случае выгодным 
оказывается использование не вертикальных а горизонтальных абсорбе
ров. При постоянном диаметре абсорбера его производительность можно 
повышать, увеличивая длину. Применение горизонтальных аппаратов поз
воляет упростить конструкцию фундаментов и площадок обслуживания, 
сократить размер производственных площадей и уменьшить затраты на 
монтаж оборудования.
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' III

Рис. У1-13. Конструкция многофунк
ционального аппарата для очистки и 
осушки природного газа:
1 — сетчатый отбойник; 2, 5 — 
сепарационная тарелка; 3 — внут
ренняя емкость насыщенного глико
ля; 4 — тарелка с контактными эле
ментами центробежного типа; 6 — 
фильтр-патроны; 7 — люк-лаз; 8, 
10 — штуцер для дренажа; 9 —
штуцер отвода жидкости; 11 
полотно тарелки; 12 — цилиндри
ческий корпус центробежного эле
мента; 13 — отбойник; 14 — кони
ческая чашка; 15 — трубка для 
подачи жидкости; 16 — отверстие; 
17 — тангенциальный завихритель. 
Потоки: 1 — сырой газ; II —
насыщенный раствор гликоля; III — 
сухой газ; IV  — регенерированный 
раствор гликоля



Рис. V I-14. Принципиальная схема горизонтального абсорбера для очистки и осушки 
природного газа:
1 — тангенциальные сепараторы; 2 — центробежные сепараторы; 3, 7 — сегментные перего
родки; 4 — оросители; 5 — насадка; б — каплеотбойник; 8 — распределительная решетка; 
9 — фазный разделитель. Потоки: I — сырой газ; II — регенерированный гликоль; III — 
сухой газ; IV — насыщенный гликоль; V — конденсат; VI — вода; VII — смесь пластовой 
воды и конденсата

Принципиальная схема горизонтального абсорбера для очистки и 
осушки природного газа показана на рис. VI-14. Абсорбер включает сту
пень предварительной и тонкой сепарации для отделения механических 
примесей, пластовой воды и конденсата; ступень осушки газа диэтиленгли
колем; сепарационный отсек для улавливания гликоля.

Газ поступает в аппарат через осевой патрубок и подается в два тан
генциальных сепаратора 1, где отделяется основная масса пластовой воды 
и конденсат, а газ отводится в центробежные сепараторы 2 тонкой очист
ки, которые он проходит сверху вниз. Выделенная жидкая фаза отводится 
в фазный разделитель 9, установленный под абсорбером.

Отсепарированный газ по сегментному каналу направляется под рас
пределительную решетку 8, проходит ее и контактирует с диэтиленглико
лем, который с помощью оросителей 4 подается в слой насадки 5. Абсор
бер работает в режиме затопленной насадки. Осушенный газ проходит 
каплеотбойник 6 для улавливания капель унесенного диэтиленгликоля, от
водится в выходную камеру и через осевой патрубок — в газопровод. На
сыщенный абсорбент отводится на регенерацию частично из пространства, 
образованного между корпусом и боковыми вертикальными перегородка
ми, а частично из фазного разделителя. Проведенные во ВНИИгазе опыт
но-промышленные испытания показали, что при диаметре горизонтально
го абсорбера 2,4 м и длине 26 м можно обработать до 35 млн. м3/сут газа 
при давлении 8 МПа.



ГЛАВА VII О С Н О В Н Ы Е  ТИ ПЫ  И РАСЧЕТ 
РЕКТИ Ф И  КАЦИОН Н Ы Х 
И А Б С О Р Б Ц И О Н Н Ы Х  К О Л О Н Н

ОСНОВЫ КЛАССИФИКАЦИИ АППАРАТОВ 
КОЛОННОГО ТИПА

Для контактирования потоков пара (газа) и жидкости в 
процессах ректификации и абсорбции применяются аппараты различных 
конструкций, среди которых наибольшее распространение получили вер
тикальные аппараты колонного типа. Аппараты этого типа могут быть 
классифицированы в зависимости от рабочего давления, технологического 
назначения и типа контактных устройств.

В зависимости от применяемого давления колонные аппараты подраз
деляются на атмосферные, вакуумные и колонны, работающие под давле
нием.

К атмосферным колоннам обычно относят колонны, в верхней части 
которых рабочее давление незначительно превышает атмосферное и опре
деляется сопротивлением коммуникаций и аппаратуры, расположенных на 
потоке движения паров ректификата после колонны. Давление в нижней 
части колонны зависит в основном от сопротивления ее внутренних уст
ройств и может значительно превышать атмосферное (например, колонна 
для разделения смеси этилбензола и ксилолов).

В вакуумных колоннах давление ниже атмосферного (создано разре
жение), что позволяет снизить рабочую температуру процесса и избежать 
разложения продукта (разделение мазута, производство стирола, синтети
ческих жирных кислот и др.). Величина остаточного давления в колонне 
определяется физико-химическими свойствами разделяемых продуктов и 
главным образом допустимой максимальной температурой их нагрева без 
заметного разложения.

В колоннах, работающих под давлением, величина последнего может 
значительно превышать атмосферное (колонны ГФУ, стабилизаторы, аб
сорберы и др.).

По технологическому назначению колонные аппараты подразделяются 
на колонны атмосферных и атмосферно-вакуумных установок разделения 
нефти и мазута, колонны установок вторичной перегонки бензинов, ката
литического крекинга, установок газоразделения, установок регенерации 
растворителей при депарафинизации масел и др.

По типу внутренних контактных устройств различают тарельчатые, 
насадочные и пленочные колонные аппараты (рис. УП-1). Области приме
нения контактных устройств определяются свойствами разделяемых сме
сей, рабочим давлением в аппарате, нагрузками по пару (газу) и жидкости 
и т.п.

В тарельчатых аппаратах (рис. VII-1, а) контакт между фазами проис
ходит при прохождении пара (газа) сквозь слой жидкости, находящейся на 
контактном устройстве (тарелке).

В насадочных колоннах (рис. VII-1, б) контакт между газом (паром) и
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Рис. VII-1. Схемы основных типов колонных аппаратов:
а — тарельчатый; б — насадочный; в — пленочный; 1 — корпус колонны; 2 — полотно та
релки; 3 — переточное устройство; 4 — опорная решетка; 5 — насадка; 6 — распределитель; 
7 — трубная решетка; 8 — трубка

жидкостью осуществляется на поверхности специальных насадочных тел, а 
также в свободном пространстве между ними.

В пленочной колонне (рис. VII-1, в) фазы контактируют на поверхно
сти тонкой пленки жидкости, стекающей по вертикальной или наклонной 
поверхности.

В нефтегазопереработке в основном применяются тарельчатые колон
ны. Однако в последние годы в связи с созданием эффективных насадок 
возрос интерес и к насадочным колоннам, особенно это относится к ваку
умным процессам, приобретающим в этом случае ряд положительных ха
рактеристик: низкое гидравлическое сопротивление, малая задержка жид
кости, высокая эффективность в широком интервале изменения нагрузок 
по пару (газу) и жидкости и др.

ТАРЕЛЬЧАТЫЕ КОЛОННЫ

В ректификационных и абсорбционных колоннах приме
няются тарелки различных конструкций (колпачковые, клапанные, струй
ные, провальные и т.п.), существенно различающиеся по своим рабочим 
характеристикам и технико-экономическим данным. При выборе конст
рукции контактного устройства учитывают как их гидродинамические и 
массообменные характеристики, так и экономические показатели работы 
колонны при использовании того или иного типа контактных устройств.

Основные принципы классификации тарелок. В настоящее время в 
промышленной практике известны сотни различных конструкций тарелок, 
которые можно классифицировать по способу передачи жидкости с тарел
ки на тарелку, по способу взаимодействия жидкой и паровой (газовой) 
фаз, по характеру диспергирования взаимодействующих фаз, по конструк
ции устройства для ввода пара (газа) в жидкость и др.

По способу передачи жидкости различают тарелки со специальными 
переточными устройствами и тарелки провальные.
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Рис. Ж 2 . Различные схемы организации движения потока жидкости на тарелках с пере
ливными устройствами:
а — однопоточная; б — двухпоточная; в — четырехпоточная; г — каскадная; д — с перелив
ными трубами; е — с кольцевым движением жидкости на тарелке; ж — тарелка ЫУЕ фирмы 
"СШксЬ"; з — многосливная тарелка фирмы "Утоп СагЫйе Согр."; и — с двумя зонами кон
такта фаз

У тарелок со специальными переточными устройствами жидкость 
перетекает с тарелки на тарелку отдельно от потока пара через специаль
ные каналы (рис. У11-2). В зависимости от нагрузки по жидкости и техно
логического назначения колонны переток жидкости может осуществляться
222



одним, двумя и более потоками (рис. У11-2, а —в). При применении тарелок 
с большим числом потоков следует учитывать, что при этом уменьшается 
длина пути жидкости на тарелке и, как следствие, снижается эффектив
ность массопередачи. Колонна разбивается на несколько самостоятельных 
отсеков, что препятствует перераспределению пара по сечению аппарата в 
целом и ухудшает равномерность работы тарелок.

В пределах полотна тарелки течение жидкой фазы можно направить 
по горизонтальной поверхности или по слегка наклонной в сторону слива 
как в одном уровне, так и каскадом (рис. УН-2, г). Применение каскадных 
тарелок позволяет уменьшить значение градиента уровня жидкости Д, что 
обеспечивает в колоннах большого диаметра более эффективную работу 
тарелок. Однако в этом случае увеличивается расстояние между тарелками 
и усложняется конструкция полотна.

При низких значениях нагрузки по жидкости обычно используют пе
реливные трубы (рис. УП-2, д) или специальные конструкции переливов с 
кольцевым движением жидкости на тарелке (рис. УП-2, е). В последнем 
случае корпус аппарата и полотно тарелки разделяются вертикальной пере
городкой на две части, что позволяет вдвое уменьшить длину сливной пере
городки и увеличить нагрузку по жидкости на единицу длины сливной пе
регородки.

Стремление увеличить производительность колонны по паровой фазе 
привело к разработке переливных устройств (рис. УП-2, ж), оснащенных в 
месте ввода жидкости на тарелку дополнительной горизонтальной перего
родкой, под которой располагаются контактные элементы (отверстия, кла
паны и т. д.). Такая конструкция устраняет «мертвые» зоны под сливным 
карманом, что позволяет увеличить производительность колонны на 
10+20 %.

Конструкции тарелок, приведенных на рис. УП-2, з и УП-2, и, осна
щены специальными переливными устройствами, распределенными по по
лотну и не доходящими до нижележащей тарелки. Применение таких таре-

223



Рис. УП-З. Основные схемы движения пара и жидкости в контактной зоне тарелки:
а — перекрестный ток; б — перекрестный прямоток; в — противоток; г — прямоток

лок целесообразно при повышенных нагрузках по жидкости. Тарелки с 
двумя зонами контакта фаз (см. рис. УП-2, и) обеспечивают взаимодействие 
жидкости и пара как в барботажном слое на полотне тарелки, так и в сте
кающих струях, что увеличивает эффективность массопередачи.

Контакт между жидкой и паровой фазами осуществляется главным 
образом по схемам перекрестного тока (тарелки с переливными устройст
вами) (рис. УН-З, а) или противотока (провальные тарелки) (рис. УИ-З, в). В 
последние годы получили распространение перекрестно-прямоточные кон
тактные устройства, использующие сочетание перекрестного тока и пря
мотока в зоне контакта фаз, что в целом обеспечивает высокие показате
ли по производительности и эффективности (рис. УП-З, б). Скоростные 
прямоточные тарелки (рис. УП-З, г) обеспечивают контактирование пара и 
жидкости в закрученном восходящем потоке.

По характеру диспергирования взаимодействующих фаз различают та
релки барботажного и струйного типов. На тарелках пар (газ), диспергиру
ясь на мелкие пузырьки и струи, с большой скоростью проходит через 
слой жидкости. Образующаяся при этом газожидкостная система называ
ется пеной. Режим взаимодействия фаз, когда пар является дисперсной фа
зой, а жидкость сплошной фазой, называется барботажным, а тарелки, 
реализующие этот режим работы, называются барботажными. У барбо- 
тажных тарелок элементы контактных устройств (колпачки, клапаны, от
верстия) создают в слое жидкости движение пара почти в вертикальном 
направлении. Барботажный режим имеет место при относительно неболь
ших скоростях пара.

Тарелки барботажного типа могут иметь стесненное или свободное 
зеркало барботажа (рис. У11-4). У тарелок со стесненным зеркалом барбо
тажа часть поверхности жидкости, через которую пар выходит в межта
рельчатое пространство, занята контактными устройствами — желобчаты
ми или круглыми колпачками (примерно от 40 до 75 %), поэтому площадь 
для выхода пара из жидкости составляет 25 — 60 % рабочей площади тарел
ки. У тарелок со свободным зеркалом барботажа устройства для ввода па
ра в жидкость размещены практически на одном уровне с полотном та
релки (отверстия, клапаны и т. п.), вследствие чего пар может выходить из 
слоя жидкости в межтарельчатое пространство практически в любом месте 
барботажного слоя. Площадь для выхода пара из жидкости в этом случае 
составляет 70 — 90 % рабочей площади тарелки.
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Рис. У11-4. Схемы барботажных тарелок со стесненным (а) и свободным (б) зеркалом барбо' 
тажа. Зеркало барботажа заштриховано

При больших скоростях пара дисперсной фазой становится жидкость, 
а пар — сплошной фазой. Контакт между фазами осуществляется на по
верхности капель и струй жидкости, движущихся в межтарельчатом прост
ранстве с большой скоростью. Этот режим называется струйным, а кон
тактные устройства, основанные на этом принципе взаимодействия фаз, — 
струйными.

При струйном режиме контакт между паром (газом) и жидкостью 
осуществляется в прямотоке. Необходимо отметить, что при реализации 
чистого прямоточного движения контактирующих фаз, несмотря на значи
тельное повышение производительности аппарата, эффективность такого 
взаимодействия в пределах отдельного контактного элемента обычно невы
сока и ограничена условиями достижения равновесия на выходе из области 
контактной зоны, где осуществляется прямоток фаз. Для повышения об
щей эффективности взаимодействия контактирующих фаз прибегают к 
различным способам локализации (компенсации) прямотока.

В зависимости от конструкции устройств для ввода пара в жидкость 
различают ситчатые (дырчатые), колпачковые, клапанные, язычковые 
(чешуйчатые) и другие типы тарелок.

Направление ввода газа (пара) в жидкость и характер взаимодействия 
фаз в зоне контакта оказывают существенное влияние на производитель
ность и эффективность работы тарелки, а также на зависимость эффек
тивности тарелки от нагрузки по пару.

Для повышения производительности тарелки используют для кон
тактирования фаз прямоток, а для повышения эффективности взаимодей
ствия фаз предпочитают перекрестный ток или противоток. Оптимальное 
сочетание указанных характеристик обеспечивает реализацию наиболее 
высоких эксплуатационных показателей тарельчатых контактных уст
ройств.

Оценка конструкций тарелок. При оценке конструкций тарелок 
обычно принимают во внимание следующие показатели: производитель
ность; гидравлическое сопротивление Ар; эффективность ц при разных
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т  м/с Рис. У11-5. Область устойчивой работы та
релки с переливными устройствами

рабочих нагрузках; диапазон рабочих нагрузок в условиях достаточно вы
сокой эффективности; сопротивление одной теоретической тарелки (Др/ц) 
при различных рабочих нагрузках; возможность работы на средах, склон
ных к полимеризации, образованию инкрустаций и т.п.; простоту конст
рукции, проявляющуюся в трудоемкости изготовления, монтажа, ремонтов; 
металлоемкость.

В большинстве случаев для оценки конструкции решающее значение 
имеют первые четыре показателя.

Важной характеристикой тарелки является диапазон рабочих нагрузок 
п = \У_где и УУт!п — максимальная и минимальная допусти
мые скорости пара в колонне. Чем больше величина п, тем большие коле
бания нагрузок по жидкой и паровой фазам можно допустить в условиях 
эксплуатации аппарата с тем или иным типом контактных устройств.

На рис. УП-5 показана область устойчивой работы контактных таре
лок с переливными устройствами. Максимально допустимая скорость пара 
в колонне (линия ВС) определяется величиной допустимого уноса жидкости, 
которая обычно принимается равной 10%. Линия АО определяет мини
мально допустимые скорости пара, соответствующие 10 % провалу жидкос
ти. Справа область устойчивой работы ограничена линией СО, которая со
ответствует максимальным нагрузкам по жидкости, соответствующим 85 % 
режима «захлебывания». Линия АВ определяет минимальные нагрузки по 
жидкости, при которых на тарелке обеспечивается устойчивый барботаж- 
ный слой и отсутствует «проскок» пара. Нагрузки по пару и жидкости, 
соответствующие координатам любой точки внутри области, обеспечивают 
устойчивую работу аппарата.

Линия ОМ, соединяющая рабочую точку N с началом координат, на
зывается рабочей линией процесса. Пересечение рабочей линии ОМ с пря
мыми, ограничивающими область устойчивой работы тарелки, позволяет 
определить максимальную и минимальную допустимую скорость пара в ко
лонне.

Построение области устойчивой работы тарелки является одним из 
основных этапов гидравлического расчета тарелки. В инженерных методи
ках расчета используются эмпирические зависимости для построения обла
сти устойчивой работы, полученные при исследовании контактных уст
ройств на экспериментальных стендах и модельных системах.

Ниже приведены усредненные данные по величинам рабочего диапа
зона нагрузок п для тарелок некоторых типов:
226



Колпачковая с круглыми колпачками................  4—5
Струйная с вертикальными перегородками......  3—3,5
Из 3-образных элементов....................................  2,5
Решетчатые провального типа.............................  2
Клапанные............................................................... 4 и более

Поскольку величина эффективности т| зависит от изменения значения 
скорости паров V/, важной характеристикой работы контактной тарелки 
является диапазон ее эффективной работы = УУ3ф.пиа/№3ф.ть. где и^фт„ 
и И'эфлшп — максимальная и минимальная скорости пара в колонне, соот
ветствующие принятому значению эффективности т|. На рис. У11-6 приве
дены типичные кривые зависимости ц от V/ для основных типов тарелок.

У тарелок барботажного типа с переливными устройствами зависи
мость т) от V/ соответствует кривой 1, т. е. эффективность мало изменяет
ся в широком интервале изменения нагрузок (обычно лэф > 3). Кривая 2 
характерна для тарелок с барботажным режимом работы в начале рабоче
го диапазона и прямоточным движением фаз в его конце, а также для бар- 
ботажных тарелок провального типа. В этом случае реализация большого 
рабочего диапазона связана с существенной потерей эффективности та
релки по сравнению с максимальной. Кривая 3 характерна для тарелок с 
прямоточным движением фаз, имеющих максимальную эффективность в 
области больших скоростей пара. В этом случае широкий диапазон рабо
чих нагрузок может быть получен при относительно низкой эффектив
ности.

Стремление при проектировании реализовать рабочую нагрузку ко
лонны вблизи максимума эффективности может привести к тому, что на 
практике даже при наличии современных систем автоматизации колонна 
не сможет обеспечить заданное разделение фракций или производитель
ность.

Устройство и работа барботажной тарелки. Рассмотрим особенности 
работы барботажной тарелки на примере колпачковой тарелки с круглыми 
колпачками, схема которой приведена на рис. УН-7.

Жидкость поступает на полотно тарелки из переливного устройства 
(рис. У11-7, а) и течет от приточной стороны тарелки к сточной, при этом 
на тарелке возникает градиент уровня жидкости Д. Стенка переливного 
устройства погружена в жидкость, находящуюся на нижележащей тарелке, 
что обеспечивает в колонне соответствующий гидравлический затвор, ис-

Рис. У11-6. Кривые зави
симости эффективности 
работы тарелки г] от ско
рости пара (газа) для та
релок с переливными 
устройствами:
1 — барботажная; 2 — 
барботажно-прямоточная; 
3 — прямоточная (струй
ная)
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Рис. УЛ-7. Схема работы барботажной тарелки с круглыми колпачками:
а — общий вид тарелки; 6 — схема барботажа газа в зоне контакта
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ключающий возможность прохождения паров через переливное устройст
во. Уровень жидкости Н'ж в переливном устройстве выше уровня жидкости 
на тарелке, что обеспечивает необходимый расход жидкости.

Высота слоя жидкости на полотне тарелки определяется высотой 
сливной перегородки и подпором жидкости над гребнем слива Лонг. Из
меняя высоту сливной перегородки, можно менять уровень жидкости на 
тарелке.

Вследствие разности давлений р, > р 2 между двумя смежными тарел
ками и наличия гидравлического затвора в переливном устройстве поток 
паров направляется через паровые патрубки под колпачки и через прорези 
в его нижних кромках поступает в слой жидкости на тарелке. При барбо
таже, т. е. прохождении газа (пара) сквозь слой жидкости, осуществляется 
контакт между фазами и протекает процесс массообмена между ними.

Данному рабочему режиму соответствует определенная степень от
крытия прорезей колпачков 1, которая обеспечивает пропуск паров, при
ходящихся на одну прорезь. При этом уровень жидкости под колпачком 
ниже, чем на полотне тарелки (см. также рис. У11-16).

Поток паров при поступлении в слой жидкости прорезями колпачков 
разбивается на большое число отдельных струй, которые с большой ско
ростью входят в жидкость. В пространстве между смежными колпачками 
паровые и жидкостные струи, сталкиваясь, деформируются, образуя слой 
газожидкостной системы (пены) с сильно развитой поверхностью контакта 
фаз (рис. УП-7, б).

Наблюдения за работой колпачков тарелки на прозрачных моделях показали, что все 
пространство между смежными колпачками может быть разбито на следующие основные 
зоны: 1) небарботируемой жидкости (зона I); 2) недеформируемых струй (зона II); 3) дефор
мируемых струй — пены (зона III); 4) парового пространства с взвешенными каплями жид
кости (зона IV).

Зона небарботируемой жидкости I образуется между полотном тарелки и нижней 
границей открытых прорезей. Непосредственно через этот слой жидкости пар не проходит, 
поэтому массообмен в этой зоне малоэффективен. Он обусловлен главным образом молеку
лярной диффузией в слое жидкости, а также перемешиванием жидкости вследствие наличия 
градиента давления.

Для уменьшения высоты зоны небарботируемой жидкости следует более глубоко по
гружать колпачки в жидкость, оставляя зазор между нижним обрезом прорезей колпачков и 
днищем тарелки не более 5—10 мм. При этом паровая нагрузка, приходящаяся на одну про
резь, должна быть такой, чтобы обеспечить по возможности более полное открытие проре
зи, включая случай I > Л.

К зоне недеформируемых струй II относится часть пространства между колпачками от 
места выхода паровых струй из прорезей колпачков до места столкновения струй, выходя
щих из двух смежных колпачков. В этой зоне поверхность контакта фаз обусловлена в ос
новном поверхностью струй. Высота этой зоны зависит от расстояния между колпачками и 
скорости выхода пара (газа) из прорезей колпачков.

С увеличением скорости паров в прорезях колпачков увеличивается вылет газовой 
струи в жидкости и сокращается путь струй до момента их столкновения, что приводит к 
уменьшению высоты зоны недеформируемых струй.

Уменьшение расстояния между колпачками также приводит к сокращению зоны неде
формируемых струй. Однако чрезмерное уменьшение этого расстояния затрудняет движение 
жидкости по тарелке, увеличивает градиент уровня жидкости Л и может привести к повы
шению уноса жидкости с тарелки потоком паров вследствие увеличения скорости выхода 
паров из жидкости между колпачками в зоне барботажа.

Для зоны пены III характерны наиболее развитая поверхность контак
та и наиболее эффективный массообмен. Высота зоны пены возрастает с 
увеличением слоя жидкости на тарелке и скорости потока паров. Высота 
слоя пены на тарелке зависит от физических свойств жидкости, характе
ризующих ее способность к пенообразованию (поверхностное натяжение, 
плотности фаз). Вместе с тем необходимо иметь в виду, что при увеличе
нии высоты слоя пены увеличивается гидравлическое сопротивление дви
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жению потока паров и вследствие уменьшения высоты сепарационного 
пространства Нс (расстояния от поверхности пены до вышележащей та
релки) возрастает унос жидкости на вышележащую тарелку. При макси
мальных рабочих нагрузках высота сепарационного пространства не 
должна быть меньше 100—150 мм.

В межтарельчатое сепарационное пространство вместе с потоком па
ров попадают капли жидкости различных размеров. Крупные капли, вслед
ствие того что скорость паров в межтарельчатом пространстве меньше их 
скорости витания, как правило, под действием силы тяжести вновь воз
вращаются в слой жидкости. Мелкие капли, скорость витания которых 
меньше скорости движения паров в межтарельчатом пространстве, а также 
часть крупных капель, получивших большую начальную скорость, транс
портируются потоком паров на вышележащую тарелку, что и приводит к 
их уносу. Концентрация капель жидкости в межтарельчатом пространстве 
убывает в направлении движения паров. Поверхность контакта фаз в сепа- 
рационном пространстве барботажных тарелок в основном определяется 
поверхностью капель жидкости, вклад которой в массообмен незначителен.

Для нормальной работы барботажной тарелки должно быть обеспечено равномерное 
распределение потока паров по всей рабочей площади тарелки, т.е. гидравлическое сопро
тивление каждого контактного элемента (колпачка, клапана, отверстия) должно быть одина
ковым. Этого можно достичь погружением контактных элементов в слой жидкости на одну 
и ту же глубину. Если высота слоя жидкости на тарелке меняется незначительно, что харак
терно для колонн относительно небольшого диаметра (обычно менее 1 м), то колпачки мо
гут быть установлены на одном горизонтальном уровне. Для колонн большого диаметра и 
при значительных расходах жидкости, когда высота слоя жидкости на тарелке существенно 
меняется (более 10 мм), применяют разный уровень установки колпачков (более высокий у 
колпачков, расположенных ближе к входу жидкости на тарелку). Кроме того, устраивают 
несколько каскадов по пути движения жидкости или делят общий поток жидкости на не
сколько потоков (см. рис. УН-2, а —г).

Из рассмотренной схемы работы колпачковой тарелки следует, что на 
тарелке контакт между паровой и жидкой фазами осуществляется по схе
ме перекрестного тока: пары движутся снизу вверх, жидкость течет пер
пендикулярно направлению движения потока паров. В пространстве между 
смежными колпачками жидкость интенсивно перемешивается по высоте 
слоя, и концентрации ее в этих зонах выравниваются. Состав жидкости 
вдоль потока за счет массообмена меняется. Обычно принимают, что пар в 
межтарельчатом пространстве полностью перемешан, т.е. во всех точках 
поперечною сечения колонны состав его одинаков. Такое допущение спра
ведливо для колонн относительно небольшого размера при достаточной 
величине межтарельчатого расстояния. Для колонн большого диаметра это 
допущение неправомочно. Однако на эффективность контакта фаз степень 
перемешивания пара в межтарельчатом пространстве оказывает значитель
но меньшее влияние, чем степень перемешивания жидкости на полотне 
тарелки.

Бесколпачковые барботажные тарелки (из 5-образных элементов, 
клапанные, струйные, ситчатые), снабженные переливными устройствами, 
по принципу работы аналогичны работе колпачковой тарелки. У этих та
релок поток паров разбивается на струи в соответствии с числом отвер
стий, имеющихся на тарелке. Слой жидкости удерживается на таких та
релках благодаря напору потока паров, проходящих через отверстия в по
лотне тарелки. Высота слоя жидкости регулируется высотой сливной пере
городки Л„. При недостаточном напоре паров жидкость начинает стекать 
на нижележащую тарелку через те же отверстия, через которые проходит 
и пар, в связи с чем поддержание необходимого уровня жидкости на та
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релке становится невозможным. Это приводит к значительному снижению 
эффективности контакта фаз (см. левую ветвь кривой зависимости эффек
тивности от скорости пара, приведенной на рис. У11-6).

Тарелки из 8-образных элементов (рис. \ЭД-8) являются разновиднос
тью колпачковых тарелок и состоят из отдельных элементов, каждый из 
которых образует одновременно полость для паров и жидкости. В начале

1 2 3 4 5 6 7

Рис. УИ-8. Конструкция тарелки из 5-образных элементов:
1 — корпус колонны; 2 — сливная перегородка; 3 — паровой элемент; 4 — $-образный эле
мент; 5 — поперечные перегородки; 6 — разъемный 5-образный элемент; 7 — жидкостный 
элемент; 8 — отверстие для слива жидкости; 9 — опорное кольцо; 10 — струбцина; 11 — 
заглушки; 12 — прорези в 5-образных элементах
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тарелки установлен паровой элемент 3, у слива с тарелки — жидкостный 
элемент 7. Вертикальная стенка части 3-образного элемента 4, выполняю
щей роль колпачка, снабжена трапециевидными прорезями 12. Паровая 
часть 3-образного элемента с торцов перекрыта заглушками 11, препятст
вующими выходу пара в этом направлении. Для повышения жесткости 
конструкции и упрощения монтажа тарелки по длине 5-образных элемен
тов привариваются поперечные перегородки 5. При большом числе эле
ментов вдоль потока жидкости в середине тарелки предусматривают разъ
емный 5-образный элемент, что позволяет начинать разборку тарелки 
также и в средней части. Профиль 5-образного элемента имеет повышен
ную жесткость, что позволяет изготавливать их из стального листа толщи
ной 2 мм и при диаметре колонны до 4000 мм не применять промежуточ
ных опорных балок.

Жидкость движется единым потоком по тарелке в направлении к сли
ву, проходя над 5-образными элементами и переливаясь через них. Пары 
проходят через прорези 5-образных элементов, барботируют через жид
кость и при этом способствуют ее движению по тарелке.

Клапанные тарелки. Отличительной особенностью клапанных тарелок 
является увеличение их свободного сечения по мере увеличения скорости 
газа. Благодаря этому скорость газа при его выходе в слой жидкости оста
ется примерно постоянной вплоть до полного открытия клапана. Пере
крытие отверстий тарелки саморегулирующимися клапанами позволяет 
расширить интервал рабочих нагрузок.

Первые конструкции контактных тарелок клапанного типа были раз
работаны и запатентованы в США в начале двадцатых годов. В отверстиях 
полотна тарелки вместо неподвижных колпачков предлагалось устанавли
вать подвижные элементы в форме заклепок с развернутыми внизу стерж
нями. Эти конструкции оказались неработоспособными и, не найдя при
менения в промышленности, не могли составить сколько-нибудь серьезной 
конкуренции колпачковым тарелкам, которые в то время занимали веду
щее положение в массообменных аппаратах. Но идея устанавливать на по
лотнах тарелок подвижные элементы, которые могли бы изменять свобод
ное сечение полотна тарелки в зависимости от газовой нагрузки, сыграла 
важную роль в дальнейшем совершенствовании тарельчатых контактных 
устройств.

Понадобилось еще более тридцати лет, прежде чем были разработаны 
конструкции клапанных тарелок, нашедших широкое применение в про
мышленности. В пятидесятых годах американские фирмы «СШзсЬ», «Коей» 
и «ИиНег» вводят в эксплуатацию первые промышленные колонны с кла
панными тарелками. Тарелки испытывались в абсорберах, отпарных и 
ректификационных колоннах. Оказалось, что клапанные тарелки, по срав
нению с колпачковыми, имеют меньшую массу и меньшую склонность к 
загрязнениям, повышенную пропускную способность, более высокую эф
фективность массопередачи в широком диапазоне нагрузок по газу (пару) 
и жидкости.

Первое отечественное авторское свидетельство на клапанную тарелку 
было выдано в 1961 г. И.Ф. Малежику. Эта конструкция была успешно 
внедрена в спиртовой промышленности. Вторая клапанная прямоточная 
тарелка, разработанная во ВНИИнефтемаше в 1965 г., получила широкое 
распространение в нефтеперерабатывающей и нефтехимической промыш
ленности.
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Среди известных в настоящее время конструкций клапанных тарелок 
с перекрестным движением фаз особое место занимает тарелка, разрабо
танная фирмой "СШзсЬ", с дисковыми клапанами У-1, у которых направ
ляющие с нижними ограничителями подъема штампуются заодно с клапа
ном и отгибаются затем под углом 90°. Края клапана несколько отогнуты 
вниз, что повышает локальную скорость газа при выходе его из-под кла
пана. Эти тарелки многие годы успешно эксплуатируются в промышленно
сти и хорошо себя зарекомендовали.

На рис. УН-9, а представлена конструкция тарелки с дисковыми кла
панами, являющаяся дальнейшим усовершенствованием клапана У-1. В от
верстиях полотна 1 тарелки установлены дисковые клапаны 2, которые 
центрируются тремя, расположенными под углом 120°, направляющими 4, 
имеющими нижние ограничители подъема 5. Начальный зазор между 
кромкой диска клапана и полотном тарелки получают при помощи огра
ничителей 6. Для уменьшения гидравлического сопротивления в центре 
клапана выполнено коническое углубление 3, направленное навстречу по
току пара, что обеспечивает плавное обтекание паровым потоком диска 
клапана.

При сборке клапанных тарелок в зависимости от диаметра аппарата 
на полотне одной тарелки устанавливают от нескольких десятков до не
скольких тысяч клапанов. В связи с этим для аппаратов больших диамет
ров необходимо упрощение сборки клапанных тарелок. Один из вариан
тов конструкции клапана, которая значительно облегчает сборку тарелки, 
представлена на рис. УН-9, б. Направляющие 4 выполнены с упругими 
язычками 5, ограничивающими вертикальный подъем клапана. Клапаны 
устанавливаются сверху без специальных приспособлений путем нажатия 
на пластину клапана. При этом пружинящие концы направляющих 4 сжи
маются навстречу друг другу, а язычки-ограничители 5 заводятся под по
лотно тарелки. Такая конструкция обеспечивает также снижение расхода 
металла, так как для изготовления клапана используют диски, образовав
шиеся при вырубке отверстий в полотне тарелки.

Во ВНИИнефтемаше разработана тарелка с трапециевидными клапа
нами (рис. УН-9, в), у которых меньшее основание трапеции обращено в 
сторону слива жидкости. Интенсивность прямотока на таких тарелках за
висит от отношения высоты трапеции к длине ее боковой стороны: чем 
меньше это отношение, тем интенсивнее прямоток на тарелке. Простота 
конструкции тарелок с трапециевидными клапанами и практически безот
ходная технология изготовления клапанов позволяет изготавливать их в 
ремонтно-механических цехах НПЗ.

С целью повышения производительности тарелки, увеличения поверх
ности контакта фаз и расширения диапазона устойчивой работы разрабо
таны балластные клапанные тарелки (рис. УН-9, г). При малых нагрузках 
по пару тарелка работает как обычная с дисковыми клапанами меньшей 
массы. При увеличении нагрузки дисковый клапан упирается в балласт и 
работает совместно с ним как один утяжеленный клапан. Такая конструк
ция позволяет расширить диапазон саморегулирования и уменьшить со
противление тарелки, особенно при низких нагрузках по пару.

Представляет интерес конструкция прямоточной клапанной тарелки с 
групповым балластом, разработанная во ВНИИнефтемаше (рис. УН-9, д). 
Полотно 1 тарелки изготовлено с прямоугольными отверстиями, закрыты
ми сверху клапанами 2 прямоугольной формы 25X150 или 25 X 300 мм.
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Рис. УИ-9. Конструкции клапанных тарелок:
а  —  дисковый клапан фирмы "МиНег"; б  —  д и с к о в ы й  клапан фирмы "5и12ег"; в  — трапецие
видный клапан ВНИИнефтемаша; г — балластный клапан У-4 фирмы "СШзсЬ"; д — балласт
ный клапан ВНИИнефтемаша; е — прямоточный клапан РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина; 
1 — полотно тарелки; 2 — клапан; 3 — коническое углубление; 4 — направляющие; 5 — ог
раничители вертикального подъема; 6 — ограничители начального зазора; 7 — балласт; 8 — 
специальный ограничитель подъема; 9 — рычаг; 10 — болт; 11 — отверстия в клапане; 12 — 
козырьки

Клапаны такой формы изготавливаются практически без отходов, а доста
точно большие размеры клапана позволяют уменьшить их количество на 
полотне и снизить тем самым трудоемкость изготовления и стоимость та
релки. Клапаны центрируются в отверстиях полотна тарелки двумя направ
ляющими 4 с ограничителями 5 вертикального перемещения. Каждый кла
пан имеет рычаг 9, один конец которого жестко прикреплен к клапану, а 
другой находится над полотном тарелки между клапанами.

При низких паровых нагрузках клапаны поднимаются вертикально до 
тех пор, пока ограничители на направляющих 4 не упрутся в полотно та
релки. При этом тарелка работает в режиме перекрестного тока. Увеличе
ние паровой нагрузки приводит к повороту клапанов, который обеспечи
вает выход пара в сторону слива жидкости, т.е. на тарелке создается пере
крестно-прямоточный режим. Наличие рычагов 9 на клапанах сдвигает пе
реход от перекрестного к перекрестно-прямоточному режиму в сторону 
повышенных скоростей парового потока.

На рис. УП-9, е представлена конструкция прямоточной клапанной та
релки с перфорированными клапанами, в которой выгодно сочетаются по
вышенная производительность прямоточных клапанных тарелок и высокая 
эффективность ситчатых тарелок. В отверстиях горизонтального полотна 1 
установлены пластинчатые клапаны 2, имеющие отверстия 11с козырька
ми 12, высота которых увеличивается в сторону открытия клапанов. Мак
симальный угол открытия клапанов составляет 25°, при этом площадь за
зора между клапаном и полотном тарелки примерно равна площади отвер
стия в полотне тарелки.

При небольших нагрузках пар проходит через отверстия в клапанах и 
тарелка работает всем сечением как обычная ситчатая. В области повы
шенных газовых нагрузок одна часть парового потока выходит из-под 
клапанов в прямотоке с жидкостью, а другая направляется козырьками в 
отверстия клапанов. Этим достигаются интенсивное взаимодействие кон
тактирующих фаз, увеличение запаса жидкости на тарелке и высокая эф
фективность массопередачи.

Струйные тарелки. У струйных тарелок контактные элементы 
(просечки, лепестки и т. п.) расположены таким образом, что пар, выхо
дящий в жидкость под некоторым углом к горизонту, приобретает гори
зонтальную составляющую скорости, совпадающую с направлением движе
ния жидкости по тарелке или под некоторым углом к нему. Благодаря это
му можно создать наиболее благоприятные условия для эффективного кон
такта фаз при высокой производительности контактного устройства. При 
чисто прямоточном движении фаз и большой скорости пара происходит 
снос жидкости в направлении сливного кармана, что затрудняет работу 
переливного устройства и приводит к снижению эффективности работы 
тарелки.

Чтобы избежать этого, прибегают к различным приемам, позволяю
щим локализировать (скомпенсировать) прямоточное движение фаз и не
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допустить его распространения на всю тарелку, примером может служить 
установка поперечных секционирующих перегородок (рис. VII-10, б ид), 
создание движения фаз в пересекающихся направлениях, когда оси сосед
них лепестков расположены во взаимно перпендикулярном направлении 
или образуют пучок прямых (рис. VII-10, в и г) и т.п.

Тарелки провального типа (рис. VII-11) перекрывают все сечение ко
лонны и состоят из отдельных секций, укрепленных на опорном кольце и 
балках каркаса. Для прохода паровой и жидкой фаз выполнены отверстия 
или прорези, площадь которых составляет от 10 до 30 % площади всей та
релки. На тарелках провального типа паровая и жидкая фазы контактиру
ют по схеме противотока, благодаря чему происходит интенсивное пере
мешивание жидкости по всей высоте контактной зоны. Пар и жидкость
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Рис. УН-10. Схема струйно-направленной тарелки с вертикальными поперечными секциони
рующими перегородками:
а — общий вид; б — схема контактной зоны; в  — ввод части потока пара поперек потока 
жидкости; г — ввод части потока пара под углом к потоку жидкости; д — установка попе
речных перегородок в форме гребенки: 1 — корпус колонны; 2 — полотно тарелки; 3 — 
приемный карман; 4 — стенка переливного кармана; 5 — подпорная перегородка; 6 — лепе
сток (язычок); 7 — вертикальная перегородка; 8 — сливная перегородка; 9 — прорезь в вер
тикальной перегородке
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Рис. VII-! 1. Схемы тарелок провального типа:
а — решетчатая тарелка; б — ситчатая волнистая тарелка; в — решетчатая тарелка с отогну
тыми кромками щелей; г — трубчато-решетчатая тарелка, оснащенная гофрированной лен
той; 1 — корпус колонны; 2 — опорное кольцо; 3 — секция полотна тарелки

проходят через одни и те же каналы, при этом места стока жидкости и 
прохода паров случайным образом перемещаются по площади тарелки.

Тарелки этого типа гораздо более чувствительны к изменению нагру
зок по жидкости и пару и имеют более узкий диапазон рабочих нагрузок 
л, чем тарелки со специальными переливными устройствами. При неболь
шой паровой нагрузке напор паров недостаточен для образования слоя 
жидкости на тарелке. При больших паровых нагрузках сопротивление те
чению жидкости через отверстия тарелки становится столь значительным, 
что пена заполняет практически все межтарельчатое пространство и нор
мальный переток жидкости с тарелки на тарелку нарушается. При этом 
резко возрастает гидравлическое сопротивление потоку паров. Такой ре
жим работы называется захлебыванием и определяет предельные паровую 
и жидкостную нагрузки колонны.

Стандартные провальные решетчатые тарелки диаметром 1000 — 3000 мм 
имеют ширину прямоугольных прорезей 6X60 мм, шаг от 10 до 36 мм. На 
двух смежных тарелках прорези выполняют во взаимно перпендикулярных 
направлениях. На рис. VII-11, а показан прогрессивный вариант изготовле
ния решетчатой провальной тарелки, когда край полотна отгибается и вы
полняет роль несущей балки. Такая конструкция применяется при перера
ботке коррозионных продуктов и позволяет изготовить полотно и опор
ные конструкции из легированной стали.
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Для увеличения производительности и эффективности провальных тарелок за счет бо
лее равномерного распределения потоков по сечению колонны применяют ситчатые волнис
тые тарелки (рис. УП-11, б), решетчатые тарелки с отогнутыми кромками щелей (рис. УН-11, 
в). Представляет интерес трубчато-решетчатая тарелка (рис. УП-11, г), полотно которой на
бирают из труб, расположенных параллельными рядами. В зазоре между трубами располо
жена гофрированная стальная лента, ширина которой равна величине зазора. Пар проходит 
через зазор между трубами в местах, где горизонтальные участки ленты выступают над по
верхностью труб, так как сопротивление на этих участках минимально. В тех местах, где го
ризонтальные участки ленты расположены под трубами, проходит жидкость. В случае необ
ходимости отвода (подвода) тепла по трубам может быть пущен хладагент (теплоноситель).

ГИДРАВЛИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ТАРЕЛОК 
С ПЕРЕЛИВНЫМИ УСТРОЙСТВАМИ

Расчет гидравлического сопротивления тарелки. В резуль
тате гидравлического расчета определяют сопротивление тарелки прохож
дению потока паров, размеры переливного устройства и расстояние между 
тарелками.

Сопротивление потоку паров Ар = р, — р2 (рис. VII-12) складывается 
из следующих трех составляющих: сопротивления сухой тарелки Ар,, 
обусловленного потерями на трение и местными сопротивлениями при 
движении пара в каналах тарелки; сопротивления слоя жидкости на тарел
ке Ар2; сопротивления Ар3, связанного с преодолением сил поверхностного 
натяжения на границе жидкость — пар при выходе пара из отверстий та
релки в жидкость. Таким образом
Ар = Ар, + Ар2 -I- Ар3.

Вследствие относительно небольшой длины каналов, по которым пар 
проходит сквозь тарелку, сопротивление сухой тарелки в основном опре
деляется местными гидравлическими сопротивлениями, связанными с изме
нением сечений и направления движения потока; сопротивлением трения 
обычно можно пренебречь.

В этой связи сопротивление сухой тарелки рассчитывают по извест
ному уравнению гидравлики:

п ил
* Р | - Р . Х ! Л

1-1 2
{VII. 1)

где р„ — плотность пара, кг/м3; — коэффициент местного сопротивле
ния в произвольном 1-м сечении парового канала; VI/ — скорость пара в 
этом сечении, м/с.

Если взять скорость пара М/>п в каком-то определенном сечении, то 
уравнение (VII. 1) можно записать в следующем виде:

Др.=1 Р.И'сОп (УП.2)

где % — общий коэффициент сопротивления тарелки.
Из сопоставления уравнений (VII. 1) и (Л/11.2) получим

1 = 1 1 ,
1-1

=  11 ,

\ 2
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Рис. УП-12. Схема к гидравлическому расчету тарелок с переливными устройствами

где, Р,, Р0 — площади соответственно поперечного сечения канала для про
извольного (/-го) и базового сечений, м2.

Как правило, в качестве базового сечения при определении общего 
коэффициента сопротивления тарелки % принимают площадь отверстий в 
полотне тарелки для прохода пара.

Тарелки некоторых типов имеют следующие значения коэффициента!:
Колпачковые тарелки.......................................................................................................  4,5—7,0
Тарелки из 8-образных элементов (по скорости паров в патрубках)......................  20,0
Ситчатые тарелки..............................................................................................................  1,4 —2,0
Клапанные тарелки (клапаны полностью открыты)...................................................... 4,8
Струйные тарелки с углом отгибки лепестков 25°:

без секционирующих перегородок...........................................................................  1,8
с секционирующими перегородками высотой 35 — 50 м м ....................................  2,37

Расчет с использованием общего коэффициента сопротивления тарел
ки дает достаточно хорошие результаты для тарелок со сложным каналом 
(колпачковые, из 5-образных элементов и т.п.), у которых входные кром
ки не оказывают решающего влияния на величину гидравлического сопро
тивления, а стенки канала получаются достаточно гладкими в результате 
технологических операций при изготовлении тарелки (штамповка, гибка и 
т.п.). Для тарелок с относительно простым каналом (ситчатые, клапанные,
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струйные и др.) большое влияние на расчет величины Ар, оказывают со
стояние кромок отверстий, относительный размер отверстий, а также на
правление ввода и вывода потока пара.

На рис. VII-13 показана зависимость общего коэффициента гидравлического сопротив
ления ^ от отношения высоты подъема клапана Л к диаметру отверстия 0 0 для клапана 
"СШвсЬ" У-1 и  п л о с к о г о  дискового клапана с нижним ограничением подъема. В интервале 
значений Л = 2-5-10 мм коэффициент гидравлического сопротивления клапана У-1 в среднем 
на 60 % меньше, чем у плоского дискового клапана. Это обусловлено влиянием конструкции 
клапана У-1, имеющего несколько отогнутые края, что увеличивает зазор между диском кла
пана и полотном тарелки при заданной высоте подъема клапана.

Величину общего коэффициента гидравлического сопротивления рассчитывают по 
уравнениям:

для клапана "СШвсЬ" У-1

0,0756
(Л/О0)192

+ 3,12;

для плоского дискового клапана

1= 0,14

(Л/Оо)2
+ 312.

Отличительной особенностью любой клапанной тарелки является наличие диапазона 
саморегулирования свободного сечения. Типовая зависимость гидравлического сопротивления 
сухой клапанной тарелки от скорости пара имеет три характерные области (рис. VII-14). 
При малых скоростях пара клапан неподвижен, пар проходит через начальный зазор между 
клапаном и плоскостью тарелки (область I, клапан закрыт), гидравлическое сопротивление 
тарелки пропорционально квадрату скорости пара. При дальнейшем увеличении нагрузки по 
пару клапан начинает подниматься в тот момент (точка А на кривой), когда энергия прохо
дящего пара оказывается достаточной для того, чтобы поднять клапан (область II, клапан 
частично открыт). В этой области гидравлическое сопротивление тарелки определяется в 
основном массой клапана. При увеличении массы клапана гидравлическое сопротивление в 
области II растет (линии 1,2 м 3). После подъема клапана в крайнее верхнее положение 
(точка В на кривой) свободное сечение тарелки становится постоянным и гидравлическое 
сопротивление растет пропорционально квадрату скорости пара (область III, клапан от
крыт). Увеличение максимальной высоты подъема в области III приводит к снижению гид
равлического сопротивления (линии 4, 5 и 6). Граничные скорости смены режимов I V , и

Рис. VII-13. Зависимость общего 
коэффициента гидравлического 
сопротивления |  от отношения 
высоты подъема клапана Л к 
диаметру отверстия й 0:
1 — кривая для клапана
“СШвсЬ" У-1; 2 — кривая для 
плоского дискового клапана с 
нижним ограничением подъе
ма; 3 — клапан "СШвсЬ" У-1; 4 — 
плоский дисковый клапан с 
нижним ограничением подъема
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Рис. VII-14. Зависимость гидрав
лического сопротивления сухой 
клапанной тарелки "СШвсЪ" У-1 
от скорости газа в колонне диа
метром 140 мм при различной 
массе и высоте подъема клапана 
(по данным К. Хоппе, диаметр 
клапана 75 мм):
1 — масса клапана 88 г; 2 — 
масса клапана 116 г; 3 — масса 
клапана 138 г; 4 — максимальная 
высота подъема 12 мм; 5 —
максимальная высота подъема 
17 мм; 6 — максимальная высо
та подъема 22 мм

IV,,.,,, зависят от свободного сечения тарелки, величины начального зазора, массы клапанов и 
максимальной высоты их подъема.

Зависимость гидравлического сопротивления сухой клапанной тарелки от скорости па
ра трудно представить одним уравнением. В специальной литературе для различных типов 
клапанов приводятся уравнения, позволяющие вести расчет во всем диапазоне изменения 
нагрузок.

При крайнем нижнем и крайнем верхнем положении клапанов 
(область I и III) гидравлическое сопротивление сухих клапанных тарелок 
определяется по уравнению (УИ.2).

Гидравлическое сопротивление комбинированных тарелок (клапанно- 
ситчатых, клапанно-решетчатых) рассматривается как сопротивление лю
бого из двух участков с параллельными потоками пара Ок через клапан и 
Ос через отверстия ситчатого полотна (рис. VII-15).

Используя уравнение (У11.2) можно записать:

АР| = !*— (—— } =1с— {—— .
^ 2 ^ЗбООР  ̂ 2  ̂3600р-с ^

где и — коэффициенты гидравлического сопротивления клапана 
верстий ситчатого полотна соответственно; О, и Ос -  расход пара 
ветственно через клапан и отверстия ситчатого полотна, м3/ч; Рк и 
площадь отверстия под клапаном и отверстий ситчатого полотна, м2.

Откуда получаем

и от- 
соот-
Рг ~

Ох-
Ар, 2(/у 3600)2 , 

1*Рп :
(УП.З)
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Рис. VII-15. Схема к расчету 
коэффициента гидравлического 
сопротивления клапанно-ситча- 
тых тарелок

Ос =
Д р,2(Р с 3 6 0 0 )2 

1| 1сРп
(УП.4)

Общий расход пара, проходящего через тарелку,
О = Ок + Ос. (УП.5)

Подставляя в уравнение (У11.5) выражения для расходов пара (УН.З) и 
(У11.4), находим гидравлическое сопротивление сухой клапанно-ситчатой 
тарелки:

(УП.6)

Приравнивая уравнение (УП.6) и выражение для потери напора на та
релке (при расчете скорости пара на суммарную площадь Р = Рк + Рс), 
получаем уравнение для расчета гидравлического сопротивления клапанно- 
ситчатых тарелок:

Сопротивление слоя жидкости на тарелке 
Др2 = КдржЬж,
где К < 1 — коэффициент аэрации жидкости при барботаже, зависящий 
от типа тарелки и свойств парожидкостной системы; рж — плотность жид
кости, кг/м3; Лж — глубина барботируемого слоя жидкости, м.

Для колпачковых тарелок (см. рис. У11-7)
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лр2=дРж| 1с+ъ0+ът +±

где 1С — глубина погружения в жидкость центра тяжести открытой части 
прорези колпачка, м; Л0 — расстояние от верхней части прорези колпачка 
до кромки сливной перегородки, м; Лож, — подпор жидкости над сливом, м; 
А — градиент уровня жидкости на тарелке, м.

Для бесколпачковых тарелок ( из 5-образных элементов, клапанные, 
ситчатые, струйные и других) величиной градиента уровня жидкости на 
тарелке обычно пренебрегают и определяют Др2 по уравнению:
Др2 = Кдрж(Ь„ + Л01Г),
в котором коэффициент аэрации К = 0,50-Ю,66.

Составляющую сопротивления Др3, обусловленную действием сил по
верхностного натяжения, вычисляют по уравнению

Др3 = —̂
г и д р

где о — поверхностное натяжение жидкости, Н/м; ггидр — гидравлический 
радиус отверстий, через которые пар выходит в жидкость, м. 

Гидравлический радиус отверстий

в котором Ра — площадь отверстий, через которые выходит пар, м2; П0 — 
периметр отверстий, через которые выходит пар, м.

Обычно величина Др3 значительно меньше других составляющих об
щего сопротивления тарелки.

Для тарелок бесколпачковых (струйных с вертикальными секциони
рующими перегородками, клапанных в области I и III, ситчатых и дру
гих) величину общего сопротивления можно также определить по уравне
нию

( |+0,5) ВаУ*. + држ( К  + Ло.) + 0,5Др3 (УП.7)

Высоту сливной перегородки 1гж выбирают так, чтобы обеспечить до
статочный слой жидкости на тарелке Л„ + Лон, > 40 мм. При малых расхо
дах жидкости, когда подпор Л0„ мал, это обеспечивается сливной перего
родкой высотой Л„. При больших расходах жидкости, когда слой жидкос
ти на тарелке составляет 80 мм и более, высота сливной перегородки мо
жет быть уменьшена вплоть до Л„ = 0. В этом случае необходимый слой 
жидкости на тарелке обеспечивается за счет подпора жидкости над греб
нем слива Л0„.

Расчет открытия прорезей колпачков. Особенность работы колпачковых тарелок за
ключается в том, что величина открытия прорезей колпачков и скорости пара в открытой 
части прорезей изменяются при изменении паровой нагрузки тарелки. Анализ работы и 
визуальные наблюдения показывают, что моменту появления первого пузырька пара, прохо
дящего через прорезь, соответствует некоторое ее начальное открытие 10, обусловленное 
необходимостью преодолеть действие сил поверхностного натяжения. Поток пара начинает 
проходить через прорезь, когда ее открытие I превысит (см. рис. УН-16).

Наиболее часто применяются прорези трапециевидной, прямоугольной и треугольной 
форм. Расчет прорезей последних двух типов является частным случаем расчета трапециевид
ной прорези.
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а б

Рис. \Ч1-16. Схема, иллюстрирующая открытие прорези колпачка:
а — при неполном открытии прорезей (7 < Л); б — при наличии дополнительного открытия 
прорезей (7 > Л, 7 = Л+ 7,)

Рассмотрим течение газа (пара) через N затопленных трапециевидных прорезей (см. 
рис. VII-16). Элементарный расход газа на расстоянии у от уровня жидкости под колпачком 
через площадку хс!у равен

<Ю = р. 2д(Рж ~Рп) 
Рп

ухйу.

Чтобы найти расход газа через сечение, расположенное ниже нижнего обреза проре
зей (дополнительно открытая площадь р,=  В,-/,), заменим х на периметр колпачка Вк и про
интегрируем выражение для ВО в пределах от 0 до 7,, получим

2д(Рж-Рп) ,3/2----------- '1
Рп

Чтобы найти расход газа через трапециевидную часть прорези площадью

В-2=1(Ь1+Ь)(7-7,), 

выразим х через у, получим

2?(Рж ~Рп)у1/2 
Рп

Умножив обе части последнего выражения на N и проинтегрировав в пределах от 7, до 
(7 — 7С), получим расход газа, проходящего через трапециевидную часть прорезей при 7 =
=  71 +  7,:

Ь -Ь ,
Ь , + — — Ц7-У) с7у.<Ю = Ц.

МРж-Рп)
Рп

и-10)3/2 ^ 7  + 3Ъ Ь., -13/2 5Ь+2———7.

Сложив уравнения для и Ор , получим выражение для расхода газа через прорези 
при наличии дополнительного открытия 7,:

N0, =— рН. 2д(р„
»п 1

Щ1-10)зп 5Ь, + 2-ЦАу + 3^_ А ;о
1 1 л л ^
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+ л° 5( В - М > ) - Ж Ь- Ь ,

Разделив обе части последнего равенства на N и обозначив отношение В/Ы через Ь2, 
получим уравнение для расчета расхода газа через одну трапециевидную прорезь:

0< - —
«1

— Рп1 >и-10)3/2 5Ь) + 2 ь ьЧ + з + У:3/2
^ 2  -  ь ) -  2Ы̂-—-1

(VII.8)
где р — коэффициент расхода, р = 0,88; 1а — начальное открытие прорезей, м. Остальные 
обозначения ясны из рис. У11-16.

При Ь, = Ь получим уравнение для расхода газа через одну прямоугольную прорезь, а 
при Ь, = 0 — треугольную.

Величину начального открытия прорези колпачка 10 определяют из следующих уравне
ний:

для трапециевидной прорези

'о =2,57 Г ° ;
^Рж-Рп)

для прямоугольной прорези

1,744+ 3,05-10" I ° ;
\В (Рж -Рп)

для треугольной прорези

4=1,73 т1щЬ/Ь)2+Ь/Ь
Ь/Н д(рж-Рп)

При заданной паровой нагрузке и принятой конструкции тарелки уравнение (У11.8) 
служит для определения величины открытия прорези 1. Это уравнение соответствует общему 
случаю (} > Л и 1, > 0), когда пар проходит как через прорези колпачка, так и по всему его 
нижнему краю (см. рис. УН-16, б).

Поскольку уравнение (УН.8) нелинейно относительно величины открытия прорези I, ее 
определяют методом последовательных приближений. При этом, чтобы ускорить решение, 
полезно вначале принять 1 = Л и определить расход пара Ок через полностью открытую про
резь. Если фактический расход пара через прорезь О, < Ок, то I < Л и 1, = 0 , если О, > Ок. то 
] > Ли У = к + 1у

Устойчивая работа колпачковой тарелки в значительной степени определяется величи
ной рабочего открытия прорезей колпачков. При минимальной рабочей паровой нагрузке 
открытие прорези не должно быть меньше, чем Л/2 или 31а.

Следует заметить, что пропускная способность прорезей существенно увеличивается за 
счет создания относительно небольшого дополнительного открытия прорезей 1, = 5+10 мм. 
Поэтому целесообразно применять колпачки с прорезями сравнительно небольшой высоты 
Л = 15+20 мм, что обеспечивает необходимую пропускную способность колпачков за счет 
дополнительного открытия прорезей.

Среднюю скорость пара в открытой части прорези колпачка можно определить из 
уравнения (УП.8), разделив О, на площадь открытой части прорези Р,:

щ =2[.=
р,

о,
Ь211+^ ±

Величины средних скоростей паров в прорезях колпачков мало зависят от формы и 
размеров прорезей, однако существенное влияние на них оказывает отношение плотностей 
контактирующих фаз.

Влияние уровня жидкости на распределение паров. Для правильно 
спроектированной колпачковой тарелки величина рабочего открытия про-
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резей 1 должна быть близкой к высоте прорези Л или превышать ее на 
величину 7, (см. рис. УП-16).

Вследствие наличия градиента уровня жидкости на тарелке А и одина
кового перепада давления Ар = р, — р2 поток паров через разные участки 
тарелки будет различным. Колпачки, расположенные у приточной стороны 
тарелки, где слой жидкости выше на величину А, пропустят наименьшее 
количество паров, а колпачки, размещенные вблизи сливной перегородки, 
будут меньше погружены в слой жидкости и поэтому пропустят больше 
паров. По сравнению со средней паровой нагрузкой колпачков, соответст
вующей уровню жидкости на тарелке при градиенте Д/2, паровая нагрузка 
колпачков в местах поступления жидкости на тарелку или стока ее с та
релки должна изменяться на величину, обусловливающую эквивалентную 
величину сопротивления сухой тарелки (Д/2)ржд. Максимальная степень 
неравномерности по сравнению с работой средних колпачков определится 
из выражения

IVср
И!

Др,

Др,

где М̂ р и IV — скорость паров (в паровых патрубках, прорезях и т.п.) со
ответственно при средней величине сопротивления тарелки и в месте по
ступления жидкости на тарелку или слива ее с тарелки; Ар, — сопротивле
ние сухой тарелки при средней скорости паров.

Из приведенного уравнения следует, что степень неравномерности па
ровой нагрузки отдельных сечений тарелки увеличивается при уменьшении 
сопротивления сухой тарелки Ар, и увеличении градиента уровня жидкости 
А. Значительная неравномерность распределения потока паров между от
дельными колпачками наблюдается при большом количестве флегмы, 
большом диаметре тарелки, тесном расположении колпачков, наличии раз
личных деталей (подвесок колпачков, траверс и т.п.), создающих дополни
тельные сопротивления течению жидкости по тарелке.

При расчете бесколпачковых и особенно клапанных прямоточных и 
струйных тарелок, т. е. для случая, когда энергия газа используется для 
продвижения жидкости по тарелке, градиент А можно не принимать во 
внимание.

Расчет минимальной скорости паров в отверстиях тарелки. Для таре
лок бесколпачкового типа с переливными устройствами (ситчатые, клапан
ные, струйные и др.) и размещением устройств для ввода пара в жидкость 
под уровнем жидкости и практически в одной плоскости с полотном та
релки всегда имеется свободное сечение, доступное для стока жидкости 
через отверстия для прохода пара. В этих случаях необходимо выполнять 
расчет минимальной скорости пара в отверстиях ЪУ0п т,п, обеспечивающей 
отсутствие провала жидкости на нижележащую тарелку. Фактическая ско
рость пара в отверстиях тарелки должна быть больше 1У0п.т,п при всех 
рабочих режимах тарелки (колонны). Нарушение этого условия приводит к 
протечке на нижележащую тарелку значительного количества жидкости, не 
проконтактировавшей с паром, в результате чего существенно снижается 
эффективность работы тарелки.

В момент прекращения провала жидкости часть свободного сечения 
отверстий т занята жидкостью, в результате чего скорость пара в отвер-
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стиях возрастет до М/0п/(\  — т). Значение т можно определить из выраже
ния

—  М'ож
ц̂ 2д(/1„ + Лоиг)

где р — коэффициент расхода при истечении жидкости через отверстие, 
ц. « 0,62.

В момент прекращения провала жидкости гидравлическое сопротивле
ние тарелки примерно равно сопротивлению слоя жидкости на тарелке, 
т.е.

Ар = дРж(К + А*).
С учетом сделанных замечаний уравнение (\П1.7) запишется в следую

щем виде:

( |+0,5) Рп̂ 7  + држ( К  + К») + 0.5Ар3 ■
. 2(1- т)2

Приравняв левые и правые части приведенных уравнений для Ар, по
лучим

2
3 (5+0,5) Рп̂ С2

Оп.шш
2 (1 - т ) 2

+ 9 Р ж ( К + Ь о„) + 0 ,5 А р 3 = дРж(Ъу, + лож,).

Откуда получим следующее выражение:

ЩОп.шш 1- Мп,
^2д{Н„+НОН') ̂

■ 1яР ж (К  ож )~АРз
(5+о,5)рп

где УИ0ж — скорость жидкости при ее истечении через отверстия тарелки в 
отсутствие потока газа, определяемая из уравнения, м/с

^ о ж = -^ = -;ЗбООЯо

Ож — объемный расход жидкости на тарелке, м3/ч; Р0 — площадь свобод
ного сечения контактных элементов, через которые происходит протечка 
жидкости, м2.

Межтарельчатый унос жидкости. Максимальная скорость движения 
паров лимитируется величиной уноса жидкости потоком паров, зависящей 
от конструкции тарелки, характеризуемой долей зеркала барботажа \|А в 
общем сечении колонны, от глубины барботажа, плотностей паров и жид
кости, а также вязкости паров и поверхностного натяжения жидкости. 
Вынос жидкости в межтарельчатое пространство в основном зависит от 
скорости пара при выходе из слоя жидкости, которая определяется вели
чиной зеркала барботажа. Чем меньше доля зеркала барботажа \|г, тем с 
большей скоростью выходят из слоя жидкости пары и тем самым растет 
величина уноса жидкости из слоя.

В зависимости от типа тарелки значение г/ изменяется в следующих 
пределах для:
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желобчатых колпачков.................................  0,25 — 0,4
круглых колпачков........................................  0,4—0,6
5-образных элементов..................................  0,3—0,6
клапанных тарелок........................................  0,6 —0,8
ситчатых тарелок...........................................  0,8—0,9

Значение относительного уноса для различных тарелок может быть 
найдено из обобщенного уравнения

е - А /"У)*7тк,

где е — относительный унос жидкости паром, кг/кг; — скорость паров 
в свободном сечении колонны, равном полному ее сечению за вычетом 
сечения переливных устройств, м/с; гу — доля зеркала барботажа; Нт — 
расстояние между тарелками, мм; к — коэффициент, учитывающий глуби
ну барботажа, мм; и т — коэффициенты, учитывающие влияние физи
ческих свойств жидкой и паровой фаз на унос и определяемые по уравне
ниям:

Ши, =
(  , \  

2 к

а  286 г  \  
Р ж  ~  Рп

0.714 (  , \  
К*.

.Р п  „ ч Р ж  — Р п  > ,Р п  ,

0,429

т =
( , л и

О Р ж  ~  Рп

°  Р ж  -  Рп  )  '

(УП.9) 

(VII. 10)

где а, рж — соответственно поверхностное натяжение жидкости и ее плот
ность; рп, ц„ — соответственно плотность паров и их вязкость. Величины 
со штрихом относятся к системе воздух — вода при 20 °С и 1013 гПа 
(760 мм рт. ст.).

При Нт < 400 мм А = 9,48-107 и п = 4,36.
При Нт > 400 мм А = 0,159 и п = 0,95.
Для колпачковых тарелок коэффициент к может быть вычислен по 

уравнению:
к = 0,0521(Л0 + Г),
где Л0 — гидравлический затвор верхнего обреза прорезей колпачка, мм; 
1 — величина открытия прорезей, мм.

Если производительность задана и флегмовое (паровое) число выбрано, высота и диа
метр колонны в известной степени связаны между собой — увеличение высоты колонны 
позволяет уменьшить ее диаметр и наоборот. Этим обусловливается возможность повыше
ния скорости паров за счет увеличения расстояния между тарелками. Оптимальная величина 
уноса, соответствующая минимальным затратам, может быть найдена из выражения

еопт =(0,1 + 0,3)-^-, (VII. 11)Сп
где ч — эффективность (КПД) тарелки.

Оценка оптимальной величины уноса по уравнению (VII. 11) показывает, что с точки 
зрения минимальных затрат целесообразна работа ректификационной колонны при сравни
тельно высокой величине уноса жидкости, равной примерно 0,2 — 0,3.

Расчет переливных устройств. Важнейшим элементом гидравлическо
го расчета тарелки является определение размеров переливного устройства. 
К переливному устройству предъявляются следующие основные требова
ния: перетекание заданного количества жидкости с тарелки на тарелку без 
захлебывания колонны; малое гидравлическое сопротивление; достаточная
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величина гидравлического затвора, исключающая прорыв пара через пере
ливное устройство; спокойный ввод жидкости на тарелку; возможно пол
ная дегазация жидкости, перетекающей на нижележащую тарелку.

При расчете переливных устройств обычно принимают, что через них 
течет свободная от пара жидкость, а способность жидкости к вспениванию 
(газонасыщению) учитывают последующим введением в расчетные уравне
ния соответствующих поправочных коэффициентов.

Схема для гидравлического расчета переливного устройства показана 
на рис. У11-12.

Уровень слоя жидкости на тарелке обусловлен высотой сливной пере
городки 1г„ и зависит от расхода жидкости, формы и длины сливной пере
городки.

Для сегментной сливной перегородки

= 0,0029Л: О.
V 2 /3

= 0,0029а: Л:2 / 3 .

для перегородки с треугольными вырезами
/

Л0„ =0,0322
/  \0 ,405

2ЛО. Л
V  Ш У

для трубы круглого сечения
/  N0,704

= 0,027я 5*.

где — подпор жидкости над сливом, м; В — периметр сливной планки, 
м; 1„ — нагрузка по жидкости на единицу длины сливной перегородки, 
м3/(м ч); Л, Ь — соответственно высота и ширина вырезов в сливной пере
городке, м; N — число вырезов; О — диаметр переливной трубы, м; Кош — 
поправочный коэффициент, учитывающий влияние стенок колонны на ра
боту сегментного переливного кармана и определяемый по графику, при
веденному на рис. VII-17.

Уровень жидкости в переливном устройстве Н'ж, отсчитываемый от 
плоскости тарелки, можно определить (см. рис. VII-12) из уравнения

Рис. УН-17. График для определе
ния поправочного коэффициента 
при расчете подпора жидкости над 
сегментной сливной перегородкой
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Н'ж -  + Л + Л + А + ъ ,
Р ж Я 1 9ж

где Л9ж — сопротивление переливного устройства потоку жидкости, м 
столба жидкости.

Поток жидкости проходит сечения Рх, Р2 и Р3 (см. рис. VII-12) и в об
щем случае скорость жидкости в переливе может изменяться. Расчет со
противления переливного устройства движению жидкостного потока про
изводят в самом узком сечении по формуле местных сопротивлений для 
значения скорости большего из 1УЖ2 и 1УЖЗ:

где коэффициент сопротивления ^ж равен 2,1 при плавном закруглении 
нижней кромки и 3,2 для перегородок с острой нижней кромкой.

При проектировании колонны с переливными тарелками размеры се
чений Рх, Р2 и Р3 определяются исходя из равенства скоростей жидкости в 
этих сечениях.

Для нормального перетока жидкости с тарелки на тарелку, очевидно, 
необходимо выполнить условие
н т > к пн ; - л „ .

В этом выражении коэффициент запаса высоты переливного устрой
ства Кп принимают равным для:

слабопенящихся жидкостей......................... 1,25—1,50
среднепенящихся жидкостей....................... 2,0
силыюпенящихся жидкостей.......................  2,5—3,0

В верхней части переливного устройства (см. рис. VII-12) происходит 
удаление основной массы пара (газа) из жидкости, стекающей на тарелку, 
расположенную ниже. Поэтому ширина переливного кармана в верхней 
части переливного устройства 5К должна быть достаточно большой, чтобы 
обеспечить необходимую площадь для дегазации. Обычно должно соблю
даться условие
5. > (1,54-2,0)7., (VII. 12)
где 7. — вылет струи жидкости, стекающей с тарелки, м. Вылет струи жид
кости определяют по уравнению

1К = 0,8т /т и н . + т и ,

где Я, — расстояние от верха сливной перегородки до уровня жидкости в 
переливном устройстве.

Если переливной карман имеет двухсторонний слив жидкости, условие 
(VII. 12) должно выполняться для половины общей ширины переливного 
кармана.

При сегментном переливном кармане его ширина 5К связана с периме
тром сливной планки В и диаметром колонны Я. следующим соотношени
ем:
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• = 0,5 1 - Л - А,

Относительная длина сливной планки В/Бк обычно выбирается в пре
делах от 0,6 до 0,8.

Сечение нижней части переливного устройства определяется из усло
вия, что скорость движения жидкости в самом узком сечении \\гж не пре
вышает 0,2 м/с и, как правило, не более скорости У\Г всплывания пузырей 
грибообразной формы, рассчитываемой по уравнению

1У* = 1,184|— .
1 Рж

При значительной величине относительного уноса е жидкостная на
грузка переливного устройства определяется с учетом величины уноса.

При использовании стандартизованных конструкций тарелок размеры 
переливных устройств проверяют на соответствие заданным нагрузкам по 
пару и жидкости.

В случае необходимости некоторые размеры стандартных конструк
ций могут быть изменены с учетом изложенных выше соображений.

ГИДРАВЛИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ТАРЕЛОК 
ПРОВАЛЬНОГО ТИПА

Тарелки провального типа, т.е. не имеющие специальных 
переливных устройств, отличаются той особенностью, что жидкость и пар 
(газ) движутся в противотоке через одно и то же сечение тарелки (рис. УН- 
18), создавая гидродинамические условия, которые существенно отличаются 
от условий для тарелок со специальными переливными устройствами. Для 
провальных тарелок характерно поочередное прохождение пара и жидкос
ти через отверстия (рис. УП-18, б). При этом через одни отверстия в дан
ный момент времени проходит пар, а через другие сливается жидкость. 
Распределение потоков пара и жидкости по площади тарелки носит слу
чайный характер и изменяется во времени. Жидкость сливается из отвер
стий, статическое давление столба жидкости над которыми выше (*„,), 
чем над другими (Л^), через которые проходит пар.

Как показали многочисленные исследования, различные гидродинами
ческие режимы для тарелок подобного типа легко выявляются при графи
ческой интерпретации зависимости сопротивления тарелки от скорости 
газа (пара) в колонне в логарифмических координатах. Характерная зави
симость такого типа представлена на рис. VII-19. Из приведенного графика 
следует, что зависимость Др = ЦЩ имеет различный характер для различ
ных гидродинамических режимов.

При относительно небольших скоростях газа (пара) и их увеличении вплоть до скоро
стей, отвечающих точке А, жидкость на тарелке практически не удерживается. Соответству
ющий режим движения фаз называется режимом «смоченной тарелки». В этой области со
противление тарелки несколько превышает сопротивление сухой тарелки вследствие того, 
что часть сечения отверстий т занята стекающей жидкостью. При различном орошении гид
равлическое сопротивление тарелки в логарифмических координатах выражается в виде пря-
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а

(?ар Рис. VII-18. Схема к гидравлическому расчету таре
лок провального типа:
а — схема провальной тарелки; б — схема движения 
потоков пара и жидкости через отверстия проваль
ной тарелки

Рис. У11-19. Зависимость гидравлического сопротив
ления тарелки провального типа от скорости газа:
1 — при больших нагрузках по жидкости; 2 — при 
средних нагрузках по жидкости; 3 — при малых 
нагрузках по жидкости; 4 — сухая тарелка. Режимы: 
I — смоченной тарелки; II — барботажный

мых, практически параллельных сопротивлению сухой тарелки и расположенных тем выше, 
чем больше орошение. Режим смоченной тарелки существует до некоторой критической 
скорости газа И̂ шп, при которой силы трения газа о стекающую жидкость возрастают на
столько, что образуют на тарелке слой жидкости (участок АВ на кривых).

При дальнейшем увеличении скорости газа в пределах от точки В до точки С происхо
дит накапливание жидкости на тарелке и образование газожидкостного слоя (пены) вследст
вие увеличения сопротивления на границе раздела фаз, движущихся противотоком через от
верстия в полотне тарелки.

Превышение скоростью газа (пара) точки С сопровождается резким увеличением гид
равлического сопротивления тарелки за счет накопления жидкости на тарелке; в конечном
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Т аб  ли ца VII.!
Значение коэффициента А  в уравнении (VII. 13)

Скорость пара (газа) УУ
Тип тарелки

Стандартная решетчатая С отгибом кромок щелей, 
трубчато-решетчатая

Минимальная УУ 
Захлебывания УУМ„ 

при О, < 1 м

при О, > 1 м

2,95

10 ехр 0,465— ——
1. Л  0,4 )\ 

20

3,9

13 ехрГ0,465— ——
1  л  04 )\ 

26

счете это приводит к нарушению нормального перетока жидкости на нижележащую тарел
ку. Режим, соответствующий точке С, носит название режима «захлебывания».

Таким образом, скорость паров в колонне с тарелками провального 
типа должна лежать в пределах между УУт1п (точка В) и УУ^ (точка С) на 
рис. УЛ1-19.

При скорости пара, несколько меньшей УУ,*», тарелка работает нор
мально с большой высотой слоя пены Н„, а следовательно, и с развитой 
поверхностью контакта фаз. Поэтому рабочую скорость пара в колонне УУ 
следует выбирать так, чтобы она приближалась к скорости захлебывания, 
но не превышая ее. Обычно принимают, что
УУпип < УУ < (0,8+0.85)IV»».

При расчете предельных скоростей паров на тарелках провального 
типа может быть использовано уравнение
У = А ехр( —4Х), (VII. 13)
где V и X — комплексы, определяемые из выражений:

V =
З̂ эФо Р

Рп_ ,,0 ,1 6 . у  _Ц-ж » л. —Г ь Г
/  \  

Рп

,Р ж  >

где УУ — минимальная скорость пара в колонне или скорость захлебыва
ния, м/с; д — ускорение свободного падения, м/с2; с13 = 4/70/П0 — эквива
лентный диаметр отверстий тарелки, м; Ра — площадь сечения отверстий 
тарелки, м2; П0 — периметр отверстий тарелки, м; <р0 = Р0/Рк — относи
тельное свободное сечение тарелки, м2/м2; Рк — площадь сечения колонны, 
м2; рп и рж —соответственно плотности пара (газа) и жидкости, кг/м3; р* — 
вязкость жидкости, мПа-с; I, С — соответственно массовые расходы жид
кости и пара (газа), кг/с; А — коэффициент, значение которого определя
ется в зависимости от скорости пара, типа тарелки, диаметра колонны и 
может быть принято по данным табл. VII. 1.

Расчет скорости пара в колоннах диаметром более 0,8 м может быть 
выполнен также по уравнению, полученному при разложении в ряд выра
жения (VII. 13):

УУ =
2ф0 <*эРж
р Н Рп

1 +
/ 11 \Ц25

I  /Рп
С |Рл

А I Ра-
\Ц 5

-.2
(VII. 14)
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Т а б  ли ца УИ.2
Значение коэффициента 2  в уравнении (VII. 14)

Скорость пара (газа) V/
Тип тарелки

Стандартная решетчатая С отгибом кромок щелей, 
трубчато-решетчатая

Минимальная И ^п 
Рабочая V/

5,4
10

6,25
12,5

Коэффициент 7. в уравнении (VII. 14) принимается по данным табл.
У11.2.

Уравнение (VII. 14) дает более наглядное представление о влиянии раз
личных факторов на значение скорости пара в колонне с провальными 
тарелками. При расчете рабочей скорости пара по уравнению (VII. 14) полу
чается запас около 30 — 35 % по отношению к скорости захлебывания.

Полученную по приведенным уравнениям величину скорости захлебы
вания необходимо умножить на поправочный коэффициент Кн> зависящий 
от расстояния между тарелками Нт и определяемый по графику, приведен
ному на рис. ЛЛП-20.

Расстояние между тарелками Нт определяют из выражения 
Нт = На + Не,
где Нп — высота пены на тарелке, мм; Нс — высота сепарационного про
странства, мм.

Для расчета высоты пены используют уравнение 

6Р-&И&.
Я д_ 2(1-т)2 

РжРжб̂
где Лр — гидравлическое сопротивление тарелки, Па; т — доля свободного 
сечения тарелки, занятого стекающей жидкостью, м2/м2; р* — относитель
ная плотность пены.

Долю свободного сечения тарелки г, занятого стекающей жидкостью, 
определяют из выражения

Рис. УН-20. Зависимость поправочного 
коэффициента К и  для расчета скорости 
захлебывания провальных тарелок от 
расстояния между тарелками Нт
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1Т = -

1 + 1 + 0 5  Р»
1* Рп

где |* — коэффициент сопротивления при прохождении жидкости через 
отверстия в полотне тарелки. Значение связано с коэффициентом рас
хода при истечении жидкости через отверстие ц соотношением 1* = 1/р2. 
При р = 0,62 получаем значение 1* = 2,6.

Относительную плотность пены р* можно рассчитать по уравнению

Р* = 0,43
\0 .325 / \0,180

_Ч  Рп.
)  ,Рж,

Ц0362

1Рп
Сопротивление провальной тарелки можно определить из уравнения 

2 3
3Лр = (2 1 + 1 )Ь ^ -  + Др3,

2(1 -  т )3

а коэффициент сопротивления сухой тарелки 

|  = (1-уо)2 + (0,5-Ю,4фо)+ 4000̂ ^ ° А ,
Ке

где ф, — диаметр отверстия или ширина щели, м; 8 — толщина тарелки, м.
Критерий Рейнольдса Кеоп определяют по скорости потока в свобод

ном сечении тарелки №оа = НУ<р0.
Высоту сепарационного пространства Нс определяют в зависимости от 

величины относительного уноса жидкости с потоком паров по уравнению

Нс = 0,032—ту/
\й39

т (VII. 15)

Коэффициенты ту, и т в уравнении (VII. 15), учитывающие влияние 
физических свойств жидкости, определяются по уравнениям (ЛШ.9) и 
(VII. 10).

Рассчитав высоту пены На и высоту сепарационного пространства Нс 
по уравнению (VII. 15), определяют расстояние между тарелками НТ.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ ДИАМЕТРА ТАРЕЛЬЧАТЫХ КОЛОНН

В результате технологических расчетов определяют основ
ные параметры процесса ректификации или абсорбции: давление, темпе
ратуру, жидкостные и паровые (газовые) нагрузки, число тарелок в колон
не. Эти данные являются исходным материалом для проведения гидравли
ческих расчетов, обусловливающих выбор размеров основных рабочих 
сечений колонны и тарелок.

Диаметр колонны
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где V — объемный расход паров в рассчитываемом сечении колонны, м3/с; 
С — массовый расход паров в том же сечении, кг/с; У/А, Сд — соответст
венно линейная (м/с) и массовая [кг/(м2 с)] допустимые скорости паров в 
полном сечении колонны.

Если объемный расход паров V  значительно меняется в различных се
чениях колонны, то необходимо выполнить расчеты для всех сечений и 
затем из стандартного ряда внутренних диаметров аппаратов выбрать один 
(или несколько) диаметров проектируемой колонны. Допустимые скорости 
1УД, Сд определяются типом контактного устройства, принятого для данной 
колонны.

Допустимую линейную скорость паров в колонне определяют по урав
нению

И̂д = 0,85 • 10"4 Стм , (VII. 16)
1 р.

а массовую скорость по уравнению

Сд = 0,85- 10"4Сти^рп(рж - р п) , (VII. 17)

где Стах — коэффициент, величина которого зависит от конструкции та
релки, расстояния между тарелками, массового расхода жидкости и ее по
верхностного натяжения.

В уравнениях (VII. 16) и (VII. 17) величина коэффициента
Ст» = К,К2СХ -  К3(Х -  35). (VII. 18)

Коэффициент К, определяется в зависимости от конструкции тарелки 
и имеет следующие значения:

Колпачковая тарелка...............................................................................................  1,0
Тарелка из 5-образных элементов........................................................................  1,0
Клапанная тарелка (фс = 0,04+0,1).........................................................................  1,15
Ситчатая тарелка (<р0 = 0,04+0,08), струйная тарелка.........................................  1,2
Струйная тарелка с отбойниками.........................................................................  1,4
Для атмосферных колонн при расстоянии между тарелками Нт > 

> 350 мм коэффициент К2 = 1; для вакуумных колонн с промывным сепа
ратором в питательной секции К2 = 1 (без сепаратора 0,9), при перегонке 
пенящихся и высоковязких жидкостей К2 = 0,6; для абсорберов К2 = 1, а 
для десорберов К2 = 1,13.

Значение коэффициента С, при о > 20-10-3 Н/м определяют по графи
ку, приведенному на рис. \ГП-21 (кривые 1 и 2); при более низких значени
ях (о < 20-10-3 Н/м) величину коэффициента С, определяют по уравнению

С, = С,
120 20-Ю-3 '

в котором коэффициент С)20 определяют по кривой 1 и 2 на рис. \Ш-21. 
На этом же рисунке приведены также кривые, полученные при обработке 
опытных данных для конкретных условий эксплуатации колонн.

Коэффициент К3 для струйных тарелок равен 5, а для остальных 4.
Значение коэффициента А. в уравнении (VII. 18), учитывающего влияние 

жидкостной нагрузки на производительность колонны, рассчитывают по 
уравнению
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Рис. \П1-21. График для определения ко
эффициента С, при расчете скорости 
паров в колонне:
1 — кривая максимальных нагрузок для 
колпачковых тарелок и нормальных ра
бочих нагрузок для ситчатых, каскадных, 
клапанных и других аналогичных конст
рукций; 2 — кривая нормальных рабочих 
нагрузок для колпачковых тарелок; зави
симости: 3 — для вакуумных колонн, 
работающих без ввода водяного пара и 
имеющих сетчатые отбойники, стрип- 
пинг-секций атмосферных колонн; 4 — 
для десорберов абсорбционных устано
вок, вакуумных колонн, работающих с 
вводом водяного пара; 5 — для абсорбе
ров; 6 — для колонн, в которых при вы
соких температурах может иметь место 
вспенивание продукта вследствие его 
разложения под вакуумом, для колонн, 
разделяющих вязкие жидкости под ваку
умом или высококипящие ароматические 
фракции, используемые в качестве аб
сорбентов

С,

1100*

900 

700 

500 

300

100 „
250 400 600 800 # т, мм

Х = 0 , 6 5 5 Ь Ж к , с , Рж Рп
Рж 1 у Рп

где 1Ж — массовый расход жидкости, кг/ч; Уп — расход паров, м3/ч.
Расстояние между тарелками обычно составляет от 0,2 до 0,8 м, а для 

колонн диаметром 1 м и более при монтаже тарелок через люки — не ме
нее 0,45 м.

Если паровая нагрузка колонны Сп выражена в кг/ч, то с учетом 
уравнения (VII. 17) диаметр колонны можно определить следующим обра
зом:

~~3600 • 0,85 • Ю-4СтахЛ/Ро(Рж-Рц) = Сп.
4

Округлив коэффициент, получим следующее уравнение для расчета ди
аметра колонны:

Бк=2 ------■
К с т м 1/рп(рж - р п)

Для сечений колонн, работающих с большими жидкостными нагруз
ками 1у > 35 м3/(м ч) (отгонные части колонн, тарелки в зоне циркуляци
онного орошения, абсорберы и др.), диаметр колонны находят по уравне
нию

!>.=■
2Р„

+ 1(КоСтах + 35)
т/Рп(Р* Рп)

К 0С тах + 35

Коэффициент К0, зависящий от конструкции тарелки, при максималь
ной рабочей скорости паров в колонне имеет следующие значения для:
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капсульной колпачковой тарелки и тарелки из 5-образных элементов...............0,25
тарелки из 5-образных элементов с отбойниками и клапанной прямоточной....0,30 
струйной тарелки с вертикальными секционирующими перегородками............ 0,35

Полученный по приведенным уравнениям диаметр колонны округля
ют до ближайшего стандартного и затем проверяют на приемлемость при 
расчете переливных устройств, уноса жидкости потоком паров, сопро
тивления тарелки и т.д. Ддя стальных аппаратов рекомендованы значения 
диаметров от 400 до 1000 мм через каждые 100 мм, от 1200 до 4000 мм че
рез 200 мм, 2500, 4500, 5000, 5600, 6300 мм, от 7000 до 10000 мм через 
500 мм, от 11000 до 14000 мм через 1000 мм, от 16000 до 20000 мм через 
2000 мм.

Из вышеприведенных уравнений следует, что допустимая скорость 
паров в аппарате зависит от свойств жидкости (возрастает с увели
чением плотности жидкости и ее поверхностного натяжения); от свойств 
паров (уменьшается с увеличением плотности паров); от давления в ко
лонне (уменьшается с ростом давления в колонне); от расстояния между 
тарелками (возрастает с увеличением расстояния между ними). Однако, 
как видно из кривых (рис. УН-21), если до Нт < 500 мм коэффициент 
скорости С, возрастает весьма быстро, то при Нт > 500 мм рост коэффи
циента С, значительно меньше. В этой связи большие расстояния меж
ду тарелками обусловливаются в основном требованиями монтажа, ремон
тов и т.п.

ЭФФЕКТИВНОСТЬ ТАРЕЛОК 
РАЗЛИЧНЫХ КОНСТРУКЦИЙ

Эффективность контактной тарелки существенно зависит 
от ее конструкции, состава перерабатываемого сырья, соотношений нагру
зок по пару и жидкости, рабочих условий, качества изготовления и мон
тажа колонны и тарелок и т.д. В связи с этим при сравнении различных 
типов тарелок можно использовать только те данные, которые получены в 
одинаковых или близких условиях.

На рис. УН-22 показана зависимость эффективности от Р-фактора для 
четырех конструкций тарелок (по данным К. Хоппе). Наибольшей эффек
тивностью на уровне 85 % обладает клапанная тарелка в широком диапа-

Рис. УП-22. Зависимость эффективности 
тарелок различных конструкций от Р- 
фактора (по данным К. Хоппе):
1 — клапанная тарелка с дисковыми кла
панами; 2 — колпачковая тарелка; 3 — 
ситчатая тарелка; 4 — провальная решет
чатая тарелка
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Рис. У11-23. Зависимость эффективности 
тарелок различных конструкций от ско
рости пара в полном сечении колонны 
при ректификации метилхлорсиланов:
1 — струйная с вертикальными перего
родками (высота перегородок 50 мм, угол 
отгибки лепестков 25°, свободное сечение 
5,86 %); 2 — колпачковая тарелка
(диаметр колпачков 50 мм, свободное 
сечение 5 %); 3 — тарелка из 3-образных 
элементов (свободное сечение 22 %); 4 — 
струйная без перегородок (угол отгибки 
лепестков 25°, свободное сечение 5,86 %)

УУ, м /с

зоне рабочих нагрузок. Эффективность колпачковых тарелок ниже, чем у 
клапанных и не превышает 82 %.

Ситчатая тарелка обладает сравнительно высокой эффективностью 
при малых и средних нагрузках по паровой фазе, когда контактирование 
пара и жидкости на тарелках в основном осуществляется в пенном режи
ме. В области повышенных паровых нагрузок при переходе к струйному 
режиму эффективность ситчатых тарелок уменьшается.

Провальные решетчатые тарелки так же, как и клапанные тарелки, 
имеют высокую эффективность близкую к 90 %, но достигается она прак
тически только при значении Р-фактора равного 1,85 (кг/м-с2)0,5. При 
меньших или больших значениях паровой нагрузки отмечается резкое 
снижение эффективности, что является существенным недостатком про
вальных тарелок.

На рис У11-23 приведены зависимости эффективности тарелок различ
ных конструкций от скорости пара в полном сечении колонны V/ при 
ректификации метилхлорсиланов. Данные получены в колонне диаметром 
800 мм, работающей при полном возврате флегмы, имеющей 10 тарелок, 
установленных на расстоянии 300 мм друг от друга.

Из приведенных данных следует, что лучшими рабочими характерис
тиками обладает струйная тарелка с вертикальными секционирующими 
перегородками высотой 50 мм. На полотне тарелки были выпггампованы 
лепестки с углом отгиба 25°, что обеспечило настильное движение газо
жидкостных струй в зоне контакта. Эффективность струйных тарелок без 
перегородок примерно в два раза меньше во всем диапазоне изменения 
нагрузок.

При проектировании колонных массообменных аппаратов в первом 
приближении расчет эффективности (в %) тарелок с переливными устрой
ствами может быть выполнен по уравнению

1дП = 1,6 -I- 0,31д(1/С) -  0,2519(^01) + 0,03ЛС,

где Ь/С  — мольное отношение жидкостного и парового потоков; а  — ко
эффициент относительной летучести разделяемой пары компонентов; ц* — 
вязкость жидкого сырья, мПа-с; Лс — глубина погружения центра тяжести 
прорези колпачка или слой жидкости на тарелке, см.
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НАСАДОЧНЫЕ КОЛОННЫ

Насадочные колонны применяются в основном для мало
тоннажных производств, где они имеют безусловные преимущества перед 
тарельчатыми колоннами. Благодаря созданию в последние годы новых ти
пов насадок, позволяющих значительно снизить задержку жидкости в кон
тактной зоне и гидравлическое сопротивление аппарата, создались пер
спективы применения их для многотоннажных производств (вакуумная 
ректификация мазута, газоразделение и др.). Применение насадок приоб
ретает особое значение для вакуумных процессов, для которых низкое ги
дравлическое сопротивление при достаточно эффективном контакте взаи
модействующих фаз является одним из важных условий проведения про
цесса.

Основными конструктивными характеристиками насадки являются ее 
удельная поверхность и свободный объем.

Удельная поверхность насадки /  — это суммарная поверхность наса
дочных тел в единице занимаемого насадкой объема аппарата. Удельную 
поверхность обычно измеряют в м2/м 3. Чем больше удельная поверхность 
насадки, тем выше эффективность колонны, но ниже производительность 
и больше гидравлическое сопротивление.

Под свободным объемом насадки е понимают суммарный объем пус
тот между насадочными телами в единице объема, занимаемого насадкой. 
Свободный объем измеряют в м3/м3. Чем больше свободный объем насад
ки, тем выше ее производительность и меньше гидравлическое сопротив
ление, однако при этом снижается эффективность работы насадки.

Конструкции насадок, применяемых в промышленных аппаратах 
нефтегазопереработки и нефтехимии, можно разделить на две группы — 
нерегулярные (насыпные) и регулярные насадки.

В зависимости от используемого для изготовления насадки материала 
они разделяются на металлические, керамические, пластмассовые, стеклян
ные, стеклопластиковые и др.

По способу изготовления элементы насадки бывают штампованные, 
литые, прокатанные, полученные методом экструзии и т. п.

На эффективность работы насадки в значительной степени влияет 
смачиваемость жидкостью поверхности элементов насадки. Для улучшения 
смачиваемости элементов насадки их зачастую подвергают специальной 
обработке, создают искусственным путем шероховатости или делают на 
поверхности просечки, выступы и т. д.

Нерегулярные (насыпные) насадки. В качестве нерегулярных на- 
адок используют твердые тела различной формы, загруженные в корпус 
колонны в навал. В результате в колонне образуется сложная пространст
венная структура, обеспечивающая значительную поверхность контакта 
фаз.

Среди насадок, засыпаемых в навал, широкое распространение полу
чили кольца Рашига, представляющие собой отрезки труб, высота которых 
равна наружному диаметру (рис. УН-24, а). Низкая стоимость и простота 
изготовления колец Рашига делают их одним из самых распространенных 
типов насадок. Наряду с гладкими цилиндрическими кольцами из металла, 
керамики или фарфора разработаны насадки с ребристыми наружной и 
(или) внутренней поверхностями. Для интенсификации процесса массооб
мена разработаны конструкции цилиндрических насадок с перегородками:
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Рис. УН-24. Нерегулярные (насыпные) насадки:
а — кольца Рашига; б — кольца Рашига с перегородками; в — кольца Палля; г — кольца Ну- 
Рак фирмы "Ыог1оп"; д — полукольца Ьеуарак; е — кольца Сазсайе Мип-Ктдк фирмы 
“СШзсЬ"; ж — седла Берля; з — седла Инталлокс; и — седла Инталлокс фирмы "Ыог1оп"

диаметрально расположенными, крестообразными или выполненных в ви
де лопастей (рис. У11-24, б). По сравнению с другими типами насадок коль
ца Рашига обладают относительно невысокой производительностью и 
сравнительно высоким сопротивлением.

Промышленное использование в настоящее время нашла одна из раз
новидностей кольцевых насадок — кольца Палля (рис. УИ-24, в). При изго
товлении таких колец на боковых стенках сделаны два ряда прямоуголь
ных, смещенных относительно друг друга надрезов, лепестки которых 
отогнуты внутрь насадки. Конструкция колец Палля по сравнению с 
кольцами Рашига позволяет при их близких геометрических параметрах 
в 1,2 раза увеличить пропускную способность, в 1,6 — 4 раза снизить гид
равлическое сопротивление и почти на 25 % увеличить ее эффективность.

На рис. УИ-24, г приведена насадка Ну-Рак (Хай-Пек), разработанная 
фирмой "Мог1оп". Она представляет собой цилиндрические кольца, на бо
ковой поверхности которых также выполнены отверстия, но в отличие от 
колец Палля каждый лепесток кроме того разрезан вдоль и отогнут внутри
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кольца в противоположные стороны. Боковая поверхность элемента имеет 
три кольцевых ребра жесткости, что обеспечивает определенный зазор 
между кольцами в слое и увеличивает долю свободного объема. Во внут
ренней полости колец Ну-Рак происходит турбулизация парового потока и 
интенсивное дробление жидкости, что позволяет по сравнению с кольцами 
Палля при близких гидродинамических показателях увеличить интенсив
ность массообмена на 10—30 %.

На рис. УП-24, д показана насадка Беуарак усовершенствованной кон
струкции, выполненная из колец, разрезанных по образующей на две час
ти, каждая из которых имеет два или три ряда отверстий с язычками раз
ной длины, отогнутыми в смежных рядах в разные стороны. Такая насадка 
образует слой с равномерно распределенной порозностью и насыпной 
плотностью, что способствует более равномерному распределению жидкос
ти в слое. Боковые кромки элементов насадки имеют зубцы, что также 
способствует дополнительному дроблению и турбулизации потоков. Насад
ка Беуарак превосходит кольца Палля по эффективности массопередачи в 
среднем на 27 % и имеет более низкое (на 23 %) гидравлическое сопротив
ление.

На рис. УН-24, е показана насыпная насадка Сазсабе МтьШпдз фир
мы "СШзсЬ". На боковой стенке таких колец выполнен один ряд просечек, 
лепестки отогнуты внутрь кольца. При загрузке элементов насадки в аппа
рат осуществляется принцип автоориентации, т.е. кольца в слое ориенти
руются предпочтительно в открытом для потока паров положении, что 
обеспечивает равномерное распределение потока жидкости по поверхнос
ти насадки, высокую пропускную способность и малое гидравлическое со
противление.

Основным отличием седлообразных насадок от цилиндрических явля
ется их высокая способность к перераспределению потоков жидкости по 
сечению аппарата. Седла Берля (рис. УН-24, ж), поверхность которых пред
ставляет гиперболический параболоид, по сравнению с кольцами Рашига 
при одинаковых размерах насадочных тел имеют примерно на 25 % боль
шую удельную поверхность и обладают меньшим гидравлическим сопро
тивлением.

Насадка (рис. УН-24, з), известная как седла Инталлокс, является сего
дня наиболее распространенной керамической насадкой. Поверхность ее 
представляет часть тора. Седла Инталлокс по сравнению с седлами Берля 
проще в изготовлении, обладают большей механической прочностью, обес
печивают большую однородность размещения насадки и не создают пред
почтительных путей для протекания жидкости.

Особое место среди седловидных насадок занимают металличе
ские седла Инталлокс фирмы "ЫоЛоп" (рис. УН-24, и), образованные 
дугообразной отбортованной полоской с выштампованной перегород
кой и отогнутыми внутрь лепестками. Опыт эксплуатации промышлен
ных аппаратов показал, что эта насадка обеспечивает высокую эффек
тивность даже при низких нагрузках, хорошее самораспределение жидкос
ти, механическую прочность, небольшую массу и давление на стенку аппа
рата.

В табл. УН-З даны характеристики некоторых нерегулярных насадок, 
загружаемых в навал. С увеличением размеров насадочных тел увеличива
ется производительность колонны, снижается гидравлическое сопротивле
ние, но одновременно уменьшается эффективность насадки.
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Характеристики насадок, загружаемых в навал
Т а б л и ц а  У11.3

Название 
насадки и 
материал

Размеры 
(диаметр, 

высота, тол
щина стен

ки), мм

Число эле
ментов в 

1 м3

Удельная
поверхность,

м2/м 3
Свободный 

объем, м3/м 3
Объемная 

масса, кг/м3

Кольца Ра- 15x15x2 192000 330 0,76 590
шига кера- 25x25x3 48000 200 0,74 530
мические 35x35x4 14300 140 0,78 590

50x50x5 6000 90 0,78 530
Кольца Ра- 10x10x0,5 910000 500 0,88 960
шига сталь- 15x15x0,5 192000 350 0,92 660
ные 25x25x0,8 48000 220 0,92 640

50x50x1,0 6000 110 0,95 430
Кольца Пал- 25x25x3 48000 220 0,74 610
ля керами- 35x35x4 14300 165 0,76 540
чес кие 50x50x5 6000 120 0,78 520
Кольца Пал- 5x15x0,4 192000 380 0,9 525
ля стальные 25x25x0,6 48000 170 0,9 455

50x50x1,0 6000 108 0,9 415
Седла Берля 20x2,0 190000 310 0,69 800
керамичес- 25x2,5 79000 250 0,70 720
кие 35x4,5 22000 155 0,75 610

50x6,0 8800 115 0,77 640
Седла Интал- 20x2,0 210000 300 0,73 640
локс керами- 25x2,5 84000 250 0,75 610
чес кие 35x4,5 22700 165 0,74 670

50x6,0 8800 110 0,75 610

Загрузку насадок в навал осуществляют одним из приведенных на рис. 
УП-25, а—б способов. Более равномерное распределение жидкости по сече
нию колонны обеспечивает способ загрузки, показанный на рис. УН-25, в.

Регулярные насадки отличаются упорядоченной ориентацией отдель
ных структурообразующих элементов в пространстве и их разделяют на 
две группы — с индивидуальной укладкой и блочные (в том числе рулон
ные).

Регулярная насадка с индивидуальной укладкой состоит из отдельных элементов (коль
ца, треугольные призмы с постоянным или переменным по высоте сечением), которые рас
полагают в корпусе колонны слоями. В смежных по высоте слоях для предотвращения обра
зования сквозных каналов они смещены друг относительно друга. Для упрощения монтажа 
такой насадки отдельные элементы могут быть предварительно собраны в контейнеры, кото
рые затем устанавливают в корпусе колонны. Широкого применения в промышленности на
садки с индивидуальной укладкой не получили, так как это резко увеличивает трудоемкость 
и себестоимость монтажа.

На рис. УН-26 приведены варианты регулярной блочной насадки. Изве
стны регулярные насадки фирмы "5и12ег", представляющие собой пакет 
гофрированных листов. Гофрирование листов выполнено под фиксирован
ным к вертикальной оси углом (чаще 30° или 45°) и на смежных листах на
правлено в противоположные стороны. Имеются модификации такой на
садки, изготавливаемые из различных материалов: стального рифленого ли
ста, пластмассы, керамики, фарфора, стекла, графитового волокна. Для 
колонн диаметром от 200 до 12 000 мм фирма "Зикег" рекомендует насадку 
Меллапак, выпускаемую 12 типов. На рис. У11-26, а показан элемент насад
ки Меллапак 250.У (число характеризует величину удельной поверхности 
насадки в м2/м 3, а V указывает на то, что гофрирование листов выполнено 
под углом 45°).

Конструкция блочной регулярной насадки Инталлокс, разработанная 
фирмой "ЫоНоп”, представлена на рис. УН-26, б и образована из стальных
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Рис. УН-25. Схемы способов засыпки насадки в колонну:
1 — слой, засыпанный по центру колонны; 2 — слой, засыпанный от стенок колонны; 3 — 
дополнительная засыпка до горизонтального уровня

Рис. УП-26. Регулярные насадки:
а — Меллапак фирмы "5и12ег"; б — Инталлокс фирмы "Мог1оп"; в — Ваку-пак; г — Пан- 
ченкова



гофрированных листов. Каждый лист при гофрировании делится на не
сколько участков (на рис. УН-26, б три участка) с отгибкой металла в про
тивоположные стороны. В местах перехода выполняются просечки, что 
способствует эффективному обновлению поверхности массообмена.

Насадка Ваку-пак разработана совместно ВНИИнефтемашем и фир
мой "Аррага1е-ипс1 Ап1адепЬаи Сегташа" (рис. УН-26, в). Она образована 
из вертикальных гофрированных пластин, изготовленных из просечно-вы
тяжного листа. Поверхность пластин имеет арочные просечки, направлен
ные вниз и ориентированные в противоположные стороны с обеих сторон 
пластин. За счет этих просечек обеспечивается зазор в 20 мм между сосед
ними гофрированными пластинами. Такая насадка имеет удельную поверх
ность 115 м2/м3, свободный объем 98 % и объемную массу 150 кг/м3.

Среди регулярных насадок получили распространение сетчатые насад
ки, к которым относится и насадка, разработанная Г.М. Панченковым 
(рис. УН-26, г). Насадка Панченкова представляет сотканную из пучка ме
таллических проволочек ленту, поверхность которой гофрирована в форме 
шеврона с углом при вершине 120°. Такую насадку в колонне устанавлива
ют в виде рулонов высотой -100 мм, расположенных друг над другом и 
плотно прилегающих к стенке колонны.

При разработке массообменных аппаратов с использованием регуляр
ной насадки необходимо индивидуальное проектирование выбранного типа 
насадки для данной колонны. Для этого слой насадки разбивают на отдель
ные блоки с учетом изменения кривизны стенки колонн разного диаметра. 
В колоннах диаметром до 1 м регулярная насадка монтируется одним бло
ком через верхнее съемное днище.

На рис. УН-27, а приведен вариант разделения колонны диаметром 
5500 мм на блоки регулярной насадки Ваку-пак (цифрами обозначены оди
наковые блоки). Высота всех блоков составляет 440 мм, максимальная ши
рина принята с учетом размеров люка-лаза и составляет 400 мм. При таком 
способе проектирования регулярной насадки выделяется базовый блок (но
мер 1) сечением 400x440x1000 мм, который можно использовать как типо
размер при проектировании колонн разного диаметра. Расчеты показыва
ют, что для заполнения сечения колонны диаметром 5500 мм насадкой Ва
ку-пак требуется 80 блоков 21 типа.

На рис. УН-27, б показан другой вариант разделения насадки на блоки. 
Отдельные блоки получают при сечении слоя насадки вертикальными па
раллельными плоскостями. Это позволяет сократить число различных бло
ков и уменьшить их количество при монтаже слоя насадки. Для аппарата 
диаметром 5500 мм потребуется всего 14 блоков 7 типов, однако при этом 
по сравнению с первым вариантом (см. рис. УН-27, а) увеличивается масса 
каждого блока. Такой способ изготовления регулярной насадки применим 
только для конструкций, обеспечивающих достаточную прочность и жест
кость отдельных блоков и имеющей небольшую объемную массу (напри
мер, для насадки Меллапак).

Вспомогательные узлы насадочных колонн включают опорно-распре
делительные решетки, распределители жидкости, ограничители, коллекто
ры и т.п.

Насадку укладывают на опорно-распределительные решетки или пли
ты, некоторые конструкции которых приведены на рис. УН-28. Свободное 
сечение этих устройств должно по возможности приближаться к величине 
свободного объема насадки, а размеры отверстий исключать провал наса-
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Рис. УП-27. Схема деления регулярной насадки на блоки:
а — для насадки Ваку-пак; б — для насадки Меллапак фирмы "5и12ег"

дочных тел. Насадку часто укладывают на решетки, выполненные из сталь
ных полос, поставленных на ребро. Применение в качестве опорной кон
струкции под насадку различных сеток и перфорированных плит с мелки
ми отверстиями должно быть исключено, так как подобные устройства 
приводят к преждевременному захлебыванию колонны.

Колонны диаметром до 150 мм, заполненные насадкой в навал, могут 
орошаться из единичного источника. Для колонн большего диаметра при
меняются оросители с большим числом источников орошения: для неупо
рядоченных насадок 15-5-30 на 1 м2 сечения колонны, для упорядоченных 
35-5-50.

На рис. УП-29 приведены варианты распределительных устройств для 
жидкости, применяемые в колоннах различного назначения. Широко при
меняются распределительные устройства желобчатого типа (рис. \Ш-29, а). 
Жидкость в этом варианте подается в центральный желоб (для колонн
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Рис. У11-28. Конструкции опорно-распределительных решеток фирмы "N011011":
а — волнистая из перфорированных пластин: б — волнистая из просечно-вытяжного лио 
та; в — колпачкового типа

большого диаметра применяют два или три желоба), из которого по жело
бам меньшего сечения, оснащенных устройствами слива жидкости различ
ных конструкций, распределяется по всему сечению насадки. При малых 
расходах жидкости с высокой плотностью и вязкостью применяют трубча
тый распределитель (рис. УН-29, б). В колоннах для разделения нефти и 
скрубберах используют пневматические распределители, выполненные в 
виде коллектора с форсунками (рис. УН-29, в).

Для того чтобы исключить при работе колонны перемещение элемен
тов насадки, в ее верхней части насадку закрепляют решетками с большим 
свободным сечением. На рис. УН-30, а показан вариант такой решетки для 
колонны с насыпной насадкой, а на рис. УН-30, б — для колонны с регу
лярной насадкой.

Необходимо отметить, что характер и структура распределения жид
кости по сечению колонны не сохраняются при дальнейшем ее течении по 
насадке. Восходящий паровой поток, занимающий центральную часть слоя 
насадки, оттесняет жидкость к стенкам колонны. Для уменьшения нерав
номерности распределения потоков по высоте аппарата общий слой насад
ки в колонне делят по ее высоте на отдельные секции, между которыми 
устанавливают коллекторы для сбора жидкости (рис. УН-30, в) и распреде
лительные устройства различных конструкций.

Гидравлические условия работы насадочных колонн. В насадочной 
колонне потоки пара (газа) и жидкости взаимодействуют в противотоке. В 
зависимости от нагрузок колонны по пару (газу) С и жидкости I  изменя
ется характер взаимодействия фаз, проявляющийся в различных гидроди
намических режимах. Наиболее четко эти режимы выявляются на кривых, 
показывающих зависимость сопротивления насадки от ее нагрузки по пару
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Рис. У11-20. Конструкции распределительных устройств для жидкости фирмы "5и1гег": 
а — желобчатого типа; б — трубчатый; в — пневматический

(газу) и жидкости, построенных в логарифмических координатах (рис. 
У11-31).

При малых нагрузках потоков взаимодействие между фазами незначи
тельно. Жидкость смачивает поверхность насадочных элементов, а сопро
тивление насадки потоку пропорционально сопротивлению сухой насадки. 
Это так называемый пленочный режим.

При дальнейшем увеличении скоростей потоков контактирующих фаз 
возрастает трение между ними, происходит торможение потока жидкости 
и в связи с этим увеличивается количество жидкости Н0, удерживаемой в 
насадке. Этот режим характеризуется как начало подвисания жидкости и 
принимается в качестве нижнего предела устойчивой работы колонны. При 
больших жидкостных нагрузках этот режим выявляется не всегда четко. 
Сопротивление насадки в режиме подвисания пропорционально скорости 
пара в степени 3 — 4. Интенсивность массопередачи в этом режиме сильно 
возрастает.

Дальнейшее увеличение скоростей взаимодействующих фаз приводит 
к еще большему увеличению сопротивления насадки и количества удержи
ваемой жидкости в объеме, занятом насадкой. При определенных величи
нах паровой и жидкостной нагрузок происходит резкое увеличение коли
чества удерживаемой насадкой жидкости и рост гидравлического сопротив-
268



Рис. ЛШ-ЗО. Конструкция ограничительных 
решеток и коллектора фирмы "N011011":
а — ограничительная решетка для насып
ной насадки; б — ограничительная решет
ка для регулярной насадки; в — коллектор 
для сбора жидкости

Рис. У11-31. Характер зависимости гидрав
лического сопротивления Лр и удержива
ющей способности Н0 от скорости пара в 
колонне №
1 — линия точек захлебывания; II — кри
вая точек подвисания; III — линия для 
смоченной насадки (малый расход жидко
сти); IV  — линия для сухой насадки; I  — 
нагрузка по жидкости, I, < 12 < 13 < I , <
<!■?,< к



ления слоя насадки. Этот режим называется захлебыванием колонны и счи
тается верхним пределом ее устойчивой работы. Количество удерживаемой 
насадкой жидкости зависит от удельной поверхности насадки /, доли сво
бодного объема в, скоростей движения взаимодействующих фаз. Полную 
задержку жидкости Н0 рассматривают как сумму двух составляющих: ста
тической задержки Нс и динамической НА. Статическая составляющая Нс 
определяет объем жидкости, удерживаемый насадкой за счет капиллярных 
сил, и не зависит от гидродинамических условий. Динамическая составляю
щей задержки НА обусловлена гидродинамическим взаимодействием пото
ков пара и жидкости с насадочными телами.

Режим захлебывания характеризуется значительным количеством жид
кости, удерживаемой на насадке, при этом сильно возрастает поверхность 
контакта фаз и интенсифицируется процесс массообмена. Однако при 
этом резко возрастает сопротивление движению потока паров. Поэтому 
для обеспечения эффективного массообмена при относительно небольшом 
гидравлическом сопротивлении желательно, чтобы гидродинамический ре
жим работы колонны был возможно ближе к режиму захлебывания, но не 
достигал его, т. е. рабочая скорость пара в колонне IV должна быть мень
ше, чем скорость захлебывания ^ МХА. Обычно принимают, что эти скоро
сти связаны соотношением

V/ = (0,75*0,85)1^. (VII. 19)

Насадка занимает только часть объема колонны, поэтому скорость 
движения пара (газа) в каналах между элементами насадки выше, чем ско
рость, отнесенная к свободному сечению аппарата. Скорость движения па
ров в сухой насадке составляет
Щ = Ше.

Действительная скорость пара при работе колонны будет несколько 
выше скорости УЦ,, так как в этом случае часть свободного объема насад
ки занята стекающей по ней жидкостью.

Для расчета скорости захлебывания имеются различные уравнения, в 
том числе следующего вида:

1д
V/*и
9е

Г - \0,25 ( \

Рп ц*16 = А -1,75 — Рп
Рж ^ 1р*,1

01125

(УН.20)

Величина коэффициента А в уравнении (УН.20) определяется экспери
ментально и зависит от условий эксплуатации аппарата, конструкции эле
ментов насадки и ее размеров. Например, для насадки из колец Рашита, 
засыпанных в навал, для процесса абсорбции А — 0,022, а для ректифика
ции Л = —0,125.

Определив скорость захлебывания, из уравнения (VII. 19) находят рабо
чую скорость пара и затем, зная величину заданной паровой нагрузки С, 
определяют диаметр колонны

При определении рабочей скорости пара в насадочной колонне не
обходимо учитывать конструкцию и геометрические характеристики на
садки.

Например, если принять значение рабочей скорости пара в колонне с 
насадкой Меллапак 250.V за единицу, то для насадки Меллапак 125.У рабо-
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Рис. У11-32. Зависимость гид
равлического сопротивления 
различных насадок от Р- 
фактора:
1 — стальные кольца Палля 
50x50; 2 — насадка Ваку-пак. 
(Колонна диаметром 800 мм, 
нагрузка по жидкости 
5 мг/м2-ч, нормальное давле
ние)

М-Ра*,  (КГ/М-С2 )®'5

чая скорость будет в 1,5 раза выше ее, а для насадки Меллапак 500.V — на 
30 % меньше. Более подробную информацию о расчете рабочей скорости 
пара можно получить в специальной литературе или у фирм, производя
щих ту или иную насадку.

Сопротивление насадочных колонн. На рис. \Ш-32 в качестве при
мера приведена зависимость гидравлического сопротивления 1 м слоя на
садки от Р-фактора для различных конструкций насадок. Эксперименталь
ные данные получены в колонне диаметром 800 мм при нормальном дав
лении на системе воздух — вода. Как видно из рисунка, при достаточ
но близких значениях удельной поверхности /  и свободного объема е ко
лец Палля 50x50 и насадки Ваку-пак гидравлическое сопротивление этой 
насадки во всем диапазоне изменения нагрузок значительно меньше, чем 
у колец Палля, что объясняется в основном особенностями их конструк
ции.

Гидравлическое сопротивление орошаемой насадки Ар обычно пред
ставляют в виде суммы двух составляющих: сопротивления сухой насадки 
Арс и сопротивления, обусловленного взаимодействием потоков пара и 
жидкости Ар„_ж, т.е.

Ар = Арс + Арп_ж = Дрс 1 + ДРп-

ЛРс
= ЛЛРс (УП.21)

Коэффициент А, показывает, во сколько раз сопротивление орошае
мой насадки больше, чем сухой.

Между элементами насадки для прохождения потока образуются длин
ные узкие каналы весьма сложной конфигурации, поэтому величину со
противления сухой насадки можно рассчитать по известному уравнению 
гидравлики, в котором за длину канала принимают высоту насадочного
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слоя Н, а в качестве диаметра канала используют эквивалентный диаметр 
каналов насадки йэ:

ДРс Н_?_
, 2

IV
е

2

Эквивалентный диаметр каналов насадки 

с13 = 4е//.

Коэффициент гидравлического сопротивления X является функцией 
критерия Рейнольдса Ке и зависит от режима движения пара (газа).

Например, для насадок из колец Рашига, засыпанных в навал, X опре
деляется из уравнений:

при Ке < 40 А. = 140/Ке, 
при Ке > 40 А. = 16/Ке0'2, 

где критерий Рейнольдса

Ес _  УУ азрп _  4УУрд 
е Рп 'Рп ’

Сопротивление орошаемых насадок рассчитывают по уравнению 
(УИ.21), в котором коэффициент А, определяется из выражения

/  \ 0.405/

' • - Ч *

/  >0,225(  \
Рп Рж

.Рж > , у

Ч.Ц0405
(УП.22)

Коэффициент С в уравнении (У11.22), зависящий от величины отноше
ния рабочей скорости пара к скорости захлебывания, находят по графику, 
приведенному на рис. УН-33.

В приведенных уравнениях I  и С — массовые расходы или скорости 
жидкости и пара.

Эффективность насадочных колонн. В насадочной колонне потоки 
пара и жидкости непрерывно контактируют между собой, обмениваясь ве
ществом и энергией. Эффективность массообмена зависит от удельной по
верхности насадки, размеров насадочных тел, высоты слоя насадки, гидро
динамического режима движения потоков контактирующих фаз, а также 
от физико-химических свойств компонентов разделяемой смеси.

В результате гидравлических расчетов определяют диаметр насадочной

Рис. УП-ЗЗ. График для определения ко
эффициента С  в уравнении (VII. 22)
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5Рис. УП-34. Зависимость 
числа теоретических та
релок иа 1 м насадки 
(ЧТТМ) Меллапак от Р- 
фактора

ДО 2 05IV Р. , ( к г /м -с  )

колонны Юк. Высоту насадки Н, необходимую для заданного разделения, 
находят из уравнения
Н = МНЭКВ,
где N  — число теоретических тарелок (см. главы IV—VI); Нжв — высота 
насадки, эквивалентная по своему разделительному эффекту одной теоре
тической тарелке (сокращенно обозначается ВЭТТ).

Как было показано выше, величина ВЭТТ зависит от большого числа 
факторов. Однако имеющиеся уравнения для расчета ВЭТТ, как правило, 
не в полной мере учитывают влияние различных факторов и поэтому они 
имеют ограниченную область применения — только для насадок опреде
ленных типов и размеров. В этой связи величину ВЭТТ обычно определяют 
экспериментально на модельных или реальных смесях.

Очевидно, чем меньше величина ВЭТТ, тем более эффективно работа
ет насадка при разделении данной смеси. Вместе с тем необходимо отме
тить, что величина ВЭТТ возрастает при увеличении высоты слоя насадки, 
диаметра аппарата, а также размеров насадочных тел, коэффициента отно
сительной летучести компонентов и вязкости жидкости.

Для оценки эффективности насадки используют также число теорети
ческих тарелок на 1 м высоты насадки (сокращенно ЧТТМ), т.е. величину 
обратную ВЭТТ.

На рис. ^1-34 приведена зависимость ЧТТМ от Р-фактора для трех 
модификаций насадки Меллапак, удельная поверхность которых изменяет
ся от 125 до 500 м2/м 3. Эффективность насадки определена в опытной ко
лонне диаметром 1 м в режиме полного возврата флегмы при изменении 
давления верха колонны от 2,5 до 96 кПа. Опытными смесями служили 
транс-цис-декалин и хлор-этилбензол, высота насадки изменялась от 1,4 до 
8,5 м. Поскольку поверхность насадки увеличивается от Меллапак 125.У к 
Меллапак 500.V, ЧТТМ при этом возрастает в 4 раза, хотя максимально 
возможная паровая нагрузка снижается вдвое.



Гм п  VIII А Д С О Р Б Ц И Я

СУЩ НОСТЬ ПРОЦЕССА АДСОРБЦИИ

Адсорбцией называется процесс поглощения газов (паров) 
или жидкостей поверхностью твердых тел (адсорбентов). В случае избира
тельного поглощения компонентов смеси появляется возможность ее раз
деления на составляющие компоненты. Явление адсорбции связано с нали
чием сил притяжения между молекулами адсорбента и поглощаемого веще
ства.

Адсорбция является одним из эффективных методов разделения газо
образных и жидких смесей компонентов, различающихся структурой мо
лекул. По сравнению с другими массообменными процессами наиболее эф
фективно ее использование в случае малого содержания извлекаемых ком
понентов в исходной смеси.

Большую роль в развитии учения об адсорбционных процессах сыгра
ли работы М.С. Цвета в области хроматографии, Н.Д. Зелинского в облас
ти угольной адсорбции, М. М. Дубинина и его школы в области теории 
адсорбции и практического ее применения.

В нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
адсорбция применяется для отбензинивания природных и попутных угле
водородных газов, при разделении газов нефтепереработки с целью полу
чения водорода и этилена, для осушки газов и жидкостей, выделения низ
комолекулярных ароматических углеводородов (бензола, толуола, ксило
лов) из бензиновых фракций, для очистки масел, при очистке сточных вод 
с применением пылевидного активированного угля и т.п.

Твердое вещество, на поверхности или в порах которого происхо
дит концентрирование поглощаемого вещества, называется адсорбентом. 
Поглощаемое вещество, находящееся вне пор адсорбента, называется ад- 
сорбтивом, а после его перехода в адсорбированное состояние — адсорба
том.

Различают два вида адсорбции — физическую и химическую. При фи
зической адсорбции молекулы поглощенного вещества, находящиеся на по
верхности адсорбента, не вступают с ним в химическое взаимодействие. 
При химической адсорбции (хемосорбции) молекулы поглощаемого вещест
ва химически взаимодействуют с адсорбентом. Связь молекул поглощенно
го вещества (адсорбата) с адсорбентом при физической адсорбции менее 
прочна, чем при хемосорбции.

Физическая адсорбция является экзотермическим процессом. Теплота 
адсорбции из газов и паров примерно равна теплоте их конденсации, теп
лота адсорбции из растворов несколько меньше.

Процесс адсорбционного разделения прекращается, когда активная 
поверхность (или объем пор) адсорбента оказывается заполненной молеку
лами адсорбата. Выделение из адсорбента поглощенных компонентов на
зывают десорбцией.

Если в слой адсорбента ввести сравнительно небольшое количество 
разделяемой смеси, то адсорбироваться будут все ее компоненты. Это 
происходит до тех пор, пока вся активная поверхность адсорбента не бу
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дет заполнена. Дальнейшее поступление исходной смеси в слой адсорбента 
приведет к тому, что молекулы, отличающиеся более высокой адсорбируе- 
мостью, будут частично вытеснять с поверхности адсорбента молекулы ве
щества с меньшей адсорбируемостью и установится равновесие между ад
сорбированной и неадсорбированной средами.

При продвижении исходной смеси через определенный слой адсор
бента рассмотренный выше процесс протекает послойно в направлении 
движения исходной разделяемой смеси. Адсорбционное разделение в дан
ном слое адсорбента будет завершено, когда в потоке, выходящем из слоя 
адсорбента, появится компонент, подлежащий извлечению из исходной 
смеси, т.е. когда в соответствии с состоянием равновесия активная поверх
ность адсорбента заполнится извлекаемым компонентом и произойдет 
«проскок» этого компонента с уходящим потоком.

Исчерпание адсорбционной способности — проскок определяет время 
защитного действия адсорбента по отношению к данному компоненту. 
Количество вещества, адсорбируемого поверхностью, определяется состоя
нием равновесия и зависит от природы адсорбента и адсорбируемого ве
щества, концентрации последнего в исходной смеси, температуры процес
са, а при адсорбции газовой фазы и от давления.

В результате адсорбции концентрация поглощаемого вещества в пото
ке уменьшается по мере перемещения его через слой адсорбента. Поэтому 
и количество (концентрация) адсорбируемого вещества по высоте слоя ад
сорбента также изменяется в пределах от максимального до минимального, 
соответствующего состоянию равновесия с потоком, покидающим слой ад
сорбента.

Возможность разделения той или иной смеси методом адсорбции за
висит от величины адсорбируемости компонентов, входящих в ее состав. 
Адсорбируемость веществ зависит от их природы, строения молекул, а 
также от природы и структуры адсорбента (величины удельной поверхнос
ти, размеров пор и т.п.).

Адсорбируемость углеводородов обычно возрастает с увеличением их молекулярной 
массы, однако более значительное влияние оказывают структура и размеры их молекул.

Так, парафиновые и нафтеновые углеводороды поглощаются в меньшей степени, чем 
ароматические. Для ароматических углеводородов адсорбируемость возрастает с увеличением 
числа циклов в молекуле.

Сернистые соединения лучше сорбируются, чем содержащие их парафиновые и нафте
новые углеводороды, и имеют близкую адсорбируемость к ароматическим углеводородам. 
Это затрудняет отделение сернистых соединений от ароматических путем адсорбции.

Кислородные, смолистые и особенно азотистые органические соединения, 
содержащиеся в нефтях и нефтепродуктах, отличаются значительно более высокой 
адсорбируемостью, чем углеводороды, и отделение этих веществ от углеводородной смеси 
происходит сравнительно легко.

Непредельные низкомолекулярные углеводороды (этилен, пропилен) адсорбируются 
лучше, чем соответствующие предельные их аналоги (этан, пропан).

Адсорбируемость более высокомолекулярных непредельных углеводородов изучена не
достаточно.

Использование адсорбции для разделения смесей, содержащих непредельные углеводо
роды, в ряде случаев осложняется тем, что в процессе разделения эти углеводороды подверга
ются каталитическому воздействию адсорбента, в связи с чем могут происходить их химичес
кие превращения, например полимеризация.

Некоторые адсорбенты, например активированный уголь, преимущественно адсорби
руют углеводороды, имеющие более высокую температуру кристаллизации, вследствие чего 
используются для депарафинизации жидких нефтепродуктов.



ХАРАКТЕРИСТИКИ АДСОРБЕНТОВ

Для процесса адсорбционного разделения применяются 
преимущественно твердые пористые материалы с сильно развитой 
поверхностью пор. Удельная поверхность пор может составлять от 200 до

О

1700 м /г, а средний радиус пор от 2 до 100 А. Адсорбенты изготовляются 
в виде таблеток или шариков диаметром от 2 до 6 мм, а также порошков 
с размером частиц от 20 до 500 мкм.

В качестве адсорбентов используются активированный уголь, силика
гель, алюмосиликаты, цеолиты и др.

Цеолиты или молекулярные сита — синтетические или природные ад
сорбенты с регулярной структурой пор, представляющие собой алюмоси
ликаты натрия, калия или других элементов. Название произошло от соче
тания двух греческих слов «цео» и «лит», т.е. «кипящие камни». Это объ
ясняется тем, что заполняющая поры цеолитов вода при нагревании выде
ляется, т. е. цеолиты как бы «кипят».

Общая химическая формула М е^О • А12Оэ ■ х5Ю2 • уН20, где Ме — 
катион щелочного металла; п — его валентность. В качестве катионов в 
состав природных цеолитов обычно входят натрий, калий, кальций, реже 
магний, барий, стронций. Кристаллическая структура цеолитов образована 
тетраэдрами 5Ю4 и А104. В качестве природных цеолитов используют раз
личные минералы: содалит, шабазит, морденит, фожазит и др.

Синтетические цеолиты имеют строение и геометрическую структуру, 
аналогичные природным цеолитам. Аналогами фожазита являются синтети
ческие цеолиты типа X  и У.

Различают синтетические цеолиты типов А, X  и У.
Цеолиты типа А относятся к низкокремнистым формам: в них отно

шение 5Ю2:А120 3 не превышает 2.
Цеолиты типа X  имеют мольное отношение 5Ю2:А120 3, которое мо

жет изменяться от 2,2 до 3,3.
Цеолиты типа У характеризуются вышеупомянутым соотношением в 

пределах от 3,1 до 6. При увеличении этого показателя повышается кисло
тостойкость цеолитов. Размеры входных окон, определяющих избиратель-

О
ность цеолитов, изменяются от 3 до 9 А .

В табл. VIII. 1 приведены характеристики некоторых промышленных 
адсорбентов.

Важной характеристикой адсорбентов является их активность, или 
емкость а, под которой понимают массу адсорбированного вещества, 
приходящуюся на единицу массы адсорбента в условиях равновесия:

где СА — масса поглощенных компонентов; дА — масса адсорбента. Ак
тивность адсорбента различна по отношению к разным компонентам сме
си. При выборе типа адсорбента большое значение имеет также сохране
ние активности при многоцикловой работе. Особенно существенен этот 
вопрос при проведении процесса адсорбции на установках непрерывного 
действия с движущимся или псевдоожиженным слоем адсорбента, для ко-
276



Т а б л и ц а  VIII.!
Характеристики промышленных адсорбентов

Плотность, г/см3 Объем
Радиус

пор Удельная
Адсорбенты истин

ная
кажу
щаяся

насып
ная

пор,
см3/г

(размер
входного

окна),
А

поверх
ность,
м2/г

Силикагель:
мелкопористый 2,1-2,3 1,3-1,4 0,8 0,28 5-30 450 -  500
крупнопористый 2,1-2,3 0,75-0,85 0,5 0,90 70-100 270 -  350

Алюмосиликатный 2,3 1,06-1,09 0,7 0,57 20-25 300 -  350
катализатор
Активированные 1,75-2,1 0,5-1,0 0,2-0,6 Менее 600-1700
угли
Активная окись — _ 0,4-0,6 0,8-1,0

70
60-100 180 -  220

алюминия
Цеолиты1 - 1,08-1,16 0,62-0,78 0,20-0,24 3 -9 -

'Цеолиты характеризуются не сорбцией на поверхности, а объемным заполнением
пор адсорбатом.

торых циклы адсорбция — десорбция чередуются со значительно большей 
частотой, чем на установках периодического действия.

В процессах непрерывной адсорбции необходимо учитывать также 
механическую прочность адсорбентов. Основной причиной разрушения 
гранул адсорбента является истирание, хотя необходимо учитывать воз
можность раздавливания и влияние условий десорбции на растрескива
ние гранул. На истираемость, помимо природы адсорбента, влияют форма 
гранул, условия их транспорта внутри аппаратов установки и между ними, 
а также конструкция элементов установки, контактирующих с адсорбен
том.

В адсорберах периодического действия также имеет место износ ад
сорбента в результате давления вышележащего слоя адсорбента и условий 
десорбции. Из этих соображений высоту насыпного слоя в периодических 
адсорберах принимают обычно не более 3 м.

ИЗОТЕРМА АДСОРБЦИИ

Равновесное состояние при адсорбции характеризуется 
изотермой адсорбции, она связывает количество адсорбированного едини
цей массы адсорбента вещества, т. е. активность (в массовых, мольных 
или объемных единицах) с концентрацией или парциальным давлением (в 
случае газовой фазы) компонента разделяемой смеси при данной темпера
туре. Обычно изотермы адсорбции строят на основании эксперименталь
ных данных.

На рис. VIII-1 приведены типичные изотермы адсорбции для двух тем
ператур. Из анализа этих кривых следует, что активность адсорбента воз
растает с увеличением концентрации (или парциального давления) адсорби
руемого компонента и с понижением температуры процесса.
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а Рис. VIII-1. Общий вид изотермы адсорб
ции при разных температурах

Для описания Изотермы адсорбции наибольшее распространение по
лучили:

уравнение Лэнгмюра

а = А, Ьс
1 + Ьс

и уравнение Фрейндлиха

а = ,

где а — активность (емкость) адсорбента; с — концентрация или 
парциальное давление адсорбируемого компонента; А и А2, Ь, с1 — 
коэффициенты и показатель степени, зависящие от природы адсорбента и 
адсорбата, а также от температуры.

Одним из важных показателей, характеризующих процесс адсорбции 
и определяющих размеры адсорбционной аппаратуры, является скорость 
адсорбции.

В общем случае скорость процесса адсорбции определяется скоро
стями следующих основных стадий: 1) подвода вещества к поверхности зе
рен адсорбента — внешняя диффузия; 2) перемещения вещества внутри зе
рен по порам адсорбента — внутренняя диффузия; 3) собственно адсорб
ции.

Скорость процесса адсорбции обычно лимитируется скоростями 
внешней и внутренней диффузии или одной из них, так как скорость соб
ственно адсорбции обычно велика. В зависимости от лимитирующей ста
дии различают три вида сопротивления процессу адсорбции: внешнедиф
фузионное, внутридиффузионное и смешанное.

Скорость внешнедиффузионного процесса зависит от температуры 
процесса, размера зерен адсорбента, вязкости, плотности среды и гидро
динамического режима (скорость потока, состояние слоя адсорбента — 
неподвижный, движущийся, псевдоожиженный).

Скорость внутридиффузионного процесса определяется законами 
диффузии вещества в порах адсорбента. Перемещение молекул в поровых 
каналах зерен адсорбента зависит от диаметра пор, их структуры, разме
ров адсорбируемых молекул, температуры и других факторов.

В процессе адсорбции наряду с перемещением молекул в объеме пор
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Рис. УШ-2. Кинетические кривые адсорб
ции при разных температурах

наблюдается также перемещение молекул на поверхности адсорбента от 
одного активного центра к другому, называемое поверхностной диффузи
ей. Для протекания этого процесса требуется определенная энергия актива
ции; его скорость возрастает с увеличением температуры процесса.

В общем случае твердые частицы адсорбента имеют поры различного 
размера и формы, поэтому перенос вещества внутри гранул адсорбента 
может осуществляться одновременно различными способами.

Во многих случаях изменение активности адсорбента во времени удов
летворительно описывается следующим уравнением:

ах = а(1 -  е'*°/т),

где а р а — активность адсорбента в момент времени т и при равновесии 
(т —» °о); Ка — константа скорости адсорбции.

Константа скорости адсорбции Ка зависит от температуры и концент
рации адсорбируемого компонента.

С увеличением температуры скорость достижения равновесного со
стояния возрастает, при этом величина активности в условиях равновесия 
будет меньше, чем при более низкой температуре. Типичные кинетические 
кривые адсорбции приведены на рис. У1П-2.

При адсорбции сначала поглощаются все компоненты смеси. Однако 
по достижении состояния насыщения будет происходить обратный про
цесс, т.е. вытеснение молекул с меньшей активностью. В результате ком
поненты будут располагаться в слое адсорбента послойно по мере умень
шения их активности. При выделении поглощенных компонентов из 
адсорбента (десорбция) они будут выходить в обратном порядке. Это явле
ние используется в препаративной и аналитической хроматографии. Общие 
вопросы теории поглощения вещества твердым адсорбентом рассмотрены 
в гл. I.

ДЕСОРБЦИЯ

Для выделения поглощенных при адсорбции компонентов с 
целью направления их на дальнейшую переработку применяется процесс 
десорбции. В тех случаях, когда в газовом потоке или в растворе, проходя
щем через слой адсорбента, концентрации (парциальные давления) адсор
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бируемых компонентов ниже равновесных, данные компоненты будут по
кидать поверхность адсорбента и переходить в газовый (жидкостный) по
ток, т. е. десорбироваться. Это будет происходить до тех пор, пока не ус
тановится новое состояние равновесия.

На промышленных адсорбционных установках необходимо произво
дить регенерацию адсорбента с целью восстановления его адсорбционной 
способности. Поэтому после окончания стадии адсорбции осуществляется 
стадия десорбции поглощенных компонентов из адсорбента.

Процесс регенерации адсорбента (десорбция) может быть осуществлен следующими 
основными способами.

1. Вытеснение поглощенных компонентов с поверхности адсорбента другим веществом, 
обладающим более высокой адсорбируемостью, с последующим его выделением из 
адсорбента, которое не вызывает затруднений. Так, например, при адсорбционном 
разделении смеси углеводородных газов в качестве десорбирующего агента можно 
использовать водяной пар. При поглощении адсорбентом водяного пара последний 
вытесняет углеводороды и занимает их место. При этом водяной пар конденсируется, 
происходит выделение теплоты конденсации, что способствует десорбции, так как 
повышается температура процесса.

Для полного восстановления активности адсорбента по окончании десорбции 
углеводородов его необходимо вначале освободить от поглощенной влаги, т.е. высушить, а 
затем охладить до температуры, при которой протекает процесс адсорбции.

При адсорбционном разделении жидких углеводородных смесей в качестве 
десорбирующего агента могут быть использованы различные органические жидкости, 
обладающие более высокой адсорбционной способностью, по сравнению с поглощаемыми 
компонентами, например, низкомолекулярные ароматические углеводороды (бензол, толуол, 
ксилолы) или их смеси с полярными растворителями (спиртами, кетонами).

В зависимости от типа применяемого десорбирующего агента используются те или 
иные методы его удаления из адсорбента.

2. Вытеснение адсорбированных компонентов веществом, обладающим меньшей 
адсорбируемостью (неполярные растворители). В этом случае процесс десорбции 
осуществляется за счет нарушения состояния равновесия между адсорбатом и протекающим 
через слой адсорбента раствором и обусловливается меньшей концентрацией данных 
компонентов в растворе, чем соответствующая условию равновесия с адсорбатом. 
Например, при адсорбционном разделении различных нефтепродуктов десорбирующим 
агентом может быть бензиновая фракция, отличающаяся по температурным пределам 
кипения от исходной смеси, что позволяет в дальнейшем отделить эту бензиновую фракцию 
от десорбированных компонентов простой перегонкой или ректификацией.

3. Испарение адсорбированных компонентов при нагреве адсорбента или при 
понижении общего давления в системе либо парциального давления адсорбированных 
компонентов. Такой метод десорбции может быть использован при разделении смесей 
сравнительно летучих компонентов.

4. Окислительная регенерация, при которой адсорбированные компоненты удаляют из 
адсорбента путем их сжигания. Этот метод применяют в тех случаях, когда адсорбированные 
вещества отличаются весьма высокой адсорбционной способностью и удаление их 
изложенными выше способами практически невозможно. К этому способу регенерации 
адсорбента прибегают в тех случаях, когда адсорбированные компоненты не являются 
целевыми и их потеря в виде продуктов сгорания допустима по экономическим и 
экологическим соображениям. Примером может служить удаление асфальто-смолистых 
веществ с поверхности адсорбента.

Часто процесс регенерации адсорбента осуществляется комбинирова
нием рассмотренных выше методов. Тот или иной метод регенерации ад
сорбента выбирают в зависимости от конкретных условий, свойств разде
ляемой смеси, масштаба производства, экономики процесса, выполнения 
условий охраны окружающей среды.

Десорбция облегчается с повышением температуры и увеличением 
расхода десорбирующего агента. Десорбция газообразных и легколетучих 
компонентов облегчается при понижении давления в системе. Экономич
ность промышленного адсорбционного разделения в значительной степени 
зависит от режима процесса регенерации адсорбента, так как существен
ная часть энергозатрат процесса в целом приходится на стадию десорбции 
(расход тепла на отгонку растворителя, нагрев адсорбента до температуры 
проведения процесса десорбции, расход водяного пара или газа для удале
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ния растворителя из слоя адсорбента после десорбции, расход энергии на 
подачу воздуха в случае окислительной регенерации, затраты тепла на суш
ку адсорбента и т.д.).

Расход десорбирующего агента — водяного пара, растворителя и т.п. 
зависит от адсорбционной способности десорбируемых компонентов и 
растворителей, используемых в процессе, температуры при десорбции и 
полноты извлечения десорбируемых компонентов.

Например, при разделении смесей газообразных углеводородов на активированном уг
ле расход неконденсирующегося водяного пара составляет до 2,5 кг на 1 кг десорбируемого 
вещества. Конденсируемый водяной пар расходуется на нагрев адсорбента, изоляции адсор
бера и его корпуса, а также других элементов системы. Этот пар конденсируется, и 80—90 % 
образующегося конденсата остается в угле.

При использовании неполярных растворителей температура десорбции равна 80— 
150 °С, а расход растворителя составляет 100+400 % массы адсорбента.

При работе с полярными растворителями десорбция протекает при температурах 40— 
80 °С, а расход растворителя составляет 50+200 % массы адсорбента.

Время, необходимое для осуществления стадии десорбции, значи
тельно меньше, чем время, затрачиваемое на стадию адсорбции, вследствие 
того, что этот процесс протекает при более высокой температуре и мень
шей вязкости среды.

В результате десорбции адсорбционная способность адсорбента может 
восстанавливаться полностью или частично в зависимости от адсорбцион
ной способности десорбируемых компонентов, выбранного метода де
сорбции, рабочих параметров процесса. В ряде случаев оправдано непол
ное восстановление активности адсорбента, так как при этом сокращают
ся эксплуатационные затраты.

Зависимость активности адсорбента а (по отношению к первона
чальной его активности а0) от числа регенераций N представлена на рис. 
УШ-З. Приведенная кривая показывает, что наибольшее снижение 
активности адсорбента наблюдается после первой регенерации. В даль
нейшем активность снижается постепенно и в меньшей степени. Такой 
характер восстановления активности адсорбента объясняется тем, что при 
регенерации часть его активной поверхности остается занятой адсорби
рованными компонентами и в дальнейшем исключается из участия в 
процессе адсорбции.

При использовании в качестве десорбирующих агентов полярных рас
творителей активность адсорбента восстанавливается наиболее полно.

При окислительной регенерации активность адсорбента восстанавли-

Рис. УШ-З. Характер восстановления актив
ности адсорбента при регенерациях

а/а



вается практически полностью. Температурный режим окислительной реге
нерации для силикагелей обычно 300 + 350 °С, для алюмосиликатов 
600 + 650 °С. Недопустим перегрев адсорбента, так как это вследствие спе
кания пор адсорбента приводит к снижению или полной потере его актив
ности.

РАСЧЕТ ПРОЦЕССА АДСОРБЦИИ (ДЕСОРБЦИИ)

Уравнение материального баланса адсорбции по извлекае
мому компоненту может быть представлено в следующем виде:

СА = 9 а К  ~ «и) = С0У„ -  Скук (VIII. 1)

или

Со «V -  Ч. '
(У1И.2)

где СА — масса извлекаемого компонента; дА — масса адсорбента; ая, 
а* — активности по извлекаемому компоненту исходного и отработанного 
адсорбента; С0 — масса исходной газовой смеси; Сш — масса газовой сме
си на выходе из адсорбера; ув, ук — массовые концентрации извлекаемого 
компонента в газовой смеси соответственно на входе и выходе из адсор
бера.

Уравнение (УШ.2) в случае, если С0 » С*, или при условии, что 
концентрации компонентов отнесены к потоку исходного сырья (см. 
расчет абсорбции многокомпонентной смеси), может быть приведено к 
следующему виду:

9 \  Ун -  У к

Со а к “  а н
(УШ .З)

Приведенные уравнения используются для определения массы адсор
бента дА, загруженного в периодически действующий адсорбер, или для на
хождения удельного расхода адсорбента (кратности циркуляции адсорбен
та) дА/С 0 для адсорбера непрерывного действия с движущимся слоем ад
сорбента, а также для определения массы вещества СА, извлекаемого при 
адсорбции. В случае периодически действующего адсорбера со стационар
ным слоем адсорбента количество извлекаемого компонента СА соответст
вует продолжительности стадии адсорбции тА.

Из приведенных уравнений следует, что чем больше емкость адсор
бента по извлекаемому компоненту ак, т.е. чем полнее отработан адсор
бент и чем меньше величина а„, т.е. чем полнее адсорбент регенерирован, 
тем меньше удельный расход адсорбента.

Расход адсорбента возрастает с увеличением концентрации извлекае
мого компонента в исходном сырье у„ и с уменьшением концентрации 
этого компонента уж в покидающем адсорбер газе.

Удельный расход адсорбента дА/С0 в значительной степени определяет
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экономические показатели процесса в целом. Поэтому процесс адсорбци
онного разделения экономически оправдан при переработке сырья, в ко
тором извлекаемые компоненты содержатся в сравнительно небольших 
количествах.

Так, при разделении смеси сухих углеводородных газов процесс адсорбции оказывается 
более выгодным, чем процесс абсорбции, тогда как для жирных газов целесообразнее при
менять процесс абсорбции. Аналогичное замечание относится и к разделению жидких сме
сей: в случае невысокого содержания извлекаемых компонентов в сырье адсорбционное раз
деление предпочтительнее экстракции.

При расчете процесса адсорбции масса исходной смеси С0 и началь
ная концентрация в ней извлекаемого компонента должны быть заданы, а 
величины ак и у„ могут быть определены по изотерме адсорбции. Актив
ность ак в начале процесса определяется полнотой регенерации адсорбента. 
По достижении состояния равновесия в адсорберах с движущимся слоем 
адсорбента адсорбат (активность отходящего адсорбента равна ак) будет 
находиться в равновесии с исходным сырьем, т.е. а% = акр, а поток газа, 
уходящий из адсорбера, будет в равновесии с исходным адсорбентом, т.е. 
Ук = УкР (рис. У1Н-4).

При действительном ходе процесса система не достигает состояния 
равновесия и степень приближения к равновесному состоянию зависит от 
ряда факторов: скорости протекания процесса адсорбции, продолжитель
ности контакта фаз, поверхности контакта, активности (емкости) адсор
бента.

Для режимов, устанавливаемых экспериментально, систему часто уда
ется достаточно приблизить к состоянию равновесия при относительно не
большой продолжительности времени контакта; для практических расчетов 
принимают, что а%= (0,85 + 0,90)акр и у ,=  (0,85 + 0,90)укр.

В случае адсорберов с неподвижным слоем адсорбента выбор величин 
ак и У* усложняется вследствие неполноты отработки слоя адсорбента по 
высоте. В таких аппаратах контакт адсорбента с сырьем происходит 
послойно в направлении движения потока разделяемой смеси. При этом 
только часть адсорбента отрабатывается полностью.

Рис. У1П-4. График для определения кон
центраций в потоках, докидающ их адсорбер

Рис. У1П-5. Распределение концентраций из
влекаемого компонента по высоте стацио
нарного слоя адсорбента
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На рис. У1Н-5 приведена схема распределения концентраций извлекае
мого компонента по высоте слоя при условии приближения системы к со
стоянию равновесия. В пределах высоты слоя Л, адсорбент полностью от
работан до активности акр, соответствующей состоянию равновесия с ис
ходным газом.

Некоторая высота Л2 слоя на выходе обеспечивает гарантированное 
снижение концентрации извлекаемого компонента от ун до укр; активность 
адсорбента меняется соответственно от акр до ан. Для расчета материально
го баланса адсорбера со стационарным слоем адсорбента величине а„ соот
ветствует среднее содержание извлекаемого компонента во всей массе ад
сорбента.

При неизменной загрузке адсорбента отношение высот слоев адсор
бента Л2/Л, зависит от общей высоты слоя Я. При увеличении высоты 
слоя адсорбента доля частично отработанного слоя высотой Л2 будет 
уменьшаться. В этой связи предпочтительнее применять более высокий 
слой адсорбента.

В ряде случаев оправдано включение в цикл адсорбции двух последова
тельно соединенных адсорберов с периодическим включением на десорб
цию первого по ходу сырья адсорбера и одновременным подключением 
второго адсорбера на питание исходным сырьем.

Для расчета материального баланса десорбции используются те же 
уравнения (VIII. 1) — (УШ.З), в которых Ск и С0 — соответственно равны 
массам десорбирующего агента и потока на выходе из адсорбера; ук и 
ун — концентрации извлекаемого компонента в исходном десорбирующем 
агенте и в потоке, уходящем из аппарата. Из этих уравнений определяется 
расход десорбирующего агента Ск.

При заданных начальных величинах (содержании извлекаемого компо
нента в адсорбенте в конце стадии адсорбции ак и в исходном десорбиру
ющем агенте ук) необходимые для расчета концентрации ан и ун могут 
быть найдены, как было указано выше, при помощи изотермы адсорбции, 
построенной для температуры, при которой осуществляется десорбция (см. 
рис. У1И-4).

Приведенные уравнения и графики справедливы как для газообразно
го, так и для жидкого сырья.

АДСОРБЕРЫ

При адсорбционном разделении требуется осуществлять 
следующие основные стадии.

Адсорбция — контактирование подлежащей разделению смеси с ад
сорбентом, в результате которого определенные компоненты смеси адсор
бируются, а оставшиеся выводятся из слоя.

При адсорбционном разделении жидких смесей во многих случаях к 
ним добавляют растворитель, который плохо адсорбируется. Его основное 
назначение заключается в снижении вязкости среды, облегчающем диффу
зию адсорбируемых компонентов.

Десорбция — контактирование отработанного адсорбента с десорби
рующим агентом с целью извлечения поглощенных компонентов и дости
жения необходимой степени регенерации адсорбента. Для облегчения де
сорбции и сокращения расхода десорбирующего агента, а также для более
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полной регенерации адсорбента процесс десорбции, как правило, проводят 
при повышенной температуре.

Удаление десорбирующего агента из слоя адсорбента и подготовка ад
сорбента для проведения адсорбции или окислительной регенерации. Уда
ление десорбирующего агента из слоя адсорбента часто сопровождается 
охлаждением слоя до температуры процесса адсорбции.

В случае применения окислительной регенерации адсорбента происхо
дит значительное повышение температуры адсорбента и поэтому перед 
стадией адсорбции требуется специальное охлаждение адсорбента.

Отделение десорбирующего агента и растворителей от целевых про
дуктов тем или иным способом (перегонка, ректификация, отстаивание) 
является вспомогательной стадией процесса адсорбции, расчет которой 
производится методами, изложенными в других главах.

В нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности при
меняются адсорберы следующих основных типов:

1) с неподвижным слоем адсорбента;
2) с движущимся слоем адсорбента;
3) с псевдоожиженным слоем адсорбента.
Адсорберы с неподвижным слоем адсорбента представляют собой 

вертикальные аппараты, заполненные гранулированным адсорбентом. В 
промышленной практике общая высота слоя адсорбента предопределяется 
необходимым его объемом и величиной гидравлического сопротивления 
слоя адсорбента; обычно она составляет от 2 до 12 м.

На рис. УШ-6 представлен адсорбер, предназначенный для очистки 
природного газа от сероводорода и меркаптанов. В корпусе аппарата 1 ди
аметром 3,6 м расположены по высоте два слоя цеолита ЫаХ высотой 3,6 м. 
Каждый слой цеолита 6 поддерживается опорной решеткой 2, на которой 
установлен перфорированный лист 3 и два слоя металлической сетки. Над 
верхним слоем цеолита размещен дополнительно слой алюмогеля 7 для 
осушки газа. Для уменьшения динамического воздействия потока газа и 
более равномерного его распределения над адсорбентом расположен слой 
фарфоровых шаров 4 высотой 300 — 600 мм. При загрузке адсорбента ис
пользуют штуцер 10 и кран-укосину 9. Переток адсорбента из одной зоны 
в другую при его загрузке и выгрузке осуществляется по трубам 5. Выгруз
ку адсорбента из аппарата производят по трубопроводу 12.

Для уменьшения гидравлического сопротивления слоя адсорбента раз
работаны конструкции адсорберов с радиальным движением потока газа. 
На рис. У1Н-7 показаны варианты адсорберов, предназначенных для очист
ки газовых выбросов от органических веществ, которые по условиям 
десорбции могут быть несекционированными (рис. \Ш1-7, а) и секциониро
ванными (рис. УШ-7, б). Адсорбер состоит из корпуса 2, в котором разме
щены кольцевые решетки 3, удерживающие слой адсорбента 4 толщиной 
300 — 650 мм. Решетки образованы из двух слоев металлической сетки 
каркасной 18 х 2,5 мм и фильтровальной 2 x 1  мм. Для удобства монтажа 
и демонтажа кольцевые решетки по высоте разделены на одинаковые 
участки, соединенные между собой с помощью безболтового самоуплот
няющегося разъемного соединения. Загрузка адсорбента производится че
рез верхний штуцер 5, отработанный адсорбент удаляется из слоя при 
подъеме затвора 8 разгрузочного устройства.

Пространство, ограниченное кольцевой решеткой меньшего диаметра, 
является центральным раздающим каналом б. Пространство между стенкой
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Рис. УШ-6. Адсорбер аксиального 
типа с неподвижным слоем ад
сорбента:
1 — корпус; 2 — опорная решет
ка; 3 — перфорированный лист и 
два слоя сетки; 4 — фарфоровые 
шары; 5 — переточные трубы для 
загрузки (выгрузки) адсорбента; 
6 — слой цеолита; 7 — слой 
алюмогеля; 8 — решетка; 9 — 
кран-укосина; 10 — штуцер для 
загрузки адсорбента; 11 — люк- 
лаз; 12 — трубопровод для выгруз
ки адсорбента. Потоки: I — ис
ходный газ; II — отработанный газ



Рис. У1П-7. Адсорбер радиального типа с неподвижным слоем адсорбента:
а — несекционированный; б — секционированный; 1 — собирающий коллектор; 2 — 
корпус; 3 — кольцевая решетка; 4 — слой адсорбента; 5 — штуцер для загрузки адсорбента; 
6 — центральный раздающий канал; 7 — кольцевой собирающий канал; 8 — разгрузочное 
устройство; 9 — раздающий коллектор; 10 — штуцер для выгрузки адсорбента; 11 — штуцер 
для слива конденсата; 12 — предохранительная разрывная мембрана; 13 — секционирующая 
перегородка. Потоки: I — исходный газ; II — отработанный газ; III — водяной пар на 
десорбцию; IV — смесь паров воды и адсорбата

корпуса и кольцевой решеткой большего диаметра является собирающим 
кольцевым каналом 7.

Исходный газ через раздающий коллектор 9 поступает в центральный 
раздающий канал 6, проходит через слой адсорбента 4 и собирается в 
кольцевом канале 7, откуда через собирающий коллектор 1 выбрасывается 
в атмосферу.

Десорбция органических веществ из адсорбента осуществляется ост
рым водяным паром при температуре 105—140 °С. Смесь десорбирован
ных органических веществ и воды выводится из нижней части адсорбера 
через штуцер 10. После окончания стадии десорбции осуществляется сна
чала сушка адсорбента подогретым атмосферным воздухом при температу
ре 60—100 °С и затем охлаждение атмосферным воздухом. По условиям 
технологии процесса очистки газов стадии сушки и охлаждения могут 
быть исключены.

С целью защиты от внезапного повышения давления при возможных 
загораниях или взрыве паровоздушной смеси адсорбер со стороны разда-
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ющего коллектора 9 снабжен предохранительной разрывной мембраной 
12, срабатывающей при давлении свыше 0,075 МПа.

В целях сокращения пиковых нагрузок по пару при десорбции слой 
адсорбента в адсорбере может быть разделен по высоте на две части сек
ционирующей перегородкой 13.

В адсорберах с неподвижным слоем адсорбента все стадии процесса 
протекают в определенной последовательности в одном аппарате и для не
прерывной работы установки приходится иметь несколько аппаратов, ра
ботающих по определенному циклу. Непрерывность работы такой уста
новки обеспечивается тем, что производительность стадии адсорбции точ
но соответствует суммарной продолжительности стадий десорбции, сушки 
и охлаждения. Если продолжительность стадий десорбции, сушки и охлаж
дения превышает продолжительность стадии адсорбции, то непрерывность 
работы установки достигается применением двух и большего числа адсор
беров.

В соответствии со схемой, показанной на рис. УШ-8 , в течение стадии 
адсорбции разделяемая газовая смесь поступает в один из адсорберов, при 
этом извлекаемые компоненты адсорбируются, а сухой газ удаляется из 
аппарата. В то же время в другой адсорбер, где уже завершилась стадия ад
сорбции, вводится водяной пар для десорбции извлеченных компонентов, 
направляемых сначала в конденсатор-холодильник и далее в водоотдели
тель. Затем подают нагретый воздух для сушки адсорбента, а потом холод
ный воздух для окончательной подготовки адсорбента к последующему 
циклу адсорбции.

Переключение адсорберов осуществляется автоматически при помощи 
регулятора, работающего по заданному графику.

На рис. УШ-9 приведен циклический график работы адсорберов.
В случае адсорбционного разделения жидкого исходного сырья прин

ципиальная схема установки с переключающимися адсорберами остается

Рис. \ЧН-8. Схема адсорб
ционной установки с двумя 
адсорберами:
1, 2 — адсорбер; 3 — водо
отделитель; 4 — холодиль
ник; 5 — нагреватель. По
токи: I — исходный газ; 
II — воздух на сушку и ох
лаждение; 111 — водяной
пар на десорбцию; /V — 
воздух из десорберов; V — 
сухой газ; VI — смесь 
паров воды и адсорбата; 
VII — адсорбат; VIII — 
вода
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Рис. УШ-О. Циклический график 
работы адсорберов Адсорбер 1 

Адсорбер 2 1||11Г111̂ 111^111̂ 111^11Р
В р е м я

Адсорбция

Десорбция

Сушка адсорбента

Охлаждение адсорбента

такой же. В качестве десорбирующего агента в этом случае используют 
различные растворители, которые могут применяться и для охлаждения адт 
сорбента.

Адсорберы с движущимся слоем адсорбента применяются для извле
чения этилена из его смеси с водородом и метаном, водорода из смеси га
зов и т.п. В этом случае процесс ведется непрерывно и каждая его стадия 
осуществляется в определенном аппарате или части аппарата, причем ад
сорбент последовательно перемещается между отдельными аппаратами по 
системе пневмотранспорта. В качестве адсорбента часто применяется гра
нулированный активированный уголь.

Схема адсорбера с движущимся сплошным слоем адсорбента для раз
деления смеси газов представлена на рис. VIII-10. Аппарат комбинирован
ный, состоит из отдельных зон, в которых осуществляются адсорбция, де
сорбция, нагрев и охлаждение адсорбента. Через аппарат непрерывно пе
ремещается сплошным слоем под действием силы тяжести сверху вниз по
ступающий из бункера 7 гранулированный адсорбент. Он последовательно 
проходит через соответствующие зоны аппарата, в которых протекает тот 
или иной процесс.

Отработанный адсорбент с низа аппарата через питатель 1, регулиру
ющий количество циркулирующего в системе адсорбента, направляется в 
сборник 10 пневмоподъемника, куда газодувкой 12 подается транспортиру
ющий газ. Далее адсорбент под воздействием газового потока поднимается 
в верхний бункер 7, откуда вновь направляется в верхнюю часть адсорбе
ра.

В различных сечениях аппарата имеются четыре распределительные 
тарелки 4, обеспечивающие равномерное движение встречных потоков ад
сорбента и газа по всему сечению. Эти же распределительные приспособ
ления используются для сбора газа, отделенного от адсорбента, и вывода 
его из аппарата.

Исходный газ, подлежащий разделению, условно рассматриваемый 
как состоящий из смеси легкой и тяжелой фракций, направляется под рас
пределительную тарелку, равномерно распределяется по всему сечению ап
парата и вступает в контакт с движущимся слоем адсорбента. Через труб
ки распределительной тарелки газ поступает в верхнюю адсорбционную 
зону 5, где в противотоке с адсорбентом происходит адсорбция. Из верх
ней части этой зоны отводится легкая фракция. По мере перемещения газа 
вверх в адсорбционной зоне происходит массообмен, в результате которо
го подлежащие извлечению молекулы газа вытесняют с поверхности адсор
бента менее активные молекулы легкой фракции, в конечном счете с вер-
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Рис. УШ -10. Адсорбер с движущимся слоем адсорбента для разделения газов:
1 — питатель; 2  — нагреватель; 3 — зона ректификации; 4 — распределительная тарелка; 5  — 
зона адсорбции; 6 — холодильник; 7 — бункер; 8 — пневмоподъемник; 9 — реактиватор; 
10 — сборник; 11 — регулирующая задвижка; 12 — газодувка. Потоки: I — водяной пар; II — 
греющий агент; III — тяжелая фракция; IV — промежуточная фракция; V — исходный газ; 
VI — легкая фракция; VII — охлаждающая вода; VIII — продукты реактивации и водяной пар

ха этой зоны получают достаточно чистую легкую фракцию с высокой 
концентрацией в ней малоактивных компонентов исходной смеси.

В зоне ввода исходного газа адсорбированная фаза по составу близка 
к составу равновесного с исходным газом адсорбата и, следовательно, со
держит наряду с извлекаемыми компонентами и компоненты легкой фрак
ции. Для получения извлекаемых компонентов высокой чистоты необходи
мо удалить с поверхности адсорбента компоненты легкой фракции. Этот 
процесс и осуществляется в зоне 3, названной зоной ректификации, где 
протекает массообмен, схожий с процессом ректификации в нижней час
ти ректификационной колонны.

В нижнюю часть зоны ректификации 3 поступают десорбированные в 
нагревателе 2  компоненты тяжелой фракции, и при контактировании со 
встречным потоком адсорбента происходит массообмен, при котором 
компоненты легкой фракции, содержащиеся в адсорбате, вытесняются и 
замещаются более активными молекулами тяжелой фракции.

Таким образом, газовая фаза, перемещаясь снизу вверх, все более 
обогащается компонентами легкой фракции, тогда как адсорбат при пере
мещении адсорбента сверху вниз все более и более обогащается компо
нентами тяжелой фракции. С нижней распределительной тарелки адсор
бент вместе с адсорбатом, состоящим в основном из компонентов тяже
лой фракции, поступает в нагреватель 2 , в котором адсорбент нагревается 
и тяжелая фракция десорбируется.

Для облегчения десорбции в нижнюю часть аппарата подается водяной 
пар. Тепло для нагрева адсорбента и десорбции подводится греющим аген
том, например водяным паром, поступающим в межгрубное пространство 
нагревателя 2. Десорбированная тяжелая фракция частично отводится с 
нижней распределительной тарелки как целевой продукт, а частично в ка
честве внутреннего циркулирующего потока через трубки распределитель
ной решетки направляется в зону ректификации для контактирования с 
адсорбентом.

Для повышения чистоты верхнего и нижнего продукта в средней час
ти зоны ректификации отводится промежуточная фракция.

Нагретый адсорбент по пневмоподъемнику 8 направляется в бункер 7, 
откуда после отделения транспортирующего газа поступает в холодиль
ник 6.

При наличии в исходном газе компонентов, отличающихся высокой 
адсорбционной способностью и потому трудно десорбируемых, последние 
накапливаются в циркулирующем адсорбенте, что может привести к значи
тельному снижению его активности. Для поддержания активности адсор
бента на постоянном уровне в схему установки включается реактиватор 9, 
через который циркулирует часть адсорбента. В реактиваторе создаются 
более жесткие условия десорбции (более высокая температура, повышен
ный расход водяного пара, окислительная регенерация и т.п.).

Использование отдельного аппарата (реактиватора), в котором поддер
201



живаются более жесткие условия десорбции для части циркулирующего ад
сорбента, в ряде случаев экономически более выгодно, чем создание таких 
же условий в нагревателе для всего потока адсорбента. В этом случае необ
ходимо значительно увеличить размеры нагревателя и расход греющего 
агента и водяного пара для десорбции.

Подобный метод разделения газовой смеси получил название гипер
сорбции.

Адсорберы с псевдоожиженным слоем адсорбента позволяют также 
осуществлять непрерывный процесс адсорбции. В этом случае в качестве 
адсорбента используются мелкие гранулы (обычно не более 500 мкм). Кон
структивно адсорбер может иметь один или несколько кипящих слоев 
(рис. VIII-11), обеспечивающих контакт фаз в противотоке (ступенчато- 
противоточный адсорбер). В таком адсорбере на специальных контактных 
устройствах (тарелках) осуществляется взаимодействие между газом и по
рошкообразным адсорбентом, в результате чего адсорбент переводится в 
состояние псевдоожижения. Адсорбент, двигаясь сверху вниз через пере- 
точные устройства, передается с одной контактной ступени на другую. Газ 
движется в аппарате противотоком снизу вверх. Для отделения из га-

Рис. УШ-11. Схема адсорбера с псевдоожиженным 
слоем адсорбента:
1 — корпус; 2 — контактная тарелка; 3 — пере- 
точное устройство; 4 — циклон; 5 — люк-лаз/ Пото
ки: I — исходный газ; II — регенерированный 
адсорбент; III — отработанный газ; IV  — отрабо
танный адсорбент
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зового потока частичек адсорбента перед выходом из адсорбера газ 
направляют в циклоны. В аппаратах с псевдоожиженным (кипящим) слоем 
адсорбента можно интенсифицировать процесс массопередачи при адсорб
ции за счет уменьшения размера гранул и более интенсивного обновления 
их контактной поверхности.

РАСЧЕТ ОСНОВНЫХ РАЗМЕРОВ АДСОРБЕРА 
(ДЕСОРБЕРА)

При расчете адсорбера (десорбера) обычно пользуются экс
периментальными данными по активности адсорбента для соответствую
щих компонентов разделяемой смеси а,.

Общая масса компонентов, поглощенных в единицу времени (произ
водительность), составит

с = ± с 1.
1=1

Для адсорбера с неподвижным слоем адсорбента при продолжитель
ности стадии адсорбции тА будет поглощена масса вещества

С = СтА.

Средняя активность адсорбента определяется из выражения

Масса адсорбента, необходимая для осуществления процесса, равна

9а =~г =а а А,

а объем адсорбента 

Уд = Ра-
где рА — насыпная плотность адсорбента, кг/м3.

Диаметр адсорбера Г> обычно составляет 2 — 3 м, а высота Н не 
превышает 12 м. Высота слоя адсорбента лимитируется прочностью гранул 
и сопротивлением слоя адсорбента. Скорость газа в свободном сечении 
аппарата составляет около 0 ,1  —0 ,2  м/с.

При нисходящем потоке адсорбента и восходящем потоке разделяе
мого сырья линейная скорость движения последнего не должна превышать 
такого значения, при котором наиболее мелкие частицы адсорбента могут 
увлекаться восходящим потоком сырья. В связи с этим обстоятельством 
при выборе размеров адсорбера необходимы тщательные гидравлические 
расчеты.

Высота слоя адсорбента
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N. -----
4

где ДГ, — число, параллельных потоков, обеспечивающих заданную произ
водительность С.

Чтобы обеспечить непрерывную работу установки в каждом из парал
лельных потоков необходимо иметь следующее число аппаратов:

Л

где т = У  т, — длительность полного цикла; т, — длительность отдельной 
1 - 1

стадии процесса; тА — длительность стадии адсорбции.
Общее число адсорберов на установке составит

н общ = н , и 2.

Расчет числа теоретических ступеней изменения концентраций (числа 
теоретических тарелок) может быть выполнен с использованием изотермы 
адсорбции и рабочей линии (рис. VIII-12). Число теоретических ступеней 
изменения концентраций определяется графическим построением ломаной 
линии между изотермой адсорбции и рабочей линией, соответствующей 
уравнению (У1П.З). На основе такого построения производится определение 
общего числа теоретических ступеней изменения концентраций N ^. 
Необходимая высота адсорбера определяется по уравнению

Н = 1УТЛЭ,

где Лэ — высота слоя адсорбента, эквивалентная одной теоретической 
ступени изменения концентраций, определяется экспериментально.

Рис. УИ1-12. Графическое определение 
числа теоретических ступеней изменения 
концентраций для адсорбера:
ОС — изотерма адсорбции; АВ — рабо
чая линия
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Объем адсорбента УА может быть найден также, если известна вели
чина допустимой объемной скорости Уд по исходному разделяемому сы
рью или продолжительность контакта тк:

У д = К / У д

или

УА = Усх ,/е ,

где Ус — объемный расход сырья, м3/с; Уд — допустимая объемная ско
рость подачи сырья (объем сырья, которое может быть подано в единицу 
времени на единицу объема адсорбента), м3/(м3-с) или с'1; е —порозность 
слоя адсорбента, м3/м 3.

ГЛАВА IX Э К С Т Р А К Ц И Я

СУЩ НОСТЬ ПРОЦЕССА ЭКСТРАКЦИИ

Экстракцией называется процесс избирательного извлече
ния компонентов жидкой (или твердой) фазы при ее обработке раствори
телем, который хорошо растворяет извлекаемые компоненты и ограни
ченно или практически не растворяет другие компоненты исходного сы
рья. Поэтому применяемые при экстракции растворители называют изби
рательными или селективными.

В нефтепереработке процесс экстракции применяется при очистке 
смазочных масел, дизельных топлив, деасфальтизации тяжелых нефтяных 
остатков, извлечении ароматических углеводородов из бензинов пиролиза, 
продуктов риформинга или легких газойлей коксования, извлечении высо
кокипящих или нелетучих компонентов из сточных вод и т.п.

В промышленных условиях для разделения различных жидких нефте
продуктов путем экстракции используют такие растворители, как фенол, 
фурфурол, АГ-метил-2 -пирролидон, диэтиленгликоль, вода, жидкий пропан, 
бензол, диметилсульфоксид, производные морфолина и пр. При экстрак
ции озокерита и церезина из горных пород в качестве растворителя при
меняют бензин.

В последнее время из-за высокой токсичности фенола и фурфурола 
наметилась тенденция замены этих растворителей на 7У-метил-2-пирро- 
лидон.

При смешении растворителя с исходным сырьем происходит перерас
пределение его компонентов между растворителем и остальной частью 
смеси. Чтобы извлечь нужные компоненты, необходимо получить гетеро
генную систему, состоящую из двух жидких фаз, между которыми и рас
пределяются извлекаемые компоненты. Раствор, состоящий из растворите
ля и извлеченных компонентов, называется экстрактным, а раствор, 
включающий неизвлеченные компоненты и растворитель, называется ра
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финатным. Поскольку экстрактный и рафинатный растворы образуют 
расслаивающуюся систему, то их можно разделить путем отстаивания под 
действием гравитации или центробежных сил.

Извлекаемый компонент или смесь нескольких компонентов распре
деляется между экстрактным и рафинатным растворами в соответствии с 
законом фазового равновесия:
К = х, /  х2,
где х, и х2 — концентрации извлекаемого компонента в образующихся фа
зах; К — коэффициент распределения, зависящий от природы системы, 
состава и температуры; значение его определяется экспериментально и для 
данной системы он является величиной постоянной.

Обычно с повышением температуры растворимость в обеих фазах 
возрастает, а при достижении определенной температуры образуется одно
родный раствор (К—>1). В этом случае не может быть осуществлен процесс 
экстракции, так как нельзя разделить экстрактный и рафинатный раство
ры путем отстаивания. Поэтому для проведения экстракции температура 
процесса должна быть ниже температуры образования однородного рас
твора.

При выборе растворителя учитывают его избирательность и растворя
ющую способность, которые для каждого растворителя не являются посто
янными и зависят как от технологических условий процесса, так и от хи
мического состава сырья. Чем больше избирательность растворителя, тем 
более четко разделяются компоненты при контакте с ним, большей изби
рательности соответствует больший коэффициент распределения К. Чем 
выше растворяющая способность растворителя, тем большую массу извле
каемых компонентов можно растворить в нем и тем, следовательно, мень
ше потребуется расход растворителя.

Избирательность и растворяющая способность растворителя адиабат- 
ны, как правило, рост одного показателя ведет к снижению другого. При 
повышении температуры избирательность растворителя уменьшается, а его 
растворяющая способность возрастает и наоборот.

Поскольку процесс разделения с помощью экстракции происходит 
только при условии, что смесь растворителя и разделяемого вещества об
разует гетерогенную систему, необходимо выбирать такую температуру 
процесса, которая обеспечивает достаточно высокую избирательность и 
растворяющую способность растворителя.

На процесс экстракции оказывает влияние соотношение растворителя 
и исходного сырья. В случае небольшого количества растворителя он при 
соответствующей температуре полностью растворяется в исходной смеси, 
образуя гомогенный раствор. При большом количестве растворителя ис
ходная смесь полностью растворяется в растворителе, образуя также одну 
фазу. Каждой величине отношения растворитель — исходное сырье соот
ветствует определенное значение температуры, при которой и выше кото
рой данная смесь образует однофазную систему.

На рис. IX-1 приведена типичная кривая растворимости, связывающая 
температуру растворения и состав смеси растворителя с исходным сырьем. 
Ниже кривой растворимости находится область расслаивающихся раство
ров, выше — область гомогенных растворов.

Повышение температуры растворения, понижение растворяющей спо
собности растворителя и повышение его селективности достигаются добав-
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/Рис. IX-1. Типичная кривая растворимости 
жидких смесей:
I — гетерогенная область; II — гомогенная 
область; I — температура среды; х — 
концентрация растворителя в смеси

лением в систему компонента, который хорошо растворяется в раствори
теле и значительно хуже — в исходной разделяемой смеси. Такой метод 
применяется, например, при очистке масел фенолом с использованием во
ды в качестве дополнительного компонента, понижающего взаимную рас
творимость масла и фенола.

Для повышения взаимной растворимости растворителя и исходной 
смеси, понижения температуры растворения и избирательности раствори
теля в систему добавляют компонент, хорошо растворяющийся как в рас
творителе, так и в исходной смеси. Например, такую роль играет бензол 
при очистке масел жидким сернистым ангидридом.

Для эффективного протекания процесса экстракции необходимо обеспечить 
интенсивное контактирование растворителя с разделяемой смесью и быстрое разделение 
экстрактного и рафинатного растворов, что определяется соответствующим аппаратурным 
оформлением процесса.

Скорость расслаивания образовавшихся экстрактного и рафинатного растворов в ос
новном определяется разностью плотностей фаз, степенью дисперсности капель и вязкостью 
сплошной среды. В конечном счете эти характеристики зависят от природы растворителя и 
разделяемого сырья, расхода растворителя и температуры процесса экстракции.

В любом процессе экстракции можно выделить три составляющие: 
растворитель; извлекаемый компонент, который в общем случае может 
представлять собой смесь нескольких компонентов; и неизвлекаемый ком
понент, в общем случае также являющийся смесью нескольких компонен
тов. Каждая из указанных составляющих процесса описывается определен
ными физико-химическими характеристиками. В этой связи для расчета 
процесса экстракции широко используют треугольные диаграммы.

ТРЕУГОЛЬНЫ Е ДИАГРАММЫ

Треугольная диаграмма (рис. 1Х-2) представляет собой рав
носторонний треугольник, вершины которого характеризуют какое-либо 
аддитивное свойство чистых или обобщенных компонентов (концентра
цию, вязкость, индекс вязкости и т.п.), а каждая точка внутри треугольни
ка отвечает трехкомпонентной системе.

Пусть система состоит из трех компонентов А, В и Ь, представленных
297



I

Рис. 1Х-3. Треугольная диаграмма для отсчета 
концентраций вторым способом

вершинами равностороннего треугольника АВЬ, а точка N  внутри треуголь
ника характеризует смесь указанных компонентов.

Поскольку при экстракции давление практически не влияет на объем 
жидкой фазы, а правило аддитивности объемов обычно достаточно хоро
шо выполняется при смешении, потоки могут быть выражены как в мас
совых, так и в объемных единицах. Тогда, если через дА, дв и дь обозначим 
соответственно массовые потоки компонентов А, В и I, то концентрации 
соответствующих компонентов будут равны:

х . = - 9а

9 а + 9 в  +  9 1

9в ~ _ 9ь ---------------- , -------------------
9 а + 9 в + 9 1 .  9 а + 9 в  +  9 ь

И

хА + хв + хь = 1 .

В равностороннем треугольнике сумма длин перпендикуляров, опу
щенных из произвольной точки N, лежащей внутри треугольника, на его 
стороны, равна высоте треугольника. Поэтому можно записать, что
а + Ь + 1 = Л.

Если принять высоту треугольника Л за единицу или за 100 единиц, то 
длины отрезков а, Ь и 1 будут выражать состав смеси в долях единицы или 
в процентах. Это свойство позволяет использовать равносторонний 
треугольник для характеристики состава трехкомпонентной смеси.

Любая точка N. расположенная внутри треугольника, отвечает смеси, 
состоящей из компонентов А, В и I , концентрации которых пропор
циональны длинам отрезков соответственно а, Ъ и 1.

Бинарная смесь исходных компонентов характеризуется точкой, 
находящейся на соответствующей стороне треугольника. Например, точка 
Р представляет собой смесь компонентов А и В, компонент I  в ней отсут
ствует (длина перпендикуляра, опущенного из точки Р на сторону АВ, рав
на нулю).
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Рве. 1Х-4. Треугольная диаграмма, стороны 
которой используются для отсчета кон
центраций соответствующего компонента 
трехкомпонентной смеси

Концентрация компонента А в бинарной смеси характеризуется дли
ной перпендикуляра а', а компонента В — длиной перпендикуляра Ь\ Так 
как треугольники ВСР и АСР подобны, то а’ ~  ВР и Ъ' ~  АР, т.е. концент
рация компонента А в бинарной смеси компонентов А и В пропорцио
нальна длине отрезка ВР, а концентрация компонента В пропорциональна 
длине отрезка АР.

На стороне А1 находятся бинарные смеси компонентов А и 1, а на 
стороне ВЬ — бинарные смеси компонентов В и I.

Если из каждой вершины треугольника А, В и I  опустить перпендику
ляр на противолежащую сторону, то длины их будут равны высоте тре
угольника Л = 1, т.е. вершины треугольника отвечают концентрациям со
ответствующих чистых (обобщенных) компонентов.

Для представления точек на треугольной диаграмме применяется также 
более простой способ отсчета концентраций (рис. 1Х-3). Проведем из точ
ки N, характеризующей трехкомпонентную систему, прямые, параллель
ные сторонам равностороннего треугольника. Тогда на каждой стороне 
получим по три отрезка, длины которых пропорциональны длинам соот
ветствующих перпендикуляров а, Ь и 1, определяющих концентрации соот
ветствующих компонентов в смеси, что вытекает из подобия треугольни
ков: а ~  а', Ь ~  Ь', 1 ~  / ' .  Приняв сторону треугольника за единицу, убе
димся, что соответствующие отрезки на сторонах треугольника равны 
концентрациям компонентов смеси: а’ =  хАЫ, Ъ’ = хвы и Г = хш. Если си
стема двухкомпонентная, то на каждой стороне получим два, отрезка, так 
как параллельные сторонам треугольника линии будут исходить из точки, 
характеризующей бинарную систему и находящейся на соответствующей 
стороне треугольника.

Состав трехкомпонентной системы, определяемый точкой N  на тре
угольной диаграмме, будет, естественно, одинаковым независимо от спосо
ба отсчета концентраций.

Чтобы упростить пользование треугольной диаграммой, можно на 
каждой стороне откладывать концентрацию только одного компонента, 
обходя треугольник по часовой стрелке (рис. 1Х-4).



ОСНОВНЫЕ СВОЙСТВА ТРЕУГОЛЬНОЙ ДИАГРАММЫ

Положение некоторых точек и линий на треугольной диа
грамме характеризует ее основные свойства, которые необходимо знать 
при расчете процесса экстракции.

Пе р во е  свойство .  Если из двух систем, характеризуемых точками 
IV, и Л12, путем смешения получают новую систему, характеризуемую точ
кой IV, то точки всех трех систем лежат на одной прямой, которая точкой 
N  делится на части, обратно пропорциональные количествам компонентов 
в исходных системах (рис. 1Х-5).

Пусть положения точек /V, и А12 определяются концентрациями 
соответствующих компонентов х ^ . х ^ . х ^  и х ^ . х ^ . х ^ .  Концентра
ции тех же компонентов в точке N равны хАЫ,хвн,хш.

Если массы (или объемы) исходных систем будут равны дЫ] для IV,,
д„2 для Ы2 и ды для IV, то уравнения материальных балансов смешения 
запишутся следующим образом:

9» = 9 4 + 9 » 2< (1Х1)

9 Л/ХдЛГ ~ 9 щ Х А1Я{ + 9 ы2Х АЫ2' 

9ыхвы ~9щхвых + 9Ы2Хв^ ' ’ 
9 N X ^N ~ 9 щ Х Ш 1 + 9 и 2 Х иЯ2‘

(1Х.2)

Исключив ды из уравнений (1Х.2), с помощью уравнения (IX. 1), 
получим

ды2 хаы1 Хаы

Х АЫ2 _ Хвы ~ ХВЫ2 _ Хш ~ *Ш2 _ NN2
л/, л/

(1Х.З)
хя*, ~хв» Х Ц*1\ ~

Уравнение (1Х.З) соответствует прямой, проходящей через точки IV,, N

Ь

Рис. 1Х-5. Графическая интерпретация 
первого свойства треугольной диаграммы
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и N2 , а точка N делит прямую N,N2 на части, обратно пропорциональные 
массам (или объемам) исходных систем.

Уравнение (1Х.З) соответствует известному из механики правилу 
рычага.

Аналогичным образом можно получить также следующие соотно-
ш ен и я :

9 N1 _  х а м  ~  Х А1Я2 _  X В N - X ВN2 х ш 7 NN■2

УМ  Х А№\ ~ Х А1Я2 х  в ы ,  ~  х  в ы 2 х ш, ~  Х Ш 2
1 9 , N  2

9 ы  2 _  Х АЫ1 ~ Х АМ _  х в ы ,  ~  х  в ы _  Х Ш , ~ х ш _  л/,лг

УМ  ~ Х Ж 2 Х ВЫ, ~ Х ВЫ 2 х и я , ~  х ш 2 Ы , Ы 2

Используя приведенные соотношения, можно по любым двум 
исходным точкам найти третью.

Второе  свойство .  Если при попарном смешении нескольких 
систем получается одна и та же система, характеризуемая точкой N. то на 
треугольной диаграмме прямые, соединяющие точки попарно смеши
ваемых систем, пересекутся в точке N.

Так, если попарно смешать системы и N2, N3 и N4, которые 
образуют систему N , то прямые N,N3 и N3̂  пересекутся в точке N (рис. 
1Х-6). При этом справедливо следующее соотношение:

9 + 9 н2 ~ 9 ыз + 9 щ 9 ы -
Треть е  с войство .  Если разность количеств любых двух систем 

есть величина постоянная, то на треугольной диаграмме прямые, прохо
дящие через соответствующие пары точек, характеризующие исходные 
системы, пересекутся в одной точке М.

Пусть имеются системы К2 и К3, которые при удалении из систем 
5,, 52 и 53 образуют одну и ту же систему М (рис. 1Х-7).

Согласно первому свойству можно записать:

9 9 м  ~  9 9 8 2^  9 м  ~  9 $2< 9ъ + 9 м -9 3з-

Откуда

95\ 9щ ~ 952 — 9я2 = 9$3 ~ 9в3 = 9м-
При этом точки 5„ 5г и 53 делят соответствующие прямые К,М, К2М и 

К3М на части, обратно пропорциональные количествам соответствующих 
систем, т.е.

Я «1 _ 5 , М .  %  _  5 2 М  . 9 Яз _  53М
Г I ■

Ям  ^  5 ,  д м  К25 2 дм  К353

Точка пересечения М может оказаться вне треугольной диаграммы 
(рис. 1Х-7, б), в этом случае изложенные выше соотношения остаются 
справедливыми, позволяя определить положения точек, характеризующих 
попарно вычитаемые (смешиваемые) системы. Однако в этом случае 
составы, отвечающие точке М, будут условными.
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ь Рис. 1Х-6. Графическая интерпретация вто
рого свойства треугольной диаграммы

Рис. 1Х-7. Графическая интерпретация 
третьего свойства треугольной диаграммы:
а — точка М лежит внутри треугольной 
диаграммы: б — то же, вне нее

м

Че тв е р т о е  свойство .  Любая точка, лежащая на линии ЬР, ха
рактеризуется постоянством соотношений компонентов А и В (рис. 1Х-8). 
Другими словами, все растворы исходной смеси Р, состоящей из ком
понентов А и В, и компонента I , определяются точками, лежащими на 
прямой I /7.

Нетрудно убедиться, что из подобия соответствующих треугольников 
следует, что
о _ ь
а' Ь'

Поэтому перемещение из точки Р в точку N можно рассматривать 
как добавление к раствору Р компонента I  в соответствующих количест
вах. В соответствии с первым свойством все такие растворы будут нахо
диться на прямой I Р, при этом соотношение между концентрациями ком
понентов А и В будет оставаться неизменным и равным соотношению 
этих компонентов в исходном растворе Р.

Перемещение точки N  в точку I  будет отвечать бесконечному 
разбавлению исходной системы третьим компонентом Ь, т.е. хи = 1, а 

= Хы. = 0 .
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Рис. 1Х-8. Графическая интерпретация чет
вертого свойства треугольной диаграммы

ь

Перемещение точки N по линии ЬР вниз соответствует постепенному 
удалению компонента I  из раствора. При совмещении точки N  с точкой Р 
третий компонент I  полностью удаляется из раствора, а смесь будет со
стоять только из компонентов А и В (хЬР = 0).

Изложенные свойства треугольной диаграммы позволяют достаточно 
просто выполнять расчет процесса экстракции.

КРИВАЯ РАВНОВЕСИЯ ФАЗ 
НА ТРЕУГОЛЬНОЙ ДИАГРАММЕ

Для расчета процесса экстракции с применением треуголь
ной диаграммы необходимо располагать кривой равновесия фаз, определя
ющей составы фаз, образующихся при расслаивании системы.

На треугольной диаграмме рассмотрим систему, состоящую из ком
понентов А, В и I , причем компоненты А и В, В и I  неограниченно 
растворимы друг в друге, а компоненты А и Ь обладают ограниченной 
растворимостью, т.е. при наличии в системе определенных количеств ком
понентов А и I  может образоваться двухфазная жидкая система (рис. 
1Х-9).

Составы фаз, получаемые при смешении компонентов А и I, распола
гаются на стороне АЬ треугольника. При этом между точками Я, и 5, рас
положены расслаивающиеся системы, составы которых отвечают точкам 
Я, и 5,.

Если к этим растворам, составы которых изображаются точками Я, и 
5,, добавить третий компонент В, то составы расслаивающихся трехком
понентных растворов будут соответствовать точкам Я2 и 52. При дальней
шем добавлении компонента В получим расслаивающиеся трехкомпонент
ные системы, характеризуемые точками Я3 и 53, Я4 и 54 и т. д. Поскольку 
компонент В хорошо растворяется в компонентах А и I, его добавление 
в систему улучшает взаимную растворимость компонентов А и I. 
Поэтому точки Я, и 5, сопряженных (равновесных) растворов постепен
но сближаются по мере увеличения концентрации компонента В в раст
воре.
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ь I

и коноды на треугольной диаграмме

А -------------------------------------------------------------- В
Рис. IX-10. Винодельные кривые, отвечающие 
различным температурам на треугольной 
диаграмме

При значительном разбавлении раствора компонентом В взаимная 
растворимость компонентов настолько возрастает, что образуется гомо
генный раствор, характеризуемый точкой К. Эту точку называют крити
ческой. При дальнейшем увеличении концентрации компонента В в раство
ре он будет оставаться гомогенным.

Если через точки К„ К2, Я3, Я4, К, 54, 53, 52, 5, провести плавную кри
вую, то получим бинодальную равновесную кривую. Прямые, соединяющие 
точки Я, и 5), Я2 и 52, Я3 и 53 и т. д., отвечающие составам равновесных 
фаз на бинодальной кривой, называются конодами. Коноды не параллель
ны одна другой, так как компонент В неравномерно распределяется между 
расслаивающимися растворами.

Любая точка, например N, лежащая внутри контура, ограниченного 
бинодальной кривой, отвечает двухфазной системе, тогда как любая точка, 
находящаяся вне этого контура, характеризует однофазную систему (гомо
генный жидкий раствор).

Если взять смесь трех компонентов, определяемую точкой N. то такая 
система образует два расслаивающихся раствора (две равновесные жидкие 
фазы), составы которых после расслаивания характеризуются точками К и 
5, находящимися на пересечении коноды, проходящей через точку N. с 
нижней и верхней ветвями бинодальной кривой.

Нижняя ветвь бинодальной кривой соответствует небольшим концент
рациям компонента I  (растворителя), что характеризует рафинатные 
растворы Я,. Верхняя ветвь бинодальной кривой отвечает высоким 
концентрациям компонента I  и характеризует экстрактные растворы 5,.

В соответствии с первым свойством треугольной диаграммы коли
чества образовавшихся при расслаивании рафинатной и экстрактной фаз 
определяются соотношением

А®
№ ш '

где дк и д3 — соответственно количество рафинатного и экстрактного 
раствора.
304



Каждая бинодальная кривая отвечает определенной температуре и 
может быть построена на основании экспериментальных данных.

При изменении растворимости с изменением температуры бинодаль
ная кривая будет менять свое положение. Поскольку в большинстве случа
ев взаимная растворимость компонентов повышается с увеличением темпе
ратуры, область существования расслаивающихся систем сокращается. 
При некоторой температуре 1кр, называемой критической, компоненты, 
входящие в состав трехфазной системы, будут полностью растворяться 
друг в друге, образуя гомогенный жидкий раствор.

На рис. IX-10 приведены бинодальные кривые для нескольких 
температур при условии 1Х < 1г < 13 < 1кр.

В ряде случаев при построении бинодальных кривых для сложных смесей вместо соста
ва фаз удобнее использовать другие более легко определимые константы, подчиняющиеся 
свойству аддитивности: плотность, вязкостно-массовую константу (ВМК), содержание серы, 
индекс коксуемости и т.п.

В этом случае на стороне АВ треугольной диаграммы откладывают значения соответст
вующей константы для различных смесей компонентов А п  В. Поэтому в дальнейшем под хд 
и хв будем подразумевать как концентрации компонентов А и В в смеси, так и другие 
аддитивные характеристики.

ОСНОВНЫЕ МЕТОДЫ ОСУЩ ЕСТВЛЕНИЯ 
ЭКСТРАКЦИИ

В зависимости от требований, предъявляемых к качествам 
получаемых рафинатного и экстрактного растворов, контактирование мас- 
сообменивающихся фаз при экстракции может быть осуществлено по не
скольким схемам. Однако любой процесс экстракции содержит следующие 
стадии: 1) смешение растворителя с разделяемой смесью, обеспечивающее 
их контактирование; 2 ) разделение образовавшейся смеси на рафинатный 
и экстрактный растворы.

Поэтому одна ступень экстракции состоит из смесителя и отстойника, 
оформляемых в виде различных конструктивных модификаций.

В зависимости от числа ступеней экстракции и способа их соединения 
различают следующие разновидности процесса экстракции: однократную, 
многократную и противоточную.

При однократной экстракции (рис. 1Х-П) исходное сырье Р в один 
прием обрабатывают заданным количеством растворителя I  в смесителе С. 
Образовавшуюся в результате контакта смесь разделяют в отстойнике О 
на рафинатный К и экстрактный 5 растворы, которые отводят из аппа
рата.

При многократной экстракции (рис. IX-12) исходное сырье Р и 
соответствующие рафинатные растворы К, обрабатываются порцией 
свежего растворителя на каждой ступени экстракции, где имеются смеси
тель С и отстойник О. При этом рафинатный раствор направляется в сле
дующую ступень экстракции, а экстрактные растворы 5,, 5г. 53, после каж
дой ступени экстракции выводятся из системы. При таком способе обра
ботки исходная разделяемая смесь Р поступает в первую ступень экстрак
ции, а окончательный рафинатный раствор К3 отбирается из последней 
ступени.
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Я Рис. 1Х-11. Схема однократной экст-

Очевидно, в этом случае можно получить лучшее качество рафинатно
го раствора по сравнению с однократной экстракцией, однако выход ко
нечного рафинатного раствора (рафината) уменьшается.

Противоточная экстракция характеризуется многократным контакти
рованием в противотоке рафинатных и экстрактных растворов, целью ко
торого является обеспечение заданного изменения их составов. Противо
точное контактирование фаз может быть осуществлено либо в системе 
аппаратов типа смеситель-отстойник (рис. IX-13), либо в аппарате 
колонного типа с контактными устройствами различных конструкций 
(рис. IX-14).

Противоточная экстракция обеспечивает получение продуктов задан
ного качества при высоких их выходах.

Многоступенчатая противоточная экстракция с флегмой. В процессе экстракции без 
применения флегмы концентрация экстрактного раствора на выходе из аппарата определяет
ся условиями равновесия с исходным раствором, что ограничивает степень разделения. Что
бы увеличить степень разделения, создают возвратный поток экстракта в виде флегмы Я0 (см. 
рис. 1Х-13, б). В этом случае экстрактный раствор 5,, как обычно, направляется на регенера
ционную установку, где из него удаляют растворитель 10, который затем смешивают с исход
ным растворителем I. Поток экстракта О0, уходящий из регенерационной установки, делится 
на две части: часть О, отводится в виде готового экстракта, а другая часть возвращается в ап
парат в виде флегмы /?0. Поток поступающей в аппарат флегмы удаляет из экстрактного рас
твора часть растворителя и целевых 'компонентов, которые в конечном итоге переходят в 
рафинатный раствор. В результате увеличиваются степень разделения и выход рафинатного 
раствора. Вместе с тем увеличивается расход избирательного растворителя (экстрагента), что 
приводит к увеличению размеров и стоимости экстракционной установки. Поэтому выбор 
доли экстракта, возвращаемого в виде флегмы, должен производиться на основе технико
экономических расчетов. При этом надо иметь в виду тот факт, что при рециркуляции части 
экстракта поток флегмы должен быть таким, чтобы составы экстрактных и рафинатных рас
творов соответствовали двухфазной области на треугольной диаграмме, т.е. возвращаемый 
поток экстракта не должен приводить к полной взаимной растворимости компонентов.

Применение флегмы на стороне выхода рафинатного раствора нецелесообразно.
Многоступенчатая противоточная экстракгщя двумя растворителями. Процесс экстрак

ции с применением двух растворителей, имеющих ограниченную взаимную растворимость, 
позволяет повысить избирательность процесса, а также изменить некоторые свойства смеси, 
влияющие на процесс массопередачи: снизить межфазовое поверхностное натяжение, умень
шить вязкость, увеличить разность плотностей фаз и т.д. Это позволяет наиболее полно реа
лизовать разделяющую способность растворителей по сравнению с другими методами экс
тракции в сопоставимых условиях. При этом один из растворителей является экстрагирую
щим и должен хорошо растворять извлекаемые компоненты (например, ароматические угле
водороды), тогда как второй растворитель является "отмывочным" и должен хорошо раство
рять неизвлекаемые компоненты (например, парафино-нафтеновые углеводороды).

Принципиальная схема противоточной многоступенчатой экстракции с применением 
двух растворителей приведена на рис. IX-13, в.
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Рис. IX-13. Схема противоточной экстракции в 
аппаратах типа смеситель-отстойник:
1,2 — п — ступени экстракции: о — про
тивоточная экстракция с одним растворителем; б — 
многоступенчатая противоточная экстракция с 
флегмой; в — многоступенчатая противоточная 
экстракция с двумя растворителями

Я

Рис. 1Х-14. Схема противоточной экстракции в 
аппаратах колонного типа



РАСЧЕТ ОДНОКРАТНОЙ ЭКСТРАКЦИИ

Для расчета процесса однократной экстракции необходимо 
располагать бинодальной кривой с конодами и составом или иной 
характеристикой сырья, определяемой точкой Р (рис. IX-15).

В результате расчета определяют удельный расход растворителя д^д?, 
количество образовавшихся рафинатного и экстрактного растворов дя и дв, 
содержание в них растворителя х1К и хи, выходы рафината дР и экстрак
та д0.

Проведем однократную обработку сырья Р растворителем I. На тре
угольной диаграмме смесь сырья и растворителя определяется точками, ле
жащими на прямой ЬР, которая характеризует постоянство соотношения 
компонентов А и В при разбавлении исходной системы растворителем I.

Количество растворителя должно быть выбрано таким образом, что
бы точка IV, соответствующая тройной смеси компонентов А, В и I, была 
расположена внутри области, ограниченной бинодальной кривой и отвеча
ющей расслаивающимся растворам.

Если растворителя добавлено небольшое количество и тройная смесь 
характеризуется точкой на отрезке прямой РИи то такая смесь, как было 
показано выше, образует однофазную систему. Растворитель в этом случае 
полностью растворен в исходном сырье и экстракция при данной темпера
туре невозможна. Таким образом, точка IV, на нижней ветви бинодальной 
кривой определяет минимальный расход растворителя при однократной 
экстракции.

Если растворитель будет взят в слишком большом количестве, то ха
рактеризующая тройную систему точка попадет на участок ЬЫ2 за предела
ми области, ограниченной бинодальной кривой, и вновь образуется одно
фазная система. Все сырье будет растворено в растворителе. Точка А12 на 
верхней ветви бинодальной кривой соответствует максимальному расходу 
растворителя при однократной экстракции.

Таким образом, расход растворителя должен быть выбран таким, 
чтобы точка N тройной системы располагалась между точками IV, и 1У2 
внутри области, ограниченной бинодальной кривой, и тогда на основании 
первого свойства треугольных диаграмм

Ь

Рве. ОС-15. Расчет однократной экстрак
ции на треугольной диаграмме
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I  Л 7, дР Щ  '

Пусть расход растворителя выбран таким, что его смесь с сырьем 
характеризуется точкой Л/, а концентрация растворителя в смеси будет 
равна хш . Очевидно, в этом случае расход растворителя д1 определится из 
следующего соотношения:

дъ _ ЛУ _ ЫР
др Ш  ЬР -  ЫР

_
1 - Х/А

откуда

91. =  9 р  •

Гетерогенная система, характеризуемая точкой N. расслаивается на 
две равновесные фазы, определяемые точками, лежащими на концах коно- 
ды, проходящей через точку N. Точки К и 5 характеризуют соответственно 
рафинатный и экстрактный растворы, полученные в результате 
однократной экстракции, при выбранном расходе растворителя.

На основании первого свойства треугольной диаграммы количество 
образующихся рафинатного дк и экстрактного д5 растворов определяется 
из соотношения
9 ^ = N5

<75 ™

и уравнения материального баланса экстракции

9 ? +  91. =  9 к + 9 з -

Концентрации растворителя в рафинатном Х щ  и  экстрактном рас
творах определяются точками, полученными при пересечении горизонта
лей, проведенных из точек Л и 5, со стороной треугольника АЬ.

При удалении растворителя из рафинатного раствора получим рафи
нат, характеризуемый точкой Р, которая находится на стороне АВ, так 
как содержание растворителя в рафинате равно нулю. Положение точки Р 
на основании четвертого свойства треугольной диаграммы определяется 
прямой, проходящей через точки растворителя I  и рафинатного раствора 
К и пересекающей сторону АВ треугольника в точке Р. Аналогично опреде
ляется точка О, характеризующая состав экстракта, полученного после 
удаления растворителя из экстрактного раствора 5.

Выходы рафината дР и экстракта д0 могут быть найдены по извест
ным количествам рафинатного дк и экстрактного дв растворов и концент
рациям в них растворителя

9 р  =  9 я (

9 о  ~  9 з № х 1$) 9 р  9 р <

или на основании первого свойства треугольной диаграммы
зоо



9р = 9р^ = 9 р'
1а р ~ \ а о .

РР Х ,р -Х .  с
9 о  =  9 р ~ ^  = Эр — — —  = 9 р ~ 9 р - 

ХДР- хА0

Итак, в результате однократной экстракции при выбранном расходе 
растворителя исходное сырье, характеризуемое точкой Р, разделяется на 
рафинатный К и экстрактный 5 растворы; после удаления растворителя из 
них получают рафинат Р и экстракт О.

Изменение расхода растворителя I  будет сопровождаться переме
щением точки N  вдоль прямой ЬР и соответственно точек К и 5 по нижней 
и верхней ветвям бинодальной кривой; эти точки определяются 
соответствующими конодами.

Как видно из рис. 1Х-15, увеличение расхода растворителя позволяет 
получать рафинат лучшего качества (с большим содержанием компонента 
А), однако выход такого рафината уменьшается (сокращается длина отрез
ка РО). При максимальном расходе растворителя выход рафината высоко
го качества практически равен нулю (точка Р2).

Соответственно минимальный выход экстракта определяется конодой 
Д,5,, проходящей через точку отвечающую минимальному расходу рас
творителя (точка О,).

Таким образом, все возможные составы рафинатов находятся между 
точками Р2 и Р, а все возможные составы экстрактов — между точками Р 
и <?,.

Поскольку при однократной экстракции образуются рафинатный и 
экстрактный растворы, находящиеся в равновесии (их характеристики оп
ределяются соответствующей конодой), разделение, достигаемое в этом 
случае, эквивалентно одной теоретической тарелке.

РАСЧЕТ МНОГОКРАТНОЙ ЭКСТРАКЦИИ

При обработке сырья растворителем в нескольких ступе
нях экстракции (см. рис. 1Х-12) можно получить рафинатный раствор луч
шего качества, чем при однократной экстракции. В каждой ступени экс
тракции обработке растворителем подвергается рафинатный раствор пред
шествующей ступени, при этом экстрактные растворы выводятся из системы.

При многократной экстракции уменьшается выход конечного рафина
та, однако улучшается его качество.

Рассмотрим расчет многократной экстракции на треугольной диаг
рамме (рис. 1Х-16). Для расчета многократной экстракции должны быть 
заданы бинодальная кривая с конодами, состав исходного сырья (точка Р) 
и состав конечного рафината (точка Р3) или экстракта (точка 0 3).

При добавлении к сырью Р растворителя образуется система (V,, кото
рая после расслаивания образует экстрактный раствор 5, и рафинатный 
раствор Я,. Положение точек Л, и 5, на бинодальной кривой определяется 
конодой Л,5,, проходящей через точку Л/,.

Образовавшийся экстрактный раствор 5, выводится из системы, а ра
зи»



Рис. IX-10. Расчет многократной экстрак
ции на треугольной диаграмме

ь

финатный раствор Я, обрабатывается новой порцией растворителя. В ре
зультате образуется система Л/2, которая способна к расслаиванию с обра
зованием экстрактного раствора 52 и рафинатного раствора К2. Положение 
точек 52 и Р2 определяется конодой Р252.

Экстрактный раствор 5? удаляется из системы, а рафинатный раствор 
Я2 в следующей ступени экстракции вновь обрабатывается растворителем, 
где образуется система N3. Последняя после расслаивания образует экс
трактный 53 и рафинатный Р3 растворы. После удаления растворителя ра
финатный раствор К3 должен обеспечивать получение рафината Р3 заданно
го качества.

В рассматриваемом случае для получения рафинатного раствора К3 и 
отвечающего ему рафината Р3 необходимо иметь три контактные ступени; 
их число соответствует числу построенных конод.

Поскольку в процессе многократной экстракции каждая ступень экви
валентна процессу однократной экстракции по отношению к соответству
ющему рафинату, расход растворителя на каждой ступени можно опреде
лить аналитически по аналогии с уравнением (IX. 12): 
на первой ступени

9 и ~ 9р '
1-х Ш)

на второй ступени

ш2

1 1- *гм

на третьей ступени

9 ьз 9 р
1 - х ш3

Выход рафината Р3 требуемого качества определится из соотношения
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ТО| Р\ О7 7̂ Оз (1Х.5)Р7 (?3 Р1 Оо Р7 О3 д = д —*—*-=д —*—*—'—±=др.
рз  Р2 Р3О3 Р| Р2С>2 Р3О3 Р, О, Р202 Р3О3

Учитывая, что величина каждой дроби в правой части уравнения (1Х.5) 
меньше единицы, следует, что

9р2<9р2<9р <9р-

Таким образом, увеличение числа ступеней при многократной экст
ракции приводит к уменьшению выхода готового продукта при более 
высоком его качестве.

Составы и расходы других потоков можно определить, воспользо
вавшись свойствами треугольной диаграммы, изложенными выше.

РАСЧЕТ ПРОТИВОТОЧНОЙ ЭКСТРАКЦИИ

Чтобы получить рафинатный и экстрактный растворы тре
буемого качества при высоком выходе рафинатного раствора применяют 
процесс противоточной экстракции (см. рис. IX-13, а).

Растворитель I  движется противотоком по отношению к сырью 
Р. При этом происходит постепенное обогащение экстрактных раство
ров 5, нежелательными компонентами, которые извлекаются из рафи
натных растворов Яр В итоге конечный рафинатный раствор Я3 будет 
иметь заданный состав без дополнительного подвода растворителя, харак
терного при многократной экстракции, а отбираемый из аппарата экс
трактный раствор 5, содержать заданное количество извлекаемых компо
нентов.

При проведении противоточной экстракции в колонных аппаратах на
правление движения экстрактного и рафинатного растворов (сверху вниз 
или снизу вверх) и расположение узлов ввода сырья и растворителя зави
сит от соотношения их плотностей.

Для расчета противоточной экстракции должны быть заданы вино
дельная кривая с конодами (рис. IX-17), состав исходного сырья (точка Р), 
и состав конечного рафината Я3 и (или) экстракта 5,. Все остальные вели
чины могут быть определены расчетом.

Составим уравнения материального баланса для каждой ступени экс-
тракции:

1 ступень 9г + 9з2=9*[+9з1' откуда 9з{ ~ 9 р = 9 з2 9^1’

2  ступень 9щ + 9з3 ~ 9в? + У&2' откуда 9*2 ~ 9^ = 9з3 ~ 9»2'

3 ступень 9Й2 9 = 9р3 + 9з3’ откуда 9з3 ~ 9к2 ~ 91 ~9ъ-
Из приведенных уравнений следует, что

95) - 9 р = 9з2- 9 щ= 9з3-9*2 = 91.-9йз=9м= с° пз1 . (1Х.6)
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На основании третьего свойства треугольной диаграммы приходим к 
заключению, что уравнение (1Х.6) характеризует пучок прямых, проходя
щих через точки каждой пары встречных потоков 5, и Р, 52,и Яи 53 и К2, I  
и К3 и пересекающихся в точке М. Эти линии являются рабочими для про
цесса экстракции, так как отвечают потокам и их составам, встречающим
ся в данном сечении экстрактора. Воспользуемся этим положением в даль
нейшем при расчете противоточной экстракции.

Если заданы составы конечного рафината (точка Р) и экстракта (точка
О), то на основании четвертого свойства треугольной диаграммы можно 
определить составы конечных рафинатного (точка К3) и экстрактного (точ
ка 5,) растворов. Для этого соединим точки Р и I  прямой линией, пересе
чение этой прямой с нижней ветвью бинодальной кривой в точке К3 дает 
состав конечного рафинатного раствора. Аналогично пересечение прямой 
ЬО с верхней ветвью бинодальной кривой соответствует составу конечного 
экстрактного раствора.
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Расход растворителя д1 в этом случае определяется координатами точ
ки N. находящейся на пересечении прямых 7?з5, и ЬР и соответствующей 
уравнению материального баланса для аппарата в целом. На основании по
лученных ранее результатов можно записать

01  = 0 д -^^ ~ - 
1 - хш

Если задан состав (качество) рафината или экстракта, то расход рас
творителя может изменяться в пределах от дс до [см. уравнения
(1Х.8) и (1Х.9)], при этом число теоретических ступеней экстракции изменя
ется от минимального значения до бесконечно большого.

Зададимся расходом растворителя

9±= НЦ 
9 р  М '

что соответствует положению точки N. и последующим расчетом проверим 
приемлемость такого расхода растворителя. Допустим, задан состав конеч
ного рафината Р, тогда состав рафинатного раствора, покидающего третью 
ступень экстракции, как было показано выше, определится точкой Р3.

Если рассмотреть внешние потоки экстрактора, то можно записать 
следующее уравнение материального баланса:

9 р  +  0 / .  =  9 к  з  +  0 5 ,  =  0 л / .  ( К . 7 )

и поэтому точка N  в соответствии со вторым свойством треугольных диа
грамм характеризует состав как смеси сырья и растворителя, так и смеси 
конечных рафинатного и экстрактного растворов.

На данной стадии расчета известно положение точек N  и К3, и поэто
му для определения состава конечного экстрактного раствора соединим 
точки N  и К3 прямой и продолжим ее до пересечения с верхней ветвью би- 
нодальной кривой. Точка 5, характеризует состав конечного экстрактного 
раствора. В соответствии с первым свойством треугольных диаграмм коли
чество конечных рафинатного и экстрактного растворов определяется из 
соотношений:

Яй. = _м®!_ и д5, _ м 3 '
9ы ^ 5 ,  Уд/ 3̂^1

где количество тройной смеси дм, полученной после смешения сырья с 
растворителем, определяется по уравнению (1Х.7).

Зная состав экстрактного раствора 5, по коноде, проходящей через 
точку 5„ можно определить состав равновесного рафинатного раствора 
покидающего первую ступень экстракции.

Для дальнейшего построения найдем положение точки М, удовлетворя
ющее условию (1Х.6). Соединив прямыми точки, характеризующие извест
ные составы встречных потоков К3 и I, Р и 5„ получим искомую точку М 
при пересечении этих прямых.

Прямая, связывающая составы встречных потоков К, и 52, должна 
пройти через точку М, поэтому для нахождения состава экстрактного рас
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твора 52, покидающего вторую ступень экстракции, соединим точку Я, с 
точкой М и в  месте пересечения прямой Я, М с верхней ветвью бинодаль- 
ной кривой найдем искомую точку 52. Состав равновесной рафинатной 
фазы Я2, отходящей со второй ступени экстракции, найдем по коноде, 
проходящей через точку 52. Как следует из проведенного построения, по
лучаемые рафинатные растворы Яи Я2 и т.д. все более обогащаются жела
тельными компонентами (компонентом А).

Все последующие графические построения выполняются аналогично. 
Состав экстрактного раствора 5з найдем на пересечении прямой Я2 М 
с верхней ветвью бинодальной кривой, а состав рафинатного раствора 
Я3 определится по коноде, проходящей через точку 53. При этом, если 
конода, соответствующая третьей ступени экстракции, пройдет через точ
ку Я3, то это означает, что трехступенчатая экстракция обеспечивает по
лучение рафината заданного качества при выбранном расходе раствори
теля.

Если третья конода пройдет правее точки Я3, то при выбранном рас
ходе растворителя для получения рафината заданного качества трех ступе
ней экстракции будет недостаточно и аналогичные построения следует 
продолжить.

Если же эта конода пройдет левее точки Я3, то это свидетельствует о 
том, что при трехступенчатой экстракции обеспечивается более высокое 
качество рафината, чем было задано.

Число построенных конод отвечает числу теоретических ступеней 
контакта.

В соответствии со свойствами треугольной диаграммы увеличение 
расхода растворителя приводит к перемещению точки N  вверх по прямой 
ЬР. При максимально возможном расходе растворителя, определяющем 
крайний случай получения расслаивающейся тройной системы, точка N  пе
рейдет в точку N2 на верхней ветви бинодальной кривой. При дальнейшем 
увеличении расхода растворителя точка N выйдет за пределы двухфазной 
области и процесс экстракции прекратится. Следовательно, положение 
точки N2 на треугольной диаграмме определяет максимальный расход рас
творителя д, , который равен

ш̂ах = 9е-
1-*„

(1Х.8)

Число теоретических ступеней контакта в этом случае будет мини
мальным.

Соответственно минимальный расход растворителя дь можно опре
делить исходя из следующих соображений. При заданном качестве рафи
ната Р и сырья Р уменьшение расхода растворителя дь вызовет перемеще
ние точки N вниз по прямой ЬР. При этом точка 5 экстрактного раствора, 
покидающего аппарат, переместится вправо по верхней ветви бинодальной 
кривой, а полюс М удалится от вершины I. В результате уменьшится угол 
между рабочей линией РМ и ближайшей конодой. Очевидно, минимальный 
расход растворителя д ^  будет отвечать такому положению полюса М', 
при котором рабочая линия РМ' сольется с ближайшей конодой Я'5'. При
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этом потребуется бесконечно большое число контактных ступеней. Мини
мальный расход растворителя д ^  определяется из уравнения

Амп
1-х ,

(1Х.9)

в котором концентрация х ^  определяется точкой /V, тройной системы.
Фактический расход растворителя д1 должен быть заключен в преде

лах <дь с д ^ .  Обычно расход растворителя принимают таким, чтобы 
он был на 1 0  — 2 0  % больше минимального, т.е.

= (1.1 1'2)<7Ат1п ■

Выходы рафината и экстракта составят 

Ур=Ур̂  и д0 = дР-дР,
а количество растворителя в конечном рафинатном растворе

Ущ Ур~ Кз
1 - х 1ЛЗ

и в конечном экстрактном растворе 

х.
У Уо ’

15,
1 -х 15,

Концентрации и х ^  определяются положением точек К3 и 5, на 
треугольной диаграмме.

РАСЧЕТ ПРОТИВОТОЧНОЙ ЭКСТРАКЦИИ 
НА ДИАГРАММЕ х  -  у

Расчет противоточной экстракции, как и других массооб
менных процессов, может быть выполнен при помощи диаграммы х — у. 
Схема потоков для расчета приведена на рис. IX-18. Через Р, обозначены 
потоки рафинатов (без учета массы растворителя), а через у, — концент
рации извлекаемого компонента в соответствующих потоках рафинатов. 
Аналогично через I , обозначены потоки растворителя, а через х, — кон
центрации извлекаемого компонента в соответствующем потоке раствори
теля.

Необходимо отметить, что при экстракции между массообменивающимися потоками 
исходного сырья и растворителя происходит перераспределение не только извлекаемых ком
понентов (например, ароматических углеводородов), но и растворителя, который частично 
переходит в рафинат, образуя рафинатный раствор. В экстрактную фазу помимо извлекае
мых компонентов переходит некоторое количество и неизвлекаемых компонентов (для рас
сматриваемого случая это парафиновые углеводороды), вследствие чего потоки растворителя 
и неизвлекаемых компонентов меняются при переходе от одной ступени экстракции к
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Рис. 1Х-18. Схема потоков рафинатов и растворителя 
при противоточиой экстракции

другой. Соответствующие потоки (по ступеням экстракции) остаются неизменными только в 
частных случаях, когда растворитель и неизвлекаемые компоненты взаимно нерастворимы.

Составим материальный баланс по извлекаемому компоненту для ап
парата в целом

Р0Уо + ы̂+\хы+\ = РыУы + -
или

Р0 Уо ~Р\Уы = 1̂Х1 ~ ^+1ХЫ+\’ (IX. 10)
Если концентрации х  и у выразить относительно входящих потоков, 

т.е. Р0 и 1м+1, т о , введя приведенные концентрации

X, = и У, = — у, ,
■̂N+1 Ро

из уравнения (IX. 10) получим следующее соотношение:

РоУо - У ы) = ь ы+л х 1 - Х „ +1),
или

Ур-Уу
Р х, -х„+1

Уо-Уы 
х \ ~хын

(IX. 11)

Уравнение (IX. 11) позволяет определить удельный расход растворителя 
в зависимости от концентрации извлекаемого компонента в потоках вхо
дящих и покидающих аппарат. Расход растворителя увеличивается с повы
шением содержания извлекаемого компонента у„ в исходном сырье, а так-
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У

А' А

Рис. 1Х-19. Расчет числа сту
пеней противоточной экст
ракции на диаграмме Х-У:
АВ — рабочая линия; ОС — 
равновесная кривая

же с уменьшением содержания извлекаемого компонента Уд, в выходящем 
из аппарата потоке рафината. Кроме того, чтобы уменьшить расход рас
творителя, в исходном потоке Ьм+1 следует обеспечить по возможности 
более низкое содержание извлекаемого компонента Хд,+1 (в идеальном слу
чае Хд,+ 1 -» 0).

Рассмотрим материальный баланс по извлекаемому компоненту для 
части аппарата, расположенной выше тарелки с номером /:
Ц У/ + 1 дг+1Хд,+1 = РдгУдг + Ц+1хм ,

Отсюда получаем уравнение рабочей линии для противоточной экст
ракции:

В координатах X —V уравнение (IX. 12) характеризует прямую, прохо
дящую через точки А (Х„ у0) и В (хы+1, Уд,). При V, = у0 и Х,+1 = X, из 
уравнения (IX. 12) получим уравнение (IX. 11). Наклон рабочей линии опреде
ляется удельным расходом растворителя 1д,+, /  Р0 .

На диаграмму X —У необходимо нанести также равновесную кривую 
ОС, отвечающую определенной температуре экстракции (рис. IX-19).

Расчет ступеней экстракции может быть начат, например, от точки А положение ко
торой определяется концентрациями встречных неравновесных потоков в нижнем сечении 
аппарата. Уходящие с первой тарелки потоки рафината Р, и растворителя I, находятся в рав
новесии, и концентрации в них извлекаемого компонента определяются точкой 1, находя
щейся на равновесной кривой. Между первой и второй тарелками движутся встречные пото
ки Р, и Ь2, концентрации извлекаемого компонента в которых отвечают точке 2 на рабочей 
линии. Абсцисса точки 2 дает состав растворителя Х2, стекающего со второй тарелки. Со 
второй тарелки уходит поток рафината, находящегося в равновесии с потоком растворителя, 
покидающего ту же тарелку (точка 3 на кривой ОС). Продолжив аналогичные построения, 
получим концентрации х„+| и У„, которые отвечают точке В на рабочей линии. В результате 
для изменения состава рафината в заданных пределах потребовалось три теоретические сту
пени контакта.

Увеличение удельного расхода растворителя 1М+ ,/Р^ обусловливает поворот рабочей ли
нии вокруг точки В и 'ее удаление от равновесной кривой. В итоге это приводит к уменьше
нию числа контактных ступеней, необходимых для заданного разделения.

ИЛИ

(IX. 12)
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ЭКСТРАКТОРЫ

Для эффективного осуществления процесса экстракции 
должно быть обеспечено интенсивное взаимодействие контактирующих 
фаз. Эффект их взаимодействия зависит от гидродинамических факторов, 
конструкции аппарата, способа контактирования фаз.

В промышленности применяется большое число различных конструк
ций экстракционных аппаратов; их можно подразделить на две основные 
группы: по способу смешения фаз и способу разделения фаз.

I. По способу смешения фаз экстракторы делятся на подгруппы:
1) аппараты ступенчатого типа, имеющие определенное число ступе

ней (типа смеситель-отстойник), в каждой из которых происходит контак
тирование и последующее разделение фаз. В целом в системе осуществля
ется противоточное движение фаз за счет соответствующего соединения 
ступеней по потокам рафинатных и экстрактных растворов (см. рис. 
1Х-13);

2 ) аппараты колонного типа с непрерывно изменяющимся составом 
фаз. Колонные аппараты могут быть пустотелыми, насадочными и тарель
чатыми. Противоточное движение фаз в аппаратах колонного типа осуще
ствляется главным образом за счет разности плотностей сырья и раствори
теля или соответственно рафинатных и экстрактных растворов.

II. По способу разделения фаз экстракторы делятся на подгруппы:
1) аппараты отстойного типа;
2 ) центробежные аппараты.
В свою очередь в каждой группе аппаратов процессы смешения и раз

деления фаз могут быть реализованы либо за счет энергии самих потоков 
фаз, либо за счет подвода ее извне с помощью специальных устройств (со
общение вибрации, ультразвука и т.д.). Наибольшее применение в нефтега
зопереработке нашли аппараты колонного типа.

Ниже рассмотрены некоторые конструкции экстракционных аппара
тов, получивших распространение в нефтегазоперерабатывающей промы
шленности.

Аппараты типа смеситель-отстойник. Для смешения контактирующих 
фаз применяют смесители различных типов, в том числе пропеллерные на
сосы, которые одновременно с перемешиванием обеспечивают транспор
тирование взаимодействующих легкой и тяжелой фаз. Из контактной зо
ны образовавшаяся смесь выводится в отстойную зону, где происходит 
разделение легкой и тяжелой фаз, поступающих затем в соответствующие 
ступени аппарата.

Схема одной ступени аппарата типа смеситель-отстойник приведена 
на рис. 1Х-20. Раствор легкой фазы из смежной ступени экстракции по 
трубопроводу 1, а раствор тяжелой фазы по трубопроводу 4 поступают на 
прием пропеллерного насоса 5. Сюда же по трубопроводу 10 и кольцевому 
каналу 3 поступает эмульсия из верхнего и нижнего слоя отстойного 
пространства. Уровень установки трубы 10 и канала 3 определяет долю 
рециркулирующей легкой и тяжелой фазы. Пройдя камеру смешения 
7, смесь легкой и тяжелой фаз попадает в кольцевую камеру 9, а оттуда — 
в отстойное пространство 11. Тяжелая фаза из низа отстойника выводится 
по трубе 12 в следующую ступень экстрактора. Легкая фаза выводится из 
верхней части отстойной зоны через коллектор 6.

Аппараты колонного типа. Колонные экстракторы различаются по
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Рис. 1Х-20. Схема ступени (секции) экстрактора типа смеситель-отстойник:
1 — трубопровод ввода легкой фазы; 2 — смесительная труба; 3 — кольцевой канал для 
рециркуляции эмульсии; 4 — трубопровод ввода тяжелой фазы; 5 — пропеллерный насос; 
б — коллектор для вывода легкой фазы; 7 — камера смешения; 8 — привод; 9  — кольцевая 
камера; 10 — трубопровод рециркуляции эмульсии; 11 — отстойное пространство; 12 — 
трубопровод вывода тяжелой фазы. Потоки: I — легкая фаза; II — тяжелая фаза

типу применяемых контактных устройств: насадок или тарелок различных 
конструкций. В настоящее время в нефтегазопереработке наиболее часто 
применяют насадочные экстракционные колонны.

В промышленности используют колонные аппараты диаметром свыше 
5 м и высотой до 40 м при атмосферном или более высоком давлении. 
Так, в колоннах деасфальтизации масел жидким пропаном давление со
ставляет около 5 МПа. Сравнительно высокое давление обусловливается 
необходимостью поддерживания пропана при температуре 70 — 90 °С в 
жидкой фазе.

На рис. 1Х-21 представлена экстракционная колонна для очистки ма
сел фурфуролом, в которой контактирование фаз осуществляется в объе
ме насадки из колец Рашига размером 25 х 25 мм. Насадка укладывается 
секциями 2 высотой от 1,2 до 3 м, число секций 8 —10. Между секциями 
насадки имеются распределительные тарелки 1, способствующие более 
равномерному распределению потоков по сечению колонны. Распредели
тельная тарелка имеет основание с патрубками диаметром до 1 0 0  мм для 
прохода легкой фазы и отверстия или патрубки диаметром до 10 мм для 
прохода тяжелой фазы.

Вывод экстрактного раствора на охлаждение осуществляют с глухих 
тарелок 3. Растворитель и охлажденный раствор вводятся в колонну на 
распределительные тарелки 1 или через специальные маточники.

Большое распространение получили также тарельчатые экстракцион
ные колонны с ситчатыми, жалюзийными тарелками и тарелками других 
типов.
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Рис. 1Х-21. Схема насадочной экстракцион
ной колонны:
1 — распределительная тарелка; 2 — слой 
насадки из колец Рашига; 3 — глухая та
релка; 4 — промежуточные холодильники. 
Потоки: I —сырье; II — растворитель; III — 
рафинатный раствор; IV — экстрактный 
раствор

Рис. 1Х-22. Схема экстрактора с ситчатыми 
тарелками:
I — полотно ситчатой тарелки; 2 — пере
ливной патрубок. Потоки: I — сырье; II — 
растворитель; III — рафинатный раствор; 
/V — экстрактный раствор

В колонных экстракторах с ситчатыми тарелками (рис. 1Х-22) может 
быть обеспечено диспергирование как легкой, так и тяжелой фазы. В по
следнем случае переливные патрубки 2  направлены вверх, а подпорные 
слои тяжелой фазы образуются над тарелками. Ситчатые тарелки 1 имеют 
отверстия диаметром 3 — 9 мм, расположенные по вершинам равносторон
него треугольника с шагом 12 — 20 мм. Скорость движения дисперсной фа
зы через отверстия тарелки принимают в пределах 0,15 — 0,3 м/с.

В экстракционных колоннах для деасфальтизации пропаном применя
ются жалюзийные тарелки. На рис. 1Х-23 показаны схема нижней части 
такой колонны. Жалюзийная тарелка состоит из пластин 4, угол наклона 
которых задается направляющей стойкой 7. Благодаря дистанционным ре
брам 5 между пластинами образуются каналы для прохода легкой и тяже
лой фаз. Наклонные пластины установлены на опорных балках 8 и за
креплены сверху уголком 6. Образующиеся при экстракции тяжелая фаза

321



а

Я | \  \  \  \  \

/ / / / / / /

I I
— *■

Рис. 1Х-23. Схема экстракционной колонны для деасфальтизации пропаном:
а — нижняя часть колонны; б — жалюзийная тарелка; I — корпус колонны; 2 — коллектор; 3 — жалюзийные тарелки; 4 — пластины 
(жалюзи); 5 — дистанционные ребра; б — уголок; 7 — направляющая стойка; 8 — балка опорного каркаса. Потоки: 1 — сырье; II — 
тяжелая фаза (раствор асфальтовых веществ в пропане)



(рас-хвор асфальтовых веществ в пропане) опускается, а легкая фаза (рафи
натный раствор, состоящий в основном из жидкого пропана и масляной 
части) поднимается. Тяжелая и легкая фазы движутся в противотоке в ка
налах тарелки, а при входе в каналы следующей тарелки меняют направле
ние движения. Эффективность подобных тарелок недостаточно высока и 
уступает эффективности тарелок и насадок других типов, однако конст
рукция их сравнительно проста.

Эффективность насадочных и тарельчатых колонн во многих случаях 
может быть повышена за счет применения пульсирующих потоков. 
Существует два способа введения низкочастотных колебаний в массо
обменные аппараты: первый основан на создании возвратно-поступа
тельного движения контактирующих фаз, такие аппараты называются 
пульсационными; второй предусматривает низкочастотные колебания кон
тактных устройств внутри аппаратов, которые называются вибрацион
ными.

Пульсационный экстрактор (рис. 1Х-24) оснащен жестко закрепленны
ми в корпусе контактными устройствами 1 в виде чередующихся по высо
те шайб и дисков и пульсационной трубой 4 для передачи пульсационных 
импульсов от автономного генератора колебаний, называемого пульсато
ром 5. В качестве рабочего тела при создании пульсационных колебаний 
обычно используют газ (воздух), а в качестве пульсаторов наиболее широ
кое промышленное применение нашли золотниковые распределительные 
механизмы. Благодаря тому, что сами пульсационные аппараты не имеют 
каких-либо подвижных деталей и не требуют обслуживания, они нашли 
широкое применение, особенно в радиационной химии.

На рис 1Х-25 приведена схема вибрационного экстрактора, в котором 
горизонтальные перфорированные пластины 5 жестко связаны системой 
стержней 4 со штангой 2 и при работе совершают идентичные по частоте 
и амплитуде (синхронные) колебания. Для более равномерного перемеши
вания контактирующих фаз между пакетами перфорированных пластин 
расположены отбойные перегородки 6.

В других конструкциях вибрирующая насадка собрана в два самостоятельных пакета, 
совершающие колебательные движения с одинаковой частотой, но сдвинутые по фазе на 
половину периода, в результате чего пакеты движутся в противоположных направлениях 
(асинхронно). Предложены также аппараты, в которых насадка совершает колебания 
поперек продольной оси аппарата или под углом к ней.

В отстойных зонах вибрационных аппаратов созданы благоприятные 
условия для коалесценции и сепарации фаз, поскольку рабочие среды в 
этих зонах не совершают колебательных движений. Для аппарата каждого 
типа существуют оптимальная амплитуда и частота колебаний, обеспечива
ющие более интенсивное протекание процесса экстракции.

К достоинствам вибрационных аппаратов следует отнести низкие 
удельные капитальные вложения и эксплуатационные затраты. Они просты 
по конструкции, обладают малой металлоемкостью, имеют простейший 
привод, обладают большой производительностью при высокой эффектив
ности массообмена.

В аппаратах колонного типа уровень раздела легкой и тяжелой фаз 
может находиться на различной высоте. Ниже уровня раздела фаз сплош
ной является тяжелая фаза, а диспергированной легкая. Выше уровня раз
дела сплошной фазой является легкая, а диспергированной — тяжелая. По
ложение уровня раздела фаз выбирается в зависимости от условий прове
дения процесса экстракции.
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Рис. 1Х-24. Пульсационный экстрактор фирмы 
ОМо Н. Уогк Сошрапу, 1пс.:
I — контактные устройства; 2 — распре
делитель; 3 — система контроля за поверх
ностью раздела фаз; 4 — пульсационная труба; 
5 — пульсатор; 6 — буферная емкость; 7 — 
предохранительный клапан; 8 — воздушник. 
Потоки: сырье: I — легкая фаза; IV — тяжелая 
фаза; продукты разделения: II — тяжелый; V — 
легкий; III — воздух или азот

Рис. 1Х-25. Вибрационный экстрактор:
I — вариатор частоты колебаний; 2 — штанга; 3, 7 — распределители; 4 — стержень; 5 — 
перфорированные пластины; 6 — отбойные перегородки; 8 — нижняя опора штанги. 
Потоки: сырье: I — легкая фаза; IV — тяжелая фаза; продукты разделения: II — тяжелый; 
III — легкий

В тех случаях, когда плотность растворителя выше плотности исход
ного сырья, повышение уровня раздела фаз связано с увеличением количе
ства растворителя в аппарате. Вместе с тем вязкость экстрактного раство
ра (тяжелая фаза) обычно меньше вязкости рафинатного раствора. Поэто
му, когда тяжелая фаза является сплошной, то диспергирование и 
контактирование более вязкой легкой фазы облегчаются. В этом случае 
желателен более высокий уровень раздела фаз.

Аппараты ротационного типа. Процесс экстракции эффективно 
осуществляется также в аппаратах ротационного типа, в которых для 
контактирования и разделения фаз используются центробежные силы.

На рис. 1Х-26 изображен колонный дисковый экстрактор, применяе
мый при очистке масел. Аппарат состоит из ряда секций, образованных в
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Рис. 1Х-20. Ротационный дисковый экстрактор:
а — схема ротационного дискового экстрактора; 6 — схема контактной зоны ротационного 
дискового экстрактора ОМо Н. Уогк Сотрапу, 1пс.; 1, 5 — распределительные решетки; 2 — 
кольцо статора; 3 — диск ротора; 4 — вал ротора; 6 — лопатки; 7 — горизонтальные 
кольцевые отбойники; 8 — сетка. Потоки: сырье: I —легкая фаза; II — растворитель; III — 
легкая фаза; IV — тяжелая фаза

вертикальном цилиндрическом корпусе с помощью серии колец статора 2. 
Между кольцами статора размещены плоские диски 3, укрепленные на 
вращающемся валу 4. При вращении дисков обеспечивается хорошее кон
тактирование фаз. В целом по аппарату создается противоточное движение 
легкой и тяжелой фаз.

Для повышения эффективности взаимодействия контактирующих фаз 
вращающиеся плоские диски могут быть оснащены лопатками 6 (рис. 
1Х-26, б). Вращение такой турбинной мешалки осуществляется между двумя 
горизонтальными кольцевыми отбойниками 7. При этом жидкость, отбра
сываемая лопатками, проходит через слой сетки 8.

На рис. 1Х-27 приведен центробежный экстрактор, ротор которого 
имеет насадку той или иной конструкции, обеспечивающую контактирова
ние тяжелой и легкой фаз в противотоке. Легкая фаза поступает на пери
ферию ротора 4, а тяжелая — ближе к оси вращения. Под действием цент
робежных сил тяжелая фаза перемещается в каналах насадки к периферии 
ротора, а легкая — от периферии к оси вращения. Ввод и вывод обеих
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Рис. 1Х-27. Схема центробежного экстрактора:
а — схема центробежного экстрактора; б — схема элемента насадки со струйным истечением; 1 — станина; 2 — вал ротора; 3 — кожух; 4 — 
ротор; 5 — перфорированные концентрические цилиндры. Потоки: ЛФ — легкая фаза; ТФ — тяжелая фаза



фаз осуществляется через специальные каналы во вращающемся валу 2 . 
Оптимальная величина частоты вращения обычно составляет 600—1200 
об/мин. В ранних моделях таких экстракторов применяли ленту, навитую 
в виде спирали (около 30 витков) и образующую каналы прямоугольного 
сечения для прохода жидкостей. В этих каналах жидкости движутся проти
вотоком и приходят в тесный контакт друг с другом. В экстракторах по
следних моделей установлены перфорированные концентрические цилинд
ры 5 с отверстиями или щелями, служащими для прохода обеих жидкос
тей.

В последние годы в центробежных экстракторах нашла применение 
насадка со струйным истечением фаз (см. рис. 1Х-27, б), которая характе
ризуется лучшими показателями по производительности и разделительной 
способности. Эта насадка состоит из элементов, обеспечивающих сбор и 
истечение обеих фаз навстречу одна другой. После контактирования фаз 
они расслаиваются. Легкая фаза собирается в вершинах конусообразных 
элементов и вытекает через отверстия в противоток тяжелой фазе, 
истекающей через отверстия в основании конусообразных элементов.

Основным преимуществом центробежных экстракторов является воз
можность разделения систем, имеющих малую разность плотностей, и 
жидкостей, склонных к образованию эмульсий. Вследствие очень малой 
удерживающей способности эти машины применяются в процессах очист
ки нефтепродуктов, отделения фенола от аммиачных вод коксохимической 
промышленности, при экстракции урана, очистке растительных масел.

РАСЧЕТ ОСНОВНЫХ РАЗМЕРОВ 
ЭКСТРАКЦИОННЫХ АППАРАТОВ

При помощи треугольной диаграммы или диаграммы Х—У 
определяется число теоретических ступеней контакта 7УТ, необходимое для 
получения продуктов заданного состава. Расчет базируется на допущении о 
достижении состояния равновесия в каждой ступени. В реальных условиях 
система обычно не достигает состояния равновесия, поэтому действитель
ное число ступеней Л/д экстракции будет большим и определяется по урав
нению

Мл =Мт/х],

где ц — эффективность контактной ступени, зависящая от типа контакт
ного устройства, скоростей фаз, их физико-химических свойств, гидроди
намического режима работы аппарата и других факторов. Для экстракто
ров типа смеситель-отстойник эффективность контактной ступени состав
ляет ц = 0,75+0,95, для колонных экстракторов с ситчатыми тарелками 
Л = 0,25+0,45.

Расчет размеров экстракторов типа смеситель-отстойник основан на 
закономерностях процессов перемешивания и отстаивания, рассмотрен
ных в соответствующих главах.

Для экстракторов колонного типа с насадкой расчет высоты насадки 
Ннас проводят по уравнению

Н Мс=АГт -Лэ.
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где Лэ — высота насадки, эквивалентная одной теоретической ступени.
Для большинства экстракционных колонн с насадкой Лэ = 1,5+3 м. 

Однако в большинстве случаев величину Лэ определяют экспериментально.
Общая высота экстракционной колонны определяется с учетом высоты отстойных зон 

в верхней и нижней частях колонны для. рафинатного и экстрактного растворов.
Движение потоков легкой и тяжелой фаз в насадочных экстракционных колоннах ха

рактеризуется теми же основными закономерностями, что и для системы пар (газ) — жид
кость, которые были рассмотрены ранее. При противоточном движении массообмениваю- 
щихся потоков с увеличением скорости движения восходящей легкой фазы увеличивается со
противление движению нисходящей тяжелой фазы, возрастает удерживающая способность 
насадки, приводящая к явлению подвисания тяжелой фазы и захлебыванию колонны.

Особенность работы таких экстракционных колонн заключается в том, что обе фазы 
жидкие и поэтому значения вязкости и плотности фаз различаются значительно меньше, чем 
для системы пар (газ)—жидкость. В соответствии с общими представлениями о противоточ
ном движении двух фаз, развитыми в работах А.Г. Касаткина, А.Н. Плановского, В.В. Кафа- 
рова и других исследователей, расчет предельных скоростей фаз в насадочных колонных 
экстракторах можно проводить по уравнению

У = 1,2е_4Х, (XI. 13)

где

У = -И ^ Р л
( \ 

Нс
0,16 (  \  

°сд
де3Др Ив ) ,°св _ а дв у

X =
/  > 

Сд
1 /4 ( \  

Рл,

1 с с ] ,Рт ,

1/8

V/, — скорость движения сплошной фазы, м/с; /  — удельная поверхность насадки, м2/м3; е — 
относительный свободный объем насадки, м3/м 3; р,. рд, Др — соответственно плотности тя
желой и легкой фаз и их разность, кг/м3; ц.с, д, — вязкости сплошной фазы и воды, м/Па с; 
о,.л, о,., о^ — поверхностные натяжения на границе соответственно сплошной и дисперсной 
фаз, сплошной фазы и воды, дисперсной фазы и воды, Н/м; Сд/С с — отношение массовых 
потоков дисперсной и сплошной фаз.

Обычно для расчета поперечного сечения экстракционной колонны Рк 
скорость сплошной фазы с некоторым запасом принимают равной 80 % 
величины, полученной по уравнению (IX. 13).

В случае очистки избирательными растворителями площадь попе
речного сечения колонны Рк можно определить по уравнению
Р = V /V
где V — сумма объемов сырья и растворителя, м3/ч; Удоп — допустимая 
объемная скорость, м3/(м2-ч).

В зависимости от конструкции колонного экстрактора и приме
няемого растворителя обычно величина Удоп принимается в пределах 
20+40 м3/(м2 ч).

При гидравлическом расчете ситчатых тарелок необходимо опреде
лить высоту слоя дисперсной фазы, образующегося на тарелке, если в дис
персном состоянии находится тяжелая фаза, или под тарелкой, если в дис
персном состоянии находится легкая фаза (рис. 1Х-28). Высота слоя опре
деляется напором, необходимым для прохождения дисперсной фазы через 
тарелку 1. Без учета смачиваемости величину Л можно определить как сум
му следующих сопротивлений:
Ь  =  Л| + ^2 л 3 ,

где Л, — напор, затрачиваемый на преодоление сопротивлений при тече-
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Рис. 1Х-28. Схема сетчатой 
тарелки экстракционной колон
ны:
1 — ситчатая тарелка; 2 — пере
ливной патрубок. Потоки: ЛФ 
легкая фаза; ТФ — тяжелая фаза

1

2-

нии дисперсной фазы сквозь тарелку, м; Л2 — напор, затрачиваемый на 
трение при движении сплошной фазы в переливных патрубках, м; Л3 — 
потеря напора на сжатие и расширение сплошной фазы при прохождении 
через переливные патрубки, м.

Величины сопротивлений определяются по уравнениям

где У/ОА — скорость движения дисперсной фазы через отверстия тарелки, 
м/с; Н/. — скорость движения потока сплошной фазы в переливных пат
рубках, м/с; С — коэффициент скорости при истечении, С = 0,5-ь0,7; 
X — коэффициент трения при движении потока в трубе; рд, рс, Ар — соот
ветственно плотности дисперсной и сплошной фаз и их разность, кг/м3.

Уровень жидкости Л под тарелкой не должен опускаться ниже нижне
го обреза переливных патрубков, т.е. должно выполняться условие (см. 
рис. 1Х-28)

6 2д Др'

Л < 7 -  Л



ГЛАВА X С УШ К А

ОСНОВНЫЕ ПРЕДСТАВЛЕНИЯ О СУШКЕ

Сушка — термодинамический, диффузионный процесс уда
ления жидкости из твердых материалов путем ее испарения. Аппараты для 
осуществления процесса сушки называются сушилками.

Испарение жидкости из твердого материала может происходить при 
различных температурах, однако если парциальное давление паров жидкос
ти в порах материала выше равновесного давления в окружающей среде, 
то для ускорения процесса сушки подводится тепло. В зависимости от спо
соба подвода тепла для испарения жидкости и способа удаления образовав
шихся паров различают следующие методы сушки:

газовая (конвективная) сушка, характеризующаяся непосредственным 
контактом высушиваемого материала с потоком нагретого газа (воздух, то
почные газы, азот и т.п.), который сообщает тепло, одновременно погло
щая и унося с собой образовавшиеся пары;

контактная (кондуктивная) сушка, при которой тепло сообщается 
высушиваемому материалу каким-либо теплоносителем, действующим че
рез поверхность нагрева, чаще всего используется насыщенный водяной 
пар, который при этом конденсируется. При контакте с поверхностью 
теплообмена (плоская стенка, трубный пучок и т.п.) высушиваемый мате
риал нагревается. Испарившаяся жидкость уходит из материала в виде 
паров (например, пары растворителя), которые удаляются из сушилки и 
могут быть направлены на конденсацию и затем возвращены в техно

логический цикл. В контактных сушилках часто создают вакуум, что 
позволяет ускорить процесс сушки и проводить его при меньшей темпе
ратуре высушиваемого материала, т.е. при увеличенной разности темпера
тур между теплоносителем и высушиваемым материалом;

радиационная сушка, реализуемая путем передачи тепла инфракрас
ным излучением. Этот способ используют для высушивания тонколисто
вых материалов и лаковых покрытий;

диэлектрическая сушка, при которой материал высушивается в поле 
тока высокой частоты. Такой способ применяется для сушки толстолисто
вых материалов, он позволяет регулировать температуру не только на его 
поверхности, но и в глубине материала;

сублимационная сушка, при которой влага из предварительно заморо
женного состояния, минуя жидкое, переходит в парообразное состояние. 
Процесс осуществляется при глубоком вакууме и низких температурах.

В процессах нефтегазопереработки наиболее часто приходится иметь 
дело с газовой сушкой влажных материалов нагретым воздухом или 
горячими дымовыми газами и контактной сушкой, поэтому дальнейшее 
изложение материала ведется применительно к этим случаям сушки. 
Рассмотренные далее основные закономерности могут быть применены и 
при удалении других жидкостей из твердых материалов.

В данной главе не рассмотрены также некоторые специальные случаи удаления влаги из 
газов и жидкостей, на практике называемые "осушкой", поскольку они представляют другие 
процессы: абсорбцию (осушка газов растворами диэтиленгликоля и триэтиленгликоля^; 
адсорбцию (осушка газов силикагелем); центробежное или электрическое осаждение капель 
воды (осушка масел).
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ФИЗИЧЕСКИЕ СВОЙСТВА ВЛАЖНОГО ВОЗДУХА

Для расчета воздушных сушилок необходимо знать основ
ные характеристики влажного воздуха (смесь воздуха с водяными парами): 
температуру, относительную влажность, влагосодержание, энтальпию. Тем
пература воздуха или дымовых газов, используемых для сушки, выбирает
ся в зависимости от свойств высушиваемого материала и может изменять
ся в широких пределах.

Относительной влажностью воздуха <р называется отношение массы 
водяного пара, фактически находящегося в воздухе, к массе насыщенного 
водяного пара, который мог бы быть в данном объеме при той же темпе
ратуре. Эта величина изменяется от нуля для абсолютно сухого воздуха до 
1 0 0  % (или единицы, если относительная влажность измеряется в долях еди
ницы) для насыщенного.

Масса водяного пара, содержащегося в 1 м3 воздуха, численно равна 
плотности водяного пара рп, находящегося в перегретом состоянии, а мак
симально возможное его содержание равно плотности насыщенного пара 
рн при данной температуре воздуха. Следовательно,

9 = Рп /Рн-

Из уравнения состояния газов следует, что

откуда

9 = Р„ /^Н- (Х.1)
Относительная влажность является показателем работоспособности 

воздуха при сушке: чем больше величина <р отличается от единицы, тем 
больше влаги может перейти из высушиваемого материала в воздух. При 
Ф = 100 % воздух полностью насыщен и влага больше не может испарять
ся в воздух. При нагревании и охлаждении воздуха величина ф изменяется 
вследствие изменения величины РИ при изменении температуры [см. 
уравнение (Х.1)].

Характерным параметром влажного воздуха является его влаго
содержание х, т.е. масса влаги в килограммах, приходящаяся на один 
килограмм сухого воздуха (кг/кг сухого воздуха). Эта характеристика не 
изменяется при нагревании и охлаждении воздуха.

В соответствии с уравнением состояния газов можно записать сле
дующие выражения:

для водяного пара

рпУ = 47,1ГСп,

для сухого воздуха в том же объеме V 

р„У = 29,3 ГС„.

Отсюда массы водяного пара и воздуха в объеме V будут равны
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с. = РпУ 
47,1 Т

Р,У
2Ц З Г

Согласно определению влагосодержания, исходя из вышеприведенных 
уравнений, получим

—  •— = 0,622 — . 
« 1  Рв Рв

(Х.2)

Поскольку общее давление системы к равно сумме парциальных 
давлений водяного пара ра = <р Ри и сухого воздуха рв, уравнение (Х.2) 
можно записать следующим образом:

х = 0,622 — = 0,622 фР- . (Х.З)
п - р п к-Ч>Рн

Плотность влажного воздуха определяют из выражения 

Рвл, = Р»(1 + х).
Энтальпию влажного воздуха Н, отнесенную к 1 кг сухого воздуха 

при температуре I (за начало отсчета принята температура О °С), 
определяют по уравнению

Н = Св* + хЯ ', (Х.4)
где Св — средняя теплоемкость сухого воздуха в интервале температур от О 
до V, Н' — энтальпия водяного пара.

При температурах до 250 — 300 °С средняя теплоемкость воздуха мо
жет быть принята равной Св = 1 Дж/(кг °С), или 0,24 ккал/(кг °С). В этих 
же пределах температур можно с достаточной точностью считать
Я ' = 595+0,46 I.

С учетом этого энтальпия влажного воздуха (в ккал/кг) может быть 
определена по следующему уравнению:

Н = 0,24*+ х(595+0,46*).

РАВНОВЕСНАЯ ВЛАЖНОСТЬ И ВИДЫ СВЯЗИ ВЛАГИ 
С МАТЕРИАЛОМ

Практически любой твердый материал способен поглощать 
влагу из окружающей среды или отдавать ее окружающей среде. Это 
зависит от соотношения величин давления водяного пара во влажном 
материале рм, обусловленного присутствием влаги и температурой, и 
парциальным давлением водяного пара рп в окружающей среде. Процесс 
сушки протекает при условии, что рм > рп. Если рп > рм, то материал будет 
поглощать влагу.

Давление водяного пара во влажном материале рм зависит от 
влажности материала, температуры и вида связи влаги с материалом. При 
увеличении температуры и влажности материала величина рм возрастает.
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Влажность материала называется равновесной, если этой влажности 
отвечает условие рм = рп. В этом случае достигается равновесие процессов 
испарения и поглощения влаги и процесс сушки прекращается.

По характеру связи влаги с твердым материалом различают следующие 
виды влаги:

поверхностная — влага, находящаяся на поверхности твердого мате
риала и в порах крупных частиц;

капиллярная — влага, находящаяся в мелких порах, образующих ка
пилляры;

адсорбционно-химическая — влага, связанная с твердым материалом за 
счет адсорбции или химического взаимодействия;

набухания — влага, поглощенная телами, имеющими клеточную струк
туру.

Поверхностная влага испаряется с поверхности твердого материала, 
как со свободной поверхности воды.

Капиллярная влага связана с твердым материалом более прочно, чем
поверхностная, и имеет меньшую величину рм. Адсорбционно-химическая 
влага и влага набухания характеризуются еще меньшим значением рм, 
поэтому они наиболее трудно поддаются удалению.

При сушке влажность материала может быть снижена настолько, что 
давление водяного пара в материале станет меньше, чем в атмосферном 
воздухе. Такой материал называется гигроскопическим. Он способен 
поглощать влагу из воздуха и должен храниться в упаковке, исключающей 
его контакт с атмосферным воздухом.

МАТЕРИАЛЬНЫЙ И ТЕПЛОВОЙ БАЛАНСЫ 
ПРОЦЕССА СУШКИ

Установка для сушки атмосферным воздухом (рис. Х-1) 
состоит из подогревателя воздуха (калорифера), в котором воздуху 
сообщается тепло ОкаА, и сушилки. В калорифере воздух нагревается от 
температуры 10 до температуры > 10. В результате другие параметры 
воздуха изменяются следующим образом: <р, < <р0, Я, >Н0, а х, = х0 

согласно определению этих параметров.
В сушилке воздух отдает часть своего тепла на испарение влаги массой 

IV, которая затем удаляется из сушилки вместе с воздухом. Кроме того, 
тепло воздуха расходуется на нагрев от температуры <н до температуры 
высушиваемого материала, поступающего на сушку в количестве Сн и 
уходящего в количестве Ск, на нагрев транспортных устройств массой Ст 
(ленты, вагонетки и т.п.), а также на потери в окружающую среду Оцот. В 
сушилку может вводиться также дополнительно тепло Одоб через 
поверхность нагрева.

Параметры уходящего из сушилки воздуха отвечают следующим 
неравенствам: х2 > х ,, 12 < Г,, <р2 > <р,. Обычно Н2 < Я ,. Хотя могут быть и
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с „+ с т

*к
Рис. Х-1. Схема к составлению материального и теплового балансов сушки воздухом

случаи, когда Н2 > Я ,, если сообщается большое количество добавочного 
тепла Одов.

Материальный баланс для влажного материала можно записать в 
следующем виде:
СН=СК+^ .

Если обозначить через ы относительную влажность материала, то 
массу абсолютно сухого материала Сс можно выразить через начальное и 
конечное состояния высушиваемого материала:

Сн = Сс + IV.

или
Сс = с н - н ;  = С н(1-сон). (Х.5)

Соответственно 
С ,=  Сс + ^„ 
или
Сс = С к - И ; = С д(1-а)к). (Х.6 )

Отсюда

Ск = - ^ -  = Сн^ 2 . .  (Х.7)
1 - шк
Из уравнения (Х.7) можно определить выход высушиваемого продук

та Ск.

334



Массу испарившейся влаги IV можно найти из следующего вы
ражения:

IV = ин
1-со.

(Х.8 )

Кроме того, можно составить баланс влаги в воздухе. Масса влаги, 
вводимой в сушилку с воздухом, составляет 1 х, = Ьх0; к ней добавляется 
масса влаги IV и тогда масса влаги в уходящем из сушилки воздухе будет 
равна

1х2 = Ьх0 + IV. 

Отсюда
V/I  = ------  . (Х.9)

*2 -*0
Разделив обе части уравнения (Х.9) на IV, получим удельный расход 

воздуха 1, т.е. массу воздуха, необходимую для удаления 1 кг влаги

1 = — = — -— . (Х.10)
И'' х 2 -  х0
Рассмотрим тепловой баланс сушилки. Тепло вносится в сушилку 

нагретым воздухом, влажным материалом, транспортными средствами и в 
виде добавочного тепла. Из сушилки тепло уносится уходящим воздухом, 
высушенным материалом, транспортными средствами и теряется в окру
жающую среду.

Уравнение теплового баланса имеет вид:

Ш , +СЯСМИ1Н + СТСТ(И+ Одов -  + СКСМЛ + с тс  > + о (Х.11)

где Сн — теплоемкость влажного материала, определяемая по уравнению 

См = (1 -  <о)с0 + о) • 1 ,

где С0 — теплоемкость абсолютно сухого материала.
Приход тепла с поступающим материалом можно представить сле

дующим образом:

С»С, Л  = с А Л  + ^ 1 - (»- (Х.12)
С учетом уравнений (Х.11) и (Х.12) тепловой баланс можно записать в 

следующем виде:

1(н, -  Н2) = СхСмк(гк -1 И) + СТСТ - 1н) +Опот-  (0до6 + Ши). (Х.13)

В левой части уравнения (Х.13) находится тепло, которое отдается 
нагретым воздухом в сушилке и расходуется на нагрев материала

Ом = СдСн. ^ - 1н),
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нагрев транспортных средств 

От =С ТСТ(*„

восполнение потерь тепла в окружающую среду; оно частично ком
пенсируется добавочным теплом Одоб и начальным теплосодержанием влаги 
в материале = И\ .

Уравнение (Х.13) запишется в следующем виде:

1(Н, -  Я2) = Он +От + Опот -  (Одо6 + 0„). (Х.14)

Разделим левую и правую части уравнения (Х.14) на XV и обозначим 
стоящие в правой части величины через д с соответствующим индексом:

, I- Ом О т О пат 0 Доб Оту
1 = — ; Ям= — ; Я т = — ; д,по, = - 22-; длаб = -*21; <7̂  = - ^ .

IV V/ V/ IV А Ш

тогда уравнение теплового баланса можно записать следующим образом: 

7(Я, -  Н2) = <7М + Яг + <7„от -  (<7ао6 + ?„ )  (Х.15)
или

-----— (н, - Н 2) = д м +Ят +Япт -(яАОб + Як)- (X. 16)

Начальные параметры воздуха 10 и <р0 принимаются по справочным 
метеорологическим данным, соответствующим данному географическому 
пункту. Затем по величине 10, используя справочные таблицы свойств на
сыщенного водяного пара, по уравнению (Х.З) находят начальное влагосо
держание воздуха х0, поступающего в сушильную установку. Далее, вы
брав наивысшую температуру сушки 1, и учитывая, что х, = х0, по урав
нению (Х.4) находят энтальпию Н, поступающего в сушилку воздуха. За
тем по уравнению (Х.16) определяют величины х2 и 12, при этом одной из 
этих величин приходится задаваться. Обычно задаются величиной темпера
туры уходящего воздуха 12, используя данные о работе сушилок соответст
вующего назначения. При известной температуре 12 из уравнения (Х.16) 
определяют величину х2. Если полученное влагосодержание х2 и соответ
ствующая ему относительная влажность <р2 имеют желательные величины, 
то по уравнению (Х.10) определяют удельный 1 и затем полный I  расходы 
воздуха и количество тепла, сообщаемое в калорифере:

Ош  =1(Я, - Н 2).

Полученная величина Ош  служит для определения расхода тепло
носителя и теплообменной поверхности калорифера.

Расчет основных параметров процесса сушки может быть выполнен 
также с использованием Н—х  диаграммы влажного воздуха.
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ДИАГРАММА Н-х  ДЛЯ ВЛАЖНОГО ВОЗДУХА

Диаграмма Н—х  (энтальпия — влагосодержание влажного 
воздуха), предложенная Л.К. Рамзиным, приведена на рис. Х-2. Диаграмма 
построена в косоугольных координатах: на оси ординат отложена энталь
пия воздуха Н, на оси абсцисс, проведенной под углом 135° к оси орди
нат, — влагосодержание воздуха х.

Величины х, отложенные на оси абсцисс, спроектированы на вспомо
гательную горизонтальную ось. Поэтому линии х = соп$1 на диаграмме 
вертикальные, а линии Н = сопз! наклонены к оси ординат под углом 45°.

Для построения изотерм на диаграмме используется уравнение (Х.4), 
которое при постоянной температуре I представляет собой уравнение пря
мой линии в координатах Н—х.

Для построения линий ср = сопз! используется уравнение (Х.З). При 
относительной влажности ср задаются рядом температур, для которых оп
ределяют давление насыщенного водяного пара (по таблицам) и соответст
вующие влагосодержания. По полученным данным для соответствующих х 
и I строят линии ср = сопз1, которые на диаграмме представляют расходя
щийся пучок выпуклых кривых, проходящих через начало координат.

На диаграмме Н—х, приведенной на рис. Х-2 для случая, когда общее 
давление в системе равно атмосферному, кривые ср = сопз! заканчиваются 
при пересечении с изотермой 99,4 °С и далее проведены вертикально 
вверх.

Указанная изотерма соответствует температуре кипения воды при ат
мосферном давлении; при этой и более высокой температуре параметр 
"относительная влажность" теряет смысл, так как при таком давлении 
смеси воздуха с водяным паром могут существовать в любых соотноше
ниях.

При помощи диаграммы Н—х  можно по любым двум заданным пара
метрам влажного воздуха найти точку, соответствующую данному состоя
нию воздуха, и определить остальные два параметра. Например, при тем
пературе воздуха I = 50 °С и относительной влажности ф = 70 % опреде
ляют точку А (рис. Х-3), для которой находят влагосодержание х  = О 0608 
кг влаги/кг сухого воздуха и энтальпию Я — 207,25 кДж/кг сухого воздуха.

Рабочим полем диаграммы является область, лежащая выше кривой 
Ф = 100 % (насыщенный влагой воздух).

С помощью диаграммы Н—х  легко графическим путем определить точ
ку росы и предел охлаждения воздуха в изоэнтальпийных условиях.

Точкой росы называют ту температуру, охлаждаясь до которой при 
постоянном влагосодержании воздух достигнет полного насыщения водя
ными парами, и происходит конденсация водяных паров, содержащихся в 
газе или воздухе.

На рис. Х-4 приведено графическое построение точки росы В для воз
духа с начальными параметрами, отвечающими точке А. Точка росы 
определяется как изотерма 1Р, проходящая через точку пересечения В 
линии ф = 1 0 0  % и влагосодержания х,.

Температура мокрого термометра. При изотермическом взаимодейст
вии воздуха с влажным материалом воздух будет охлаждаться, отдавая свое 
тепло материалу и одновременно пополняя свою энтальпию за счет энталь
пии водяных паров, переходящих из влажного материала в воздух. В этих
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Рис. Х-2. Диаграмма Н -  х  для влажного воздуха

условиях температура понижается, а энтальпия остается постоянной. Этот 
изоэнтальпийный процесс будет протекать до полного насыщения воздуха 
водяными парами, т.е. до температуры, при которой <р = 100 %. На диа
грамме Н—х  (рис. Х-5) из точки А проводят линию Н = сопз! до пересече
ния в точке В с линией <р = 100 %. Изотерма м̂т, проходящая через точку 
В, соответствует пределу охлаждения воздуха в изоэнтальпийных условиях 
и называется температурой мокрого термометра.

Потенциалом сушки е называется разность между температурой 
воздуха 1В и температурой мокрого термометра *мт

6 -  “ {м т ■
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Рве. Х-3. Определение параметров влаж
ного воздуха с  помощью диаграммы Н  -  
х  по двум заданным параметрам

Рис. Х-4. Определение точки росы на 
диаграмме Н  -  х

Рис. Х-5. Определение температуры  
мокрого термометра на диаграмме Н  -  х

Потенциал сушки характеризует способность воздуха поглощать влагу 
из материала. Чем больше потенциал сушки, тем выше скорость испаре
ния влаги из материала. При полном насыщении воздуха влагой 1Я = ?мт 
потенциал сушки е становится равным нулю.

ОПРЕДЕЛЕНИЕ РАСХОДА ВОЗДУХА И ТЕПЛА 
НА СУШКУ ПО ДИАГРАММЕ Н-х

На диаграмме Н—х  процесс сушки представляется 
следующим образом (рис. Х-6 ). Воспользовавшись справочными данными, 
наносим на диаграмму точку А, характеризующую состояние посту
пающего в калорифер воздуха — его температуру 10 и относительную
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я Рис. Х-6. Графическое представление про
цесса теоретической сушки иа диаграмме
Н  — х

\
\ Л

X

влажность <р0. Этим параметрам соответствует влагосодержание возду
ха х0.

Процесс подогрева воздуха в калорифере от температуры 10 до 
температуры характеризуется неизменным влагосодержанием воздуха 
х0 = х, и изображается на диаграмме вертикальной прямой АВ, точка В 
которой отвечает изотерме .

Чтобы представить дальнейшее изменение состояния воздуха в про
цессе прямой сушки, обратимся к уравнению (X. 15), записав его сокращен
но в следующем виде:

где Д — удельные затраты тепла.
При отсутствии подвода дополнительного тепла в сушилку, когда 

Одоб = 0 , обычно имеем дм + дт + дпот > д^,, т.е. А > 0 , а энтальпия уходяще
го из сушилки воздуха меньше энтальпии поступающего воздуха (Н2 < Н, ).

Если в сушилку подводится дополнительное тепло <Эдо6, то может 
оказаться, что дм + дт + дпот < дДоб + д^, т.е. Д < 0, а энтальпия воздуха,
уходящего из сушилки, повышается (Я2 > Я,).

Можно подобрать такие условия сушки, при которых
<7м + <7т + <7ПОТ = <7Доб + Ч\ю т.е. Д = 0 и Я, = Я 2 = сопз1.

Сушка, при которой энтальпия воздуха в сушилке не меняется, 
называется теоретической.

Возможность осуществления такого процесса сушки заключается в 
том, что тепло, отдаваемое при охлаждении воздуха от температуры 1Х до 
температуры 12 и обеспечивающее испарение влаги, вновь возвращается к 
нему с парами влаги, которые смешиваются с воздухом.

(Х.17)
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На диаграмме Н—х  процесс теоретической сушки представляется 
прямой Я = сопз!, идущей из точки В (см. рис. Х-б) направо вниз, в 
сторону больших влагосодержаний воздуха. Заканчивается эта линия в 
точке С на изотерме 12 или на линии <р2 в зависимости от заданного 
параметра уходящего из сушилки воздуха. Абсцисса точки С определяет 
влагосодержание уходящего воздуха х2. Зная х2 и х0, по уравнению (Х.10) 
определяют удельный расход воздуха 1, его расход I  = IV/ и количество 
подводимого в калорифер тепла Окал = т(я, - Я 0). Все используемые при
расчетах величины (Хо, х2, Я0, Н,) определяются по диаграмме Н—х.

В тех случаях, когда Д * 0 , точка С должна лежать выше или ниже 
линии Н = сопз1, отвечающей теоретической сушке.

Предположим (рис. Х-7), что точка С соответствует состоянию
уходящего из сушилки воздуха при А > 0, т.е. Н, < Н2. Соединим точку С 
с точкой В и на линии ВС возьмем произвольную точку С,. Проведя 
горизонтальные и вертикальные прямые, получим точки Д  Д  и В, Я,. Из 
подобия соответствующих треугольников получим:

се _ с, Я, 
со с, о, '

Так как в точке Е энтальпия воздуха равна Я„ а в точке С — Н2, то 
соответствующие отрезки будут равны СЕ = Я, — Н2 и ИС = х2 — х̂ . 
Следовательно,

се _ н { -  я 2
со _ Хп ' л2 х0

С другой стороны, из уравнений (Х.10) и (Х.17) имеем

". ~Н2 - А> 
х 2 - х 0

т.е.

ся _ _ н, - н2

со х2 - х0

Если координаты точки С, обозначим через х и Я, то отрезки 
С,Е, = Я, -  Я  и С,Д = х - х 0. Отсюда получим следующее соотношение:

СЯ _ С,я, _ _ я, - н2 _ я, - н
СО с,0, х2 -х 0 х - * 0

ИЛИ

Я, -  Я  = Д^х -  х0 1.

Следовательно, линия сушки ВС связывает величину Д с начальными 
параметрами воздуха Я, и Хо и текущими координатами Я  и х .
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Рис. Х-7. Построение рабочей линии сушки 
на диаграмме Н -  х

Рис. Х-8. Определение линии сушки на диа
грамме Н -  х

Основываясь на этом, можно найти направление линии сушки для любого 
случая.

Для этого (рис. Х-8 ) из произвольной точки Е, лежащей на линии Я, = 
= сопз1 и проходящей через точку В, находящуюся на изотерме откла
дываем вниз (при Д > 0) отрезок ЕС', равный д ( х - х 0). Соединив точку
С' с точкой В, получим направление линии сушки. Точка С, находящаяся 
на линии сушки, отвечает действительному состоянию уходящего воздуха и 
определяется одним из его параметров, обычно 12 или ф2. Абсцисса точки 
С соответствует влагосодержанию уходящего воздуха х2.

Если Д < 0, то вверх от точки Е откладываем отрезок ЕС", равный 
д(х2 - х 0). Тогда линией сушки будет прямая ВС".

При расчете газовых сушилок, работающих на дымовых газах, можно 
пользоваться диаграммой Н—х, построенной для высоких температур, 
поскольку разница энтальпий дымовых газов и нагретого до высоких 
температур воздуха невелика и, как правило, не превышает 1 %. В этом 
случае на диаграмме Н—х  будет отсутствовать линия подогрева дымовых 
газов АВ. Построение начинают с точки В, положение которой 
определяется температурой дымовых газов и их влагосодержанием х,
(или энтальпией Я,) на входе в сушилку.

Сравнивая газовые и воздушные сушилки, необходимо учитывать, что вследствие более 
высокой температуры дымовых газов их влагоемкость значительно больше влагоемкости воз
духа и расход топлива в воздушных сушилках больше, чем при работе на дымовых газах 
Кроме того, воздушная сушилка нуждается в установке калорифера, что удорожает стои
мость установки. Поэтому сушка дымовыми газами оказывается обычно экономичнее воздуш
ной, особенно в случае использования отходящих дымовых газов котельных, трубчатых печей 
и т.п.

Однако при сушке топочными газами есть опасность загрязнения высушиваемого 
материала золой, сажей, сернистым ангидридом.

Нели материал может окисляться кислородом воздуха, то сушку осуществляют в 
нейтральной среде, используя азот, двуокись углерода и другие газы.
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КИНЕТИКА ГАЗОВОЙ СУШКИ

Сушка представляет собой нестационарный массообмен
ный процесс, скорость которого меняется в ходе процесса. Типичная кри
вая зависимости относительного влагосодержания материала (отношение 
массы влаги к массе сухого материала) от продолжительности сушки при
ведена на рис. Х-9.

При построении такой кривой образцы высушиваемого материала, 
влажность которых известна, взвешивают через короткие промежутки 
времени. Режим сушки поддерживают постоянным, сохраняя скорость по
дачи, температуру и влажность нагретого воздуха. На основании получен
ных данных строят кривую зависимости влагосодержания материала от 
продолжительности сушки. Обычно влагосодержание материала понижает
ся сначала равномерно (участок АВ), а затем замедленно.

Чтобы характеризовать интенсивность сушки, пользуются показате
лем скорости сушки С |кг/(м2 с)], под которым понимают массу влаги, уда
ляемой с единицы поверхности высушиваемого материала в единицу вре
мени, т.е.

г  = —
р л ’
Имея кинетическую кривую сушки (см. рис. Х-9), величину (IV//Вт 

можно найти графическим дифференцированием, проводя касательные к 
кривой в различных точках и измеряя их наклон, например, т = Оа/ОЬ для 
точки В'. При известных значениях поверхности образца Р и его массе Сс 
можно вычислить значение С = тСс/(Р- 60).

Типичная кривая скорости сушки представлена на рис. Х-10. Общую 
продолжительность сушки можно разделить на четыре периода. Началь
ный, обозначенный через х,, соответствует разогреву материала. Затем 
наступает период постоянной скорости сушки продолжительностью т2, 
который сменяется периодом равномерно падающей скорости сушки, 
обозначенным через т3. В конце обычно наблюдается период т4
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Рис. Х-11. Варианты (/, Щ кривых 
сушки одного и того же материала

неравномерно падающей скорости сушки. Для некоторых материалов те 
или иные периоды могут отсутствовать.

Постоянная скорость сушки наблюдается в тех случаях, когда убыль 
влаги с поверхности материала успевает компенсироваться поступлением 
ее из внутренних слоев материала. В этом случае скорость сушки 
лимитируется процессом массоотдачи — переходом влаги с поверхности 
материала в поток газа.

При дальнейшем снижении содержания влаги в материале скорость 
сушки будет лимитироваться скоростью передачи влаги к поверхности 
материала за счет массопроводности. При достижении равновесной с 
газовой фазой влажности скорость сушки уменьшится до нуля.

При использовании кривых сушки, полученных в лабораторных усло
виях, следует иметь в виду, что даже для одного и того же материала они 
справедливы лишь в узких пределах условий проведения опыта. Так, на
пример, при сушке одного и того же материала можно получить различ
ные кривые сушки 1 и II (рис. Х-11), если будут различаться ее темпера
туры, скорости подачи и влагосодержание воздуха, а также размеры 
образцов.

КОНСТРУКЦИИ ГАЗОВЫХ СУШИЛОК

В нефтегазопереработке встречаются разнообразные 
конструкции сушилок, многие из которых предназначены для сушки 
конкретных материалов и встречаются лишь в виде единичных установок. 
Вместе с тем ряд конструкций получил широкое применение, некоторые 
из которых рассмотрены ниже.

Ленточные сушилки (рис. Х-12) предназначены для непрерывной суш
ки горячим воздухом сыпучих (зернистых, гранулированных, волокнистых) 
взрыво- и пожаробезопасных нетоксичных продуктов с начальной влаж
ностью до 75 %.

Типовая конструкция сушилок этого вида представляет собой 
прямоугольный короб, разделенный по длине на секции (от 3 до 1 0 ), а по 
ширине на два коридора. В правом (по ходу продукта) коридоре размещен 
непрерывный транспортный конвейер (лента), на котором перемещается 
продукт, подлежащий сушке. В левом коридоре расположены паровые 
калориферы, циркуляционные вентиляторы и газоходы.
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Рис. Х-12. Ленточная сушилка:
1 — ленточный конвейер; 2 — ворошители; 3 — циркуляционный вентилятор; 4 — воздухораспределительная решетка; 5 — паровой 
калорифер; б — шнек для выгрузки сухого материала



Высушиваемый материал подается на горизонтальную бесконечную 
перфорированную ленту 1, которая изготавливается из металлической 
плетеной сетки или перфорированных пластин. Лента может быть и 
сплошной, выполненной из полотна или прорезиненной ткани.

Для перемещения и натяжения ленты сушилка оснащается приводной 
и натяжной станциями, между которыми установлены промежуточные 
секции с вентиляторами 3 и калориферами 5. Для выравнивания влажности 
материала по высоте слоя установлены ворошители 2 , выполненные в виде 
валков с пальцами.

В ленточных сушилках всех типоразмеров и моделей воздух, нагревае
мый калориферами промежуточных секций, циркуляционными вентилято
рами через воздухораспределительную решетку 4, расположенную над лен
той, подается сверху вниз на слой продукта, продувает его и затем частич
но поступает через калорифер на вентилятор, а частично — по каналу от
работанного воздуха выводится из аппарата. При помощи заслонок, уста
новленных на каналах подачи свежего и отвода отработанного воздуха, 
легко осуществляется прямоточная, противоточная или смешанная схема 
движения воздуха и продукта.

Привод ленты, состоящий из мотора-вариатора, редуктора и цепной 
передачи, размещен в приводной станции; здесь же установлено разгрузоч
ное устройство шнекового типа 6. Скорость движения ленты выбирается с 
таким расчетом, чтобы за время пребывания в сушилке материал успел 
высохнуть. Величину скорости можно изменять с помощью вариатора. 
Ширина ленты составляет 1,2 или 2 м, а рабочая площадь поверхности 
ленты изменяется от 7,2 до 40 м2, потребляемая мощность — от 22 до 
137 кВт. Производительность по испаренной влаге для ленточных сушилок 
различных типов изменяется от 35 до 600 кг/ч.

На рис. Х-13 показана схема ленточной сушильной установки для 
сушки гранулированных токсичных взрыво- и пожароопасных продуктов. 
Особенностью конструкции является повышенная герметичность, которая 
обеспечивается корпусом 2  цилиндрической формы.

Исходный продукт подается на транспортерную ленту сушилки 1, где 
продувается горячим теплоносителем сверху вниз и высушивается до тре
буемой влажности. Теплоноситель, получаемый в выносных калориферах 
9, подается воздуходувкой 10 в каждую секцию сушилки, а отработанный 
теплоноситель отбирается также из каждой секции и, пройдя очистку в 
рукавном фильтре 3, выбрасывается вентилятором 6 в атмосферу.

Готовый продукт через двойной пылевой затвор 8 удаляется из сушил
ки. Просыпавшиеся через транспортную ленту средние частицы готового 
продукта собираются скребковым конвейером 7 и через шлюзовый пита
тель 5 удаляются из сушилки. Мелкие частицы готового продукта, уловлен
ные в рукавном фильтре 3, собираются шнековым питателем 4 и удаляют
ся из сушилки через шлюзовый питатель 5.

Установка оснащена системой автоматического управления, парового 
пожаротушения и взрывными предохранительными мембранами.

Барабанная сушилка (рис. Х-14). Барабанная сушилка применяется 
для сушки сыпучих, зернистых и мелкокусковых материалов. В сушил
ках этого типа тепло сушильного агента непосредственно передается вы
сушиваемому материалу во вращающемся сушильном барабане. В каче
стве сушильного агента используется нагретый воздух или дымовые 
газы.
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Рис. Х-13. Схема сушильной установки с герметичной сушилкой:
1 — ленточная сушилка; 2 — цилиндрический корпус; 3 — рукавный фильтр; 4 — шнековый 
питатель; 5 — шлюзовый питатель; 6 — вентилятор; 7 —скребковый конвейер; 8 — двойной 
пылевой затвор; 9 — калорифер; 10 — воздуходувка. Потоки; /  — исходный материал; II — 
мелкие частицы готового продукта; III — смесь теплоносителя и паров влаги; IV — готовый 
продукт; V — средние частицы готового продукта; VI — конденсат; VII — воздух; VIII — 
водяной пар

Основным узлом сушилки является цилиндрический сварной барабан 4, опирающийся 
бандажами 3 на опорные ролики 10. Для предотвращения продольного перемещения бараба
на служат упорные ролики 8. Барабан устанавливают с наклоном к горизонту (1+4°) в сторо
ну выгрузки продукта. Привод барабана осуществляется через зубчатый венец 5. Внутренняя 
полость барабана заполнена секторной перевалочной насадкой 11, обеспечивающей перерас
пределение материала по сечению барабана и лучший его контакт с сушильным агентом. Во 
избежание сплющивания барабана он снабжен несколькими кольцевыми накладками 6, тол
щина которых в 1,5+2 раза превышает толщину барабана.

На одном конце барабана установлена загрузочная камера 1 для ввода исходного про
дукта и теплоносителя, а на другом — разгрузочная 7 для вывода из аппарата готового про
дукта и отработанного теплоносителя. Для загрузки вращающихся барабанов предназначены 
питатели, установленные над загрузочной камерой.

Материал подается из питателя в барабан по наклонному лотку 2. Благодаря наклону и 
вращению барабана высушиваемый материал передвигается вдоль барабана, пересыпаясь и 
перераспределяясь на насадке 11. Между камерами и барабаном устанавливают уплотнения 
для исключения подсоса наружного воздуха. Подсос воздуха в барабанной сушилке особенно 
нежелателен со стороны подачи горячего теплоносителя, так как при этом снижается темпе
ратура теплоносителя и возрастает его скорость.

Теплоноситель может двигаться прямотоком или противотоком по отношению к 
обрабатываемому материалу. Пройдя барабан, отработанный теплоноситель удаляется 
дымососом через циклон для улавливания мелких частиц твердого материала.

Барабаны сушилок имеют диаметры от 0,5 до 3,5 м при длине от 2,5 до 16 м. Частота
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Рис. Х-14. Барабанная 
сушилка:
1 — загрузочная камера:
2 — наклонный лоток;
3 — бандаж; 4 —
барабан; 5 — зубчатый 
венец; 6 — кольцевые на
кладки; 7 — разгрузочная 
камера; 8 — упорные
ролики; 9 — привод 10 — 
опорные ролики; 11 — 
секторная перевалочная 
насадка; 12 — лопастная 
насадка. Потоки: 1 —
теплоноситель; II — 
исходный продукт; III — 
смесь теплоносителя и 
паров воды; IV — 
готовый продукт

в-в



вращения барабанов сушилок обычно составляет от 1 до 8 об/мин. Потребляемая мощность 
составляет от 0,75 до 200 кВт в зависимости от размеров сушилки. Степень заполнения 
объема барабана материалом достигает 20 %.

Для перераспределения материала в барабане служат различные насад
ки, основные типы которых приведены на рис. Х-15. Тип применяемой 
насадки зависит от свойств высушиваемого материала и условий сушки. 
Для крупнокусковых и склонных к налипанию материалов применяется 
лопастная насадка (рис. Х-15, а), для сыпучих материалов с мелкими части
цами — распределительная насадка объемного типа (рис. Х-15, б, в), для 
материалов средней крупности, плохо сыпучих, легко измельчающихся и 
пылящих применяют секторные перевалочные насадки (рис. Х-15, г), для 
порошкообразных и сильно пылящих материалов — перевалочная насадка 
с закрытыми ячейками (рис. Х-15, д). Применяются насадки и других ти
пов, что определяется спецификой процесса сушки. Насадки выпускаются 
секциями длиной 1 м.

Пневматическая сушилка (рис. Х-16). Для сушки мелкодисперсных, 
кристаллических и волокнистых материалов применяются сушилки, обес
печивающие относительно небольшое время пребывания материала в зоне 
сушки (сушилки мгновенного действия). В аппаратах подобного типа высу
шиваемый материал подается в трубу, через которую с большой скоро
стью проходит поток горячего газа (воздуха). Газ подхватывает влажный 
материал и выносит его из сушилки в циклон. В этих сушилках удаляется 
в основном поверхностная влага.

Главная часть сушилки — вертикальная труба 2 высотой 10 — 20 м, в которой зернистый 
материал сушится во время полета во взвешенном состоянии. Влажный материал из бункера

Рис. Х-15. Схемы основных типов насадок для барабанных сушилок:
а — лопастные; б , в — распределительные объемного типа; г — секторные перевалочные; 
д — перевалочные с закрытыми ячейками
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Рис. Х-16. Схема пневматической сушилки:
I — питатель; 2 — сушильная труба; 3 — сборник; 
4 — фильтр; 5 — циклон; 6 — выгружатель; 7 — 
бункер влажного материала; 8 — дозатор; 9 — 
воздухоподогреватель; 10 — вентилятор



7 дозатором 8 подается в трубу 2 питателем 1. Снизу в трубу вентилятором 10 через 
подогреватель 9 нагнетается горячий воздух. Скорость движения воздуха в трубе должна быть 
выше скорости витания частиц высушиваемого материала (обычно от 10 до 40 м/с). Через 
несколько секунд материал достигает сборника 3 уже высушенным и затем отделяется от 
транспортирующего воздуха в циклоне 5. Из бункера циклона высушенный материал 
выводится из системы с помощью выгружателя 6. Мелкая пыль улавливается в рукавном 
фильтре 4.

Напряжение объема трубы по влаге в таких сушилках составляет около 400 кг/(мэ/ч), 
расход тепла — 5000 кДж/кг влаги, а относительный расход высушиваемого материала 
составляет 8+20 кг на 1 кг воздуха.

Распылительные сушильные установки предназначены для сушки 
растворов и суспензий и обеспечивают интенсивное удаление влаги при 
кратковременном пребывании продукта в зоне теплового воздействия. 
Продукт, получаемый из распылительной сушилки, как правило, порошко
образный, не требует дополнительного измельчения, хорошо растворяется 
на последующих стадиях переработки.

Распылительная сушильная камера представляет собой цилиндричес
кую камеру с коническим днищем. В верхней части камеры установлен 
центробежный распылитель (для сушилок типа РЦ) или пневматические 
форсунки (для сушилок типа РФ). В качестве теплоносителя используется 
воздух или смесь топочных газов с воздухом.

На рис. Х-17 представлена схема установки, оснащенной сушилкой с 
центробежным распылителем.

Исходный продукт подается винтовым насосом-дозатором 3 на диск центробежного 
распылителя 4, диспергируется в объем сушильной камеры и высушивается смесью топочных 
газов с воздухом, поступающим из печи 1. Конструкция дисков центробежного распылителя 
различна в зависимости от свойств продукта и условий сушки. Для сушки абразивных мате
риалов с целью повышения износостойкости рабочие элементы дисков выполняются с за
щитными покрытиями из специальных материалов.

Основная часть высушенного продукта выводится из сушильной камеры 5 шлюзовым

Рис. Х-17. Распылительная сушильная установка:
I — печь; 2 — вентилятор; 3 — винтовой насос-дозатор; 4 — центробежный распылитель; 
5 — сушильная камера; б — дымосос; 7 — циклон; 8 — шлюзовой питатель. Потоки: I — газ;
II —воздух; III — исходный продукт; IV — смесь паров влаги и теплоносителя; V — готовый 
продукт
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Рис. Х-18. Схема сушильной установки с псевдоожиженным слоем инертного носителя:
1 — камера сгорания природного газа; 2 — воздуходувка; 3 — сушилка; 4 — питатель; 5 — 
теплообменник; 6 — ресивер; 7  — компрессор; 8 — рукавный фильтр; 9 — двойной пылевой 
затвор. Потоки: I — природный газ; II — воздух; III — суспензия; IV — вода; V — сжатый 
воздух; VI — водяной пар; VII — конденсат; VIII — смесь теплоносителя и паров влаги; IX — 
готовый продукт

питателем 8, установленным в центре конического днища. Отработанный теплоноситель, со
держащий мелкую фракцию готового продукта, отводится из сушилки в группу циклонов 7, 
где происходит отделение порошка от теплоносителя. Продукт выгружается из циклонов 
шлюзовым питателем, а теплоноситель дымососом 6 выбрасывается в атмосферу.

Диаметр сушильной камеры достигает 12,5 м, а производительность по исходному про
дукту — 32000 кг/ч.

Сушилка с псевдоожиженным слоем зернистого материала. При
псевдоожижении слоя зернистого материала резко возрастают скорости 
процессов, связанных с переносом тепла и вещества. Это дает возмож
ность уменьшить продолжительность сушки и обеспечить сушку больших 
потоков зернистого материала.

В сушилках с кипящим слоем обычно сушат материал, размеры час
тиц которого не превышают 5 мм. В качестве сушильного агента использу
ются горячий воздух, дымовые газы, горячие инертные газы.

Псевдоожиженный слой может быть создан также за счет другого 
инертного материала, с которым контактирует высушиваемый материал в 
токе горячего сушильного агента. В этом случае высушенный материал 
обычно выводится с сушильным агентом через циклоны.

На рис. Х-18 приведена схема аппарата для сушки суспензий и 
растворов в псевдоожиженном слое инертного носителя.

Исходный продукт питателем 4 подается в пневматическую форсунку, установленную в 
сушилке. Распыл осуществляется форсункой при помощи сжатого воздуха, предварительно 
нагретого в теплообменнике 5. Продукт напыляется на инертный теплоноситель (крошка 
фторопласта или другой материал), предварительно загруженный в сушилку и приведенный в 
псевдоожиженное состояние топочными газами, получаемыми в камере сгорания 
природного газа 1.

Высушенный продукт отделяется от гранул в результате соударений и вместе с 
теплоносителем поступает в рукавный фильтр 8, где отделяется от теплоносителя и через
352



двойной пылевой затвор 9 выводится с установки. После очистки в фильтрах отработанный 
теплоноситель выбрасывается в атмосферу.

Для регенерации фильтровальных рукавов применяется обратная продувка воздухом 
под давлением 0,04-5-0,06 МПа, подаваемым компрессором 7 через ресивер б.

КОНТАКТНЫЕ СУШИЛКИ

В контактных сушилках тепло высушиваемому материалу 
передается через плоскую или цилиндрическую металлическую стенку, ко
торая с другой стороны обогревается теплоносителем (горячая вода, пар и
Т.Д.).

Процесс сушки в контактных сушильных аппаратах может происхо
дить при атмосферном давлении или под вакуумом. Последний вариант ис
пользуют при сушке материалов, легко окисляющихся под действием кис
лорода воздуха, а также термонестойких, токсичных, пожаро- и взрыво
опасных.

Из периодически действующих контактных сушилок наиболее простыми по конструк
ции являются полочные вакуумные сушилки, представляющие собой горизонтальный цилинд
рический аппарат с откидной крышкой, внутри которого на стойках размещены полые гре
ющие плиты. Внутри плит циркулирует теплоноситель, что обеспечивает подвод тепла, необ
ходимый для сушки. Материал, поступающий на сушку, загружают на противни, которые ус
танавливают на греющие плиты. Процесс сушки в таких аппаратах может длиться десятки 
часов. Для предотвращения коркообразования материала аппарат периодически открывают 
и материал перемешивают.

Барабанные роторные вакуумные сушилки предназначены для сушки 
сыпучих или пастообразных взрыво- и пожароопасных токсичных про
дуктов. Широко применяются для сушки термолабильных продуктов в 
производствах ядохимикатов, гербицидов, полимерных материалов и кра
сителей.

Барабанные роторные вакуумные сушилки — аппараты периодичес
кого действия. В горизонтальном цилиндрическом корпусе 1 (барабане) с 
рубашкой 2 , обогреваемой водяным паром, установлен обогреваемый ро
тор 4 с гребками 5 (рис. Х-19). В торцовых крышках аппарата размещены 
уплотнения вала ротора и подшипники. Привод ротора 7 состоит из элект
родвигателя и одного или двух редукторов.

Сушилка и привод установлены на общей или раздельных рамах. Ап
параты оснащены фильтрами для очистки паровоздушной смеси от пыли 
продукта. В целях обеспечения безопасности при работе с взрывоопасны
ми продуктами в места возможного проникновения воздуха (уплотнения 
ротора, люк выгрузки, фильтр) под небольшим давлением подается азот. 
Кроме того, на барабане установлена разрывная мембрана.

Нагрев и сушка продукта происходят в результате контакта его с обо
греваемыми поверхностями барабана и ротора при перемешивании в аппа
рате. Продолжительность сушки определяется физико-химическими свой
ствами растворителя, начальной и конечной влажностью, способностью к 
налипанию и др. Поэтому производительность аппарата для сушки разных 
продуктов будет различной и определяется при разработке технологичес
кого регламента сушки экспериментально или на основе имеющегося опы
та при работе с аналогичным продуктом. Номинальный объем корпуса 
сушилок изменяется от 0,16 до 10 м3 при коэффициенте заполнения до 
50 %.

Вакуумная сушилка с вращающимся барабаном (рис. Х-20) предназ-
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6
Рис. Х-19. Барабанная роторная вакуумная сушилка:
1 — барабан; 2 — паровая рубашка; 3 — загрузочный 
люк; 4 — ротор; 5 — гребок; 6 — разгрузочный люк; 
7 — привод. Потоки: I — водяной пар; II — конденсат; 
III — газы

К вакуумной линии
— ►

Рис. Х-20. Вакуумная сушилка с вращающимся 
барабаном:
I — привод; 2 — барабан; 3 — штуцер загрузки и 
выгрузки продукта; 4 — люк. Потоки: I — вход пара;
II — выход азота; III — вход азота; IV — выход 
конденсата



начена для глубокой сушки гранулированных полимерных материалов (лав
сан, полипропилен и др.). Сушильный аппарат выполнен в виде барабана 2 
с эксцентрично расположенными цапфами, установленными на опорах и 
привод 1 для вращения аппарата. Кроме того в состав установки входят 
система насосов для создания глубокого вакуума, загрузочный и разгрузоч
ный бункеры и система автоматического управления. Сушильный аппарат 
имеет рубашку и внутри змеевик для обогрева продукта.

Установка работает в периодическом режиме. Загрузочный и разгрузочный бункеры 
используются для заполнения и разгрузки сушилки с дозированием. При сушке продуктов, в 
которых при контакте с воздушной средой происходит окисление или адсорбция влаги, в 
сушилке создается защитная азотная среда. Процесс сушки производится при вращении 
барабана в режиме, установленном для конкретного продукта. Эксцентричное располо
жение оси вращения барабана по отношению к его оси создает условия для комбини
рованного продольно-поперечного перемешивания продукта и соответствующий контакт с 
греющей поверхностью.

Загрузка и выгрузка продукта производится через один и тот же штуцер, снабженный 
шибером и крышкой, с соответствующим поворотом аппарата.

Подача пара в рубашку и змеевик и отвод конденсата осуществляются через подвиж
ный коллектор со стороны привода через цапфу. С противоположной стороны подклю
чается вакуумная система. Соединение загрузочного и разгрузочного бункеров с сушилкой 
осуществляется при помощи гибких рукавов с быстросъемными фланцами.

В промышленности используют вакуумные сушилки трех типов с объемом сушильного 
аппарата 6, 10 и 16 м3.

Вальцовые сушилки предназначены для сушки суспензий и пастооб
разных материалов. Рабочий элемент — цилиндрический валец, обогревае
мый водяным паром. Валец установлен на двух опорах и имеет многоско
ростной или регулируемый привод. Имеющиеся конструктивные модифи
кации одновальцовых сушилок отличаются главным образом способом по
дачи исходного материала на валец (смачивание поверхности вальца в ко
рыте, разбрызгивание материала валиком с насечкой, подача материала на 
поверхность вальца винтовым насосом и др.).

Сушка продукта осуществляется в тонком слое (0,1+0,4 мм) за один 
оборот вальца в непрерывном режиме. Сухой продукт снимается (счи
щается) с поверхности вальца скребковым устройством в виде порош
ка, пленки или стружки. Сушилки имеют, как правило, открытое ис
полнение. Испаряемая влага отводится потоком воздуха через вытяжной 
зонт.

Конструкция одновальцовой сушилки показана на рис. Х-21.
Водяной пар поступает в валец через полую цапфу 1; конденсат отво

дится из вальца через цапфу и сифонную трубку. Нижняя часть вальца 2 
погружена в исходный продукт, находящийся в корыте 5 под вальцом. 
Толщина пленки продукта на горячей поверхности вальца регулируется ка
либрующим устройством 6. Продукт, высыхающий на вальце, снимается с 
него скребковым устройством и шнеком 8 выгружается из аппарата. При
вод вальца 4 — от четырехскоростного электродвигателя через редуктор и 
зубчатую пару, закрытую защитным кожухом.

Расчет контактных сушилок. Материальный баланс по высушиваемо
му материалу и влаге совпадает с материальным балансом газовой 
сушилки. По заданным исходной массе влажного материала Сн и его 
начальной сон и конечной сок относительным влажностям определяем

массу удаляемой из материала влаги IV [см. уравнение (Х.8 )] и выход 
высушенного продукта Ск [см. уравнение (Х.7)], а также массу сухой части 
материала Сс [см. уравнение (Х.5) или (Х.6 )].
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Рис. Х-21. Одновальцовая сушилка:
I — полая цапфа; 2 — валец; 3 — вытяжной зонт; 4 — привод; 5 — корыто; 6 — калибрующее устройство; 7 — скребковое устройство; 8 — 
шнек. Потоки: I — конденсат; II — водяной пар; III — смесь воздуха и паров влаги; IV — исходный продукт



Тепловой баланс контактной сушилки непрерывного действия запи
сывается следующим образом:

Пк + СИСИ1Я = Ш + + СВСВ(В + ОПОТ ' (Х.18)

где О — расход греющего пара, кг (или кг/с); Я и Н' — энтальпия 
греющего и вторичного пара соответственно, кДж/кг; 0 — энтальпия 
конденсата греющего пара, кДж/кг; Сн, С* — масса влажного материала до 
и после сушки, кг (или кг/с); Сн, С„ — теплоемкость влажного материала 
до и после сушки, кДж/(кг °С); 1В, 1К— температура материала при загрузке 
и выгрузке соответственно, °С; Опот — потери тепла в окружающую среду, 
кДж.

Из уравнения (Х.18) обычно определяют расход греющего пара И (в 
кг) для сушилок периодического действия и (в кг/с или кг/ч) — для 
сушилок непрерывного действия.

Для контактных сушилок необходимо определить также поверхность 
нагрева, являющуюся исходной величиной для определения размеров су
шилки. Для этой цели служит основное уравнение теплопередачи:

Р = О

К Л 'ср  ’

Однако применение этого уравнения на практике связано с затрудне
ниями: относительно просто определяется только величина О, нахождение 
же Д1ср и особенно К изучено недостаточно. Это обстоятельство усугубля
ется разнообразием высушиваемых материалов и их физико-химических
характеристик.

В этой связи поверхность нагрева контактных сушилок часто прихо
дится определять по чисто эмпирической величине Э — съему влаги с 
1 м2 поверхности нагрева в 1 ч. Тогда для сушилки непрерывного действия

для сушилки периодического действия

Р

Для большинства конструкций контактных сушилок величина Р 
обычно составляет 0,5-кЗ,5 кг/(м2-ч), для вальцовых сушилок она доходит до 
2Ш-70 кг/(м2 ч).

По полученной величине поверхности нагрева, пользуясь каталогами, 
подбирают стандартную конструкцию сушилки, пригодную для данных 
конкретных условий эксплуатации и переработки соответствующего мате
риала.



ЧАСТЬ ГИДРОМЕХАНИЧЕСКИЕ 
ВТОРАЯ ПРОЦЕССЫ

ГММ И ХАРАК ТЕРИ СТИ КА
Д И С П Е Р С Н Ы Х  С И С ТЕМ

Дисперсными (гетерогенными) системами называются сме
си, состоящие как минимум из двух фаз, которые могут быть разделены 
механическим путем. Неоднородные системы состоят из дисперсной, т.е. 
распределенной, внутренней фазы и дисперсионной среды — сплошной, 
внешней фазы, в которой во взвешенном состоянии находятся частицы 
дисперсной фазы.

Дисперсные системы подразделяются на: суспензии — жидкости со 
взвешенными твердыми частицами; эмульсии — жидкости со взвешенными 
в них капельками другой жидкости; пены — взвеси газовых пузырьков в 
жидкости; пыли и дымы — газы со взвешенными в них частицами твердой 
фазы; туманы — взвеси капель жидкости в газе. Дымы и туманы называ
ют также аэрозолями.

В зависимости от размеров взвешенных частиц суспензии подразделя
ются следующим образом:

Размеры частиц, мхм
Грубые .................................................................................................... Более 100
Тонкие .................................................................................................... От 0,5 до 100
Мути .......................................................................................................  От 0,1 до 0,5
Коллоидные растворы ..........................................................................  Меньше 0,1

В эмульсиях размеры взвешенных капель могут изменяться в широких 
пределах. Некоторые эмульсии, в которых дисперсная фаза состоит из 
сравнительно мелких частиц, не отстаиваются под действием силы тяжести 
и образуют устойчивые эмульсии, требующие специальных методов обра
ботки.

При повышенной концентрации дисперсной фазы возможно слияние 
капель, их укрупнение и переход дисперсной фазы в сплошную, такое яв
ление называется инверсией фаз.

Дисперсные системы многих технологических процессов требуют разделения, которое 
в зависимости от типа системы и размеров частиц может быть осуществлено одним из сле
дующих методов: отстаиванием, фильтрованием, центрифугированием, мокрым улавливанием 
жидкостью и электроочисткой.

Дисперсные системы характеризуются концентрацией взвешенного вещества, от ко
торой зависит выход продуктов при разделении суспензий. При составлении материальных 
балансов разделения жидких неоднородных систем обычно известна начальная концентрация 
взвешенного вещества (дисперсная фаза) в суспензии, а конечная должна быть принята в за
висимости от назначения процесса (при полном разделении она равна нулю); осадок же
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твердого вещества всегда удерживает некоторое количество жидкости, составляющей так на
зываемую влажность осадка.

Введем обозначения: С, и С, -  соответственно масса исходной сус
пензии и очищенной жидкости; хн и х* — соответственно начальная и ко
нечная концентрация твердого вещества в жидкости, % (масс.); а — влаж
ность осадка, % (масс.); рт и рж — плотность соответственно твердого ве
щества и жидкости.

С учетом содержащейся в нем жидкости масса осадка определяется из 
уравнения

С а . С а  100
100 100 100- а

Заменив неизвестную массу Ск на Сн — Сж, получаем

откуда
Сое (100 -  а) = Снхн -  Сих к + Сосхк

или

Окончательно

100- а -  хк

Плотность суспензии
100

Рн = Хн + 100- Х„
Р* Рж 

Объем суспензии
V. = С „ /Р ;

Плотность осадка
100

Рос 100 - а  а+---

Объем осадка

Рос ’

выход осветленной жидкости
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В газовых системах объем пыли и тумана весьма мал; при подсчетах 
объема газов его можно не учитывать.

Рассчитывая объем осажденной пыли, следует помнить, что она содер
жит много газа и поэтому ее плотность, определяемая из опыта, значитель
но (иногда в несколько раз) меньше плотности твердого вещества.

Размеры частиц существенно влияют на процесс разделения: дисперс
ные системы разделяются тем труднее, чем мельче частицы. Очень мелкие 
частицы (менее 0,5 мкм) становятся чувствительными к ударам молекул 
жидкости и газа при броуновском движении; вследствие этого они не отде
ляются отстаиванием. Размер частиц газовых суспензий зависит от их про
исхождения: пыль и брызги механического происхождения, образовавшие
ся, например, при дроблении, пересыпании и т.д., состоят из сравнительно 
крупных частиц размерами порядка десятков микрон; дым и туман, обра
зующиеся в результате конденсации паров каких-либо веществ (легкоплав
кие металлы, смолы, кислоты) или протекания химических реакций в газо
вой среде, состоят из очень мелких частиц размерами в несколько микрон 
или даже долей микрона.

ГМ М III О ТС ТА И В А Н И Е

Разделение дисперсных систем под действием силы земного 
притяжения называют отстаиванием. Если дисперсная фаза (взвешенные 
частицы или капли жидкости) имеет плотность выше, чем дисперсионная 
(сплошная) фаза, то она движется вниз и, достигнув ограничительной по
верхности, образует слой осадка или тяжелой жидкости и наоборот, если 
плотность дисперсной фазы меньше, то частицы всплывают. После разде
ления фаз они могут быть выведены из аппарата раздельно. Процесс от
стаивания широко применяется в нефтегазопереработке и нефтехимии для 
обезвоживания и обессоливания нефти, отделения дистиллятов от воды по
сле перегонки с водяным паром, очистки нефтяных топлив от загрязнений 
(вода, частицы катализатора, продукты коррозии, соединения кремния, 
кальция, алюминия), отделения газа от жидкости в газосепараторах, очист
ки сточных вод от загрязнений (нефть, нефтепродукты, нефтесодержащий 
шлам, избыточный активный ил, твердые механические примеси) и т.п. 
Важным показателем процесса отстаивания является скорость осаждения 
частиц под действием силы тяжести.

СКОРОСТЬ ОСАЖДЕНИЯ

Рассмотрим процесс отстаивания на примере осаждения ча
стицы шарообразной формы. На частицу, находящуюся в жидкости (рис. 
XII-1), действуют сила тяжести, равная весу частицы,
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Рис. XII-1. Схема действия сил на частицу, дви
жущуюся в неподвижной среде

и подъемная сила, которая по закону Архимеда равна весу жидкости, 
вытесненной частицей,

с '= р  «* 1 - ’
где рч — плотность взвешенных частиц; рж — плотность сплошной фазы; 
д — ускорение свободного падения; с? — диаметр частицы.

Если рч > рж, то частица начинает двигаться вниз с ускорением. Среда 
оказывает сопротивление движению частицы, определяемое в общем слу
чае законом Ньютона:

* ------ 2 '
где % — безразмерный коэффициент сопротивления среды; IV — скорость 
движения (осаждения) частицы; 5 — площадь поперечного сечения частицы 
(для шарообразной частицы, 5 = пс12/4).

На основе закона о равенстве силы произведению массы на уско
рение получаем

т —  = С - С ' - Я .

Итак, скорость движения осаждающейся частицы увеличивается, но 
одновременно растет и сопротивление среды Я . На определенном участке 
пути скорость частицы достигает величины, при которой сопротивление 
среды Я оказывается равным движущей силе С — С  , и тогда дальнейшее 
осаждение частицы в среде происходит с постоянной скоростью, называе
мой скоростью осаждения (отстаивания) Н^. Записывая это условие
С -  С  -  Я = О
и подставляя развернутые значения сил, получим

___па3 па3 |р ж1и!2 А
р чд — ----- Рж<7 —:— — -----------—  =  0 .6 6 4

Определяем скорость осаждения

(XII. 1)

361



(ХИ.2)И'» 4 (Рч_^Рж)^  

3 Рж1

Величина коэффициента сопротивления среды |  зависит от режима 
движения (осаждения) частицы. Для очень мелких частиц или при большой 
вязкости среды, когда скорость осаждения мала, сопротивление среды 
проявляется в основном в виде трения (рис. ХИ-2, а). В соответствии с тер
минологией гидравлики такое осаждение называют происходящим в лами
нарном режиме.

При осаждении в маловязкой среде сравнительно крупные частицы 
приобретают относительно большую скорость, и тогда сопротивление сре
ды проявляется в основном в образовании турбулентных вихрей; трение 
играет подчиненную роль, и его величину не учитывают. Такое осаждение 
называют происходящим в турбулентном режиме (рис. ХП-2, б).

Возможен также и промежуточный (переходный) режим, при котором 
значения сопротивления от вихреобразования и трения сопоставимы.

Переход одного вида движения в другой характеризуется численным 
значением критерия Рейнольдса

Ке = ^ ,  
и

где ц — вязкость сплошной среды.
Экспериментально установлено, что ламинарный режим имеет место 

при Ке < 2,0 (отдельными авторами предельные численные значения крите
рия Ке, соответствующие ламинарному режиму движения, принимаются 
от 0,2 до 2,0), турбулентный режим наблюдается при Ке > 500, а при 2,0 < 
< Ке < 500 существует переходный режим.
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а — при ламинарном режиме; б — при турбулентном режиме



Для шарообразных частиц, движущихся в ламинарном режиме, значе
ние коэффициента сопротивления |  можно определить из уравнения |  = 
= 24/Ке (закон Стокса), движущихся в переходном режиме — Ё, = 
= 18,5/Ке0,6 и в турбулентном режиме |  = 0,44.

При определении скорости осаждения по уравнению (ХН.2) необходи
мо знать значение коэффициента сопротивления зависящего от неизве
стного пока режима осаждения, для подсчета которого должно быть изве
стно искомое значение скорости осаждения. Поэтому при расчетах зада
ются режимом осаждения, а после определения проводят проверку, вы
числяя Ке и определяя тем самым режим, т.е. расчет ведется методом по
следовательного приближения.

Решить эту задачу можно также используя критериальное уравнение 
отстаивания. Из уравнения (XII. 1) определяют значение
о  4  ( Р ч  ~Рж}*9

§ _ 3  Р ж ^ '
После умножения обеих частей равенства на Ке2 

ь Ке2 = 4 (Рч ~ рж )^ м&*2Рж
3 Рж̂ 2 и2

и преобразований получим:

| Рс2 _  4 ( р ч - Р ж ) р ж ^

3 Р2

Безразмерная дробь в правой части равенства является модификацией 
критерия Архимеда

^Ке2=^Аг (ХП.З)

или
,0 .5

В состав определяющего критерия
Р2

входят только

величины, характеризующие дисперсную систему.
Подставляя в уравнение (ХП.З) граничные значения критерия Ке для 

различных режимов движения частицы и соответствующие значения коэф
фициента сопротивления |  для шарообразных частиц, получим граничные 
значения критерия Аг: при ламинарном режиме Аг < 36, турбулентном ре
жиме Аг > 82500 и переходном 36 < Аг < 82500.

Тогда, зная значение Ке, вычисляем искомую скорость осаждения

И ^ К е - й - .
Рж<*

В процессах отстаивания наибольший интерес для расчетов размеров 
аппарата представляет ламинарный режим осаждения. В этом случае 
подставляя значение |  = 24/Ке в уравнение (ХП.З), получим

звз



Ке = — Аг. 
18

(ХН.4)

Подставив в уравнение (ХН.4) значения критериев Ке и Аг и проведя 
ряд преобразований, получим расчетное уравнение для определения 
скорости отстаивания при ламинарном режиме, известное как уравнение 
Стокса:

ИД (ХП.5)

Из уравнения (ХП.5) следует, что интенсифицировать процесс отстаи
вания, т.е. увеличить скорость осаждения частиц можно путем воздействия 
на свойства системы, изменяя исходные значения <1, р и разность рч—рж. 
Так, укрупнение частиц может происходить при воздействии коагуляторов 
или в поле действия электрических сил; вязкость и разность плотностей 
можно изменять за счет повышения температуры или при добавлении в 
систему растворителей, имеющих меньшую вязкость и плотность.

При расчете скоростей осаждения частиц в газовых суспензиях плот
ность твердой или жидкой частицы примерно на три порядка выше плот
ности газа рг. Пренебрегая величиной последнего, получают общую форму
лу для скорости осаждения из уравнения (ХН.2)

ИД 4 РАГ 
3 Рг! '

а из уравнения (ХИ.5) для ламинарного режима

ИД =_ Рч9
18Ц

Для всех режимов осаждения критерий Ке, а следовательно, и ско
рость осаждения могут быть также вычислены в зависимости от критерия 
Аг:

Ке = ----- ^  (ХП.6 )
18+0,575уАг

В приведенном уравнении при малых значениях Аг, соответствующих 
малому диаметру частиц, вторым слагаемым в знаменателе можно прене
бречь, и тогда это уравнение будет соответствовать ламинарному режиму, 
что выражается законом Стокса [см. уравнение (ХН.4)].

В случае турбулентного движения при большом значении параметра Аг 
первым слагаемым в знаменателе можно пренебречь, и тогда уравнение 
примет вид

Ке = 1, 74л/Аг.
При промежуточном режиме отстаивания скорость осаждения опре

деляется из общего уравнения (ХП.6 ).
Приведенные выше зависимости справедливы для частиц шарообразной формы. 

Частицы, форма которых отличается от шарообразных, осаждаются с меньшей скоростью, 
так как в этом случае среда оказывает большее сопротивление. Поскольку шар среди всех 
геометрических тел равного объема и массы имеет наименьшую поверхность, то введем 
понятие коэффициента несферичности
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9 = / , , / / .
где / т и /  — площадь поверхности частиц соответственно шарообразной и неправильной 
формы равного объема.

Коэффициент ф для частиц неправильной формы всегда меньше 1,0 и находится 
экспериментально. Значения коэффициента ф, по литературным данным, для частиц 
различной формы следующие: округлая — 0,77; угловатая — 0,66; продолговатая — 0,58; 
пластинчатая — 0,43.

Скорость осаждения частицы неправильной формы определяется в зависимости от 
скорости осаждения УУ0 ш шарообразной частицы того же объема и массы из выражения

= Ф^ош
Для расчета величины УУот диаметр эквивалентного шара определяется из выражения

<73 = 3/1 ^  = 1,24 ^  = 1,24 з Е  
К" \Рч

где V и т — соответственно объем и масса частицы неправильной формы.
Для расчета скорости осаждения частиц неправильной формы иногда используют 

коэффициент формы \|/, являющийся величиной, обратной коэффициенту несферичности и 
равной отношению площади поверхности частицы /  к площади поверхности равновеликого 
по объему шара / ш:

V = ///„■
При использовании коэффициента формы скорость осаждения частицы неправильной 

формы определяется из выражения

И'т =
Описанный выше процесс осаждения частиц и полученные расчетные 

уравнения справедливы как для неподвижной, так и для движущейся среды. 
В последнем случае скорость осаждения представляет собой относительную 
скорость.

При движении среды и осаждающейся частицы в одном направлении 
скорость осаждения равна
V/ = V/ + IVгг  ос гго.ч“ ггж'

где УУЖ и — скорость движения среды и осаждающейся частицы
соответственно.

При движении среды и частицы в разных направлениях скорость 
осаждения составит

V/ = V/ -  V/ .ОС гго.ч г ж *

Приведенные выше расчетные формулы справедливы для осаждения 
одиночной частицы и для дисперсных систем с небольшой концентрацией 
взвешенных частиц, т.е. в случае, когда осаждение частиц не вызывает их 
взаимодействия: столкновения, движения одной частицы вслед за другой и 
т.д. Такой процесс осаждения частиц принято называть свободным 
осаждением.

При высокой концентрации оседающих частиц необходимо учитывать их взаимо
влияние. Осаждение частиц в среде с высокой их концентрацией характеризуется явлениями 
как способствующими увеличению скорости осаждения, так и замедляющими эту скорость.

Например, соударение частиц может сопровождаться их агломерацией, что увеличивает 
скорость осаждения; движение одной частицы вслед за другой также повышает скорость 
осаждения; соприкосновение осаждающихся частиц обусловливает действие дополнительных 
сил трения, замедляющих осаждение, и т.д.

Отстаивание частиц в среде с высокой их концентрацией называют стесненным 
осаждением. С увеличением концентрации взвешенных частиц в суспензии уменьшается 
относительная доля объема среды, в которой находятся осаждающиеся частицы.
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Обозначив через Уч объем частиц, а через Уж — объем среды, получим
V,

V» + V.
Изучение явления стесненного осаждения показывает, что его скорость У/ост является 

функцией относительного объема среды е и критерия Архимеда, т.е.
Кеосг = /(Ат, е).

При стесненном осаждении для расчета критерия Рейнольдса, а следовательно, и ско
рости стесненного осаждения может быть использовано уравнение, справедливое для всех 
гидродинамических режимов (ламинарного, переходного и турбулентного):

Ке_ = Ате4,75

18 + 0,575-/Аге4.75
(ХП.7)

Отметим, что, когда е -  1, уравнение (ХП.7) совпадает с ранее приведенным уравнением 
(ХП.6), справедливым для свободного осаждения.

ПРОИЗВОДИТЕЛЬНОСТЬ отстойников
На рис. ХН-З представлена схема работы открытого от

стойника прямоугольной формы для жидкой суспензии, содержащей твер
дые частицы. Поступающая в отстойник жидкость движется горизонтально 
со средней скоростью и  Частицы под действием силы тяжести двигаются с 
постоянной скоростью к днищу и одновременно вместе с жидкостью 
вдоль отстойника со скоростью V .  Время нахождения жидкости в отстой
нике равно длине его пути, деленной на скорость движения, и составляет
т„ = 1/ V .

Продолжительность осаждения частицы на дно отстойника в случае, 
когда частица начала свой путь от поверхности жидкости, равна

х = -А_ос IV •г г о с

Если Тос < тн, то частица осядет; в противном случае жидкость унесет 
ее с собой. В предельном случае (при тос = тн) получаем, что

/1 _ 1_
И'ос “

Рис. ХП-З. Схема работы отстойника:
/ _  суспензия; II — осветленная жид
кость; III — выгружаемый осадок
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При заданных размерах отстойника 1, Л, Ь можно найти допустимую 
максимальную скорость движения жидкости, при которой твердые части
цы осядут на дно отстойника:

V =  IV ±.П
Объемный расход жидкости V, прошедшей через отстойник за 1 с, 

равен произведению скорости потока на площадь его поперечного сече
ния 5:
V = 5у = Ъкь 
где 5 = Ых.

Подставляя выражение скорости потока V  из предыдущего равенства, 
получаем
у  = ььы ос1/к = ыигж = РЫос,
т.е. кроме скорости осаждения производительность отстойника определя
ется только его площадью в плане Р. Аналогичная зависимость получается 
и для отстойника периодического наполнения, например для резервуара.

АППАРАТУРА ДЛЯ ОТСТАИВАНИЯ

Аппараты для отстаивания дисперсной фазы (нефтеловуш
ки, продуктоловушки, песколовки, отстойники, нефтеотделители, газосе
параторы, пруды-отстойники), применяемые на нефтегазоперерабатываю
щих и нефтехимических заводах, разнообразны по конструктивному 
оформлению, что во многом определяется различными условиями проведе
ния процесса. Приведем описание только некоторых конструкций.

Нефтеловушки. На рис. ХН-4 представлена конструкция типовой неф
теловушки, предназначенной для очистки нефтесодержащих сточных вод 
от нефти, нефтепродуктов и твердых механических примесей. Для обеспе
чения бесперебойной работы нефтеловушки должны иметь не менее двух 
параллельно работающих секций. Каждая секция состоит из корпуса 1, в 
котором установлен скребковый транспортер 4 с приводом 3 для сгона 
всплывающих нефтепродуктов и сдвига осадка в приямок 7. Частота вклю
чения скребкового механизма должна быть такой, чтобы толщина слоя на
копившихся нефтепродуктов не превышала высоты бруса скребкового 
транспортера (100 мм), но не реже одного раза в смену. Перфорированная 
перегородка 2  предназначена для равномерного распределения потока по 
сечению аппарата, а глухая перегородка б — для отделения слоя чистой во
ды от зоны отстаивания. Нефтеловушка оборудована нефтесборными тру
бами 5 с ручным приводом. Удаление осадка из приямка осуществляется 
гидроэлеватором 8 или через донные клапаны. Подача воды в гидроэлева
тор и отвод осадка регулируются задвижками 9 с электроприводом. В каж
дую секцию сточная вода подводится независимо от других. Применяются 
нефтеловушки нескольких типов, различающихся пропускной способнос
тью одной секции: 18, 36, 54, 81 и 198 м3/ч. Средняя скорость движения 
сточных вод в нефтеловушке 5 мм/ч.

Для повышения эффективности механической очистки нефтесодержащих сточных вод, 
сокращения занимаемой площади и снижения капитальных затрат целесообразно примене
ние многополочных нефтеловушек. В такой нефтеловушке пространство внутри скребкового
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1 2  3  4 5  6

Рис. ХН-4. Нефтеловушка:
I — корпус; 2 — перфорированная перегородка; 3 — привод скребкового транспортера; 4 — скребковый транспортер; 5 — нефтесборная 
труба; 6 — перегородка; 7 — приямок ; 8 — гидроэлеватор; 9 — задвижки с электроприводом. Потоки: 1 — сточная вода; II — очищенная 
вода; III — вода в гидроэлеватор; /V — шлам



транспортера заполнено полочными блоками, образованными из наклонных параллельных 
пластин, расположенных вдоль течения жидкости. Расстояние между смежными пластинами 
составляет 50+70 мм, угол наклона к горизонту 45° и выше, что определяется условиями нор
мального сползания осадка с пластин. Уменьшение высоты слоя отстаивания в многополоч
ных нефтеловушках позволяет сократить продолжительность отстаивания нефтепродуктов, 
выделившихся из сточных вод а также замедлить турбулентное перемешивание рабочего по
тока конвекционными и плотностными токами, вследствие чего повышается эффективность 
очистки. В настоящее время многополочные нефтеловушки могут быть рекомендованы для 
очистки нефтесодержащих сточных вод от светлых нефтепродуктов, не имеющих в своем со
ставе высоковязких загрязнений (тяжелая нефть, смолы, мазут, парафин), которые налипают 
на поверхности пластин полочных блоков, что затрудняет работу аппарата.

Радиальные нефтеловушки представляют собой железобетонные за
глубленные открытые резервуары цилиндрической формы с коническим 
днищем. В конструкции, представленной на рис. ХН-5, а, применена новая 
система распределения сточной воды, коаксиально-козырьковый водорас
пределитель 1, позволяющий в значительной степени повысить коэффици
ент использования объема сооружения. Эмульсия движется в радиальном 
направлении от центра к периферии с постоянно уменьшающейся скоро
стью. Для удаления с поверхности воды всплывших нефти и нефтепродук
тов и образовавшегося на дне осадка нефтеловушка оборудована вращаю
щейся фермой 5, установленной радиально, с нефтесборными 9 и донными 
4 скребками. Нефтесборные скребки 9 поддерживаются в вертикальном 
положении противовесом 15 и с помощью шарнира 14 соединяются с вра
щающейся фермой (рис. ХН-5, б). Верхняя кромка нефтесборных скребков 
выступает над поверхностью жидкости и при движении скребков переме
щает пленку нефти или нефтепродукта к нефтесборному желобу 12. Для 
облегчения удаления собранной нефти или нефтепродукта над нефтесбор
ным желобом расположен трубопровод 13 с брызгальными насадками. Вы
павший нефтешлам сгребается к центральному приямку 3, из которого от
качивается насосом в шламонакопитель.

Нефтеловушки этого типа запроектированы диаметром 24 и 30 м. Рас
четная пропускная способность нефтеловушки диаметром 30 м составляет 
1100 м3/ч. При использовании радиальных нефтеловушек обеспечивается 
значительная экономия капитальных и эксплуатационных затрат, улучша
ется качество очистки сточных вод и упрощается работа эксплуатационно
го персонала.

Отстойники. В горизонтальном отстойнике для эмульсий, схема кото
рого представлена на рис. ХН-6 , обе жидкости после разделения могут 
быть выведены из аппарата, поэтому отстойник работает непрерывно. 
Перфорированная перегородка 2 равномерно распределяет поток по сече
нию отстойника и предотвращает возмущение жидкости в отстойнике 
струей эмульсии, поступающей в аппарат.

Уровень раздела легкой и тяжелой жидкости поддерживается регулято
ром уровня или гидравлическим затвором (сифон, "утка"). Высота гидравли
ческого затвора Л и уровни тяжелой Д и легкой Д  жидкостей связаны сле
дующим уравнением, вытекающим из законов гидростатики:
( Д  -  Д )р лд +  Д р тд =  Лртд,
откуда высота гидрозатвора равна
Л = Д(1 -  рл/рт) + Дрл/рт.

Для разделения смеси нефтепродукта и воды рд /рт представляет собой 
относительную плотность нефтепродукта по отношению к воде при дан
ном температурном режиме работы аппарата.
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Рис. ХИ-5. Радиальная нефтеловушка:
а — поперечный разрез; 6 — различные стадии работы нефтесборных скребков; 1 — 
коаксиально-козырьковый водораспределитель; 2 — центральная опора; 3 — приямок; 4 — 
донные скребки; 5 — ферма; б — корпус; 7 — погружные стенки; 8 — водосборный лоток; 
9 — нефтесборные скребки; 10 — центральный привод скребкового механизма; 11 — 
ходовой мостик; 12 — нефтесборный желоб; 13 — трубопровод с брызгальными насадками; 
14 — шарнир; 15 — противовес. Потоки: I — сточная вода; II — очищенная вода; III — нефть; 
IV — шлам

Производительность горизонтальных отстойников может быть увели
чена путем размещения в зоне отстаивания параллельных наклонных плас
тин. Поперечный разрез такого аппарата — напорного нефтеотделителя 
показан на рис. ХН-7. Подача нефтесодержащей воды на очистку и отвод 
очищенной воды производится через штуцера, расположенные по центру 
торцовых днищ аппарата. Параллельные пластины в нефтеотделителе рас-

77/

Рис. ХП-6. Схема отстойника 
для разделения эмульсий:
1 — корпус; 2 — перфориро
ванная перегородка; 3 — гид
равлический затвор. Потоки: 
I — эмульсия; II — легкая 
жидкость; III — тяжелая 
жидкость

Рис. ХП-7. Поперечный разрез 
напорного нефтеотделителя:
1 — корпус; 2 — штуцер для 
отвода уловленной нефти;
3 — параллельные пластины;
4 — штуцер для отвода 
очищенной воды; 5 — опора;
6 — штуцер для отвода осадка;
7 — перфорированная перего
родка
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положены на расстоянии 1 0 0  мм друг от друга, отвод уловленной нефти 
осуществляется через штуцера, расположенные в верхней части нефтеотде
лителя, а осадок выводится снизу.

Радиальные отстойники предназначаются для усреднения состава неф
тесодержащих сточных вод и их дополнительной очистки от нефтепродук
тов и механических примесей, оставшихся в сточной воде, прошедшей 
нефтеловушки. В промышленности применяются радиальные отстойники

I I

Г Рис. ХН-8. Схема газогенератора-водоотде
лителя:
1 — корпус; 2 — перегородка; 3 — отбойник. 
Потоки: I — смесь; II — газ; III — бензин; 
/V — вода
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диаметром 24 и 30 м, пропускной способностью 200 и 360 м3/ч. Принцип 
действия этих аппаратов и способ удаления нефтепродукта и шлама не от
личаются от радиальных нефтеловушек.

Газосепараторы. На рис. ХП-8  показана схема вертикального газосе
паратора-водоотделителя, который применяется на нефтеперерабатываю
щих установках для отделения воды и газа от таких легких продуктов, как 
бензин, скорость отстоя которого сравнительно велика и который не об
разует стойких эмульсий, затрудняющих разделение. Очистка керосинов 
чаще производится в горизонтальных отстойниках. Цилиндрический аппа
рат снабжен вертикальной перегородкой 2 , отделяющей пространство, где 
происходит отделение основной части газа, от отстойной зоны газосепара
тора. В результате по высоте аппарата образуются три слоя: чистого бен
зина, смеси и воды. Для отделения капельной жидкости, унесенной пото
ком газа, в верхней части газосепаратора установлен отбойник 3. Уровень 
бензина и воды поддерживается регуляторами уровня.

Очистка газов отстаиванием с учетом малых скоростей осаждения и 
больших объемов газов на современных производствах потребовала бы 
совершенно не приемлемых по размеру площадей отстойных камер. По
этому отстойники для газовых суспензий в промышленности не применя
ют. Однако отстаивание пыли имеет практическое значение там, где оно 
происходит самопроизвольно, например, в газоходах трубчатых печей, ра
бочих пространствах реакторов и регенераторов с псевдоожиженным 
слоем катализатора и т.д.

ГЛАВА 1111 Ф И Л Ь Т Р О В А Н И Е

Фильтрованием называется процесс разделения суспензий 
и аэрозолей с использованием пористых перегородок, на поверхности 
которых задерживаются взвешенные в жидкости или газе твердые части
цы, образующие на перегородке слой осадка. Жидкость, отделенная от 
осадка, называется фильтратом.

В нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
фильтрование применяется в процессах депарафинизации масел, производ
ства парафина, церезина, пластичных смазок, при очистке нефтепродуктов 
и контактной очистке масел, для улавливания технического углерода, отде
ления химических реактивов и особо чистых химических веществ и других 
ценных продуктов от газов, отходящих от технологических установок рас- 
пыливающего типа и печей кипящего слоя. Движение жидкости через по
ристые перегородки и слой осадка создают за счет разности давления в 
аппарате, являющейся движущей силой процесса.

Перепад давления может создаваться: 1) столбом жидкости над фильтрующей перего
родкой (гидростатическое фильтрование); 2) избыточным давлением жидкости, например, 
при подаче ее насосом (фильтрование под давлением); 3) путем создания разрежения под 
фильтрующей перегородкой при помощи вакуум-насоса (фильтрование под вакуумом).

Разделение суспензий на фильтрах обычно состоит не только из основной операции 
по фильтрованию суспензий, но в ряде случаев и из вспомогательных операций, таких как 
промывка осадка (при которой с помощью специальной жидкости фильтрат выдавливается 
из пор осадка), его продувка и сушка воздухом или инертным газом.
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Эффективность разделения и производительность фильтра зависят от 
свойств обрабатываемой суспензии, правильного выбора типа фильтра, его 
оснащения и режима работы. В связи с этим для достижения оптимальных 
условий процесса фильтрования выбор типа фильтра, фильтровальной пе
регородки и режимов фильтрования должен проводиться на основе экспе
риментального изучения особенностей фильтрования данной суспензии на 
лабораторных или пилотных установках.

ВИДЫ ФИЛЬТРУЮ Щ ИХ ПЕРЕГОРОДОК 
И ОСАДКОВ

Для фильтрования применяются следующие виды перего
родок:

насыпные, состоящие из слоя мелкозернистых материалов (гравий, 
песок и др.), обладающие высокой полнотой разделения суспензий, но от
личающиеся большим сопротивлением, поскольку осадок проникает 
внутрь фильтрующего слоя и требуются специальные приемы для его отде
ления. Такие фильтровальные перегородки применяют для суспензий с ма
лой концентрацией осадка;

набивные, состоящие из слоя волокнистых материалов (вата хлопчато
бумажная, шерстяная, шлаковая, стеклянная, асбестовое волокно и т.д.); 
характеристика та же, что и для насыпных перегородок;

керамические, состоящие из плоских пористых кислотоупорных пли
ток, применяющиеся для фильтрования кислых сред; характеристика та 
же, что и для насыпных перегородок;

тканевые, обладающие относительно малым сопротивлением и удоб
ные в конструктивном отношении;

плетеные, представляющие собой сетки из тонкой проволоки, выпол
ненные из цветных металлов и сплавов; отличаются пониженной задержи
вающей способностью и поэтому в начале фильтрования пропускают в 
фильтрат мелкие частицы. Однако осадок, который откладывается в по
следующем, обеспечивает высокую фильтровальную способность. Плете
ные перегородки часто применяют для фильтрования при повышенной 
температуре, причем первые порции мутного фильтрата возвращаются на 
повторное фильтрование.

В ряде случаев фильтровальная перегородка не обладает достаточной 
задерживающей способностью и для придания ей необходимых фильтрую
щих свойств на ее поверхность намывают слой вспомогательного фильт
рующего вещества (кизельгура, диатомита, перлита и т.п.). Слой осадка из 
вспомогательного вещества служит фильтровальной перегородкой, которая 
и задерживает мелкие частицы суспензии (менее 1 мкм).

Важной характеристикой осадка является его пористость, влияющая 
на проницаемость жидкости и обусловливающая величину сопротивления, 
оказываемого потоку фильтрата. Осадок, который при фильтровании не
зависимо от давления имеет одну и ту же пористость, называется несжи
маемым и состоит обычно из твердых кристаллических частиц, размеры 
которых варьируются в широком интервале.

Большая часть осадков состоит из мягких частиц, которые с повыше
нием давления уплотняются, вследствие чего их проницаемость уменьшает
ся. Такие осадки называются сжимаемыми.
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Существуют суспензии, содержащие очень мелкие илистые частицы, 
которые при прохождении через фильтрующую перегородку образуют на 
ней непроницаемый для жидкости осадок. Чтобы сделать возможным 
фильтрование для таких суспензий, в них добавляют мелкие частицы дру
гого материала (например, песок, кварц и др.), которые придают осадку 
жесткую пространственную структуру с мелкими порами, и в этом случае 
осадок становится проницаемым. Осадки, структура которых различна в 
отдельных частях их объема, называются неоднородными.

Для оценки различных осадков при фильтровании вводится понятие 
об удельном сопротивлении осадка г , которое определяется эксперимен
тально. Для каждого несжимаемого осадка г = сопз1.

Для сжимаемых осадков принимают зависимость проницаемости от 
давления в виде
г = г0Лрт , (XIII. 1)
где т — показатель сжимаемости, лежащий в пределах 0  < т < 1; г0 — 
удельное сопротивление осадка при Лр = 1 Па.

Для несжимаемых осадков т = 0. Удельное сопротивление неодно
родных осадков зависит от многих факторов.

ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ФИЛЬТРОВАНИЯ

Движение жидкости (фильтрата) через каналы неправиль
ной формы, образующиеся между частицами осадка и элементами фильт
рующей перегородки, подчиняется общим закономерностям гидравлики и, 
как отмечалось ранее, связано с преодолением сопротивления как слоя 
осадка, так и фильтровальной перегородки (рис. ХШ-1). В связи с малыми 
размерами каналов и небольшой скоростью движения жидкости процесс 
фильтрования обычно протекает в ламинарном режиме и перепад давления 
линейно зависит от вязкости среды. Одним из основных показателей про
цесса является скорость фильтрования С, определяемая как объем фильт
рата (IV, проходящий через поверхность фильтра Р за промежуток време
ни дх, т.е.

Скорость фильтрования пропорциональна перепаду давления Ар в 
слое осадка и фильтрующей перегородке и обратно пропорциональна их 
сопротивлению К, т.е.

—  Суспензия

Рис. ХШ-1. Схема прохождения жидкости 
через слой осадка и фильтрующую  
перегородку

Осадок
Фильтрующая
перегородка
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С = ^ - = * Р ,  (ХШ.2)Их Л
где перепад давления Др измеряется в Па, а сопротивление Я — в (Па с)/м.

Сопротивление Я — величина переменная, так как фильтрование идет 
с постоянным увеличением высоты слоя осадка, а следовательно, и его со
противления. В уравнении (ХШ.2) общее сопротивление Я целесообразно 
представить в виде суммы меняющегося сопротивления осадка Яж и прак
тически постоянного сопротивления фильтрующей перегородки Яф:
Я = Яж + Яф.

В свою очередь Яж пропорционально толщине осадка Л, т.е.
Яж = гк.

Обозначим отношение объема образующегося осадка к объему 
фильтрата через х = Уж/У, тогда для любого момента фильтрования полу
чим

Уж = Ух.
В то же время из геометрии следует, что 

Уж = Рк, 
откуда

Рк = Ух; Я„ гУх 
Р '

После подстановки полученного в уравнение (ХШ.2) основное диффе
ренциальное уравнение фильтрования принимает вид

С ду
рдх

Ар
Кж + Кф

Др
гУх + Кл,

(ХШ.З)

Удельное сопротивление г = Яж/к  измеряется в (Па • с)/м2.
В промышленной практике наибольшее распространение получили два 

режима фильтрования.
Режим при постоянном перепаде давления Ар (вакуумное фильтрова

ние, гидростатическое фильтрование с постоянным столбом жидкости над 
фильтрующей перегородкой, подача суспензии центробежным насосом 
при постоянном избыточном давлении на выкиде насоса). При этом режи
ме скорость фильтрования в связи с постоянным увеличением высоты 
слоя осадка и ростом его сопротивления с течением времени умень
шается.

Режим при постоянной скорости С (подача суспензии на фильтр 
поршневым или плунжерным насосом постоянной производительности). 
При режиме с постоянной скоростью фильтрования слой осадка и его со
противление постоянно увеличиваются, вследствие чего должно непрерыв
но расти давление поступающей суспензии, а следовательно, и перепад дав
ления Др.



ФИЛЬТРОВАНИЕ ПРИ ПОСТОЯННОМ ПЕРЕПАДЕ 
ДАВЛЕНИЯ

При этом режиме фильтрования уравнение (ХШ.З) можно 
интегрировать. Разделив переменные (IV и йх и учитывая, что Ар = сопз1, 
получаем
гхУёУ + КфРйУ = АрРёх.

Так как при г = 0 и V = 0, то постоянная интегрирования тоже равна 
нулю и

V2 2гх —  + КАРУ = АрР2х. (ХШ.4)
2 ф
Из этого уравнения можно при известной площади поверхности 

фильтра определить либо производительность фильтра за одну операцию 
длительностью т

У = Р 2Дрт
гх

(ХШ.5)

либо площадь поверхности фильтра при заданном объеме фильтрата за 
одну операцию

Р = V

2Дрт
ГХ

(Х1И.6)

либо продолжительность фильтрования при заданной толщине осадка Л.
Разделив все члены уравнения (ХШ.4) на Г2 и умножив и разделив чле

ны левой части уравнения на х, получим
г V V  

2х
+ ̂ Ф ^  = Дрх.

X Р

Заменив в последнем уравнении УхУР на Л и решив его относительно 
т, получим

т = - 1
Ьрх ^Л2 + Яф Л

ч2
(ХП1.7)

Для расчетов с использованием уравнений (ХШ.4) — (XIII.7) предварительно экспери
ментально должны быть найдены величины г, Яф и х. При экспериментальном определении 
этих величин проводятся как минимум три опыта, в которых при известных Р и Др фикси
руются объем фильтрата V и высота осадка Л, получаемого за время т.

Подстановкой в уравнение (ХШ.4) найденных для каждого опыта величин получим три 
уравнения, при совместном решении которых вычисляют искомые параметры фильтрования 
г, Кф и х.

В тех случаях, когда сопротивление осадка значительно больше сопро
тивления фильтрующей перегородки, им можно пренебречь, т.е. принять 
Кф= 0. Тогда из уравнения (ХШ.5) получим

у  = /7 2Дрт (ХШ 8)
К ГХ
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Поскольку в режиме Ар — сопз! скорость фильтрования с течением 
времени уменьшается, представляется необходимым оценить, как изменя
ется средняя скорость фильтрования с течением времени т и при какой 
продолжительности фильтрования будет наибольшей средняя скорость за 
единицу общего времени, включающего как цикл фильтрования, так и 
продолжительность вспомогательных операций.

Для решения этого вопроса используем уравнение (ХШ.8 ), которое 
при постоянном перепаде давления, т.е. когда изменяется только т, можно 
записать в виде

V = а 4 т.
Обозначив через т0 продолжительность вспомогательных операций 

(промывка осадка, раскрытие фильтра, выгрузка осадка, сборка фильтра) 
и принимая, что т0 не зависит от количества разгружаемого осадка, полу
чаем среднюю производительность фильтра

у т •
Т + То х + х0

Дифференцируя функцию Ут по переменной т и приравнивая к нулю, 
получим
х = т0,
т.е. продолжительность фильтрования должна равняться продолжительно
сти вспомогательных операций.

В уравнениях (ХШ.З) — (ХШ.8 ) было принято, что удельное сопротив
ление осадка т — величина постоянная, что справедливо для несжимаемых 
осадков.

Для сжимаемых осадков значение т принимают по уравнению (XIII. 1) 
и подставляют его в соответствующие расчетные уравнения. Так, напри
мер, для уравнения (ХШ.8 ) получим

У = Р 2Дрх

г0Артх
2Ар1~д|х 

1| го*

Учитывая, что т0 и т определяются из опыта, значение т для сжимае
мых осадков целесообразно определять при тех же экспериментальных ус
ловиях, при которых будет работать проектируемый фильтр, а также 
пользоваться более простыми уравнениями (ХШ.З) —(ХШ.8 ).

ФИЛЬТРОВАНИЕ ПРИ ПОСТОЯННОЙ СКОРОСТИ

Этот режим фильтрования получается, когда суспензия по
дается на фильтр под давлением при помощи поршневого или плунжерно
го насоса. При постоянном числе ходов насоса через фильтр проходит по
стоянный объем фильтрата; при этом в связи с образованием осадка 
растет сопротивление и повышается перепад давления.

Так как скорость фильтрования постоянна, то основное дифференци
альное уравнение (ХШ.З)
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принимает вид
У  _  А р  

Р г  / У х  „  '

— + ЛФ
откуда получаем основное уравнение фильтрования при С = сопз!
гхУ2 + Яф РУ = АрР\. (ХШ.9)

Из сопоставления уравнений (ХШ.9) и (ХШ.4) при режиме с Ар = 
= сопз! следует, что они тождественны и отличаются тем, что первое сла
гаемое в уравнении (ХШ.9) в два раза больше соответствующей величины в 
уравнении (ХШ.4).

Так же как и для режима при Ар = сопз!, уравнение (ХШ.9) может 
быть решено относительно объема фильтрата V

У = Р _
2тх

или относительно необходимой площади поверхности Р 
VР = -

*Р1. Ч ' 2
2гх 2гх

В частности, для случая, когда сопротивлением фильтрующей перего
родки можно пренебречь, т.е. при Яф = 0 , получаем

у  = (XIII. 10)

где Ар — перепад давления в конце фильтрования при конечной толщине 
осадка.

Сравнение уравнений (XIII. 10) и (ХШ.8) показывает, что при одинаковых условиях и 
конечном давлении производительность фильтра при Лр = сопз! в 1,42 раза больше его 
производительности при С = сопз1.

Расчет продолжительности фильтрования при режиме С = сопз! про
водится, исходя из предельно допустимого перепада давления для фильтра

Рис. ХШ-2. Зависимость перепада давления 
от времени при фильтровании в режиме с 
постоянной скоростью

379



данной конструкции. Деля уравнение (ХШ.9) на Р 2х и умножая и деля пер
вый член левой части уравнения на т, получаем:

тх ■- + Я
5 -4  г

= Др.

Так как У/Рт = С, окончательно имеем
Ар = Яф С + гхСЧ (XIII. 11)
т.е. для случая несжимаемого осадка перепад давления растет по прямой 
линии, начиная от первоначального перепада давления Ар0 = ЯфС. Для сжи
маемого осадка г = г0Дрт , перепад давления будет большим- и его измене
ние будет происходить по кривой (см. пунктирную линию на рис. ХШ-2).

ПРОМЫВКА ОСАДКА НА Ф ИЛЬТРЕ

Промывка осадка проводится с целью удаления содержаще
гося в нем фильтрата путем вытеснения его промывной жидкостью. Она 
удлиняет полный цикл работы фильтра, поэтому необходимо рассчитать 
продолжительность промывки данного осадка. При расчете принимается, 
что высота слоя осадка не меняется, сопротивление его остается постоян
ным, равным сопротивлению в конце фильтрования, и процесс протекает 
с постоянной скоростью.

Если промывку проводят после фильтрования при Ар = сопз1, то 
конечная скорость процесса определяется уравнением

С ,*  = — —— . (XIII. 12)
яф + *

Режим движения жидкостей в осадках при фильтровании является ла
минарным, и перепад давления, затрачиваемый на трение в капиллярах 
осадка, пропорционален вязкости жидкости. Поэтому скорость промывки 
осадка промывной жидкостью Спр будет пропорциональна отношению вяз
костей фильтрата цф и промывной жидкости р„р, т.е.

С  =  Ск фМф/йпр. (XIII. 13)

Расход жидкости Упр зависит от полноты промывки и устанавливается 
из опыта. Продолжительность промывки составит

тпр = - ^ - .  (ХП1.14)
Р ГСпр

Если промывку проводят после фильтрования при режиме С  = 
= сопз1, то обычно и скорость дромывки Спр постоянна, так как промыв
ная жидкость подается тем же насосом. В этом случае продолжительность 
промывки определяется по уравнению (XIII. 14), а перепад давления Ар, за
висящий от вязкостей фильтрата и промывной жидкости, определяется из 
выражения

ДР"Р = ДР*. фРор/Рф-
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АППАРАТУРА ДЛЯ  ФИЛЬТРОВАНИЯ

Аппараты для фильтрования, которые называют фильт
рами, подразделяются на фильтры периодического и непрерывного 
действия.

Цикл работы периодически действующего фильтра состоит из основ
ной операции — фильтрования и вспомогательных операций, связанных с 
промывкой, сушкой осадка, разборкой фильтра, выгрузкой осадка и др. В 
случае разделения суспензий с применением вспомогательного фильтрую
щего вещества в качестве намывного слоя или добавок в исходную суспен
зию осадок удаляют из аппарата в конце каждого цикла вместе со вспомо
гательным фильтрующим веществом.

После удаления осадка фильтровальную перегородку регенерируют, 
удаляя из ее пор и с поверхности частицы твердой фазы. Регенерацию 
обычно осуществляют продувкой воздухом, инертным газом, паром или 
двусторонней промывкой жидкостью.

В фильтрах непрерывного действия все операции (основные и вспо
могательные) осуществляются непрерывно в течение сравнительно длитель
ного отрезка времени.

В зависимости от способа создания разности давлений фильтры клас
сифицируются также на работающие под вакуумом и работающие под 
давлением. К фильтрам, работающим под давлением, относят емкостные, 
рамные, камерные, листовые, патронные фильтр-прессы; фильтры, 
работающие под вакуумом, разделяют на барабанные, дисковые, ленточ
ные, карусельные, тарельчатые.

Известно большое число различных конструкций фильтров, рассмат
риваемых в специальной литературе. Здесь приводится описание только 
некоторых основных типов, получивших применение в нефтегазоперера
батывающей и нефтехимической промышленности.

Емкостные фильтры. Наиболее простыми по конструкции являются 
емкостные фильтры, применяемые при периодическом процессе производ
ства и малых объемах обрабатываемой суспензии (рис. ХШ-З). Такие 
фильтры представляют собой открытый или закрытый цилиндрический 
сосуд с ложным дном, являющимся основанием для фильтровальной пере
городки. Верхняя часть сосуда служит приемником суспензии, нижняя — 
предназначена для приема фильтрата. В зависимости от конструкции 
фильтра осадок в виде разжиженной пасты выгружают вручную или меха
низированным способом.

Рамный фильтр-пресс (рис. ХШ-4, а) собирают из нескольких десят
ков попеременно чередующихся плит и рам квадратной или круглой фор
мы, между которыми проложена фильтровальная ткань (салфетка). Рамы и 
плиты опираются на балки и сжимаются винтовым (с ручным либо элек
трическим приводом) или гидравлическим приспособлением. Плиты фильт
ра имеют рифленую поверхность. В рамах, плитах и салфетках на перифе
рии выполнены совпадающие друг с другом отверстия, образующие ка
налы.

Суспензия под давлением по одному из каналов поступает в полости 
рам, где выделяется осадок; фильтрат, пройдя фильтрующую ткань, соби
рается в полостях рифлений и выводится через общий канал при закры
том отводе (рис. ХШ-4, б) либо индивидуально из каждой плиты при от
крытом отводе (рис. ХШ-4, 6), что позволяет легко проверить качество
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Рис. ХШ-З. Конструкция емкостного фильтра:
1 — корпус; 2 — рама; 3 — скребки; 4 — разгрузочный люк; 5 — сферическое днище; 6 — 
перфорированная перегородка; 7 — дренажная сетка; 8 — фильтровальная ткань; 9 — 
привод механизма выгрузки осадка. Потоки: I — суспензия; II — осадок; III — фильтрат

фильтрата от каждой плиты. Максимальная толщина осадка составляет по
ловину толщины рамы; при этом осадок с обеих сторон рамы сольется и 
рамы полностью заполнятся осадком.

При необходимости осадок промывают прямоточной или противоточ
ной подачей промывной жидкости (рис. ХШ-5). Для прямоточной промыв
ки требуется частичное заполнение рамного пространства осадком. Про
мывную жидкость подают по каналу для подачи суспензии, а отводят по
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Вид А

II

Рис. ХШ-4. Конструкция рамного фильтр-пресса:
а — общий вид; б — с закрытым отводом фильтрата; в — с открытым отводом фильтрата; 
1 — опорная плита; 2 — рама; 3 — плита; 4 — шпренгельная балка; 5 — нажимная плита; б — 
зажимное гидравлическое устройство. Потоки: I — суспензия; II — фильтрат; III — жидкость 
гидропривода

каналу для фильтрата (рис. ХШ-5, а). При противоточной промывке про
мывная жидкость поступает в плиты через одну по специальному каналу, 
проходит через осадок двойной толщины и через вдвое меньшую площадь, 
что следует учитывать при расчетах, и отводится из плит через одну также 
по специальному каналу (рис. ХШ-5, б).

Для снятия осадка фильтр-пресс раскрывают, отпустив механизм за
жима плит, затем плиты и рамы поочередно раздвигают, осадок выгружа
ют, салфетки при необходимости заменяют, и фильтр-пресс готов к сле
дующему циклу фильтрования.

Рамные фильтр-прессы различаются размером и числом рам, площа
дью фильтрующей поверхности, объемом рамного пространства. Для стан
дартных фильтр-прессов размеры рам в свету составляют от 315x315 до 
1000x1000 мм, число рам колеблется от 10 до 6 8 , их толщина составляет 25 
или 45 мм, площадь фильтрующей поверхности изменяется от 2 до 140 м2.

Камерный фильтр-пресс (рис. ХШ-6 ) состоит из набора вертикально 
расположенных плит 1, свободно опирающихся на горизонтальные балки, 
закрепленные в неподвижной упорной плите и в стойке (на схеме не пока
заны). Набор фильтрующих плит сжимается механизмом зажима между
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Рис. Х1П-5. Схема работы рамного фильтр-пресса:
а — при фильтровании и прямоточной промывке; б — при противоточной промывке: 1 — опорная плита; 2 — рама; 3 — плита; 4 — 
фильтровальная ткань (салфетки); 5 — нажимная плита; 6 -  осадок. Потоки: / — суспензия; II — фильтрат; III — промывная жидкость; 
IV — промывной фильтрат
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Рис. ХШ-6. Схема камерного фильтр-пресса:
I — плита; 2 — фильтрующая камера; 3 — фильтровальная ткань (салфетки); 4 — отверстие 
для подачи суспензии; 5 — уплотнительная втулка. Потоки: I — суспензия; II — фильтрат

концевыми плитами — упорной и нажимной. Фильтрующая плита может 
иметь круглую или прямоугольную форму, поэтому и рифление дренажных 
поверхностей плиты имеет концентрические или прямоугольные насечки 
канавок для отвода фильтрата. Углубление дренажной поверхности плиты 
при зажиме фильтр-пресса образует с каждой последующей плитой фильт
рующую камеру 2. Поверхность дренажа и привалки плиты покрывается 
фильтровальной тканью 3. Ткань стационарно крепится на плите в отвер
стии подачи суспензии 4 уплотнительными втулками 5.

В процессе фильтрования суспензия заполняет все камерное про
странство, твердая фаза задерживается тканью, фильтрат отводится из 
фильтра через каналы в плите и коллекторы отвода фильтрата, образован
ные угловыми отверстиями плит. Суспензия поступает в плиту, внутрь рас
тущего слоя осадка, пока осадок полностью не заполнит весь объем ка
мерного пространства плиты. Промывка осадка осуществляется аналогично 
противоточной промывке осадка рамного фильтр-пресса (см. рис. XIII- 
5, б). Промывная жидкость подается в плиты под ткань через одну по спе
циальным каналам, проходит через двойную толщину осадка, снова через 
ткань следующей плиты и далее поступает в коллектор для отвода промыв
ного фильтрата.

Размер фильтрующих плит, применяемых в промышленности камер
ных фильтр-прессов, изменяется от 720x720 до 1200x1200 мм, площадь по
верхности фильтрования от 16 до 140 м2, количество фильтрующих плит от 
24 до 67, глубина камер составляет 40 мм.

Наряду с подобными конструкциями камерных фильтр-прессов находят применение 
более совершенные конструкции автоматизированных камерных фильтр-прессов КМП (К — 
фильтр-пресс камерный с горизонтальными плитами; М — с механическим отжимом; П — 
съем осадка с помощью сходящего полотна), у которых все операции автоматизированы.

Рамные и камерные фильтр-прессы периодического действия имеют 
самый большой срок эксплуатации по сравнению с другим фильтроваль
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ным оборудованием. Они отличаются простотой и надежностью конструк
ции, компактностью, большой поверхностью фильтрования, приходящейся 
на единицу занимаемой площади, позволяют эффективно разделять труд
нофильтрующиеся суспензии, вести фильтрование в диапазоне температур, 
не доступном для фильтров других конструкций (до 130° С).

Недостаток таких фильтров состоит в использовании ручного труда 
при разгрузке, а также относительно невысоком допустимом давлении при 
работе, что обусловлено опасностью нарушения плотности уплотнения в 
поверхности соприкосновения рам и плит с фильтровальной тканью.

I I

Рис. ХШ-7. Схема фильтрующего листа:
1 — рамка; 2 — дренажная сетка; 3 — мелкая сетка; 
4 — фильтровальная ткань. Потоки: I — суспензия; 
П — фильтрат; III — осадок
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Листовые фильтры. В листовых фильтрах суспензия под давлением 
поступает в горизонтальный или вертикальный корпус фильтра, в котором 
находятся 20 — 40 круглых или прямоугольных листов, являющихся само
стоятельными фильтровальными элементами. Каждый лист (рис. ХШ-7) со
стоит из рамки 1 с отводным патрубком и дренажной сетки 2 , поверх ко
торой с обеих сторон помещена более мелкая фильтровальная металличе
ская сетка 3 (для фильтрования через намывной слой) и (или) фильтроваль
ная ткань 4 (для фильтрования без намывного слоя). Фильтрование идет 
снаружи внутрь, пластины обрастают осадком, а фильтрат между сетками 
проходит к выходным патрубкам и поступает из всех пластин в общий 
коллектор.

В зависимости от расположения корпуса различают фильтры горизон
тальные и вертикальные; по способу выгрузки осадка — фильтры с "мок
рой" или "сухой" выгрузкой осадка. При "мокрой" выгрузке осадка его 
удаляют с фильтровальных листов смыванием жидкостью с помощью вра
щающейся или неподвижной трубы с насадками, расположенной горизон
тально вверху над листами или в середине корпуса. При "сухой" выгрузке 
осадок с фильтровальных листов удаляют вибрацией.

На рис ХШ-8  представлена конструкция листового фильтра, предна
значенного для разделения суспензий полиэфиров и других суспензий по
вышенной вязкости с применением намывного слоя и "сухим" съемом 
осадка. Корпус фильтра 1 вертикальный цилиндрический с коническим 
днищем и паровой рубашкой 2. В корпусе на резиновых амортизаторах 
установлена траверса 7, на которой закреплен фильтровальный пакет, со
стоящий из коллектора 6 и набора фильтровальных листов 3. На траверсе 
для сброса осадка установлено вибрационное устройство 8 в герметичном 
кожухе. Для выгрузки осадка в нижней части корпуса имеется поворбтная 
заслонка 4 с пневмоприводом 5.

Барабанный вакуум-фильтр. Эти аппараты широко применяются на 
установках депарафинизации масел.

Фильтрующая поверхность (рис. ХШ-9) размещена на горизонтальном 
барабане 3, который медленно вращается на двух цапфах от привода 1. На 
боковой поверхности барабана крепится металлическая сетка и фильтро
вальная ткань 4, обмотанная проволокой в направлении по спирали. Из
нутри по образующим фильтрующая поверхность разделена продольными 
перегородками на отдельные секции. Число секций 12-5-32. Каждая из сек
ций соединена отводными трубками 5 с вращающимся диском 7, укреплен
ным на цапфе. Число отверстий в диске равно числу секций барабана. К 
диску прижата пружинами неподвижная распределительная головка со 
сменным диском 8. Распределительная головка разделена на три камеры, 
соответствующие основным стадиям процесса: фильтрации, промывке, 
продувке. Каждая камера имеет штуцер и через кольцевую прорезь в 
сменном диске 8 распределительной головки сообщается с соответствую
щим участком фильтрующей поверхности. Нижняя часть барабана погру
жена в суспензию, которая подается в корыто. Угол, соответствующий по
груженной в суспензию фильтрующей поверхности, составляет 1205-1 5 0°. 
Над барабаном установлен коллектор 6 для подачи промывной жидкости. 
Сбоку размещен нож для срезания осадка и шнек для удаления осадка из 
фильтра. Барабанные вакуум-фильтры изготовляют в левом и правом ис
полнении. При левом исполнении шнек расположен с левой стороны и ба
рабан вращается против часовой стрелки, если смотреть на фильтр со сто-
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Рис. ХШ-8. Конструкция листового фильтра:
1 — корпус; 2 — паровая рубашка; 3 — фильтровальный лист; 4 — поворотная заслонка; 5 — 
пневмопривод; б  — коллектор; 7 — траверса; 8 —  вибрационное устройство; 9  — линия 
подачи азота в корпус фильтра. Потоки: I — суспензия; II — осадок; III — конденсат; IV — 
водяной пар; V — фильтрат

роны привода; при правом исполнении — с правой стороны и барабан 
вращается по часовой стрелке.

Барабанный вакуум-фильтр работает следующим образом: каждая сек
ция барабана при его вращении погружается в суспензию (рис. XIII-10). 
При этом через отводную трубку, отверстия в диске цапфы (рис. ХШ-11, а) 
и окно 2 в диске распределительной головки (рис. ХШ-11, б) секция сооб
щается с источником вакуума.

Фильтрование происходит под влиянием разности давлений в корпусе 
фильтра и во внутренней части секций. На процесс фильтрования затрачи
вается время, в течение которого данная секция погружена в суспензию, а 
соединенное с ней отверстие в диске цапфы скользит вдоль окна 2 диска 
распределительной головки. При повороте секции вместе с барабаном 
против часовой стрелки на ее поверхности образуется слой осадка. Фильт
рат через отводную трубку и распределительную головку отводится в сбор
ник фильтрата. Когда секция выходит из слоя суспензии, она еще соеди
нена с окном 2  и вакуум под фильтровальной перегородкой сохраняется, а 
осадок сушится потоком газа, который просасывается из корпуса фильтра 
через осадок. При дальнейшем вращении барабана секция соединяется с 
более коротким окном 4 (рис. ХШ-11, б). При этом секция оказывается 
под вакуумом, который поддерживается в сборнике для промывной жид
кости. Разбрызгиваемая из коллектора промывная жидкость проходит че
рез осадок, вытесняя находящийся там фильтрат, затем осадок вновь про
сушивается проходящим через него потоком газа, при этом секция соеди
няется с отверстием 3, служащим для подвода газа отдувки под избыточ
ным давлением. Осадок отделяется от поверхности барабана и снимается 
ножом. После всех этих операций, пройдя мертвую зону, данная секция 
вновь перемещается в зону фильтрации.

Таким образом, в каждый момент времени около трети всех секций 
барабана соответственно углу а  (см. рис. ХШ-10 и И) фильтруют, на не
скольких секциях осадок подсушивается (угол Р), промывается (угол у), 
вновь подсушивается (угол 8 ), а в одной-двух секциях находится в состоя* 
нии отдувки (угол е) и в мертвой зоне (угол V). В каждой отдельной секции 
фильтрование протекает периодически, в целом же фильтр дает фильтрат 
непрерывно.

В тех случаях, когда фильтрат и промывная жидкость отличаются вы
сокой летучестью и при смешении с воздухом могут образовывать взрыв
чатую смесь, вращающийся барабан устанавливают в герметичном корпусе, 
заполненном инертным газом под небольшим избыточным давлением; газ 
циркулирует в замкнутой системе, что позволяет улавливать летучую жид
кость (растворитель) и сократить ее потери.

На рис. XIII-12 представлена принципиальная схема установки бара
банного вакуум-фильтра, используемого при депарафинизации масляного 
сырья. Фильтр работает при минусовых температурах, при которых пара
фин находится в кристаллическом состоянии и поэтому может быть задер
жан фильтрующей перегородкой.
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Рис. ХШ-9. Конструкция барабанного вакуум-фильтра:
1 — привод; 2 — корпус; 3 — барабан; 4 — фильтровальная ткань; 5 — отводные трубки; б — коллектор для подачи промывной 
жидкости; 7 — вращающийся диск; 8 — сменный диск распределительной головки. Потоки: I — суспензия; II — осадок; III — газ 
отдувки; /V — инертный газ; V — промывной фильтрат; VI — фильтрат

И



Рис. ХШ-10. Схема работы барабанного вакуум-фильтра:
1 — барабан; 2 — продольные перегородки; 3 — фильтровальная ткань; 4 — коллектор для 
подачи промывной жидкости; 5 — отводные трубки. Потоки: I — суспензия; II — осадок; 
III — газ отдувки; IV — промывной фильтрат; V — фильтрат

Чтобы уменьшить вязкость суспензии и повысить селективность кри
сталлизации парафинов и размеры кристаллов, сырье разбавляют специ
альной смесью растворителей. При этом над суспензией находятся пары 
этих растворителей, поэтому фильтрование ведут в атмосфере инертного 
газа, чтобы избежать образования взрывоопасных смесей с воздухом; в 
целях уменьшения его расхода инертный газ возвращается на рециркуля
цию. Промывку осадка (гача) ведут смесью тех же растворителей.

В вакуум-сборниках 4 и 6 фильтрат (раствор масла) и промывная жид
кость отделяются от инертной парогазовой смеси, а последняя, пройдя че
рез каплеотбойники 5, всасывается вакуум-компрессором 8 и подается под 
крышку корпуса фильтра, а также через распределительную головку в сек
цию отдувки осадка.

Генератор инертного газа 7 служит для заполнения газом системы и 
для пополнения потерь газа. Уровень суспензии в корыте фильтра поддер
живается постоянным при помощи регулятора 2 , воздействующего на кла-
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Рис. ХНЫ 1. Схема распределительной головки барабанного вакуум-фильтра:
а — вращающийся диск цапфы; б — диск распределительной головки; 1 — отверстия для 
присоединения отводных трубок; 2 — окно для отвода фильтрата; 3 — отверстие для подвода 
газа отдувки; 4 — окно для отвода промывного фильтрата

Рис. ХНЫ 2. Схема установ
ки герметизированного ба
рабанного вакуум-фильтра:
I — фильтр; 2 — регулятор
уровня; 3 — регулируемый 
клапан; 4 — вакуум-сбор
ник; 5 — каплеотбойник; 
6 — вакуум-сборник про
мывного фильтрата; 7 — ге
нератор инертного газа; 8 — 
вакуум-компрессор; 9 —
шнек; 10 — холодильник;
II —гидравлический затвор. 
Потоки: I — суспензия; 
II — фильтрат; III — про
мывной фильтрат; IV — 
осадок (гач); V — инертный 
газ; VI — промывная жид
кость

пан 3 на линии ввода суспензии в фильтр. Гидравлический масляный за
твор 11 служит для предохранения установки от чрезмерного роста пере
пада давления после вакуум-компрессора, на которое не рассчитан корпус 
фильтра.

Подобные барабанные вакуум-фильтры применяются также при обез
масливании парафинов и церезинов.



СХЕМА РАСЧЕТА ФИЛЬТРОВ

Схема и последовательность расчета фильтра в значитель
ной степени зависят от его типа и конструкции, а также от режима 
фильтрования. Рассмотрим последовательность расчета применительно к 
описанным выше конструкциям фильтров периодического и непрерывного 
действия.

Для данной суспензии при известном объемном содержании осадка х 
по опытным или производственным данным принимают значения сопро
тивлений Кф и г0.

Фильтры периодического действия. Как было показано выше, их 
эксплуатация возможна при двух режимах.

А. Режим Ар = сопз1.
При этом режиме:
1) задаются толщиной осадка Л;
2) определяют по уравнению (ХШ.7) продолжительность фильтрова

ния тф;
3) находят объем фильтрата V,, полученного за одну операцию с 1 м2 

поверхности фильтра при объеме осадка 1 • Л:

4) рассчитывают конечную скорость в конце фильтрования по уравне
нию (XIII. 12) и постоянную скорость промывки Спр по уравнению (XIII. 13);

5) при известном из опыта расходе промывной жидкости Упр опреде
ляют продолжительность промывки
т = V /С  ■к п р  г  п р '  ' “ 'п р »

6 ) оценив время, затрачиваемое на разгрузку и сборку фильтра, То, оп
ределяют полную продолжительность одной операции
Х т  =  Тф +  т„р  +  т 0 ;

7) находят число операций в сутки
24 - 3600

г  = — =— ;1 т
8 ) рассчитывают производительность 1 м2 фильтра в сутки

^  =  V ,* .

После этого по заданной производительности рассчитываемой фильт
ровальной установки находят требуемую общую поверхность фильтро
вания Р = У д у ,  / У с' у , .  и подбирают по каталогам размер и число фильтров.

Б. Режим С = соп$1.
При этом режиме расчет фильтрования следует вести, ориентируясь 

на фильтр определенного типа и размера, имеющий известную площадь 
поверхности Р, и на поршневой или плунжерный насос с определенной 
подачей У„, м3/ч; задаются также предельным перепадом давления Ар, со
ответствующим конструкции фильтра и насоса.

Затем выполняют следующие расчетные операции:
1) находят скорость фильтрования
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с  =__-Н__•
3600-Р'

2 ) определяют продолжительность фильтрования тф по уравнению 
(XIII. 11);

3) рассчитывают толщину осадка 
Л = Схтф;

4) находят, как и для режима Ар = сопз1, следующие параметры: 
продолжительность промывки

т
пр РС '

продолжительность полной операции

Х -г  = тф + тпр + т0,

число операций в сутки
24 - 3600 

2 =  — I —Ех
5) рассчитывают производительность фильтра за одну операцию, зная 

производительность насоса,

6 ) определяют суточную производительность данного фильтра по объ
ему суспензии
V' = V т

Фильтры непрерывного действия. При расчете непрерывно действую
щих вакуум-фильтров учитывают, что для любого элемента поверхности 
аппарата длительность фильтрования равна продолжительности прохожде
ния этим элементом пути внутри суспензии в корыте (продолжительность 
погружения), а также то, что за каждый полный оборот барабана на всей 
поверхности произойдут все операции — фильтрование, промывка, сушка 
и снятие осадка. Задаваясь толщиной осадка (обычно не менее 4-ИО мм), 
по уравнению (ХШ.7) находят продолжительность погружения в суспензию 
тф, затем время т, затрачиваемое на полный оборот барабана:

ОЛП
т = тф — , (XIII. 15)

а
где а  — угол погружения, град. (см. рис. ХШ-10, 11).

Далее определяют число оборотов барабана в секунду
п = 1/т,
съем фильтрата с 1 м2 поверхности фильтра за один оборот 
У01 = Ь/х
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и, наконец, производительность фильтра, приходящуюся на 1 м2 поверхно
сти за 1 с:
V, = У01п.

Если V — заданная производительность по фильтрату в 1 с, то требуе
мая площадь поверхности фильтра составит
Р = У/У,.

Расчет промывки сводится к сопоставлению расчетной продолжитель
ности промывки, вычисленной при выбранном расходе промывной жидко
сти, с фактической, определяемой согласно углу промывки у (см. рис. XIII- 
1 0 , 1 1) и времени, затрачиваемому на полный оборот барабана т, по урав
нению (XIII. 15):
тпр ^ ту /360.

ФИЛЬТРОВАНИЕ ГАЗОВ

Для очистки газов от пыли фильтрованием наибольшее 
применение получили тканевые фильтры и, в частности, рукавные или ме
шочные (рис. XIII-13).

При помощи рукавных фильтров можно достигнуть высокой степени 
очистки газа, например, обеспечить содержание пыли в очищенном газе 
5 мг/м3 и менее.

Рукавные фильтры, в частности, применяются для улавливания техни
ческого углерода из продуктов сгорания углеводородного газа (производст
во сажи).

Рукавный фильтр смонтирован в прямоугольной или цилиндрической камере 1, снаб
жен бункером 4 для пыли и горизонтальной перегородкой 3 с патрубками, на которые наде
ваются нижние открытые концы тканевых рукавов 7. Сверху каждый рукав закрыт крыш
кой 8 с крючком для подвески на общей раме 9, которая сама подвешена на стержне, про
ходящем через крышку камеры и имеющем пружинную опору 11.

Запыленный газ через штуцер 6 поступает под перегородку, входит во все рукава и 
фильтруется через ткань изнутри наружу, оставляя пыль на внутренней поверхности рукавов.

Далее газ уходит через штуцер 12 в крышке камеры. Для очистки фильтра специальный 
распределительный механизм, смонтированный на его крышке, отключает газ путем поворо
та заслонки в выходном штуцере и производит встряхивание рукавов, приводящее к 
опаданию пыли в бункер.

Если применена толстая ворсистая ткань, то для удаления пыли, проникшей внутрь тка
ни, применяется обратная продувка рукавов снаружи внутрь воздухом или чистым газом, по
даваемым через продувочный штуцер 10.

Чтобы не прерывать очистки газов, предусматривают секционирова
ние рукавных фильтров; обычно число рукавов в одной секции составляет 
12-5-25. Запыленный газ из общего коллектора поступает параллельно во 
все секции и после очистки собирается в коллекторе чистого газа. Отдель
ные секции выключаются для встряхивания, производимого поочередно в 
равные промежутки времени, причем остальные секции в это время рабо
тают с перегрузкой; если применяется обратная продувка, то продувочный 
газ может быть взят из коллектора чистого газа, а после продувки сбро
шен в коллектор запыленного газа и должен пройти новую фильтрацию в 
остальных работающих секциях.

Как правило, фильтрование газа осуществляется по режиму с посто
янной скоростью; увеличение перепада давления, зависящее от количества
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Рис. ХШ-13. Схема рукавного фильтра:
1 — корпус фильтра; 2 — люк-лаз; 3 —пере
городка; 4 — бункер для пыли; 5 — шнек; 6 — 
штуцер для ввода газа; 7 — фильтровальный 
рукав; 8 — крышки рукавов с крючками; 9 — 
рама подвеса рукавов; 10 — штуцер обратной 
продувки; 11 — стержень подвеса рамы с пру
жинной опорой; 12 — штуцер для выхода газа. 
Потоки: I — запыленный газ; II — очищенный 
газ; III — пыль

отложившейся пыли, определяет промежутки времени между встряхивани
ем рукавов.

Рукавные фильтры рассчитывают по выбранной скорости фильтрова
ния С, которая зависит от плотности и запыленности газа и составляет 
0,01ч-0,06 м3 /(м2-с). Тогда
Р = У/С,
где V — объем очищаемого газа, м3/с.

Число рукавов

_ _Р_ 
п<11

где б. и 1 — соответственно диаметр и длина рукава.



ГЛАВА ИВ Ц Е Н ТР О Б Е Ж Н О Е  О С А Ж Д Е Н И Е
И Ц Е Н ТР О Б Е Ж Н О Е  Ф И Л Ь ТР О В А Н И Е

Для разделения неоднородных систем — суспензий и 
эмульсий под воздействием центробежной силы применяется центрифуги
рование. Под действием центробежной силы в аппарате более тяжелые ча
стицы отбрасываются к стенкам сосуда и неоднородная система разделяет
ся. Использование центробежной силы вместо силы тяжести позволяет ре
гулировать процесс разделения систем и значительно его интенсифициро
вать, так как создаваемое значение центробежной силы может во много 
раз превосходить значение силы тяжести.

В процессе разделения центробежную силу можно получить вращени
ем сосуда, содержащего неоднородную смесь, или вращением разделяемого 
потока, вводимого с большой скоростью в неподвижный аппарат специ
альной формы.

Аппараты с вращающимся сосудом — ротором носят название цент
рифуг и жидкостных центробежных сепараторов; неподвижные аппараты 
с вращающимся в них потоком газа называют циклонами, а жидкости — 
гидроциклонами.

Стенки ротора центрифуги могут быть сплошными, тогда на их по
верхности накапливается твердый осадок или тяжелая жидкость, которые 
периодически или непрерывно удаляются; такие центрифуги называются 
отстойными.

Применяются также центрифуги с перфорированными стенками рото
ра, на поверхности которых размещается фильтровальная ткань, задержи
вающая осадок и пропускающая фильтрат; такие центрифуги называются 
фильтрующими.

Суспензии можно разделять в роторах как со сплошной, так и с пер
форированной стенкой, а эмульсии — только в роторах, имеющих сплош
ную стенку.

В нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
центрифугирование применяется для отделения воды и твердых частиц от 
нефти и нефтепродуктов, разделения суспензий с нерастворимой твердой 
фазой (обработка поливинилхлорида, полистирола, полиэтилена высокого 
давления, сажевой пульпы и т.д.), при производстве парафина, церезинов и 
др. процессах.

ЦЕНТРОБЕЖНАЯ СИЛА И ФАКТОР 
РАЗДЕЛЕНИЯ

При вращении тела возникает центробежная сила С (в 
(кг • м)/с2), направленная по радиусу от оси вращения и равная произведе
нию массы тела т (в кг) на квадрат окружной скорости Ш (в м/с), делен
ному на радиус вращения г (в м):

С = т Ж 2 /г.
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При замене массы весом, деленным на ускорение свободного падения, 
получим

дг
Выражая окружную скорость через угловую IV = со г или через 

частоту вращения п (число оборотов в минуту) IV = 2ягп/60, представим 
значение центробежной силы в виде

2
С = тш2г = С —  (XIV. 1)

я
или

п  гп2О ----->
900

, Рпг 
1800'

так как я2 « д.
Определим отношение центробежной силы к силе тяжести, которое 

соответствует отношению ускорения, создаваемого центробежной силой
о)2г, к ускорению силы тяжести д:

С  _

*- 
1 

о* 
1

з
|1

сч 
1

2т
с дг д 9 0 0

(Х1У.2)

Это отношение показывает, во сколько раз центробежная сила больше силы тяжести, 
и называется фактором разделения. В поле действия центробежных сил процесс разделения 
интенсифицируется пропорционально величине фактора разделения.

Из выражения (ХГ\Л2) следует, что величина К„ растет пропорционально квадрату числа 
оборотов п и радиусу вращения г. Существенное увеличение Кц обычно достигается возраста
нием числа оборотов ротора, тогда как увеличение радиуса вращения ротора лимитируется 
его прочностными свойствами. Фактор разделения промышленных центрифуг изменяется от 
90 до 4000 для нормальных центрифуг и достигает 15000 для сверхцентрифуг.

ОТСТОЙНОЕ ЦЕНТРИФУГИРОВАНИЕ

При подаче суспензии во вращающийся ротор образуется 
кольцевой жидкостный слой, максимальная толщина которого равна ши
рине закраины ротора (рис. XIV-1). В аппарате под действием центробеж
ной силы происходит осаждение частиц на стенках ротора, а осветленная 
жидкость по мере поступления новых порций суспензии переливается че
рез закраину и выводится из ротора.

В жидкостном кольце устанавливается движение жидкости снизу 
вверх. Взвешенные частицы, содержащиеся в исходной суспензии, нахо
дятся под воздействием центробежных и выталкивающих сил. Центробеж
ная сила перемещает частицу со скоростью по направлению от центра 
к стенке ротора, а выталкивающая — со скоростью V вдоль его стенок. 
Если время нахождения жидкости в роторе является достаточным для 
осаждения частиц, то они достигают стенки и образуют слой осадка, а из 
ротора будет уходить только чистая жидкость.

Такие отстойные центрифуги бывают непрерывно и периодически действующими и от
личаются методами удаления осадка и конструкцией ротора. При полной остановке ротора 
выгрузка и съем осадка производятся вручную без применения специальных механизмов, а
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Рис. XIV-1. Схема отстойной центрифуги для Рис. Х1У-2. Схема центрифуги для разде- 
разделения суспензий: ления эмульсий:
1 — питающая (загрузочная) труба; 2 — 1 -  кольцевая диафрагма; 2 — закраина
закраина ротора; 3 — ротор; 4 — кожух. ротора; 3 — ротор. Потоки: I — эмульсия;
Потоки: I — суспензия; II — фугат; III — II — тяжелая жидкость; III — легкая жид
осадок кость

также контейнерным или кассетным способом; на ходу при полном или уменьшенном числе 
оборотов ротора — при помощи ножей или скребков; при непрерывной работе машины — 
шнеком, вращающимся относительно ротора, поршнем-толкателем, движущимся возвратно
поступательно (пульсирующим), а также под действием центробежной силы или силы 
тяжести и вибраций.

Если в ротор подавать эмульсию из жидкостей с различной плотнос
тью, состоящую, например, из масла со взвешенными в нем капельками 
воды, то последние, имея большую плотность, под действием центробеж
ных сил будут двигаться к стенке и, сливаясь около нее, образовывать вто
рое внешнее кольцо воды — тяжелой жидкости (рис. Х1У-2). Разделившие
ся жидкости постоянно выводят из ротора. Таким образом, отстойная цен
трифуга для разделения эмульсий работает непрерывно.

Для расчета скорости движения в поле центробежных сил используют те же положе
ния, которые были рассмотрены в процессе осаждения под действием силы тяжести, заменяя 
силу тяжести центробежной силой или их отношением Кц.

Такое допущение не учитывает некоторого различия, обусловленного тем, что осажде
ние под действием силы тяжести происходит в плоском слое, тогда как центробежное осаж
дение протекает в кольцевом слое. Общая толщина кольцевого слоя жидкости в роторе цен
трифуги по его длине несколько убывает, однако при достаточно большом числе его оборо
тов это различие настолько мало, что внутренняя поверхность слоя может быть принята за 
цилиндрическую.

При осаждении частиц в поле центробежных сил по мере движения частиц к стенке 
ротора в связи с увеличением радиуса вращения возрастает центробежная сила, что также 
несколько отличает процесс от осаждения под действием силы тяжести.

Если суспензия или эмульсия вращается с угловой скоростью со и, если 
плотности жидкости рж и взвешенных в ней частиц рч различны, то под 
действием центробежной силы частицы будут двигаться в направлении ее 
действия, т.е. радиально, удаляясь от оси вращения или приближаясь к ней.
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Не учитывая отмеченных различий и принимая, что действующая сила 
при центробежном осаждении будет больше движущей силы при отстаива
нии в поле действия силы тяжести в Кп раз, получим выражение для 
скорости центробежного осаждения 1УЦ, аналогичное уравнению (ХН.2):

4 (Рч - Р ж ^ ц  

3 Рж1

Для ламинарного режима аналогично уравнению (ХН.5) получим

Ж, 2(рч -Р ж )э  
18ц К„ (Х1У.З)

а для газовых суспензий

^  = ± № .к
ц 18ц ц

При центробежном осаждении границы возможных режимов движе
ния определяются также численными значениями критерия Рейнольдса: для 
ламинарного движения Не < 2,0; для переходного 2,0 < Ке < 500; для турбу
лентного Не > 500.

Критериальное уравнение для центробежного осаждения имеет вид, 
аналогичный уравнению (ХИ.З):

^Ке2 = |А г -К ц

или

Ке= 1,155
/ 0̂,5
'  Аг ■ К ц ' (XIV. 4)

Для наиболее часто встречающегося в практике при расчетах 
ламинарного режима движения % = 24/Ке, тогда уравнение (XIV.4) прини
мает вид

18

т.е. режим осаждения будет ламинарным, если Аг Кц < 36.
Рассмотрим расчет производительности отстойных центрифуг. Прове

дем расчет для следующих заданных размеров ротора центрифуги Ко, К и Я 
(см. рис. XIV-!).

При расчете примем ламинарный режим осаждения, что соответствует 
осаждению наиболее мелких частиц, лимитирующих производительность 
центрифуги, и рассмотрим свободное осаждение, когда концентрация 
твердого вещества невелика и частицы не оказывают влияния одна на 
другую. В соответствии с уравнением (Х^.З) переменная скорость 
осаждения 1УЦ может быть выражена производной от радиуса по времени, 
так как частица движется в радиальном направлении:
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тАТ _ ёт _ ^ (Рч Рж)р а)2г 
ц _  Л 18ц

Разделяем переменные и, интегрируя в пределах самого длинного пути 
от Ко до К, находим время, затрачиваемое на осаждение наименьшей 
частицы диаметром с! в самом неблагоприятном случае:

ат = ------ ^
(рч -Рж )^2“ 2 1

т  =  Г  _  1 8 ц  ,  Я
4 ^)(Рч-Рж)*2“ 2 г (Рч-Рж)^2м2 «о (ХГУ.5)

Время осаждения должно быть меньше или в крайнем случае равно 
времени тн нахождения жидкости в роторе. Последнее можно найти, при
нимая, что ротор работает по принципу полного вытеснения, из соотно
шения
х = V /У,
где Ур — рабочий объем ротора, равный объему жидкостного кольца, 
находящегося в нем,

Ур = я(к2 -  Ко2)Н;

V — объем подаваемой в центрифугу жидкости, м3/с. 
Отсюда

(Х1У.6)

В роторе центрифуги жидкость не претерпевает полного обмена, она 
движется только в части слоя, прилегающей к внутренней стороне кольца; 
кроме того, по мере отложения в роторе осадка рабочий объем жидкости 
уменьшается. Таким образом, приведенный выше расчет вследствие умень
шения величины тн не вполне точен. Расчет можно скорректировать, если 
при нахождении У ввести коэффициент запаса (меньший единицы).

Совместное решение уравнений (Х1У.5) и (ХГУ.6 ) позволяет определить 
предельный диаметр частиц полидисперсной смеси, выше которого цент
рифуга обеспечит осаждение при принятой производительности.

При разделении эмульсий (см. рис. ХГУ-2) ход расчета остается таким 
же, с той лишь разницей, что капелька диспергированной жидкости долж
на пройти путь меньший, чем К — К0, так как ей надо лишь пересечь слой 
"чужой" жидкости и добраться до "своего" слоя. Учесть это в расчете мож
но, используя другие пределы интегрирования в уравнениях (ХГУ.5). Если во 
взвешенном состоянии находятся капельки тяжелой жидкости, то для обес
печения отстоя они должны пройти путь в пределах радиусов вращения от 
К0 до Л,, если взвешены капельки легкой фазы — от К до Я,. Радиус Я, по
верхности раздела слоев обеих жидкостей можно определить из соотноше
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ния поперечных сечений обоих жидкостных колец, равного объемному от
ношению жидкостей в исходной смеси. Например, если объемная доля тя
желой жидкости в эмульсии равна х, то доля легкой жидкости окажется 
1 — х, и Л, определяется из уравнений

Ця2 - Л2) = хл(я2 -
или

ЦЕНТРОБЕЖНОЕ ФИЛЬТРОВАНИЕ

В роторах центрифуг осуществляется фильтрование суспен
зий за счет перепада давления, создаваемого центробежной силой.

Для этого в фильтрующих центрифугах боковая стенка ротора 3 пер
форирована, а на внутренней поверхности стенки размещена дренажная 
сетка 4 и фильтровальная ткань 5 (рис. Х1У-3). Под действием центробеж
ной силы суспензия давит на стенку, жидкость проходит через фильтрую
щую ткань, ее капли попадают в кожух, внутри которого вращается ротор, 
стекают в поддон и в виде фильтрата выводятся через сливной штуцер. 
Осадок образуется на стенке и удаляется с нее вручную (при остановке 
центрифуги) либо на ходу при помощи скребков, ножей или шнеков.

Определим движущую силу центробежного фильтрования. Выделим 
внутри кольца суспензии, находящейся во вращающемся роторе центрифу
ги, элементарный слой толщиной Лт, находящийся на расстоянии г от оси 
вращения (см. рис. Х1У-3). Масса этого слоя равна произведению ею 
плотности рс на объем:
йт = рСН ■ 2т ■ Лг.

Центробежная сила, действующая на элементарное кольцо, согласно 
уравнению (XIV. 1) равна
йС = <о2гс(т = рсН • 2гао2г2 • йг.

Давление этого кольца на поверхность 5 суспензии, расположенную за 
кольцом, составит

.  йС рсН  ■ 2 г с о 2 г 2  -с1г 2 лйр = —  = —-------------- = ос(й2г(1г.5 2 пгН К с

По закону Паскаля это давление через суспензию передается стенке 
ротора — фильтрующей перегородке — или слою осадка у стенки. Общий 
перепад давления при центробежном фильтровании найдем суммированием 
давлений, соответствующих всем элементарным слоям суспензии:

Др= }рссо2г-йг = ^ - ( я 2 -К 02).
*о 2

При центробежном фильтровании окружная скорость вращения рото
ра о  постоянна и поэтому значение общего перепада давления Ар не меня-
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Рис. ХГУГ-З. Схема фильтрующей центрифуги:
I — питающая (загрузочная) труба; 2 — закраина ротора; 3 — перфорированная стенка 
ротора; 4 — дренажная сетка; 5 — фильтровальная ткань; 6 — кожух. Потоки; I — суспензия;
II — фильтрат; 111 — осадок

ется. Найдя Др, дальнейшие расчеты производят как для режима фильтро
вания при постоянном перепаде давления Ар — сопз1 по уравнениям 
(ХШ.4) —(ХШ.7).

При расчете производительности фильтрующих центрифуг периодиче
ского действия учитывают, что полный цикл работы складывается из сле
дующих этапов: загрузки, пуска и разгона ротора, центрифугирования, 
промывки осадка, дополнительного отжима, торможения, разгрузки осад
ка. У автоматически работающих центрифуг ряд отмеченных этапов отсут
ствует.

Оценивая продолжительность каждого этапа т,, т 2 и т.д., находят дли
тельность полного цикла т , + т 2 + . . . = 2 т и число циклов в секунду
2  = 1 / ^ х .

Далее для центрифуги выбранного типоразмера определяют рабочий 
объем ротора

V, =я(я2 -Яо2)н.

Для периодически действующей центрифуги объем Ур будёт равен 
максимальной ее производительности за один цикл по исходной суспен
зии; тогда объемная и массовая производительности центрифуги составят 
соответственно

У\ = Ург  и С, = У,рс1 (Х1У.6)
а число центрифуг на установке
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где С — массовый расход суспензии, кг/с.
Если суспензия подается в ротор непрерывно, то весь рабочий объем 

ротора может быть занят осадком. Тогда в соответствии с уравнением 
(Х1У.6) для исходной суспензии производительность по объему составит

V, = Ур(1 + х)2 ,

где х -  объем осадка, приходящийся на 1 м3 фильтрата.

КОНСТРУКЦИИ ЦЕНТРИФУГ И СЕПАРАТОРОВ

Современные промышленные центрифуги и сепараторы — 
это сложнейшее технологическое оборудование, состоящее из многих ме
ханизмов высокой точности, обладающее высокими скоростями и управ
ляемое с помощью сложных электрогидравлических или электрических 
систем.

В силу сложившихся традиций центрифуги и сепараторы имеют самостоятельные сис
темы классификации.

Центрифуги могут быть классифицированы по следующим характерным признакам:
а) по характеру протекания процесса центрифуги делят на машины периодического и 

непрерывного действия;
б) по технологическому назначению или принципу разделения различают следующие ти

пы центрифуг: осадительные (отстойные) и осветляющие — для разделения суспензий; разде
ляющие (сепарирующие) — для разделения эмульсий; фильтрующие — для разделения суспен
зий; комбинированные, в которых сочетаются два принципа разделения — осаждение и 
фильтрование;

в) по основному конструктивному признаку центрифуги бывают горизонтальные (с го
ризонтальным расположением вала); вертикальные; наклонные; подвесные с верхним приво
дом; подвесные с нижним приводом (маятниковые); вертикальные трубчатые;

г) по способу выгрузки осадка из ротора различают центрифуги с ручной, контейнерной 
(кассетной), ножевой, шнековой, инерционной, механико-пневматической выгрузкой и вы
грузкой пульсирующим поршнем.

В нефтехимических производствах наиболее перспективны саморазгружающиеся сепа
раторы.

По конструкции разгрузочных устройств такие сепараторы разделяются на три основ
ные группы: с непрерывным, пульсирующим и непрерывно-циклическим отводом осадка.

Конструкции центрифуг и сепараторов, применяемых в 
нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности, много
численны и рассматриваются в специальной литературе. Опишем принци
пиальное устройство только некоторых из них.

Центрифуги маятниковые с нижним приводом. Маятниковые центри
фуги представляют собой вертикальные подвесные самоустанавливающиеся 
машины периодического действия с нижним приводом. В зависимости от 
технологического назначения они могут быть фильтрующими и осадитель
ными. По способу выгрузки осадка различают центрифуги с верхней руч
ной выгрузкой через борт, с нижней ручной выгрузкой через днище рото
ра и с контейнерной выгрузкой.

Конструкция фильтрующей маятниковой центрифуги с нижней вы
грузкой осадка представлена на рис. Х1У-4. На подвеске, состоящей из 
фундаментной плиты 1 и трех опорных колонок 3, подвешена станина 2 , 
на которой монтируют основные узлы и детали центрифуги. Подвеска ста
нины выполнена на тягах, снабженных шаровыми опорными поверхностя
ми, позволяющими центрифуге самоустанавливаться во время работы. Виб
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рация машины гасится пружинами, надетыми на тяги и установленными в 
опорных колонках. В центре станины расположена опора 10 ротора. На 
верхнем конце вала опоры 9 крепится ротор 5, снабженный бортовым 
кольцом (закраиной) 6; на нижнем — приводной шкив 14 и тормоз 15. Ро
тор огражден кожухом 4, который вместе со станиной образует сборник 
фильтрата (фугата для осадительных центрифуг) и одновременно изолирует 
зону обработки продукта в машине от окружающей среды. В верхней час
ти кожух оснащен загрузочным устройством 7 и закрыт крышкой 8. При
вод центрифуги расположен снизу и состоит из электродвигателя 11, на ва
лу которого закреплена турбомуфта 12, и клиноременной передачи 13, пе
редающей вращение на приводной шкив 14, закрепленный на валу центри
фуги. Роторы фильтрующих центрифуг укомплектованы подкладными 
(дренажными) ситами.

Маятниковые центрифуги характеризуются простотой и компактно
стью, малой массой и низкой стоимостью. Существенными их недостат
ками являются применение ручного труда для выгрузки осадка и периоди
ческие остановки для проведения этой операции, поэтому количество та
ких центрифуг в производстве постепенно уменьшается. На смену им при
ходят более совершенные маятниковые центрифуги — с механизирован
ной выгрузкой осадка (с помощью ножа или скребка).

Центрифуги подвесные с верхним приводом и нижней выгрузкой 
осадка. Особенностью таких центрифуг является шарнирная подвеска вер
тикального вала с ротором, допускающая отклонение системы от верти
кальной оси и самоцентрирование вращающихся масс. Вследствие этого 
центрифуги малочувствительны к неравномерной загрузке ротора и обла
дают большой динамической устойчивостью во время работы. Подвесные 
центрифуги изготовляют с фильтрующим или осадительным ротором, руч
ной или механизированной выгрузкой осадка. В механизированных цен
трифугах осадок выгружается при пониженной скорости вращения ротора, 
у центрифуг с ручной разгрузкой — при остановленном роторе.

На рис. XIV-5 представлена подвесная осадительная центрифуга, при
меняемая в нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
для очистки присадок к маслам от механических примесей. Центрифуга 
снабжена осадительным ротором 7 и обогреваемым кожухом 6 со специ
альным разгрузочным бункером 8. Загрузка ротора осуществляется непре
рывно через питающую трубу 4 с калиброванным наконечником при наи
большей скорости вращения ротора 1500 об/мин. Фугат отводится из ро
тора непрерывно подвижной отводящей трубой 3. Осадок выгружают из 
ротора с помощью механизма среза 5 периодически при пониженном чис
ле оборотов ротора (до 100 об/мин) в специальный бункер 8. Привод цен
трифуги — от фланцевого электродвигателя 1, соединенного с валом 2 спе
циальной упругой муфтой.

Горизонтальные центрифуги с ножевой выгрузкой осадка. Центри
фуги этого типа изготовляются в двух конструктивных исполнениях: с 
фильтрующим (рис. Х1У-6) и осадительным ротором. Общий конструктив
ный признак центрифуг — горизонтальное расположение оси ротора 6, 
вал 8 которого вращается в подшипниках качения 7, установленных в ста
нине 9. Привод центрифуги от — электродвигателя И через клиноремен
ную передачу 10. На передней крышке центрифуги смонтированы меха
низм среза осадка 3, разгрузочный бункер 1, питающая труба 2. В кожухе 
5 центрифуги предусмотрен люк для доступа к ротору при замене или ре-
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Рис. Х1У-4. Конструкция фильтрующей маятниковой центрифуги с нижней выгрузкой осад
ка:
1 — фундаментная плита; 2 — станина; 3 — опорные колонки; 4 — кожух; 5 — ротор; 6 — 
бортовое кольцо (закраина); 7 — загрузочное устройство; 8 — крышка; 9 — вал; 10 — опора 
ротора; 11 — электродвигатель; 12 — турбомуфта; 13 — клиноременная передача; 14 — при
водной шкив; 15 — тормоз

монте сит для фильтрующих центрифуг и люк-воздушник 4 для отвода па
ров и газов из внутренней полости кожуха.

Ротор в фильтрующих центрифугах — сварной с перфорированной обечайкой. Внутри 
ротора при помощи планок и колец закреплены дренажное и фильтрующее сита. В зависи
мости от обрабатываемой суспензии фильтрующие сита могут быть заменены фильтроваль
ными тканями.

Ротор осадительных центрифуг — сплошной сварной. У этих центрифуг в отличие от 
фильтрующих имеется механизм отвода осветленной жидкости, состоящий из отводящей 
трубы с силовым гидроцилиндром и дросселем для регулирования скорости поворота отводя
щей трубы.

Основное преимущество горизонтальных центрифуг с ножевой вы
грузкой осадка состоит в возможности проведения всех стадий процесса в 
автоматическом режиме и при постоянной частоте вращения ротора. К не
достаткам следует отнести измельчение кристаллов при срезе осадка и 
большие трудности регенерации фильтрующей перегородки при обработке 
суспензии с нерастворимой твердой фазой.

Осадительные горизонтальные центрифуги со шнековой выгрузкой 
осадка (рис. Х1У-7). Общий конструктивный признак таких центрифуг — 
горизонтальное расположение оси конического или цилиндроконического 
ротора 3 с соосно расположенным внутри него шнеком 4. Ротор и шнек 
вращаются в одном направлении, но с различным числом оборотов, в ре
зультате чего образующийся осадок перемещается шнеком вдоль ротора. 
Ротор установлен на двух опорах и приводится во вращение от 
электродвигателя через планетарный редуктор. Суспензия подается по пи
тающей трубе 1 во внутреннюю полость шнека, откуда через окна обечай
ки шнека поступает в ротор. Под действием центробежной силы происхо
дит ее разделение и на стенках ротора осаждаются частицы твердой фазы. 
Осадок транспортируется шнеком к выгрузочным окнам 2, расположен
ным в узкой части ротора. Осветленная жидкость (фугат) течет в противо
положную сторону к сливным окнам б, переливается через сливной по
рог и выбрасывается из ротора. Диаметр сливного порога можно регули
ровать с помощью сменных заслонок или поворотных шайб. Ротор за
крыт кожухом 5 с перегородками, отделяющими камеру 7 (для фугата) от 
камеры 8 (для осадка).

Осадительные центрифуги со шнековой выгрузкой осадка предназна
чены в основном для разделения суспензий с нерастворимой твердой фа
зой и применяются для обезвоживания кристаллических и зернистых про
дуктов, классификации материалов и осветления суспензий. Такие центри
фуги успешно применяются в качестве первой ступени сепарирования при 
переработке нефтешлама.

Главное достоинство этих центрифуг — непрерывность процесса и 
высокая производительность при низком удельном расходе энергии и мас
се машин. К недостаткам таких центрифуг следует отнести невысокую сте
пень обезвоживания осадка, невозможность проведения в машине качест
венной его промывки, а также быстрый износ шнека и ротора при обра
ботке абразивных продуктов.
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Рис. Х1У-5. 'Конструкция подвесной 
осадительной центрифуги с верхним 
приводом и нижней выгрузкой осад
ка:
1 — электродвигатель; 2 — вал; 3 — 
отводящая труба; 4 — питающая (за
грузочная) труба; 5 — механизм для 
среза осадка; 6 — кожух с паровой 
рубашкой; 7 — ротор; 8 — разгру
зочный бункер
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Рис. Х1У-0. Конструкция горизонтальной центрифуги с ножевой выгрузкой осадка:
1 — разгрузочный бункер; 2 — питающая труба; 3 — механизм для среза осадка; 4 — воздушник; 5 — кожух; б — ротор; 7 — опоры вала; 
8 — вал; 9 — станина; 10 — клиноременная передача; 11 — электродвигатель



Рве. Х1У-7. Схема осадительной горизонтальной центрифуги со шнековой выгрузкой осадка:
1 — питающая труба; 2 — выгрузочные окна; 3 — ротор; 4 — шнек; 5 — кожух; 6 — сливные окна; 7 — камера для фугата; 8 — камера для 
осадка. Потоки: /  — суспензия; II — фугат; III — осадок



Центрифуги трубчатые. При разделении стойких эмульсий и осветле
нии суспензий, содержащих незначительные количества твердых высоко
дисперсных примесей, необходимо увеличить фактор разделения Кц. Как 
видно из уравнения (ХГ\Л2), этого можно достичь увеличением либо г, либо 
л, так как при этом увеличивается окружная скорость V/. Учитывая, что 
механические напряжения в корпусе ротора возрастают пропорционально 
квадрату окружной окорости, что является лимитирующим фактором, уве
личение фактора разделения предпочтительнее обеспечить за счет 
повышения числа оборотов при уменьшении диаметра ротора.

Использование этого принципа и привело к созданию трубчатых цен
трифуг (сверхцентрифуг) с внутренним диаметром ротора 105 и 150 мм и 
числом оборотов соответственно 15000 и 13500 в минуту. Для увеличения 
времени пребывания жидкости в сверхцентрифуге высоту ротора принима
ют в 5+7 раз большей его диаметра.

Трубчатые центрифуги выпускают с осветляющим или разделительным 
(сепарирующим) ротором (рис. Х1У-8). Общий конструктивный признак 
центрифуг — трубчатый ротор 1, подвешенный на валу 4, с вертикальной 
осью вращения и плавающей нижней опорой скольжения. Трехлопастная 
крыльчатка 2  сообщает разделяемой жидкости угловую скорость ротора. 
Станина 7 — чугунный литой корпус одновременно служит защитным ко
жухом. Привод центрифуги от индивидуального электродвигателя 3, распо
ложенного в верхней части корпуса, через плоскоременную передачу с на
тяжным устройством.

При работе центрифуги эмульсия подается через сопло питающей трубы 10 в нижнюю 
часть ротора, струя отражается от отбойного диска 9 к стенкам ротора. Эмульсия, вращаясь 
вместе с ротором, протекает вдоль его стенок в осевом направлении вверх и разделяется на 
тяжелую и легкую жидкости. Тяжелая жидкость проходит через отверстия головки, располо
женные у стенки ротора, поступает в нижнюю сливную тарелку 6 и через патрубок выводит
ся из центрифуги. Легкая жидкость проходит через отверстия головки, расположенные бли
же к оси ротора, собирается в верхней сливной тарелке 5 и выводится через патрубок. По
ложение поверхности раздела слоев тяжелой и легкой жидкости регулируют сменной коль
цевой диафрагмой.

При соответствующем изменении головки ротора и периодической разгрузке осадка 
сверхцентрифуги применяют также и для разделения суспензий с незначительным содержа
нием твердой фазы.

Сепараторы. Жидкостные сепараторы — одна из разновидностей 
оборудования для разделения жидких гетерогенных систем под действием 
центробежной силы. По характеру процесса и его движущей силы жидко
стные сепараторы наиболее близки к центрифугам.

На рис. Х1У-9 представлена конструкция саморазгружающегося та
рельчатого сепаратора с центробежной пульсирующей выгрузкой осадка. 
На вертикальном валу 4 установлен ротор 8, внутри которого помещен па
кет 7 тонкостенных вставок-тарелок, имеющих несколько отверстий по 
окружности. Тарелки собраны так, что их отверстия совпадают и образу
ют сквозные каналы, в которые поступает исходная жидкость из цен
трального патрубка. В корпусе ротора установлено также подвижное дни
ще 5, которое периодически опускается и открывает разгрузочные щели 6. 
Под действием центробежной силы из разгрузочных щелей выбрасывается 
осадок, который собирается в полости кожуха 9 и выводится из сепарато
ра. Для отвода легкой и тяжелой жидкости используют неподвижные на
порные диски 10 и 11. Привод сепаратора от электродвигателя 1 через чер
вячный редуктор 3.

Принцип работы трехфазных тарельчатых сепараторов рассмотрим на примере разде
ления нефтешлама (рис. Х1У-10). Перед началом сепарирования по каналу 11 подают буфер
ную воду, которая поступает под подвижное днище 1. Под действием гидростатического дав-
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Рис. Х1У-8. Конструкция 
трубчатой сверхцентри
фуги для разделения 
эмульсий:
1 — ротор; 2 — крыль
чатка; 3 — электродвига
тель; 4 — вал; 5 — верх
няя сливная тарелка; б — 
нижняя сливная тарелка; 
7 — станина; 8 — тор
моз; 9 — отбойный диск; 
10 — питающая труба



У

Рве. Х1У-0. Конструкция саморазгружающегося тарельчатого сепаратора фирмы: “А льф а -Л а 
валь"-.
I — электродвигатель; 2 — тормоз; 3 — червячный редуктор; 4 — вал; 5 — подвижное днище; 
6 — разгрузочные щели; 7 — пакет тарелок; 8 — ротор; 9 — кожух; 10 — напорный диск лег
кой жидкости; 11 — напорный диск тяжелой жидкости. Потоки: I — исходная жидкость;
II — легкая жидкость; III — тяжелая жидкость; IV — осадок



а



б

12



Рис. Х1У-10. Схема работы ротора саморазгружающегося тарельчатого сепаратора фирмы 
"Альфа-Лаваль":
а — процесс сепарирования; б — процесс разгрузки; 1 — подвижное днище; 2 — разгрузоч
ные щели; 3 — крышка ротора; 4 — тарелки; 5 — разделительная тарелка; б — напорный 
диск для нефти; 7 — напорный диск для воды; 8 — канал подачи промывной воды; 9 — вспо
могательный поршень; 10 — пружина; 11, 12 — каналы подачи буферной воды; 13 — сливной 
канал. Потоки; 7 — нефтешлам; 77 — нефть; III — вода; IV — буферная вода; V — осадок

ления подвижное днище поднимается и плотно прижимается к крышке ротора 3, перекры
вая разгрузочные щели 2. Нефтешлам подается в центр ротора и по системе сквозных кана
лов в пакете тарелок 4 распределяется между ними. Процесс сепарирования происходит в 
пакете тарелок, число которых (50+200 пгг.) зависит от размеров сепаратора. Выделенная 
нефть перемещается к оси вращения и выводится из ротора напорным диском 6. Вода вме
сте с частицами осадка направляется к периферии ротора. Выйдя из пакета тарелок, вода от
водится из ротора по каналам между разделительной тарелкой 5 и крышкой ротора к на
порному диску 7.

После накопления в шламовом пространстве определенного количества осадка его вы
гружают из ротора. Предварительно прекращают отвод воды из сепаратора и по каналу 8 
вводится промывная вода в количестве, равном объему подлежащего выгрузке осадка. При 
этом поверхность раздела легкой и тяжелой фаз смещается внутрь пакета тарелок с тем, что
бы при открытии разгрузочных щелей исключить возможность потерь нефти с выгружаю
щимся осадком и водой. Такой способ оттеснения нефти к центру снижает возможность 
эмульгирования, требует меньшего количества воды и сохраняет качество отводимой нефти в 
период разгрузки.

После того как ротор подготовлен к разгрузке, по каналу 72 кратковременным им
пульсом подается буферная вода в камеру над вспомогательным поршнем 9. Гидростатиче
ское давление преодолевает силу пружин 10, и вспомогательный поршень, опускаясь, откры
вает сливные каналы 13. Под действием гидростатического давления в роторе подвижное дни
ще перемещается вниз, открывая разгрузочные щели для выгрузки осадка и воды.

Во время разгрузки подача нефтешлама не прекращается. Разгрузочные щели открыва
ются лишь на 0,1 с, и за это время выбрасывается точно определенный объем осадка и воды. 
После разгрузки вспомогательный поршень под воздействием пружин перемещается вверх, 
закрывая сливные каналы 13, вода по каналу 11 подается под подвижное днище, и оно воз
вращается в верхнее положение, перекрывая разгрузочные щели 2. Прекращается подача 
промывной воды по каналу 8 и продолжается обычный процесс сепарирования.

Сепаратор комплектуется программным регулятором. Все операции цикла выполняют
ся в заданной последовательности с помощью электронных датчиков. Сигнальная система 
обеспечивает наблюдение за давлением нефти на выходе, исправностью системы разгрузки, 
напряжением сети, температурой сепарирования, вибрацией.

РАЗДЕЛЕНИЕ НЕОДНОРОДНЫХ СИСТЕМ 
В ЦИКЛОНАХ

Циклоны. Распространенными аппаратами для центробеж
ного разделения газовых суспензий являются циклоны. В нефтепереработ
ке циклоны применяют на установках каталитического и термического 
крекинга, при производстве технического углерода (сажи), сушке твердых 
материалов в потоке нагретых газов, измельчении, пневмотранспорте и др.

Циклоны широко используются для улавливания мелких частиц катализатора в 
реакторах и регенераторах установок каталитического крекинга с псевдоожиженным слоем 
катализатора.

Для этого применяют циклоны диаметром до 1600 мм, последовательно соединяя их в 
две или три ступени для лучшего улавливания катализатора; с этой же целью уменьшают диа
метр циклона второй или третьей ступени по сравнению с диаметром первой. Уловленный 
циклонами катализатор возвращают обратно в псевдоожиженный слой.

На нижних концах стояков циклонов установлены клапаны (захлопки), которые от
крываются под давлением слоя катализатора в стояке и предотвращают проход паров по 
стояку в циклон. Для защиты от эрозии циклоны этих установок обычно футеруют изнутри 
износостойким бетоном.

Устройство и действие циклона рассмотрим на примере аппарата кон
струкции Научно-гисследовательского института по санитарной и промыш
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ленной очистке газа (НИИОгаз), представленного на рис. Х1У-11. Запылен
ный газ поступает со скоростью 15+25 м/с в цилиндроконический корпус 
циклона 3 по тангенциальному патрубку, расположенному под углом 15° 
относительно горизонтали, и вращается в кольцевой щели между корпусом 
и центральной выхлопной трубой 2. При этом на частицы пыли или ка
пельки жидкости действует центробежная сила, и они движутся к стенке 
корпуса. Достигнув стенки, пыль скользит по ней вниз в бункер 4 (жид
кость стекает по стенке), а газ, совершив несколько оборотов, поворачи
вает вверх и уходит по центральной трубе. Внутри циклона возникают два 
вращательных потока — нисходящий на периферии и восходящий в цент
ральной части. Для преобразования вращательного движения очищенного 
газа в прямолинейное в верхней части циклона установлена камера 
очищенного газа в форме "улитки" 1.

Для хорошей работы циклона большое значение имеет его конструк
тивная форма и соотношение размеров. В НИИОгазе разработано несколь
ко моделей циклонов. В пределах каждой модели циклоны разных разме
ров геометрически подобны, все их конструктивные размеры выражены 
через один определяющий размер — диаметр корпуса О. Таким образом, 
при расчете циклона на заданную производительность необходимо опреде
лить только его диаметр.

В циклонах центробежная сила зависит от скорости вращения газа, в 
первом приближении равной скорости его входа в циклон, т.е. от объема 
газа и сечения вводного патрубка.

С ростом скорости газа степень его очистки в циклонах сначала рез
ко повышается, а затем почти перестает расти (рис. XIV-12) и в ряде случа
ев даже несколько снижается (пунктирная линия) вследствие интенсивного 
вихреобразования и уноса осажденной пыли. Перепад давления в циклоне 
Ар увеличивается пропорционально квадрату скорости газа. При выборе 
скорости газа в циклоне НИИОгаз рекомендует принимать значение Ар/рг 
в пределах 55*75 м, что позволяет при умеренном расходе энергии обеспе
чить сравнительно высокую степень очистки газа при его движении через 
циклон.

Под коэффициентом степени очистки Т| понимают отношение коли
чества пыли, уловленной в циклоне, Сул к количеству пыли, поступившей в 
это же время в циклон, Снач:

ц = юо.
Снач

Степень очистки газа в циклонах может составлять 65+95 % и выше; 
конкретное ее значение зависит от фракционного состава пыли.

Для оценки работы циклона используют также коэффициент фракци
онной степени очистки т|фР. Он представляет собой отношение количества 
уловленной пыли данной фракции к количеству пыли той же фракции, 
поступившей в циклон за то же время:

ЛфР = |* Е -1 0 0 .
'"*фр.нач

Общая степень очистки газа может быть подсчитана по данным о 
фракционном составе пыли в газе и по фракционной степени очистки:
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Л = (Лфр.Ф, + ЛФр2Ф2 + ••• + Лфр„Фл)0.01.
где л — число фракций пыли; г|фр1, т|фр2 коэффициенты фракционной 
степени очистки газа в данном циклоне, %; Ф,, Ф2... — относительные ко
личества пыли данных фракций (процентное содержание по отношению к 
общему количеству пыли).

Рис. Х1У-11. Конструкция циклона ЦН-15:
1 — камера очищенного газа в виде "улит
ки”; 2 — выхлопная труба; 3 — корпус; 
4 — бункер; 5 — люк. Потоки: I — запы
ленный газ; II — очищенный газ; III — 
уловленные частицы

Рис. XIV-12. Зависимость степени очистки 
и перепада давления от скорости газа в 
циклоне

О V /
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В качестве примера на рис. XIV-13 приведены данные о фракционных 
коэффициентах степени очистки газа от пыли в циклоне ЦН-15 для неко
торого частного случая.

В геометрически подобных циклонах влияние сопротивлений всех ви
дов (местные и обуславливаемые трением) учитывают одним общим коэф
фициентом | ,  а вместо действительных скоростей газового потока на от
дельных участках циклона используют условную скорость 1Уусл, равную от
ношению объема газа Уц, проходящего через циклон, к его поперечному 
сечению пГР/4.

Сопротивление циклона определяется из выражения

Коэффициент сопротивления |  для циклонов стандартных конструк
ций находится в пределах от 75 до 300 в зависимости от модификации. Ди
аметр циклонов ЦН-15 НИИОгаза лежит в пределах 300-ь 1400 мм. В промы
шленности применяют также циклоны других конструкций диаметром до 
4250 мм.

На основе уравнения (Х1У.7) при выбранном значении Др/рг опреде
ляют условную скорость газа

и при выбранном диаметре циклона находят секундную произво
дительность одного циклона Уц:

При заданном общем секундном объеме V подлежащего очистке газа 
число параллельно работающих циклонов составит

Эффективность очистки газа в циклоне зависит от величины фактора 
разделения Кц = \\^/дг, который может быть увеличен как за счет
увеличения скорости V/, так и за счет уменьшения радиуса г.

Как уже отмечалось выше, повышение скорости газа сопровождается 
значительным увеличением гидравлического сопротивления и поэтому в 
ряде случаев эффективность очистки повышают путем уменьшения диамет
ра циклона до 10СН-250 мм, но тогда требуется параллельная работа десят
ков циклонов, так как пропускная способность каждого отдельного цикло
на невелика. В этом случае трудно объединить в параллельную группу де
сятки циклонов описанной выше формы. В промышленной практике для 
этих целей используется особая конструкция центробежных пылеуловите
лей — батарейные циклоны или мультициклоны.

Батарейный циклон представляет собой прямоугольную или цилиндри
ческую камеру с бункером для пыли. На рис. XIV-14 представлен батарей
ный циклон, состоящий из параллельно работающих циклонных элементов 
2 , смонтированных в общем корпусе 1 и закрепленных в двух трубных ре
шетках 3 и 4. Каждый циклон оснащен закручивающим устройством в

(Х^.7)

(ХГЯ/'.в)

п = У/Уц.
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Рис. XIV-13. Зависимость коэффициента 
фракционной степени очистки газа в 
циклонах ЦН-15 от диаметра частиц <3
(при 0=600 мм, рч = 1930 кг/м3, Др/рг = 
= 75 м и начальной концентрации пы
ли 1,7 г/м3)

Рис. XIV-14. Конструкция батарейного 
циклона:
а — продольный разрез; б — конструк
ции закручивающих устройств; 1 —
корпус; 2 — циклонные элементы; 3, 
4 — трубные решетки; 5 — винтовая 
лента; 6 — лопастная розетка. Потоки; 
7 — запыленный газ; II — очищенный 
газ; III — уловленные частицы

V *

(I, мкм
а

форме винтовой ленты 5 или лопастной розетки 6. Запыленный газ посту
пает в среднюю часть камеры и входит во все корпусы циклонов, парал
лельно, получая вращение благодаря винтовым лопастям. Осажденная в по
ле центробежной силы пыль спускается из всех корпусов циклонов в ниж
ний бункер, а очищенный газ, повернув вверх, выходит по выхлопным 
трубам, вновь соединяется в верхней части камеры и направляется дальше 
по назначению через выходной патрубок.

В одной общей камере можно поместить примерно до 100—120 цик
лонных элементов. При большом их числе камеру разделяют вертикальны
ми стенками на параллельно работающие отсеки с самостоятельными вхо
дами и выходами газа и отдельными бункерами для пыли.
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Рис. XIV-15. Зависимость коэффици
ента фракционной степени очистки 
суспензии в гидроциклоне и та
рельчатом сепараторе фирмы "Аль- 
фа-Лаваль" от диаметра частиц Л  
1—3 — тарельчатый сепаратор раз
личной производительности (1 — 
60 м3/ч; 2 - 8 0  м3/ч; 3 - 1 0 0  м3/ч; 
4 — гидроциклон)

Расчет батарейных циклонов проводится аналогично расчету простых 
циклонов по уравнениям (Х1У.7) и (Х1У.8). Коэффициент сопротивления 
циклонных элементов, выполненных по нормалям НИИОгаза, составляет 
65+90. Конечное уравнение для батарейных циклонов запишется в виде

Задавшись диаметром корпусов, например 100, 150 или 200 мм, опре
деляют требуемое их число г.

Гидроциклоны. Циклоны, предназначенные для разделения жидких 
неоднородных систем (суспензий и нестойких эмульсий), называют гидро
циклонами. Они применяются для осветления жидкостей или обогащения 
суспензий, а также для разделения твердых частиц с различными размера
ми зерен. Гидроциклоны представляют собой цилиндроконический корпус 
с центральной выхлопной трубой, снабженной сверху тангенциально рас
положенным патрубком для ввода суспензии (нестойкой эмульсии), и прин
ципиально не отличаются от обычных циклонов.

На рис. XIV-15 представлены данные о фракционных коэффициентах 
степени очистки суспензий в гидроциклоне и тарельчатом сепараторе Аль- 
фа-Лаваль при различной его производительности.

Циклоны всех видов отличаются простотой конструкции и обслужива
ния, компактностью и низкой стоимостью. По сравнению с аппаратами, в 
которых отделение частиц пыли осуществляется под действием силы тяже
сти или инерционных сил, циклоны обеспечивают более высокую степень 
очистки газа и требуют меньших капитальных затрат.

К недостаткам циклонов следует отнести сравнительно большое гид
равлическое сопротивление, невысокую степень улавливания частиц разме
ром менее 10  мкм, истирание корпуса аппарата частицами пыли и чувстви
тельность к колебаниям нагрузки по газу.



Г1Ш  XV Э Л Е К ТР И Ч Е С К О Е  О С А Ж Д Е Н И Е

Для разделения жидких и газовых суспензий можно ис
пользовать силы электрического поля. При действии на эмульсию поля пе
ременного тока высокого напряжения происходит слияние (коагуляция) 
мелких капелек диспергированной жидкости в более крупные, которые за
тем легко осаждаются под действием силы тяжести. Создавая электричес
кий разряд в газе, добиваются заряжения взвешенных в нем частиц, кото
рые затем осаждаются электрическими силами в поле постоянного тока 
высокого напряжения.

ЭЛЕКТРИЧЕСКИЕ СПОСОБЫ РАЗДЕЛЕНИЯ
НЕФТЯНЫХ ЭМУЛЬСИЙ

Добываемая нефть часто содержит воду в виде стойкой 
эмульсии. Эта вода отличается сравнительно высоким содержанием солей, 
поэтому нефть, подлежащая переработке, должна быть предварительно 
обезвожена и обессолена.

Обезвоживание, а следовательно, и обессоливание нефти может быть 
осуществлено механическим или химическим методом, но наиболее эф
фективным является воздействие электрического поля.

Обработке нефти в электрическом поле обычно предшествует ее сме
шение с менее минерализованной пресной водой в количестве 5-г-15 % на 
нефть. В этом случае концентрация солей значительно уменьшается, что 
позволяет при данной степени обезвоживания (десятые доли процента ос
таточной воды) существенно снизить содержание солей и обеспечить вы
сокую степень обессоливания (менее 5 мг на 1 л нефти). При высоком со
держании воды в исходной нефти обработку нефти водой осуществляют 
дважды.

Сущность метода электрообработки заключается в том, что под дей
ствием электрического поля высокого напряжения и переменного направ
ления капельки воды заряжаются и начинают двигаться по направлению 
силовых линий электрического поля. Разноименно заряженные капельки 
взаимно притягиваются и сливаются. Заряженные одноименно (в основном 
отрицательно) капельки воды движутся к противоположному полюсу, все 
время меняя направление движения вследствие переменности поля, сталки
ваются и тоже сливаются. Для улучшения процесса коагуляции в поток час
то добавляют немного щелочи, нейтрализующей органические кислоты и 
увеличивающей электропроводность воды. Процесс ведут с подогревом (для 
уменьшения вязкости) и под давлением, исключающим возможность испа
рения воды и кипения нефти. Применяемая в промышленных установках 
разность потенциалов достигает 35 кВ.

Электродегидратором называется устройство для обработки в элект
рическом поле суспензии типа жидкость — жидкость (например, нефть — 
вода).

В промышленной практике получили распространение электродегид
раторы различных типов: вертикальные, горизонтальные, сферические.

В качестве примера на рис. XV-! показан горизонтальный электроде-
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Рис. X V -!. Горизонтальный электродегидратор ЭГ200-10:
1 — корпус; 2 — изолятор; 3 — верхний электрод; 4 — нижний электрод; 5 — сборник обессоленной нефти; 6 — трансформатор; 7 — 
ввод высокого напряжения; 8 — сборник соленой воды; 9 — промывочный коллектор; 10 — распределитель нефти. Потоки; /  — выход 
обессоленной нефти; 11 — вход нефти; III — удаление шлама; /V — ввод воды на промывку аппарата; V — выход дренажной воды



гидратор ЭГ200-10 конструкции ВНИИнефтемаша вместимостью 200 м3 на 
давление 1 МПа (10 кгс/см2), предназначенный для обезвоживания и обес
соливания нефти и газовых конденсатов на промысловых и нефтезавод
ских установках. В корпусе 1 аппарата размещены электроды (верхний 3 и 
нижний 4), подвешенные на изоляторах 2, распределитель 10 нефти, сбор
ник 8 соленой воды, два сборника 5 обессоленной нефти и промывочный 
коллектор 9.

На корпусе электродегидратора смонтированы трансформатор 6 и 
ввод 7 высокого напряжения. Каждый электрод разделен на две равные ча
сти, которые для обеспечения равномерной загрузки трансформатора со
единены так, что каждая половина верхнего электрода соединена с другой 
половиной нижнего электрода.

Нефть, вводимая в середину распределителя 10, равномерно распреде
ляется по всему сечению аппарата и после промывки в слое воды, уровень 
которой поддерживается автоматически выше распределителя на 2 0 0  — 
300 мм, движется вертикально вверх. При этом нефть сначала обрабатыва
ется в слабом электрическом поле в объеме между уровнем раздела 
нефть — вода и плоскостью нижнего электрода, а затем в сильном элект
рическом поле между электродами, после чего собирается сборниками 
обессоленной нефти 5 и выводится из аппарата. Различие в напряженности 
электрического поля позволяет обеспечить выделение из эмульсии вначале 
более крупных глобул воды и разгрузить таким образом зону между элек
тродами для выполнения более сложной задачи — отделения мелких капель 
воды. Соленая вода собирается в нижней части электродегидратора сбор
ником 8 и выводится из аппарата. Для промывки аппарата без его вскры
тия предусмотрен промывочный коллектор 9, отверстия которого 
направляют струи воды на стенки корпуса.

Питание электродов осуществляется от сдвоенного трансформатора 
мощностью 160 кВ А, позволяющего получить между электродами напряже
ние 30, 35, 40, 45 и 50 кВ, присоединение трансформатора к электродам — 
с помощью двух вводов высокого напряжения.

Для обеспечения обезвоживания и обессоливания как легких, так и тяжелых нефтей 
разработаны электродегидраторы с двумя раздельными системами ввода нефти. Для этого в 
корпусе аппарата установлен дополнительный распределитель нефти со стояками, обеспечи
вающими ввод части нефти непосредственно в межэлектродное пространство, где особенно 
эффективно разрушаются устойчивые и тяжелые по плотности нефтяные эмульсии.

Ввод части нефти непосредственно в межэлектродное пространство существенно повы
шает устойчивость электрического режима и, следовательно, режима обезвоживания и обес
соливания нефти в промысловых условиях. При этом также уменьшается количество 
промывочной воды, что делает аппарат универсальным и весьма эффективным.

Для разрушения нефтяных эмульсий в электрическом поле в промыш
ленности широко применяются также электрокоалесцеры, которые уста
навливаются перед емкостью или отстойником. Электрокоалесцеры отли
чаются от обычных электродегидраторов компактностью, а также более 
высокой безопасностью и надежностью в работе.

В качестве примера на рис. ХУ-2 показан электрокоалесцер с чередующимся электри
ческим полем, разработанный совместно ВНИИнефтемашем и БашНИИнефтью. В электро
коалесцере чередование импульсов и пауз воздействия электрического поля высокой напря
женности частотой 50 Гц на эмульсию создается за счет движения потока эмульсии между 
цилиндрическими коаксиальными электродами, внешним из которых является заземленный 
корпус 2, а внутренним — соединенный с трансформатором электрод 3, на котором 
установлены диэлектрические кольца 1.

Напряженность поля в области колец из диэлектрического материала намного меньше, 
чем против открытых участков электрода 3, поэтому при движении эмульсии в осевом на
правлении она поочередно попадает в зоны различной напряженности поля, благодаря чему 
чередуются процессы коалесценции капель электролита — формирование в сильном поле
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Рис. Х \г-2. Электрокоалесцер с че
редующимся электрическим по
лем:
1 — диэлектрические кольца; 2 — 
корпус (внешний электрод); 3 — 
внутренний электрод. Потоки: I — 
исходная эмульсия; II — обрабо
танная эмульсия в отстойник

цепочек скоалесцировавшихся капель в направлении силовых линии электрического поля 
(т.е. в радиальном направлении) и разрушение этих цепочек под действием гидродинамичес
ких сил в слабом поле против колец. Чередование этих процессов в аппарате приводит к эф
фективному разрушению устойчивых эмульсий на стадии обезвоживания и эффективной ко- 
алесценции капель пластовой и промывочной воды на стадии обессоливания.

Высота диэлектрических колец и промежутков между ними зависит от скорости дви
жения нефтепродукта, его свойств и напряженности электрического поля. Для каждого тех
нологического процесса можно подобрать оптимальное соотношение высоты колец и про
межутков между ними.

В нефтегазоперерабатывающей промышленности обработка в элект
рическом поле применяется не только для нефтей, но также и для ряда
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нефтепродуктов (сжиженные газы, бензин, керосин, дизельное топливо и 
др.). Она позволяет добиться более полного обезвоживания или отделения 
взвешенных частиц реагента, содержащихся в нефтепродуктах после той 
или иной технологической операции.

ЭЛЕКТРИЧЕСКАЯ ОЧИСТКА ГАЗА

Если к положительному и отрицательному полюсам источ
ника электрического тока присоединить два электрода, то между ними, не
смотря на отсутствие тока (газ не является проводником), создается элект
рическое поле. Напряженностью поля или градиентом напряжения называ
ют изменение (падение) напряжения на единицу длины. Графически вели
чину и направление действия электрических сил характеризуют силовые 
линии.

Если взять электроды, сильно отличающиеся по величине поверхности 
(например, пластину и острие), то при их зарядке возникнет неоднородное 
поле, характеризуемое силовыми линиями, показанными на рис. ХУ-З. Ес
ли разность напряжений между электродами повышать, то при некотором 
ее значении, называемом критическим, обстановка качественно изменится. 
Молекулы газа, находящиеся в этом поле, ионизируются, расщепляясь на 
положительно заряженные ионы и электроны, которые перемещаются по 
направлению действия силовых линий.

При достижении разности напряжений выше критического значения 
наступает явление пробоя; в темноте около острия наблюдается голубо
ватое свечение, называемое коронным разрядом или короной. В области 
короны градиент напряжения выше пробивного, но пробой газа является 
«местным», так как по мере удаления от острия напряженность поля 
уменьшается.

В случае, когда пластина заряжена положительно, а острие отрица
тельно, образующиеся отрицательные ионы будут притягиваться к пласти
не и между электродами установится постоянный ионный поток того же

Рис. ХУ-З. Схема силовых линий элект
рического поля меж ду пластиной и ост
рием



знака, что и корона. Если между электродами пропустить запыленный газ, 
то ионы будут сталкиваться с частицами пыли, передавая им заряд того же 
знака, какой имеет корона; пылинки тоже станут притягиваться к пласти
не и осаждаться на ней; лишь отдельные частицы, попавшие в область са
мой короны, могут там зарядиться положительно и осесть на отрицатель
ном острие.

Неоднородное электрическое поле может быть создано в цилиндриче
ской трубе с помещенным по ее оси тонким проводом (рис. ХУ-4, а) либо 
при сочетании пластины с коронирующими проводами (рис. ХУ-4, б).

В качестве коронирующих применяют провода минимального диамет
ра, обеспечивающего механическую и коррозионную стойкость.

Применяемые в промышленности устройства для обработки суспен
зии газ (пар) — жидкость или газ (пар) — твердое тело в электрическом 
поле называют электрофильтрами.

Рабочее напряжение в электрофильтрах составляет 40 — 75 кВ. Элект
рофильтры с осадительными электродами в виде пучка цилиндрических 
или шестигранных труб называются трубчатыми, электрофильтры с оса
дительными электродами в форме пластин — пластинчатыми.

По направлению потока газа между пластинами электрофильтры под
разделяются на горизонтальные и вертикальные.

Электрический ток, питающий электрофильтры, должен быть посто
янным. Что касается полярности тока, то обычно применяют отрицатель
ную корону, так как скорость движения отрицательных ионов выше, чем 
положительных, сама же отрицательная корона менее склонна к пробоям.

В местах, где нет электросетей постоянного тока высокого напряже
ния, для питания электрофильтров пользуются переменным током обычно
го напряжения, которое повышают в трансформаторах и затем при помо
щи выпрямителей преобразуют в постоянный ток.

В зависимости от вида улавливаемых частиц и способа их удаления с 
электродов электрофильтры подразделяются на сухие и мокрые. В сухих 
электрофильтрах для очистки поверхности электродов от пыли использу
ются механизмы встряхивания ударно-молоткового типа. Пыль из бункера 
выводится в сухом виде.

В мокрых электрофильтрах очистка поверхности от пыли осуществ
ляется промывкой водой. В электрофильтрах, предназначенных для очист
ки газов от туманов кислот и смол, уловленные продукты с поверхности 
пластинчатых электродов удаляются самотеком, а в трубчатых — самоте
ком с периодической промывкой слабой кислотой.

На рис. ХУ-5 приведена конструкция горизонтального электрофильт
ра, предназначенного для улавливания технического углерода из углеродной 
газовой смеси при температуре от 100 до 250 °С и катализаторной пыли на 
установках каталитического крекинга с пылевидным катализатором.

Электрофильтр состоит из металлического корпуса 5, в котором уста
новлены газораспределительные решетки 2 , обеспечивающие равномерное 
распределение газа по всему сечению аппарата. Активная зона электро
фильтра состоит из пластинчатых осадительных электродов И, каждый из 
которых образован из системы отдельных прутков и коронирующих элек
тродов 10, подвешенных на раме 9 и натянутых с помощью рамы 13 с гру
зами. Расстояние между осадительными электродами 300 мм. Удаление улов
ленного продукта с электродов обеспечивается механизмами ударного дей
ствия для встряхивания коронирующих 8 и осадительных 12 электродов.
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Рис. ХУ-4. Схемы трубчатых (а) и пластинчатых (б) электродов:
1 — коронирующие электроды; 2 — трубчатые осадительные электроды; 3 — силовые линии; 4 — пластинчатые осадительные электроды. 
Потоки: I — исходный газ; II — очищенный газ
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Рис. ХУ-5. Электрофильтр сажевый горизонтальный:
I — предохранительный клапан; 2 — газораспределительная решетка; 3 — механизм встряхивания решетки; 4 — люк для обслуживания; 
5 — корпус; б — коллектор для поддува в изоляторные коробки; 7 — изоляторная коробка; 8 — механизм встряхивания коронирующих 
электродов; 9  — рама подвеса коронирующих электродов; 10 — коронирующий электрод; 11 — осадительный электрод; 12 — механизм 
встряхивания осадительных электродов; 13 — нижняя рама для подвеса коронирующих электродов с грузами; 14 — механизм ворошения 
уловленных частиц. Потоки: 1 — исходный газ; II — уловленные частицы; III — очищенный газ; IV — поддув



Рис. ХУ-в. Электрофильтр для 
улавливания тумана серной кис
лоты:
I — защитная коробка для подвода
тока; 2 — изоляторная коробка; 
3 — коллектор периодической
промывки; 4 — люк для обс
луживания; 5 — коронирующий 
электрод 6 — осадительный
электрод; 7 — корпус; 8 — футе
ровка корпуса; 9 — направляющие 
лопатки. Потоки: I — исходный газ;
II — очищенный газ
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Электрофильтры с бункерами, оснащенными механизмом ворошения 
14, применяются для улавливания технического углерода, без механизма во
рошения — для улавливания катализаторной пыли. Ворошение уловленных 
частиц и их выгрузка производятся непрерывно.

К особенностям рассмотренной конструкции электрофильтра следует 
отнести наличие над каждым из полей предохранительных клапанов 1 
большого сечения, а также систему обдувки 6 изоляторов, предотвращаю
щих отложение пыли в изоляторных коробках 7.

На рис. ХУ-6  приведена конструкция вертикального трубчатого элект
рофильтра, предназначенного для улавливания тумана серной кислоты из 
хвостовых газов с температурой 50 °С при сернокислотном производстве.

Стальной корпус электрофильтра 7 изнутри покрыт слоем кислотостойкой футеровки 
8. Активная зона электрофильтра состоит из коронирующих электродов 5, подвешенных по 
осям осадительных труб 6. Электроды периодически промываются конденсатом уловленной 
кислоты, которая поступает через форсунки коллектора 3, расположенного над электро
дами. Во время промывки электродов с электрофильтра снимается высокое напряжение.

РАСЧЕТ ЭЛЕКТРОФИЛЬТРОВ

Расчет осаждения частиц в электрическом поле проводится 
по такой же схеме, как и в случае гравитационного поля или поля центро
бежной силы. Рассмотрим ход такого расчета на примере электрофильтра 
с трубчатыми электродами (см. рис. ХУ-4, а).

Напряженность электрического поля Ех в любой точке на расстоянии 
х  от центрального электрода определяется как градиент потенциала в этой 
точке. Если приложенное напряжение или разность потенциалов между 
двумя коаксиальными электродами радиуса Я, и Я2 обозначить через II, то

Ы = У Ехс1х.
«1

В газе до образования короны присутствует незначительное количест
во ионов, и в отсутствие какого-либо ионного тока напряженность поля 
на расстоянии х  от центрального электрода выражается в интегрированной 
форме уравнением

«1

Сила Р частицы, несущей заряд д в электрическом поле напряженнос
тью Ех, действует в направлении осадительного электрода и выражается 
уравнением

Р = дЕх дЦ

Я.

(XV. 1)

В общем случае сопротивление движению частицы, оказываемое сре
дой, может быть определено в соответствии с законом Ньютона
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_Ь сРг<Я = |$

где ^ — безразмерный коэффициент сопротивления среды; 5 — площадь 
поперечного сечения частицы; рг — плотность газовой среды; И'*. — 
скорость движения частицы.

Если принять, что частица имеет шарообразную форму и движется в 
ламинарном режиме, который обычно лимитирует процесс отстаивания 
(т.е. принимая закон Стокса Н, = 24/Ке), получим следующее выражение для 
определения силы сопротивления Я:

д  _  24 Ы 2 ргУУД. _  24ц па2 ргУУ*
Ке 4 2 ]^осф т 4 2 ’

откуда после необходимых сокращений получаем
Я = Зяф И ^. (ХУ.2)

Так как частица движется в радиальном направлении от коронирую- 
щего электрода к осадительному, в уравнении (ХУ.2) переменная скорость 
осаждения может быть выражена как производная от расстояния х  до 
центрального электрода по времени:

Я = З я ф — . (ХУЗ)
йт

Приравняв уравнения (XV. 1) и (ХУ.З), разделим переменные и, интег
рируя в пределах самого длинного пути от Я, до Я2, найдем время осаж
дения частиц в электрическом поле:

О А  Лх= Зясф. — ,
йтх1п Я2 //?!

откуда
^ = 3яф1п*2/я, М х

чи
и окончательно

^ _  Згеф1п11пЯ2/^  ^
дС/ Л хйх =_  3 яф1пК2/ ^

чи

Время нахождения газа в аппарате

тн 1/
/у / '

где 1 — длина осадительного электрода; V/ — средняя скорость газового 
потока.

Для очистки газа необходимо, чтобы Тн^т,*.. Однако на практике 
между электродами может иметь место не ламинарный, а турбулентный 
поток, усиливающийся действием электрического поля. Поэтому приведен
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ный выше ход расчета рассматривается только как основа для понимания 
и оценки влияния отдельных факторов на процесс осаждения в электриче
ском поле.

Для практического расчета пользуются взятой из опыта продолжи
тельностью обработки газа в электрическом поле т = 5 +10 с. Пребывание 
газа в электрофильтре при длине электрополя 1 в течение времени т 
обеспечивается при скорости газа У/ = 1/хн.

Если секундный объем очищаемого газа Ут (м3/с), то требуемое 
поперечное сечение трубчатого электрофильтра составит

откуда находят число труб 2  принятого диаметра О.
В промышленных электрофильтрах скорость газа составляет 0,75 — 

1,5 м/с при трубчатой конструкции и 0,5— 1,0 м/с при пластинчатой; раз
личие объясняется более эффективным действием электрического поля в 
трубах.

Для оценки степени очистки газа в электрофильтрах предлагается сле
дующее уравнение:

т| = 1 — е Уг

где Р — площадь осаждения; Ут — секундный объем газа; \УХ — скорость 
движения заряженных частиц к электроду.

Мощность, потребляемая электрофильтром, рассчитывается как про
изведение силы тока на напряжение. С учетом расхода электроэнергии, 
потребляемой выпрямителями, получим
. .  0,707У 1УтN = ----- ^ ----+ 0,52,

10

где г — удельный расход тока на единицу коронирующего электрода, А/м; 
^ 7  — общая активная длина элекродов, м; V — разность потенциалов на 
электродах, кВ; т — коэффициент формы кривой выпрямленного тока; 
2  — число выпрямителей, потребляющих практически по 0,5 кВт.

В электрическом поле электрофильтров любая частица, даже самая мелкая, получает за
ряд и в отличие от циклонов может быть осаждена при соответствующей продолжительнос
ти очистки. Поэтому в электрофильтрах, как и в рукавных тканевых фильтрах, можно полу
чить степень очистки газа близкую к 100 %, так что вопрос о степени очистки здесь сводится 
не к технике, а к экономике. Гидравлическое сопротивление электрофильтров в несколько 
раз меньше, чем у циклонов и тканевых фильтров, и составляет 50н-200 Па. Кроме того, по 
конструкции электрофильтры, в отличие от рукавных фильтров, могут быть приспособлены 
к любым производственным условиям (горячий газ, мокрый газ, химически активные суспен
зии и т.д.) путем соответствующего выбора материалов, форм электродов и методов защиты 
высоковольтных изоляторов.

Работу электрофильтров можно полностью автоматизировать и механизировать, а рас
ход энергии на очистку сравнительно невелик — в среднем он составляет 0,5 —0,8 кВт ч на 
1000 м3 газа.

Недостатком электроочистки газа являются значительные капиталовложения, обуслов
ленные сравнительно высокой стоимостью трансформаторов и выпрямителей.



ГЛАВА XVI Р А З Д Е Л Е Н И Е  ГА З О В Ы Х  
Д И С П Е Р С Н Ы Х  С И С ТЕМ

Разделение газовых дисперсных систем с выделением из
них твердых частиц или капель жидкости производят с целью очистки газа 
или извлечения из этих систем ценных продуктов, составляющих дисперс
ную фазу. В последнем случае одновременно с целевым извлечением цен
ных продуктов происходит и очистка газа или паров.

Удаление взвешенных частиц из газовых (паровых) потоков 
осуществляется одним из следующих способов (рис. XVI-1): 

осаждение под действием силы тяжести;
осаждение под действием инерционных сил, возникающих при 

резком изменении направления газового потока; 
осаждение под действием центробежной силы; 
осаждение в электрическом поле; 
фильтрование; 
мокрая очистка.
Рассмотрим работу наиболее распространенных в нефтегазоперера

ботке инерционных, центробежных и сетчатых пыле- и брызгоулавливате
лей, а также мокрую очистку газа.

Рис. XVI-1. Основные способы удаления частиц из газового потока:
а — осаждение под действием силы тяжести; б — осаждение под действием инерционных 
сил; в -  осаждение под действием центробежной силы; г — осаждение под действием 
электрического поля; д — фильтрование; е — мокрая очистка; 1 — частица (капля) до 
отделения от газа; 1 [ } "  ) — частица (капля) после отделения от газа; 2 — осадительная 
поверхность; 3 — лопатка (перегородка); 4 — фильтрующая перегородка; 5 — оросительное 
устройство

б

д

2
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Инерционная очистка газа. Этот способ очистки базируется на ис
пользовании сил инерции, возникающих при резком изменении направле
ния движения потока запыленного газа. В этом случае более тяжелые взве
шенные частицы по инерции движутся в первоначальном направлении, при 
этом скорость их гасится ударом о стенки каплеуловительной насадки, а 
частично очищенный газ продолжает движение в измененном направлении. 
В промышленной практике используются различные конструкции инерци
онных пыле- и брызгоулавливателей, отличающиеся друг от друга конст
рукцией пакетов каплеуловительной насадки, их компоновкой и располо
жением патрубков входа и выхода газа.

Рис. ХУ1-2. Инерционный газосепаратор:
а — общий вид; 6 — д — типы каплеуловительной насадки: 6 — уголковая; в — желобчатая; 
г — жалюзийная с карманами для сбора частиц; д — жалюзийная с переменными 
геометрией и сечением каналов; 1 — корпус; 2 — распределительное устройство; 3 — пакеты 
каплеуловительной насадки; 4 — труба для отвода жидкости; 5 — успокоительная решетка. 
Потоки: I — исходный газ; II — очищенный газ; III — жидкость
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В качестве примера на рис. ХУ1-2 показана схема инерционного газо
сепаратора. Газовый поток, содержащий капли жидкости, проходит через 
сепаратор по извилистым каналам между пластинами каплеуловительной 
насадки. Крупные капли жидкости осаждаются на стенках пластин началь
ного участка насадки. А для того, чтобы обеспечить осаждение более мел
ких капель жидкости, нужно по ходу движения потока газа увеличить 
инерционные силы, действующие на капли. Такой эффект в жалюзийной 
насадке с переменными геометрией и сечением каналов обеспечивается за 
счет увеличения скорости газового потока, а также изменения направления 
движения газа (см. рис. ХУ1-2, 5).

В последнее время в отечественной нефтяной и газовой промышленности широко при
меняются каплеуловительные насадки струнного типа. В таких насадках капли жидкости 
осаждаются на нитях, образуя пленку, которая под действием силы тяжести стекает вниз. 
Толщина образующейся на нитях пленки жидкости увеличивается в направлении действия 
силы тяжести до критического граничного значения, при достижении которого устойчивость 
пленки может нарушаться. С нитей могут срываться капли жидкости, что является причиной 
вторичного уноса. Для предотвращения вторичного уноса жидкости газовым потоком и уве
личения пропускной способности сепаратора уменьшают диаметр струн и шаг между ними 
по ходу газового потока; также можно секционировать струнную насадку по высоте гофри
рованными перегородками, обеспечивающими отвод отсепарированной жидкости.

В промышленности инерционные газосепараторы могут использовать
ся на установках низкотемпературной сепарации в качестве входных, про
межуточных и концевых ступеней сепарации, но основное их примене
ние — предварительное отделение газа от жидкости.

Центробежные газосепараторы применяют в основном на установках 
промысловой подготовки газа, а также на магистральных газопроводах в 
качестве входных и промежуточных ступеней очистки газа (рис. ХУ1-3). 
Для преобразования поступательного движения потока во вращательное в 
сепараторах используют завихрители или центробежные элементы различ
ных конструкций. Благодаря действию центробежных сил из газового по
тока можно выделить капли жидкости диаметром более 1(Ъ-20 мкм. От
дельные конструкции центробежных газосепараторов (см. рис. ХУ1-3, а) 
оснащены регулируемым завихрителем, предназначенным для поддержания 
эффективной работы аппарата при изменении его производительности от 
0,5 до 50 млн. м3/сут.

На рис. ХУ1-3, б представлен газосепаратор, оснащенный центробеж
ными прямоточными элементами. Газожидкостный поток через штуцер 
поступает в аппарат на отбойную пластину, где происходит частичное от
деление от него крупных капель жидкости. Далее поток, получив тангенци
альное отклонение, закручивается вокруг оси аппарата. Крупные капли 
жидкости под воздействием центробежной силы осаждаются на стенках 
корпуса сепаратора 1 и стекают в сборник жидкости. Попадая в центро
бежные прямоточные элементы 6, газовый поток очищается от капельной 
жидкости и через штуцер выводится из аппарата.

Фильтрование применяется для очистки газа от капельной жидкости. 
На рис. ХУ1-4 показан сетчатый газосепаратор, используемый для отделе
ния капельной жидкости (конденсат, ингибитор гидратообразования, вода) 
от природного газа на промысловых установках подготовки его к транс
порту. Исходный газ поступает сначала на сетчатый коагулятор 2, где про
исходит укрупнение мелких капель и частичное их отделение, а затем про
ходит через сетчатый отбойник (демистер) 3 для окончательной очистки 
его от имеющейся в потоке капельной жидкости.

Сетчатый отбойник (демистер) изготовляют из вязаной гофрирован-
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Рис. ХУ1-3. Центробежные газосепараторы:
а — с регулируемым завихрителем; б — с центробежными прямоточными элементами; I — корпус; 2 — сетчатый отбойник; 3 — труба для 
отвода очищенного газа; 4 — диафрагма; 5 — регулируемый завихритель; б — центробежные элементы; 7 — труба для отвода жидкости; 
8 — успокоительная решетка. Потоки: I — исходный газ; II — очищенный газ; III — жидкость



Рис. ХУ1-4. Сетчатый газосепа
ратор:
1 — корпус; 2 — сетчатый коа
гулятор; 3 — сетчатый отбойник 
(демистер); 4 — успокоительная 
решетка. Потоки: I — исходный 
газ; II — очищенный газ; 111 — 
жидкость

II I

I I I

ной сетки (рис. ХУ1-5, а), выполненной из стальной проволоки диаметром 
0,2-Ю.З мм с размером ячеек 4+5 мм. Для аппаратов диаметром до 1 м до
пускается изготовление сетчатых отбойников из рулонов вязаной 
гофрированной сетки, что значительно упрощает конструкцию (рис. XVI- 
5, б). На рис. ХУ1-5, в показан сетчатый отбойник из трех пакетов 
гофрированной сетки, размеры которых приняты с учетом возможности 
их транспортирования через люк аппарата. В каждом пакете по высоте 
укладывают 1СЬ-15 листов сетки, общая высота отбойника составляет 
100-5-150 мм. При укладке пакетов смежные листы устанавливают друг 
относительно друга на 90°. Пакеты укладывают на легкий каркас из поло
совой или круглой стали, сверху на сепаратор также помещают каркас. 
Свободное сечение сетчатого отбойника составляет 0,97-Ю,98 м2/м 2, по
верхность проволок в объеме отбойника примерно 2 0 0  м2/м 3, масса сетча-
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Рис. ХУ1-5. Сетчатый отбойник (демистер):
а — конструкция вязаной гофрированной сетки; 6 — рулоны из вязаной гофрированной 
сетки для аппаратов диаметром до 1 м; в — сетчатый отбойник из трех пакетов 
гофрированной сетки

того отбойника в зависимости от плотности укладки пакетов составляет от 
150 до 300 кг/м3. Сетчатый отбойник отличается простотой конструкции и 
монтажа, низким гидравлическим сопротивлением, и высокой степенью 
отделения жидкости от газа, что позволяет выделять из газового потока 
практически полностью капли жидкости размером 5*10 мкм.

В промышленных аппаратах на конечной стадии очистки газа от жид
кости часто устанавливают фильтрующие патроны (рис. ХУ1-6, а), пред
ставляющие собой перфорированный каркас, на который намотан слой
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Рис. ХУ1-8. Схема установки фильтрующих патронов (а) и принцип действия фильтрующих патронов фирмы "Палл" (б):
1 — центробежные элементы; 2 — фильтрующие патроны



фильтрующего материала (ткань, войлок, вата и др.). Для таких устройств 
важное значение имеет отвод отсепарированной жидкости из объема 
фильтрующего материала. На рис. ХУ1-6, б показан принцип действия 
фильтрующих патронов (коалесцеров) фирмы "Палл", отличающихся тем, 
что размер поровых каналов в объеме фильтрующего материала по мере 
роста размеров капель жидкости увеличивается, что облегчает отвод жид
кости и снижает гидравлическое сопротивление.

Сочетание принципа работы фильтрующего патрона с отводом отсе
парированной жидкости и твердых частиц под действием центробежной 
силы осуществлено в конструкции роторного сепаратора (рис. ХУ1-7). Ос
новным элементом аппарата является ротор с перфорированными стенка
ми 4, внутри которого расположена сетчатая насадка 5 (металлическая сет
ка, высокопористый материал). Ротор приводится во вращение электро
двигателем или турбиной 6 за счет воздействия движущегося потока очи
щенного газа. В процессе сепарации

|/7

газожидкостная смесь подается с

Рис. ХУ1-7. Схема роторного газосепа
ратора:
I — корпус; 2 — отбойная пластина; 3 — 
вал; 4 — ротор с перфорированными 
стенками; 5 — сетчатая насадка; 6 — тур
бина; 7 — лабиринтное уплотнение; 8 — 
опора ротора. Потоки: I — исходный газ;
II — очищенный газ; III — жидкость
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внешней стороны ротора и проходит через вращающуюся сетчатую насад
ку, при этом капли жидкости и твердые частицы, содержащиеся в потоке 
газа, под действием центробежной силы отбрасываются на стенки аппара
та. Роторные сепараторы эффективно работают в широком диапазоне из
менения параметров потока газа, обладают свойствами самоочистки, име
ют низкое гидравлическое сопротивление, небольшие габаритные размеры 
и металлоемкость.

Мокрая очистка газа. Этот способ очистки основывается на кон
такте запыленного газа с жидкостью и обеспечивает высокую степень 
очистки. Мокрую очистку газа применяют в тех случаях, когда допусти
мо увлажнение и охлаждение очищаемого газа и когда улавливаемые час
тицы образуют с жидкостью шламы, легко извлекаемые и транспортируе
мые из аппарата. Контакт между жидкостью и запыленным газом может 
быть осуществлен либо в полом аппарате, через который в распылен
ном состоянии проходит жидкость, либо в аппарате с насадкой той или 
иной конструкции, обеспечивающей образование пленки стекающей жид
кости и соприкосновение с ней распределенного потока запыленного га
за. Мокрая очистка может быть осуществлена также путем барботажа га
за через слой жидкости и, в частности, в так называемых пенных аппа
ратах.

Применяют пенные аппараты прямоугольного и круглого сечения: скорость газа в 
аппарате 1,5*2,5 м/с, диаметр отверстий в ситчатых тарелках 3+8 мм, свободное сечение 
отверстий тарелки 15+20 %. Полнота очистки от пыли возрастает с увеличением числа сит
чатых тарелок (1-г-З) и достигает 95+99 % при сравнительно низких капитальных и эксплуата
ционных затратах. Такие аппараты используются для очистки вентиляционного воздуха, 
выхлопных дымовых газов и газов ряда технологических процессов. При необходимости 
пылеочистка в них может совмещаться с охлаждением или нагревом газа.

На установке каталитического крекинга с псевдоожиженным слоем 
катализатора мокрая очистка перегретых паров продуктов реакции, уходя
щих из реактора, осуществляется с целью улавливания мелких частиц ката
лизатора, охлаждения и частичной конденсации паров; она протекает на 
каскадных тарелках, расположенных в нижней части ректификационной 
колонны, благодаря циркуляции тяжелого каталитического газойля, стека
ющего с самой нижней тарелки колонны. Уловленный при такой очистке 
катализатор вместе с частью циркулирующего газойля возвращается в ре
актор.

Конструкции аппаратов для мокрой очистки газов (скрубберов) раз
нообразны.

В качестве примера на рис. ХУ1-8 приведена принципиальная схема 
установки для мокрой очистки газов, включающая скруббер Вентури и 
барботажный пылеуловитель с тремя клапанными тарелками. Запыленный 
газ подается на вход трубы Вентури 1 и при прохождении горловины ин
тенсивно смешивается с водой, часть которой подается по двум тангенци
альным вводам в верхней части конфузора 4, а другая часть вводится непо
средственно в область горловины. Работа скрубберов Вентури основана на 
дроблении жидкости газовым потоком, движущимся с высокой скоростью 
(40+150 м/с). Образовавшаяся газоводяная смесь поступает в промывную 
секцию, при входе в которую она проходит сквозь поток жидкости, сли
вающейся из переливного устройства нижней тарелки. Затем газовый по
ток последовательно проходит через барботажные слои трех клапанных 
тарелок 6. Отделение капель жидкости происходит в сетчатом отбойнике 
5, установленном над верхней тарелкой.
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Рис. ХУ1-8. Схема установки для очистки газа фирмы «Кох»:
I — труба Вентури; 2 — диффузор; 3 — регулирующий конус; 4 — конфузор; 5 — сетчатый 
отбойник (демистер); б — клапанные тарелки. Потоки: I — вода; II — исходный газ; III — 
очищенный газ; /V — шлам

При изменении количества очищаемого газа нужно поддерживать по
стоянной скорость газа в горловине трубы Вентури, так как при этом сте
пень очистки остается практически неизменной. Для этой цели приме
няется регулирующий конус 3.



ГШ А НИ ПЕРЕМ ЕШ И В АН И Е Ж И Д К О С ТЕ Й

НАЗНАЧЕНИЕ И СПОСОБЫ ПЕРЕМЕШИВАНИЯ

Процесс перемешивания жидкостей осуществляется с це
лью получения эмульсий, суспензий и растворов. При перемешивании до
стигается равномерное во всем объеме распределение фаз или смешивае
мых компонентов и обеспечивается их тесное взаимодействие. Перемеши
вание широко применяется в процессах производства масел, смазок, при
садок, смазочно-охлаждающих технологических средств и синтетических 
жирных кислот, обессоливания сырой нефти, хлорирования углеводоро
дов, охлаждения лаков и красок и т.д.

Смесь, полученная в результате перемешивания, является конечным 
продуктом либо образует систему, в дальнейшем используемую в техноло
гическом процессе. В ряде случаев перемешивание применяется для более 
эффективного протекания той или иной химической реакции, примером 
может служить обработка нефтепродуктов щелочью или другими реагента
ми. Перемешивание способствует также более эффективному протеканию 
массо- и теплообменных процессов.

Для характеристики способов и аппаратурного оформления процес
сов используются понятия об эффективности и интенсивности перемеши
вания.

Под эффективностью перемешивания понимают технологический эф
фект процесса перемешивания, характеризующий качество проведения 
процесса. В зависимости от назначения перемешивания эту характеристи
ку выражают различным образом. Так, при получении суспензии или 
эмульсии эффективность характеризуется равномерностью распределения 
дисперсной фазы, при протекании химических процессов — степенью 
превращения или расходом реагента, а при интенсификации тепловых или 
массообменных процессов — отношением коэффициентов тепло- и мас
соотдачи при перемешивании и без него.

Интенсивность перемешивания определяется расходом энергии, под
водимой в единицу времени к единице объема или массы перемешиваемой 
жидкости. Интенсивность перемешивания следует определять исходя из ус
ловий достижения максимального технологического эффекта при мини
мальных энергозатратах.

Используют следующие основные способы перемешивания:
механическое — обеспечивается с помощью различных вращающих 

устройств;
барботажное — осуществляется за счет пропуска газа через слой жид

кости;
гидравлическое — осуществляется при совместном движении смеши

ваемых потоков в трубопроводе, насосе или специальных смесителях.

МЕХАНИЧЕСКОЕ ПЕРЕМЕШИВАНИЕ

При механическом перемешивании интенсивность движе
ния сред в аппарате обеспечивается специальным перемешивающим уст-

443



Рис. XVII-1. Конструкция
якорной мешалки:
I — мотор-редуктор; 2 —
муфта; 3 — уплотнение; 
4 — люк; 5 — крышка; 
6— вал; 7 — якорное 
перемешивающее уст
ройство; 8 — корпус;
9  — рубашка; 10 — опо
ра; 11 — труба передав- 
ливания. Потоки: I — 
вход исходной среды;
II — выход теплоноси
теля (хладагента); III — 
вход теплоносителя (хлад
агента); IV — выход 
продукта

I I I
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ройством, получающим вращательное или более сложное движение от 
внешнего привода, и связана с передачей механической энергии перемеши
ваемой среде.

Процесс, осуществляемый перемешивающими устройствами, характе
ризуется обтеканием элементов этого устройства жидкой средой.

Аппараты для механического перемешивания называются мешалками, 
основными узлами которых являются корпус, привод и перемешивающее 
устройство. Для охлаждения или подогрева перемешиваемых сред корпус 
мешалки может иметь наружную рубашку (гладкостенную или из полу
труб), -а внутри мешалки может быть размещен трубчатый змеевик. Для 
герметизации вывода вала из корпуса мешалки применяют гидрозатворы, 
сальниковые и торцовые уплотнения. В качестве привода мешалки исполь
зуют электродвигатель с зубчатым редуктором или ременной передачей 
или специальный мотор-редуктор. На рис. XVII-1 приведена конструкция 
якорной мешалки.

Перемешивающие устройства, применяемые в мешалках, разнообраз
ны по конструктивному оформлению и условно разделяются на быстро
ходные и тихоходные (рис. ХУН-2). Первые работают преимущественно 
при турбулентном и переходном режимах движения жидкости, вторые 
при ламинарном. К быстроходным относятся лопастные (рис. ХУН-2 а, б), 
турбинные открытого (рис. ХУН-2, в) и закрытого типов, пропеллерные 
(рис. ХУН-2, г), к тихоходным — якорные (рис. ХУН-2, д), рамные (рис. 
ХУН-2, е), ленточные (рис. ХУН-2, ж) и шнековые (рис. ХУН-2, з) переме
шивающие устройства.

По преобладающему характеру движения жидкости выделяют мешал-

Рис. ХУН-2. Перемешивающие устройства:
а — г — быстроходные; д — з — тихоходные; а — лопастное; б — шестилопастное с 
наклонными лопастями; в — турбинное открытого типа; г — пропеллерное; д — якорное; 
е — рамное; ж — ленточное; з — шнековое
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ки с круговым потоком (лопастные с вертикальными лопастями, турбин
ные открытого типа, якорные, рамные), осевым потоком (лопастные с на
клонными лопастями, пропеллерные, ленточные, шнековые), радиальным 
потоком (турбинные закрытые). Применяют также мешалки со сложным 
планетарным движением перемешивающих устройств.

Основным элементом перемешивающего устройства лопастного типа 
является вертикальный вал, на котором может быть установлено несколь
ко лопастей вертикально или наклонно под углом к горизонту от 45 до 60°. 
Вертикальные лопасти сообщают жидкости в основном вращательное дви
жение, а наклонные способствуют перемещению жидкости вверх в верти
кальном направлении. Окружная скорость на концах лопастей обычно не 
превышает 5 м/с.

При вращении лопастей на поверхности жидкости может образовать
ся воронка (рис. ХУИ-З), снижающая эффективность перемешивания 
контактирующих фаз. Для разрушения воронок к внутренней стенке 
корпуса крепят отражательные вертикальные перегородки шириной Н, 
примерно равной 0,1 й. Число перегородок обычно равно 4. Перегородки 
препятствуют горизонтальному вращению кольца жидкости и способству
ют тем самым ее циркуляции в вертикальном направлении.

У турбинных мешалок перемешивающим устройством является лопа
стное колесо (турбинка), аналогичное рабочим колесам центробежных на
сосов с прямыми или загнутыми лопастями. Турбинки могут быть откры
тыми или закрытыми. По характеру работы открытые турбинки мало от
личаются от лопастных мешалок. Закрытые турбинки, помещенные в кор
пус, создают более упорядоченную циркуляцию жидкости в мешалке, осо
бенно при наличии направляющего аппарата, и способствуют тому, что 
струи жидкости, всасываемые в центре корпуса и выбрасываемые по пе
риферии, достигают самых отдаленных частей мешалки. Изменение на
правления потока с вертикального на радиально-горизонтальное сопровож
дается минимальными потерями кинетической энергии. Частота вращения 
турбинок лежит в пределах 400-5-2000 об/мин.

Для обеспечения интенсивного перемешивания во всем объеме аппа
рата за счет внутренней рециркуляции применяют пропеллерные мешалки. 
Пропеллерные перемешивающие устройства снабжены двух-, трех- или че
тырехлопастным винтом или пропеллером. Лопасти пропеллера по своей 
ширине обычно сначала расширяются, а потом сужаются; угол их наклона 
переменный. Пропеллеры создают интенсивный поток, направленный 
вдоль оси их вращения; иногда для упорядочения циркуляции жидкости в 
корпусе смесителя пропеллер помещают в направляющую трубу (диффу
зор); в трубе жидкость движется сверху вниз, в кольцевом зазоре между 
трубой и корпусом — снизу вверх или наоборот. Диаметр пропеллера ча
ще всего равен 0,25-5-0,33 внутреннего диаметра корпуса. В зависимости от 
размеров пропеллера частота его вращения составляет от 200 до 1500 
об/мин.

Пропеллерные мешалки обычно используют для перемешивания жид
костей малой вязкости. Область их применения — получение эмульсий или 
суспензий с небольшим (до 10 %) содержанием твердых частиц размером 
менее 250 мкм. В мешалках больших размеров следует установить несколь
ко самостоятельных пропеллеров.

При необходимости обеспечить перемешивание жидкости большой 
вязкости, применяют перемешивающие устройства якорного или рамно-
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Рис. ХУН-З. Схема потоков жидкости в аппарате с мешалкой:
а — без отражательных перегородок; 6 — с перегородками

го типов с лопастями, повторяющими по своим очертаниям профиль кор
пуса. В этих конструкциях зазор между стенкой корпуса и перемешиваю
щим устройством невелик (Д/ф, < 1,05+1,25). Это обстоятельство обуслов
ливает большую турбулентность потока у самой стенки, что способствует 
лучшей теплопередаче через стенку и препятствует отложению осадка на

447



Рис. ХУ11-4. Схема одиночной лопасти (к расчету 
мощности на перемешивание жидкости)

стенке и днище. Поэтому такие мешалки часто используют при перемеши
вании суспензий, частицы которых характеризуются склонностью к 
налипанию на стенки.

Тихоходные ленточные и шнековые мешалки применяют для переме
шивания высоковязких неньютоновских жидкостей.

Определение расхода энергии на перемешивание рассмотрим на 
примере вращения одиночной прямой лопасти (рис. ХУ11-3 и Х\Ш-4), 
вокруг вала с угловой скоростью со, причем <2М/ 2 —длина лопасти, а Л — 
ее ширина. На расстоянии г от оси вращения выделим элемент длиной с1г, 
который имеет окружную скорость У/г = сот.

На основании закона Ньютона сопротивление среды для этого 
элемента равно

ар = Црж(ьаг)-̂ -,

где |  = /(Ке) — коэффициент сопротивления.
Элементарная мощность равна произведению силы на путь, пройден

ный ею за одну секунду, №г = сот:

ы2г2
<т = у/,ар = §рж(л • ёг)— —̂ ыг

или

<Ш = | ^ Л ( 0 3г3 -От. (XVII. 1)
2

Ширина лопасти Л оценивается некоторой долей К диаметра переме
шивающего устройства, т.е.

н = к а м.

Подставляя это выражение для Л в уравнение (XVII. 1) и учитывая, что 
со = 2 тш, где п — число оборотов перемешивающего устройства за одну 
секунду, имеем

сМУ = аржс!мл 3г3 •<1т,

где а — коэффициент.
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Проинтегрировав это выражение в пределах от 0 до <Лм/2, получим 

М = К„ржп3а*, 

откуда

Кы = — (ХУП. 2)
Ржп ам

Безразмерный комплекс Кы называют критерием мощности, он за
висит от свойств перемешиваемой жидкости (вязкость, плотность), ско
рости вращения перемешивающего устройства и размеров мешалки.

В соответствии с теорией подобия запишем зависимость для опреде
ления Кы в критериальной форме:

Кы -  А - Ке“Р^, (ХУИ.З)

где Кец = р жпс(3/д  — модифицированный критерий Рейнольдса;
Рг̂  = л2йи/д  — модифицированный критерий Фруда.

Коэффициент А и показатели степени а  и Р определяются экспериментально для пере
мешивающих устройств данного типа. Если при перемешивании воронка отсутствует или ма
ла, то силой тяжести можно пренебречь и тогда критерий Фруда из уравнения (ХУН.З) 
исключается.

Для основных типов нормализованных перемешивающих устройств в 
справочной литературе имеются графические зависимости Кы и Кец, 
установленные по экспериментальным данным.

В механических мешалках различают два режима перемешивания: 
ламинарный и турбулентный. Ламинарный режим ( Кец < 30) соответствует 
малоинтенсивному перемешиванию, при котором жидкость плавно обтека
ет лопасти мешалки, захватывается и вращается вместе с ними.

При увеличении числа оборотов перемешивающего устройства возрас
тает сопротивление среды вращению, возникает и интенсифицируется тур
булентный режим перемешивания (Кец > 100). При высокой степени тур
булентности (Кец > 105) критерий мощности Кы практически не зависит от 
критерия Кец. Эта область называется автомодельной, в ее пределах рас
ход энергии определяется только инерционными силами.

Уравнение (ХУН.З) используется для определения критерия мощности, 
при найденном значении которого из уравнения (ХУП.2) определяется 
мощность N. необходимая для перемешивания при выбранном режиме и 
конструктивных параметрах мешалки.

БАРБОТАЖНОЕ ПЕРЕМЕШИВАНИЕ

Этот способ перемешивания применяют для маловязких 
жидкостей. Сравнительная простота аппаратов с барботажным перемеши
ванием позволяет проектировать их на большие объемы, допускает уста
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новку антикоррозионной футеровки и гарантирует высокую надежность в 
эксплуатации. В качестве перемешивающего агента используются воздух, 
водяной пар и другие газы. При использовании газа в качестве барботиру- 
ющего агента необходимо учитывать возможность образования в мешалке 
при взаимодействия перемешиваемого продукта с барботирующим газом 
взрывоопасных смесей.

В нижней части этих аппаратов устанавлен барботер 1 (рис. ХУП-5, а), 
обеспечивающий равномерное распределение газа или пара по площади 
поперечного сечения аппарата. В качестве барботера используют перфори
рованные трубы, размещенные на дне смесителя. Сечение отверстий для 
выхода газа должно быть значительно меньше сечения коллектора, подво
дящего газ, с тем чтобы обеспечить равномерное распределение газа по 
всем отверстиям. Иногда с этой целью отверстия для выхода газа из бар
ботера делают различного диаметра, увеличивая их размер на его конце
вых участках. При использовании аппарата с барботажным перемешива
нием в качестве реактора для отвода тепла химической реакции корпус 2 
оснащается рубашкой охлаждения 3.

Пропускная способность аппарата с барботажным перемешиванием 
лимитируется скоростью газа, отнесенной к площади его свободного сече
ния, которая обычно не превышает 0,1 м/с. При более высоких скоростях 
газа значительно возрастает газосодержание в смеси, что при заданном ко
личестве обрабатываемой жидкости приводит к неоправданному увеличе
нию общего объема аппарата. Кроме того, при высоких скоростях газа

\ Ш  6 к Щ  6 к Ш

| /  | /

Рве. ХУ11-5. Схемы аппаратов с барботажным перемешиванием:
а — пустотелого; б — секционированного; в — газлифтного; 1 — барботер; 2 — корпус; 3 — 
рубашка охлаждения; 4 — секционирующие перегородки; 5 — циркуляционная труба. 
Потоки: I — исходная жидкость; II — отходящая жидкость; III — отходящий газ; IV — газ
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возникают его крупномасштабные пульсации, приводящие к возникнове
нию пульсаций давления и вибрации аппарата.

Необходимое давление газа на входе в барботер р определяется по 
формуле

Р = Ро+Рждн + 2 ! ^ .

где р0 — давление над слоем жидкости в аппарате; Н — высота слоя 
жидкости над барботером, м; |  — суммарный коэффициент
сопротивления барботера; И/от — скорость газа на выходе из барботе- 
ра, м/с.

Аппараты с барботажным перемешиванием могут быть пустотелыми 
или секционированными по высоте горизонтальными перфорированными 
перегородками 4, которые служат промежуточными газораспределителями 
и уменьшают продольную циркуляцию жидкости (рис. ХУ11-5, б).

С целью упорядочения движения жидкостей при перемешивании орга
низуют восходящий (нисходящий) поток в центральной части аппарата

Рис. ХУП-в. Схема установки дегазации серы фирмы 51огк СошрНто 5КЬ СтЬН:
а — общий вид; б — барботажный смеситель газлифтного типа; 1 — емкость; 2 — эжектор; 
3 — циркуляционный короб; 4 — насос; 5 — барботер. Потоки: / — сера с установки Клауса; 
11 — пар низкого давления; III — смесь воздуха, сероводорода и водяного пара; IV — воздух; 
V — продувочный воздух; VI — сера в хранилище
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(рис. ХУП-5, в) и нисходящий (восходящий) поток у его стенок, что может 
быть обеспечено, в частности, за счет установки в центре аппарата специ
альной циркуляционной трубы 5, работающей по принципу газлифта. 
При подаче газа в заполненный жидкостью аппарат в циркуляционных 
трубах образуется газожидкостная смесь, плотность которой меньше од
нородной жидкости, что и обеспечивает ее циркуляцию.

На рис. ХУИ-6  приведена схема установки для удаления Н25 из жидкой 
серы, основным элементом которой является барботажный смеситель 
газлифтного типа.

Взбалтывание при закачке или во время транспортировки и (или) понижение темпера
туры приводят к высвобождению из недегазированной серы сероводорода, который собира
ется в пространстве над жидкой серой и концентрация которого может легко превысить 
нижний предел взрываемости Н^З в воздухе (около 3,5 % об.). Дегазация серы осуществляет
ся в непрерывном режиме в специальной емкости 1 или на участке дегазации коллектора се
ры установки Клауса. Собственно дегазация идет в барботажном смесителе газлифтного типа 
3. Поскольку циркуляционный короб 5 смесителя открыт снизу и сверху, циркулирующая в 
нем сера полностью перемешивается с содержимым емкости. Воздух, содержащий высво
божденный сероводород, вместе с дополнительным количеством продувочного воздуха удаля
ют из емкости с помощью эжектора 2 и, как правило, направляют в печь дожита. Дегазиро
ванная сера стекает через сливную перегородку в насосное отделение и перекачивается 
насосом 4 в хранилище.

ГИДРАВЛИЧЕСКИЕ СПОСОБЫ ПЕРЕМЕШИВАНИЯ

При гидравлическом способе перемешивания применяют 
статические и циркуляционные смесители.

Статические смесители широко используются при переработке нефти 
и газа, в нефтехимии, при производстве и переработке пластмасс, очистке 
отходящих газов, питьевой и сточных вод, в производстве синтетических 
волокон и т.д. Высокая эффективность смешения, низкие капитальные и 
эксплуатационные затраты, малое потребление энергии, небольшие разме
ры, отсутствие движущихся деталей — все это выгодно отличает статичес
кие смесители от других способов перемешивания.

На рис. ХУИ-7 показан статический смеситель для режима ламинарно-

Рис. ХУН-7. Статический смеситель фирмы 5и1гег для ламинарного режима течения:
а — корпус смесителя; 6 — перемешивающее устройство
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го течения, например для смешения высоковязких сред или сред с сильно 
различающейся вязкостью. Смеситель состоит из корпуса (рис. ХУН-7, а), 
внутри которого установлено перемешивающее устройство (рис. ХУ11-7, б), 
представляющее собой нескольких повторяющихся модулей, повернутых 
друг относительно друга на угол 90°. Каждый модуль образован из отдель
ных перекрещивающихся полос, соединенных точечной сваркой. Ширина 
полос, угол их наклона и количество модулей по длине потока определяют
ся необходимой степенью однородности потока на выходе из смесителя.

Статический смеситель, представленный на рис. ХУ11-8, используется 
главным образом для режима турбулентного течения, например для смеши
вания низковязких жидкостей или диспергирования несмешивающихся 
жидкостей. Такие смесители с успехом применяются при обессоливании 
сырой нефти при смешивании ее с менее минерализованной пресной во
дой.

Для обработки питьевой и сточных вод применяются смесители, в 
которых направляющие перегородки не касаются друг друга и со всех 
сторон открыты потоку (рис. ХУН-9). В зависимости от источника воды и 
дальнейшего ее использования необходимо добавлять в нее некоторое 
количество кислоты или щелочи. При нейтрализации воды может проис
ходить образование тонкодисперсных суспензий гидроксидов металлов, 
которые с трудом выделяются из воды. С целью осаждения частиц из этих 
суспензий в стоки обычно добавляют химические флокулянты. При этом 
расходы смешиваемых потоков значительно различаются между собой, что 
требует применения эффективного смесителя, который также не должен 
засоряться. Как правило, в таких случаях используют смесители, изготов
ленные из пластмасс (полипропилена, фторопласта).



Рис. Х \1 И . Статические смесители фирмы Зч1гег для перемешивания сред с возможным 
отложением осадка, изготовленные из полипропилена

Рис. ХУП-Ю. Смеситель-реактор фирмы $и1геп
I — корпус; 2 — статический смеситель, выполненный из теплообменных труб; 3 — 
распределительная камера; 4 — перегородка. Потоки: I — вход теплоносителя; II — исходное 
сырье; III — выход теплоносителя; IV — продукты реакции



Переход от периодического процесса смешения в емкости с 
мешалкой к .непрерывному процессу с использованием статического сме
сителя-реактора позволяет повысить безопасность производства, сущест
венно уменьшить габаритные размеры реактора и снизить потребление 
энергии. На рис. XVII-10 смеситель-реактор показан в момент установки 
статического смесителя. Статические смесители в таких реакторах играют 
роль теплообменных поверхностей и выполнены из труб, внутри которых 
циркулирует теплоноситель. Подобным образом удается реализовать реак
торы вытеснения с заранее заданным профилем температуры по длине ап
парата.

Смесители циркуляционного типа. Широкое распространение получи
ли смесители циркуляционного типа, состоящие из емкости 1 и центро
бежного насоса 3, который забирает жидкость из нижних слоев и подает 
ее на свободную поверхность через разбрызгиватель 2 , осуществляя замк
нутую циркуляцию (рис. XVII-11, а). Для усиления турбулизирующего эф
фекта в емкость иногда помещают решетку или перфорированный трубо
провод, что обеспечивает более равномерное распределение жидкости по 
сечению емкости.

В частности, такой способ перемешивания используют при производ
стве товарного нефтепродукта путем компаундирования входящих в его 
состав компонентов.

Более интенсивно происходит перемешивание при использовании 
циркуляционного насоса в сочетании с эжектором (рис. XVII-11, б). Жид
кость из верхней части емкости нагнетается в сопло эжектора. Выходящий 
из сопла поток увлекает окружающую эжектор жидкость, смешивается с

а

а — смеситель с циркуляционным насосом; 6 — смеситель с циркуляционным насосом и 
эжектором; 1 — емкость; 2 — разбрызгиватель; 3 — циркуляционный насос; 4 — эжектор
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ней, и образующаяся смесь выбрасывается вверх. Таким образом, внутри 
объема жидкости, заполняющей емкость, в дополнение к внешнему цирку
ляционному контуру, создаваемому насосом, возникают внутренние цирку
ляционные токи, что обеспечивает более эффективное перемешивание 
смеси.

ГЛЯ1Я XVIII ГИ Д Р О Д И Н А М И К А  С Л О Я
З Е Р Н И С ТЫ Х  М А ТЕР И А ЛО В

В химической технологии широко распространены процес
сы, использующие слой зернистого твердого материала, через который 
движется поток газа, пара или капельной жидкости. При этом в качестве 
зернистого материала используются катализаторы, адсорбенты, теплоноси
тели, фильтрующий материал и др.

Частицы зернистого материала могут иметь различную форму (сфера, 
цилиндры, таблетки, зерна произвольной формы), а слой может быть мо
нодисперсным (состоять из частиц одинакового размера) или полидисперс
ным (состоять из частиц различных размеров).

Рве. ХУШ-1. Схемы различных состояний слоя твердых частиц при прохождении через них 
потока газа (жидкости):
а — плотный слой; б — псевдоожиженный слой; в — пневмотранспорт частиц
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При движении газовой или жидкой фазы через зернистый слой мате
риала поток заполняет все пространство между частицами, образующими в 
слое извилистые поровые каналы. Различают три основных состояния зер
нистого слоя.

Плотный слой — частицы находятся в тесном соприкосновении одна 
с другой, расстояние между ними и объем слоя остаются неизменными 
при изменении скорости потока газовой или жидкой фазы, проходящего 
через слой. Плотный слой может быть неподвижным или компактно пере
мещающимся.

Взвешенный, псевдоожиженный или «кипящий» слой — частицы в 
результате воздействия движущейся через слой газовой или жидкой фазы 
находятся в хаотическом движении в пределах слоя, напоминая кипящую 
жидкость. Расстояние между частицами и объем слоя изменяются в зависи
мости от скорости потока, проходящего через слой.

Режим транспорта частиц — частицы зернистого материала пере
мещаются в направлении движения восходящего потока жидкости или 
газа.

Эти характерные состояния слоя зернистого материала проиллюстри
рованы на рис. XVIII-1. В определенных условиях плотный слой может пе
рейти в псевдоожиженный, а последний — в транспортируемый, и наобо
рот.

В нефтегазопереработке аппараты с неподвижным или движущимся 
плотным слоем зернистого материала используют в процессах адсорбцион
ного разделения газов, каталитического крекинга, риформинга, гидроочи
стки; кипящий слой применяют в реакционных аппаратах установок ката
литического крекинга, коксования, гидрокрекинга, каталитического дегид
рирования н-бутана и др.

ДВИЖЕНИЕ ПОТОКА ГАЗА
(ПАРОВ ИЛИ ЖИДКОСТИ) ЧЕРЕЗ ПЛОТНЫЙ
СЛОЙ ЗЕРНИСТОГО МАТЕРИАЛА

Плотный слой зернистого материала, через который дви
жется поток газа или жидкости, представляет собой объем V = Ут + Уп, 
где Ут — объем, который непосредственно занимают твердые частицы, а 
Уп — объем извилистых поровых каналов, образующихся между частица
ми, по которым движется поток газа или жидкости. В зависимости от раз
мера и формы частиц, а также характера их укладки меняются форма, 
размер и объем поровых каналов. Одной из основных характеристик слоя 
зернистого материала является его порозность, или доля свободного объ
ема е:

Если плотность твердых частиц обозначить рт, а плотность газовой 
или. жидкой фазы р, то плотность рн, называемая насыпной плотностью 
слоя, будет равна
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Рн = (1 -  ф т  + ер. 

откуда

е _ рт - ри (XVIII. 1)
р т  - р

В случае потока газа или паров рт » р величиной р в уравнении 
(XVIII. 1) можно пренебречь и записать его в виде

е= Рт - р" = 1 -  — . (Х\ЧИ.2)
рт рт

В тех случаях, когда твердая частица является пористой (катализа
тор, адсорбент), в уравнении (XVIII. 1) в качестве значения плотности твер
дой частицы пользуются так называемой кажущейся плотностью час
тиц р ', которая представляет собой массу единицы объема частицы с 
учетом объема ее пор. Чем выше пористость частицы, тем больше отлича
ется от истинной плотности материала частицы рт ее кажущаяся плот
ность р'.

Для промышленных аппаратов при отношении (О/й) > 10 порозность 
плотного слоя по его высоте практически не меняется (1 > и й — соответст
венно диаметр аппарата и частицы).

Средняя скорость потока в поровых каналах слоя:

V /

е

где V/ — скорость потока, отнесенная ко всему сечению слоя (аппарата), 
или скорость фильтрации.

При движении потока через сечение, отличающееся от круглой фор
мы, в качестве расчетного линейного размера принимают гидравлический 
радиус или эквивалентный диаметр.

Под гидравлическим радиусом гг понимают отношение площади сече
ния потока Р к смоченному периметру П:

Для круглой трубы внутренним диаметром (1 гидравлический радиус 
равен

_ р_ _ кл2/* _ а
Г П тк/ 4

Для гидродинамических расчетов необходимо располагать значением 
эквивалентного диаметра норового канала с!к, определяемого как отноше
ние учетверенной площади суммарного сечения поровых каналов РП к 
смоченному периметру этого сечения Пп:
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(ХУШ.З)

Обозначив среднюю длину поровых каналов через 1„, выражение 
(ХУШ.З) можно записать в следующем виде:

а  -  4^ п _  4Рп 1 п/ у  _  4е 

К П п /.п п пЕп / у  /т '

где /т — площадь поверхности частиц в единице объема слоя.
Если слой состоит из гранул сферической формы одинакового диа

метра й, то эквивалентный диаметр порового канала составит
4е

4 з ( 1 - е ) '

(ХУШ.4)

В случае, когда слой состоит из шаров различных размеров и извес
тен гранулометрический состав слоя — массовое содержание х, гранул диа
метром с/,, эквивалентный диаметр канала можно получить из выражения

1

Е ( * Л ) '
(Х\П1.5)

Из сопоставления уравнений (ХУШ.4) и (ХУШ.5) следует, что диаметр 
порового канала для слоя, состоящего из частиц различного диаметра, 
может быть определен из соотношения
^  _ лл.

к " з Ы Х ^ А ) '
(ХУ1И.6)

Для гранул, не имеющих форму шара, диаметр находят с учетом 
коэффициента (фактора) формы \|г:

( \ 2 а
ш у

откуда

= ^р .ш ^ (ХУШ.7)

где Р и Рш — площадь поверхности частиц соответственно неправильной и 
шарообразной формы равного объема; д. и с1рш — диаметры шаров, 
равновеликих частице по поверхности и по объему (массе).

Поток среды через слой гранулированного материала может быть ла
минарным, переходным или турбулентным в зависимости от значения па
раметра Рейнольдса:

К е = ^ Н .
и

Подставив Н̂о = ЬУ/е и йх из уравнения (ХУШ.4), получим
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2И̂ р (ХУШ.8 )
Зц(1 -  е)

Параметр Рейнольдса может быть отнесен к любому геометрическому 
размеру потока, например к гидравлическому диаметру или к диаметру 
гранулы. Однако в этом случае численные значения Ке, соответствующие 
данному режиму движения, будут различными. Это обстоятельство необхо
димо учитывать при пользовании литературными данными, касающимися 
численных значений Ке. Так, относя параметр Ке к диаметру твердой 
частицы с1 и скорости фильтрации V/, получим

Кет = ^ Р .  (ХУ1Н.9)
и

Сопоставив уравнения (ХУ1И.8) и (ХУН1.9), получим

Ке = Кет 2 ■. . (XVIII. 10)
з(1 - е)

Потеря напора в слое может быть вычислена по известному 
уравнению гидравлики

Др = хДИ^Р, (XVIII. 11)
4< 2

где А. = /(Ке) — коэффициент гидравлического сопротивления, учиты
вающий как сопротивление от трения, так и местные гидравлические 
сопротивления; Н — высота слоя, м; р — плотность потока, кг/м3.

Некоторые исследователи предлагают для определения X пользоваться 
уравнением

А = АКе", (XVIII. 12)

причем коэффициент А и показатель степени п зависят от критерия Ке; 
при ламинарном движении л = 1, в переходной области п < 1 и в турбу
лентной автомодельной области л = 0, т.е. сопротивление Ар в ламинар
ной области линейно зависит от скорости и вязкости, а в автомодельной 
области растет пропорционально IV2 и не зависит от вязкости.

Другие исследователи рекомендуют двухчленное уравнение

Х = — + В, (XVIII. 13)
Ке

где А и В — коэффициенты. При ламинарном режиме величиной В можно 
пренебречь, так как она мала по сравнению с А, и, следовательно, также 
имеет место линейная зависимость, тогда как при больших значениях кри
терия Ке величина А/Ке мала, и, следовательно, имеет место квадратичная 
зависимость потери напора от скорости.

Такая двухчленная зависимость лучше отображает физическую сущ
ность явления, поскольку сопротивление в слое слагается из двух составля
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ющих: 1) обусловливаемых трением вследствие движения вязкой среды че
рез извилистые поровые каналы и 2 ) силами инерции, особенно проявляю
щимися при турбулентных потоках.

Подставляя в уравнение (XVIII. 11) У/0 = У//г и значение с1к из уравне
ния (XVIII.4), получим

* 1 нАр = А— 
к а

у/2
~2 Р

2е3
(XVIII. 14)

Заменив в уравнении (XVIII. 14) величину А выражением (XVIII. 13), в ко
тором значение Ке определяют из уравнения (XVIII. 10), после соответст
вующих преобразований получим:

Д р/Н  = 9а(1 -  е)2 у/ц Зй(1 -  е) У/2р 
8е3 О1 + 4е3 '

При А = 134 и В = 2,34 получаем расчетное уравнение, предложенное 
Эргуном, которое хорошо описывает экспериментальные данные различ
ных авторов по сопротивлению в слое и может быть рекомендовано для 
технических расчетов:

Д р /Н  = 150 + 1,75
1У2р

а (XVIII. 15)

Уравнение (XVIII. 15) применимо для ламинарного, переходного и тур
булентного режимов и справедливо как для стационарного, так и для дви
жущегося плотного слоя. Для расчета по уравнению (XVIII. 15) не требуется 
предварительного определения характеристики режима.

При выполнении расчетов для движущегося плотного слоя величина V/ 
представляет собой относительную скорость движения:

V/ = 1УП ± 1УТ е, (XVIII. 16)

где 1УП и 1УТ — скорость движения потока газа или жидкости и твердых 
частиц слоя относительно стенок аппарата; е — порозность движущегося 
плотного слоя; знак минус соответствует прямоточному движению потока 
и частиц слоя, знак плюс — их противоточному движению.

Если известен градиент перепада давления в слое Др /  Я, то уравнение 
(XVIII. 15) используется для определения скорости потока, а следовательно, 
и их количества, которое необходимо для обеспечения этого градиента пе
репада давления. Такая задача возникает, например, при расчете паровых и 
газовых затворов на установках каталитического крекинга, а также при 
определении количественного распределения потока паров между 
различными слоями катализатора и др.



ДВИЖЕНИЕ ПОТОКА ГАЗА (ПАРОВ ИЛИ ЖИДКОСТИ) 
ЧЕРЕЗ ВЗВЕШЕННЫЙ СЛОЙ ЗЕРНИСТОГО 
МАТЕРИАЛА

При восходящем потоке газа (паров или жидкости) через 
плотный слой зернистого материала при увеличении скорости потока рас
тет сопротивление слоя и ослабляется взаимное давление частиц. При до
стижении некоторого критического значения скорости сопротивление 
слоя становится равным его весу, частицы перестают оказывать взаимное 
давление, слой переходит во взвешенное состояние, частицы получают воз
можность перемещаться в пределах слоя. При дальнейшем увеличении ско
рости потока V/ > расстояние между частицами увеличивается, пороз- 
ность слоя е возрастает, вызывая тем самым снижение скорости потока в 
поровом канале (И 0̂ = Н^/е), а следовательно, и силы, действующей на час
тицу, до значения, равного ее весу. Тогда восстанавливаются условия состо
яния взвешенного слоя, но уже при новом, большем значении его пороз- 
ности е.

При дальнейшем увеличении скорости потока слой расширяется. В 
пределе его расширения порозность слоя стремится к значению е = 1, ког
да расстояние между частицами становится столь значительным по сравне
нию с их размерами, что концентрация частиц в данном объеме 1 - е  бу
дет несоизмеримо мала. Практически пределом существования взвешенно
го слоя является скорость потока, равная скорости витания данной части
цы УИВ; при скорости выше Н', поток выносит частицы из слоя и послед
ний прекращает свое существование.

Во взвешенном слое вследствие некоторой неравномерности скорости потока в раз
личных сечениях слоя частицы интенсивно и хаотически перемешиваются внутри слоя. Взве
шенный слой зернистого материала называют также кипящим или псевдоожиженным сло
ем. Подобное наименование возникло потому, что взвешенный слой зернистого материала 
обладает подвижностью, текучестью, вязкостью, способностью к отстаиванию более круп
ных частиц и другими особенностями, характерными для жидкостей, да и по внешнему виду 
он похож на кипящую жидкость.

Интенсивное перемешивание частиц во взвешенном слое обусловливает высокую эф
фективность проходящих процессов: значительно возрастает скорость внешней диффузии, 
эффективнее протекает теплообмен между потоком и частицами, между частицами и сопри
касающейся с ними поверхностью, легко обеспечивается выравнивание температур в боль
шом объеме слоя и т.д.

Вместе с тем в связи с интенсивным перемешиванием частиц взвешенному слою свой
ствен и ряд недостатков, среди которых уменьшение движущей силы процесса, износ твер
дых частиц, эрозия аппаратуры и др.

При скорости потока, недостаточной для взвешивания частиц, объем 
слоя, его высота Н0, а следовательно, и порозность е0 являются неизмен
ными. При скорости, превышающей начало псевдоожижения, но недоста
точной для выноса частиц из слоя, < V/ < 1УВ , его объем, высота Н и 
порозность е увеличиваются, но при этом в аппарате постоянного сечения 
остается неизменным соотношение

(1 -е 0)я 0 = (\-г)Н .

Для плотного и взвешенного слоев характерна зависимость между
462



Рис. ХУШ-2. Зависи
мость перепада давле
ния в слое от скорости 
потока

скоростью ожижающего потока и гидравлическим сопротивлением слоя 
(перепадом давления); принципиальный характер такой «кривой псевдо
ожижения» проиллюстрирован графиком, приведенным на рис. ХУШ-2. Ле
вая часть графика, представленная линиями ОА и ОВ, соответствует движе
нию ожижающего агента через неподвижный слой, когда с увеличением 
скорости потока сопротивление слоя растет. В точке В сопротивление слоя 
оказывается равным его весу и слой переходит во взвешенное состояние; 
соответствующее этой точке значение скорости называют критической 
скоростью или скоростью начала псевдоожижения. Перепад давления 
в точке А перед началом псевдоожижения превышает вес слоя на величину 
«пика давления» Др0, затрачиваемую потоком на преодоление сил сцепле
ния между частицами. Величина Др0 зависит от плотности упаковки час
тиц, формы и состояния их поверхности.

При дальнейшем увеличении скорости потока перепад давления в слое 
остается неизменным, и линия «кривой псевдоожижения» идет параллельно 
оси абсцисс. Постоянство значения перепада давления в слое (участок ВС) 
характеризуется равенством гидродинамического давления и веса слоя, 
приходящегося на единицу площади его поперечного сечения, и сохраняет
ся до значения соответствующего скорости витания, выше которой 
частицы уносятся из слоя и наступает режим пневмотранспорта. В этом 
случае масса частиц в слое уменьшается и, следовательно, снижается гид
равлическое сопротивление слоя.

Плотному слою на графике соответствуют линии ОА и ОВ. Линия ОА 
получена при постепенном увеличении скорости газа и соответствует пере
паду давления в плотном слое, когда частицы слоя характеризуются перво
начальной, более плотной упаковкой и меньшей порозностью. Линия ОВ 
соответствует перепаду давления в плотном слое, который образуется в ре
зультате постепенного снижения скорости потока при переходе от 
взвешенного слоя к плотному.

Перепад давления, соответствующий весу слоя, приходящегося на еди
ницу площади его поперечного сечения, равен

Ар = Н0д(рт -р )(1 -е 0),

где рт и р — соответственно плотность твердых частиц и потока.
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Зная вес слоя Н0д(рт -  р|̂ 1 -  е0) и используя уравнение (ХУ1Н.14), 
можно определить критическую скорость начала псевдоожижения .

Выражение для 1УК зависит от того, какое значение А. принято в урав
нении (XVIII. 14) при определении Ар — по уравнению (XVIII. 12) или 
(XVIII. 13); этим во многом объясняются различия в окончательном уравне
нии для определения , с которыми приходится сталкиваться при изуче
нии специальной литературы.

Приняв, как это предложено О.М. Тодесом, для Ар расчетное уравне
ние (XVIII. 15), запишем:

Д>6г(рт -р )(1- е 0) + 1,75С1-60)
е0

У У 2 р

а Д).

После преобразований получим уравнение для определения критичес
кой скорости начала псевдоожижения

(XVIII. 17)

где Кек = Н^сф/р — критерий Рейнольдса, соответствующий скорости
14̂  — начала псевдоожижения; Аг = дй3{рт -  р|р/ \ 12 — критерий Архимеда.

При беспорядочной засыпке слоя значение его порозности е0 лежит в 
пределах от 0,35 до 0,45, и в среднем можно принять, что Ео = 0,4; тогда 
уравнение (XVIII. 17) запишем в виде

Кек = ------—— ,—  (XVIII. 18)
1400 + 5,22\Аг

Для определения скорости потока V/, необходимой для достиже
ния порозности слоя е, наиболее удачной является формула О.М. Тодеса,
В.Д. Горошко и Р.Б. Розенбаума, справедливая для ламинарного, пере
ходного и турбулентного режимов:

Не = ■
Ате4

18 + 0 ,61^А ге4''
(XVIII. 19)

При е0 = 0,4 эта формула совпадает с уравнением (XVIII. 18). Это же 
уравнение, решенное относительно е, позволяет определить порозность 
взвешенного слоя при выбранном гидродинамическом режиме:

е = 18Ке+0,36Ке2
-1(121

Аг
(ХЛЛН.20)

Для гидродинамической характеристики псевдоожиженного слоя часто 
используют понятие «число псевдоожижения», которое представляет собой
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отношение скорости потока при данной степени псевдоожижения IV к 
критической скорости начала псевдоожижения IV*, т.е. К = .

При е = 1, что практически соответствует одиночной частице или весь
ма малой концентрации частиц в потоке, уравнение (XVIII. 19) приобретает 
вид

Это уравнение и рекомендуется в промышленной практике для опре
деления скорости витания частиц 1УВ.

Для слоя, состоящего из частиц одинакового диаметра б, взвешенный 
(псевдоожиженный) слой может существовать при скорости потока IV, на
ходящейся в пределах IV* < IV < Сопоставляя уравнения (XVIII. 18) и 
(Х\/Ш.21), получим

УУ„ _  Ке, _  1400 + 5,22л/ аг 
]МК Кек 18+ 0,6ь/аг

Тогда для очень мелких частиц (при малых критериях Аг) 
= 1400/18 = 78, для крупных частиц (при больших критериях Аг)

В промышленных условиях псевдоожиженный слой обычно состоит из частиц различ
ного размера. Это объясняется трудностью изготовления частиц строго одинакового разме
ра, истиранием или обрастанием (процесс непрерывного коксования) частиц с течением 
времени, а также необходимостью обеспечить более однородное псевдоожижение и други
ми причинами. Например, практика эксплуатации установок каталитического крекинга с 
псевдоожиженным слоем катализатора показала, что фракция катализатора должна быть 
широкой по гранулометрическому составу и содержать некоторое количество мелких час
тиц, способствующих более однородному псевдоожижению и предохраняющих более круп
ные частицы от истирания (мелкие частицы изолируют крупные частицы одну от другой).

Различие в размерах частиц, входящих в состав полидисперсного слоя, оказывает влия
ние на порозность слоя, режим псевдоожижения, однородность слоя и др. Такой слой мо
жет иметь меньшую порозность благодаря более плотной упаковке частиц и возможности 
размещения мелких частиц в каналах между крупными частицами. При псевдоожижении по
лидисперсного слоя скорость потока может оказаться недостаточной для взвешивания круп
ных частиц и значительно превысить скорость витания мелких, которые при этом выносятся 
из слоя. Для таких полидисперсных систем характерным показателем является диапазон из
менения размеров частиц измеряемый отношением ^|па,/с1т,п. Существенную роль играет так
же гранулометрический состав слоя — сравнительно невысокая концентрация относительно 
крупных частиц допустима, особенно при наличии относительно мелких частиц.

Гидродинамические расчеты с использованием уравнений (XVIII. 17) — (ХУШ.20) для по
лидисперсного слоя затрудняет выбор расчетного диаметра частиц, учитывающего различие 
формы и размеров частиц и гранулометрический состав слоя. Неправильный выбор расчет
ного диаметра частицы может явиться источником значительных ошибок. Высокую точность 
расчетов можно получить, если эквивалентный расчетный диаметр частицы полидисперсного 
слоя определять экспериментально. Для этого со слоем данного материала необходимо про
вести хотя бы один опыт и определить скорость начала псевдоожижения и порозность не
подвижного слоя, а затем из уравнения (XVIII. 17) вычислить средний диаметр частиц, кото
рый и использовать для всех расчетов. При отсутствии экспериментальных данных средний 
диаметр частицы полидисперсного слоя следует находить при помощи уравнений (XVIII.6) и 
(ХУШ.7).

Эффективность процессов, протекающих в псевдоожиженном слое, зависит от степени 
однородности слоя, т.е. от постоянства порозности (плотности) слоя в различных его частях 
при данном режиме. При взвешивании жидкостью слой практически всегда является одно
родным, в паровой же или газовой среде в слое наблюдается большая или меньшая неодно
родность, которая проявляется в виде проскоков газовых пузырей через слой.

На рис. Х\7Ш-3 схематически представлены основные разновидности

Аг (Х\/Ш.21)
18+0,

№,/№к =5,22/0,61 = 8 ,6 .
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Рис. ХУШ-З. Разновидности псевдоожиженных систем:
а — однородный взвешенный слой; б — слой с барботажем пузырей; в — слой с 
поршнеобразованием; г — слой с каналообразованием; д — фонтанирующий слой

псевдоожиженных систем: однородный взвешенный слой (ХУШ-З, а), с 
барботажем пузырей (ХУШ-З, б), с поршнеобразованием (ХУШ-З, в), с ка
налообразованием (ХУ1П-3, г), фонтанирующий слой (ХУШ-3, Э). Причины, 
обусловливающие неоднородность слоя, изучены еще недостаточно, а фак
торы, влияющие на его возникновение, многочисленны. Неоднородность 
псевдоожиженного слоя приводит к вибрации и повышенному износу сте
нок аппарата. При этом значительно ухудшается контакт ожижающего 
агента с частицами, снижается эффективность массо- и теплопередачи, 
увеличивается унос частиц из слоя.

На характер псевдоожижения и структуру слоя оказывают влияние 
технологические (физические свойства ожижающей среды, плотность твер
дых частиц, скорость ожижающего агента, пульсации потока) и конструк
тивные (высота и диаметр слоя, форма аппарата и т.п.) параметры. Отме
чено, например, что для данного газа повышение давления, обусловленное 
увеличением его плотности, приводит к улучшению однородности слоя и 
уменьшению уноса частиц из слоя.

При выборе гидродинамического режима работы аппарата необходи
мо учитывать вынос частиц из слоя. В большинстве случаев желательно, 
чтобы вынос частиц был минимальным, так как это облегчает работу пы
леулавливающих устройств (например, циклонов, электрофильтров), сокра
щает потери и т.д. Однако в некоторых случаях, например в реакторах ус
тановок непрерывного коксования на порошкообразном коксе, стремятся 
к обратному, т.е. к тому, чтобы вынос частиц из слоя был сравнительно
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Рис. ХУШ-4. График для определения 
сепарационного пространства Нп

О 20 40 60 80 Л, мкм

Рис. ХУШ-5. График для определения 
скорости витания частиц естественного 
алюмосиликатного катализатора в потоке 
воздуха

высоким, поскольку таким путем удается предохранить входные отверстия 
циклонов, установленных в реакторе, от закоксовывания.

Согласно исследованиям Зенца и Уайля, над слоем в пределах опреде
ленной высоты сепарационного пространства Нп вследствие разрушения 
газовых пузырей при выходе их из слоя эпюра скоростей потока является 
переменной и пульсирующей, поэтому в пределах этой высоты значитель
но влияние скорости потока на унос частиц из слоя. На высоте Н > Нп 
скорость газового потока по сечению выравнивается, что ведет к сниже
нию уноса частиц потоком газа.

Для количественного определения величины уноса частиц газом ис
пользуется формула

щ 4 с 0,Ьн 0,25

-^102 = А — -------- т*. (ХУШ.22)
сг а̂ 5нп <р

где ^Ст/Сг 1̂ 0 2 — относительное количество частиц, унесенных потоком
газа, % (масс.) на газ; V/ — скорость газа в свободном сечении аппарата, 
м/с; С — концентрация в слое мелких частиц, скорость витания которых 
равна или меньше \У, %; Н0 — высота слоя, мм; с? — среднемассовый диа
метр мелких частиц в слое, мм (значение й определяется по формуле 
с* = 5 ^ х ,  ); Н — высота сепарационного пространства (расстояние от 
уровня слоя до сечения ввода газа в циклоны), мм; <р — доля площади от
верстий распределительной решетки, обычно эта величина составляет 
0,01-5-0,05; тш — поправочный коэффициент, учитывающий физические 
свойства системы газ — твердое тело.
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Численные значения величин Л и п  зависят от высоты сепарационного 
пространства.

Высоту Нп можно определить по графику (рис. ХУ111-4) в зависимости 
от скорости потока V/ и диаметра аппарата й.

При высоте сепарационного пространства Н < Н П Л = 1011 и п = 1, 
при Н > Н П А = 3,35-107, п = 0,273.

Уравнение (ХУП1.22) получено на основании экспериментальных дан
ных с использованием системы воздух — естественный алюмосиликатный 
катализатор; для перехода к другим системам используется коэффициент 
тш, который определяется из приближенного уравнения

тш~Щ.'/ИГ.
где IV.' — скорость витания частиц естественного алюмосиликатного ка
тализатора плотностью 2080 кг/м3 в потоке воздуха при температуре 20 °С 
и давлении 0,101 МПа (рис. ХУ1П-5); 1УВ — скорость витания частиц того 
же диаметра данного материала в потоке газа при рабочих условиях.

РЕЖИМ ПНЕВМОТРАНСПОРТА

Если скорость движения потока превышает скорость вита
ния частиц, то последние начинают двигаться в направлении движения по
тока и система достигает режима пневмотранспорта. Скорость движения 
твердых частиц 1УТ при пневмотранспорте меньше скорости движения 
транспортирующего потока 1УП' , который как бы скользит относительно 
движущейся частицы с относительной скоростью V/' = И7,' -  1УТ. Для дан
ного гидродинамического режима восходящий поток пневмоподъемника 
характеризуется определенным значением порозности е, т.е. объемная 
концентрация транспортируемых частиц в этом потоке составляет 1 -  е . 
Относя скорость транспортирующего потока И7,' и скорость скольжения 
И7,' к полному сечению пневмоподъемника, можно записать:

^  = (Х\Ш1.23)
е е

Как показано работами Тодеса, Горошко и Розенбаума, для режима 
вертикального пневмотранспорта в общем случае может быть использова
на зависимость (XVIII. 19), полученная для "кипящего" слоя, если критерий 
Рейнольдса определяют по относительной скорости Н7 , т.е.

А1Е4'75
Кес = --------- = = ,  (XVIII.24)

18+ О.биАге4,75

где
Кес = И7 ф  /  ц .
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Важнейшим показателем режима пневмотранспорта является коэффи
циент взвеси т, равный отношению массы транспортируемых твердых 
частиц Ст к массе транспортирующего агента С, т.е. равный числу кило
граммов частиц, поднимаемых 1 кг транспортирующего агента. Пневмо
транспорт может работать при значениях коэффициента взвеси т, лежа
щих в сравнительно широких пределах. С увеличением коэффициента т 
сокращается расход транспортирующего агента, уменьшается скорость 
движения потока и частиц, но при этом увеличивается потеря напора 
вследствие роста концентрации частиц в потоке (1— е). Поэтому для каж
дого конкретного случая выбор значения т предопределяется многими па
раметрами: затратами энергии, диаметром пневмоствола, степенью механи
ческого износа частиц при транспорте и т.п. При расчете пневмотранспор
та используют также величину подачи а  = Ут/У , равную отношению объе
мов частиц Ут и транспортирующего агента V. Очевидно, что

Ст VI рт ртт — —— = т Кт = а —,
С Ур р

где рт и р — соответственно плотность твердых частиц и транспор
тирующего агента.

По отношению ко всему сечению пневмоствола Р транспортируемые 
частицы занимают долю (1 — е), поэтому при скорости движения частиц IV,

Ут = И ;( 1 -е )р .

Объем же транспортирующего агента V = №ПР, откуда 

Ут _ К  (< - е)
V 1У„ '

Совместное решение уравнений (ХУ1И.23) и (XVIII.25) дает

(ХУШ.25)

Щ. = V/,с 1 - е̂1 + а) (ХУШ.26)

Умножив левую и правую части уравнения (ХУШ.26) на ф /ц , получим

Кеп - Кес 1-е
1 -  е(1 + а ) '

где Кеп и Кес — критерий Рейнольдса, отнесенный соответственно к 
скорости потока \УП и скорости скольжения . С учетом уравнения 
(ХУШ.24)

Ке„ = 1 -  е Ате4

1-е(1 + а) Щ+0,61̂Ате4
(ХУШ.27)

Данное уравнение связывает параметры частиц (Аг), потока (Кеп), 
удельного расхода транспортирующего агента (а или т), структуру слоя е



и является основным уравнением для гидродинамического расчета пневмо
транспорта.

Если заданы а  (яг), скорость потока (Кеп) и Аг (с1, рт), то методом 
последовательного приближения или при помощи специально построенных 
номограмм из уравнения (ХУШ.27) может быть определена порозность 
транспортирующего потока е, а следовательно, и концентрация частиц в 
пневмостволе:

Расчет пневмотранспорта возможен и в другой последовательности, 
когда известны Аг, а  (яг), задаются рп, а следовательно, и е, и из уравне
ния (XVIII.27) определяется Кеп и скорость транспортирующего агента

По найденной скорости определяют необходимый диаметр пневмост
вола. Скорость движения частиц определяется из уравнения (ХУ1Н.25):

Из уравнений (ХУШ.24) и (ХУП1.21) следует, что при малой концентра
ции частиц, когда е -> 1, скорость скольжения стремится к скорости 
витания частиц IV,, а скорость транспортирующего потока + 1УТ
[уравнение (ХУ1И.23)], поэтому при пневмотранспорте в сильно разбавлен
ной фазе с достаточным приближением принимают

Мп =Мл +Мт.
При повышении объемной концентрации транспортируемых частиц 

скорость скольжения уменьшается. В пределе минимальное значение 
У/с соответствует возможной максимальной концентрации транспортируе
мых частиц, т.е. плотному слою с порозностью е0. Если е —» е0, то по 
уравнению (ХУП1.24) 1УС стремится к значению критической скорости на
чала псевдоожижения [см. (XVIII. 17)].

Общая потеря напора Лр при пневмотранспорте потока частиц на 
высоту Н состоит из следующих величин.

Статический напор, равный весу столба твердых частиц и транспор
тирующего агента,
Дрст = Нд[1 -  е)рт + ер].

При использовании в качестве транспортирующего агента газов или 
паров сравнительно невысокого давления значение р обычно несоизмери

Р„ =(1~е)рт +ер.

а при рп »  р

_ Кепц
Ф

1 -  е
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мо мало по сравнению с рт, поэтому без заметной погрешности принима
ют
Дрст = Нд(1-г)рт.

Потери напора на трение транспортирующего агента о стенки 
пневмоствола определяются из выражения

р.

где X., — коэффициент гидравлического сопротивления; й  — внутренний 
диаметр пневмоствола; Н, — приведенная длина пневмоствола с учетом 
местных сопротивлений.

Потеря напора на трение транспортируемых частиц о стенки 
пневмоствола равна

Лр2 = ^ ^ - Р т(1 -  е), (XVIII.28)

где Х2 ~  коэффициент трения транспортируемых частиц о стенки пневмо
ствола (Х2 ~ 0,05).

Потерю напора на разгон транспортируемого материала находят из 
выражения

ДРз = 4СТУУТ
кР2д

где ст — количество транспортируемого материала, кг/с.
Таким образом,

Ар = Дрст + Др, + Др2 + Др3.
Во многих случаях основную часть сопротивления составляет Дрст.

ГИДРОДИНАМИКА СТОЯКОВ, ЗАТВОРОВ, 
РАСПРЕДЕЛИТЕЛЬНЫХ РЕШЕТОК

При нисходящем движении мелкозернистого материала по 
трубопроводу (стояку) для обеспечения большей текучести и создания газо
вого (парового) затвора, предотвращающего попадание среды из одного 
аппарата в другой, обычно предусматривается подача в трубопровод аэри
рующего агента, например водяного пара, инертного газа и др. (рис. 
ХУ1П-6).

Правильный выбор гидродинамического режима стояка имеет боль
шое значение для обеспечения нормальной работы технологической уста
новки с циркулирующим в системе зернистым материалом; от выбранного 
режима зависят также расход аэрирующего агента и поперечные размеры 
стояка.

Введем следующие обозначения: Ст — масса движущегося по стояку
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Рис. ХУШ-6. Схема к расчету расхода аэрирующего агента в 
стояках

зернистого материала; е и р — соответственно порозность и плотность 
слоя в стояке; И7, — линейная скорость газового (парового) потока, под
нимающегося вверх по стояку, отнесенная к полному сечению стояка; 
И7 — скорость движения твердой частицы.

Учитывая противоточное движение газа и частиц, скорость скольже
ния восходящего потока, обеспечивающего заданную порозность слоя е, 
определяется уравнением (ХУ1Н.23), но со знаком плюс:

откуда
= УИС -  еИ7 . (XVIII.29)
Как было показано выше, для обеспечения порозности слоя в стояке 

е, что соответствует также определенному значению плотности потока рн 
[уравнение (ХУ1Н.2)], скорость скольжения должна определяться уравнени
ем

Ате4'75
Кес = ---------- ---------

18+ О.биАге4,75

Из уравнения (ХУ1Н.29) следует, что при неизменных прочих условиях 
скорость восходящего потока газа 1УП зависит от скорости движения час
тиц И7 , т.е. при данном расходе частиц Ст — от диаметра стояка Г). Воз
можен частный случай, когда М7, = 0 , тогда И7 = еИ7 .

Приняв И7 = еИ7 , после подстановки в уравнение (ХУШ.24) получим 
уравнение, из которого можно определить максимальную скорость движе
ния частиц И7 в стояке:
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еУУтф _ Ате

0,61̂ Ате47518 +

Диаметр стояка следует выбирать таким, чтобы скорость движения 
частиц была несколько меньше этого максимального значения. Так, для ус
тановок каталитического крекинга с псевдоожиженным слоем катализато
ра скорость последнего в стояке рекомендуется выбирать в пределах от 0 ,6  
до 1 ,0  м/с; при более низких скоростях значительно увеличивается диа
метр стояка и наблюдается движение аэрирующего агента снизу вверх. 
При выбранной скорости И7. значения И7, и И7, определяются из уравне
ний (ХУ1Н.24) и (ХУП1.29).

Аэрирующий агент в количестве V расходуется также на заполнение 
свободного объема слоя между частицами. Объемный расход V аэрирую
щего агента определяется из соотношения объемов между частицами и 
самих частиц, т.е.

Урт _  е 
Ст 1 -  е '

Подставив значение е из уравнения (XVIII. 1) и выполнив преоб
разования, получим

_  с т (рт - р „ )

Рт(р« - р )

В большинстве случаев плотность аэрирующего агента р в стояке 
значительно меньше рн и рт, поэтому без большой погрешности можно 
записать:

^ _ Ст (рт - р „ )

РтРн

Общий объемный расход аэрирующего агента составит 

У0 =У + КпР,

где Р — площадь сечения стояка.
При нисходящем движении зернистого материала со сравнительно 

крупными гранулами нет необходимости в аэризации стояков, так как та
кой материал удовлетворительно перемещается и в плотном слое. Водяной 
пар или инертный газ в такие стояки вводится для обеспечения затвора.

На рис. ХУШ-7 приведена схема, соответствующая случаю, когда гра
нулированный материал перемещается из аппарата с более низким давле
нием р, в аппарат с более высоким давлением р2. Высота стояка Нс в этом 
случае должна быть такой, чтобы вес столба материала в стояке превышал 
разность давлений в аппаратах р2 — р, и сопротивление трения при движе
нии материала в стояке Др^, т.е.
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Рис. ХУ1Н-7. Схема к расчету высоты стояков

Рис. ХУШ-8. Схема газораспределительной 
решетки провального типа с круглыми 
отверстиями

4 .4*.  4 4 Ы т

1 1 1 1 1

I IV

Нс = * $ ~ й+Арп>,
Рн д

где к  — коэффициент запаса (к  = 1,2+1,3); рн — плотность потока.
Сопротивление Аопределяет ся  по уравнению (XVIII. 28). Сопротив

ление, обусловленное трением газа (паров) о стенки стояка, мало, и им 
можно пренебречь.

Для создания затвора газ (пар) должен быть подан в стояк в таком ко
личестве, чтобы его поток навстречу движущемуся гранулированному мате
риалу обеспечил потерю напора по высоте стояка Я, равную р2 — Р,- Для 
определения расхода пара из уравнения (XVIII. 15) рассчитывается относи
тельная скорость V/, а затем из уравнения (XVIII. 16) — скорость восходя
щего потока газа И̂п; расход газа при этом будет равен

V = РЖП.

В аппаратах с кипящим слоем зернистого материала равномерность 
распределения ожижающего агента по его сечению и эффективность кон
такта фаз в значительной степени зависят от конструкции газораспредели
тельного устройства и гидродинамических условий его работы. Особенно 
это важно для псевдоожиженного слоя относительно небольшой высоты. 
Обычно применяют газораспределительные устройства двух типов: 
провальные и беспровальные.

Провальные газораспределительные решетки представляют собой 
перфорированные полотна с отверстиями круглой (рис. ХЛЛП-8 ) или пря
моугольной формы, через которые при недостаточно высокой скорости 
газа зернистый материал может ссыпаться в пространство под решеткой.

При малых скоростях газа в отверстиях 1УОТВ в прилегающем к ре
шетке объеме кипящего слоя образуются пузыри. С увеличением скорости 
газа на выходе из отверстий образуются факелы, которые распространя
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ются на большую или меньшую высоту слоя. Длина факела должна быть 
меньше высоты кипящего слоя.

Для плоских решеток провального типа важно определить скорость в 
отверстиях УИоп, при которой прекратится провал материала через отвер
стия. Прекращение провала является одновременно признаком равномер
ного распределения газа по сечению решетки. Величину определяют 
из выражения

Кеоп Аг
-  6

где Кеоп = И̂опсгтахр/ |1  — критерий Рейнольдса, соответствующий скорости 
— начала беспровальной работы решетки; Аг = дс^и р̂т -  р)р/ц2 — 

критерий Архимеда.
При определении Кеоп и Аг используется с?т„, характеризующий 

максимальный диаметр твердых частиц.
Для обеспечения беспровальной работы решетки скорость газа в ее 

отверстиях можно определять также из уравнения

где р и рн — соответственно плотность газа и насыпная плотность слоя.
Гидравлическое сопротивление решетки при прохождении через нее 

газа можно вычислить по уравнению

I — ф2
Дрр = 0,5—  И&р, (ХУШ.ЗО)

где 14^ — скорость газа в отверстиях решетки, м/с; <р — доля площади 
решетки, приходящаяся на отверстия; р — плотность газа, кг/м3; С — ко
эффициент сопротивления, зависящий от отношения диаметра отверстий 
решетки ф> к ее толщине 8  и определяемый по графику (рис. ХУШ-9).

Чем больше сопротивление решетки, тем равномернее газ распределя
ется по отверстиям. Обычно сопротивление решетки равно сопротивлению 
псевдоожиженного слоя или несколько меньше его.

Сопротивление решеток можно рассчитывать также по известному 
уравнению гидравлики

где |  — коэффициент гидравлического сопротивления решетки по газовой 
фазе, определяется в зависимости от ее геометрических параметров по 
одной из формул:

для тонких решеток при — < 0 ,4
4)
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Рис. ХУШ-9. График для определения 
коэффициента сопротивления в уравнении 
(ХУ1Н.ЗО)

% = - - ф

для решеток с 0,4 < — < 4,0

/ N 2 г .  \
1 1

+
1

-  - Ф
X ) и  )

для решеток с — = 4,0

4 =
\2

--- 1 (1 -Ф)2;

для толстых решеток при — > 4,0
<*п

1  =
\2

--- 1

где Р — коэффициент сужения потока в узком сечении струи,

Р =--  '
1 +

X — коэффициент выхода струи из отверстия,

Х = Р + (1-Э) 1Ь
V

-0,4

А. — коэффициент трения для гладких труб.
Приведенные выше формулы для расчета гидравлического сопротивле

ния решетки действительны при движении незапыленного потока газа. Од
нако в некоторых реакторных аппаратах через отверстия решетки прохо
дит поток газа вместе с твердыми частицами, что увеличивает гидравличес
кое сопротивление.
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Рве. ХУПЫО. Некоторые типы колпачков непровальных газораспределительных решеток:
а, б — с горизонтальным расположением отверстий; в — с наклонным расположением 
отверстий снизу вверх; г — то же сверху вниз

Для расчета гидравлического сопротивления решетки при прохож
дении через нее потока газовзвеси рекомендуется следующая зависи
мость:

Дрр = ( ! + Ю п ) - ^ ,

где ^ — коэффициент гидравлического сопротивления решетки по 
газовой фазе, определяемый по одной из приведенных выше формул; 
т — коэффициент взвеси, определяемый как отношение массовых 
расходов твердой и газовой фаз; К — коэффициент, зависящий от 
характеристик твердых частиц и распределительной решетки, определяется 
по уравнению

( X
0,4 г \

К = 0,552а ? 5 8

о,
_р_

>.Рт у
где й3 — эквивалентный диаметр частиц, мм.
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Непровальные распределительные решетки обычно состоят из труб
ной решетки (плиты), в которой закреплены колпачки той или иной кон
струкции. В качестве примера на рис. ХУШ-10 показаны варианты конст
рукций колпачков. Площадь поперечного сечения выходных отверстий 
колпачка меньше, чем площадь входных сечений патрубков, что позволяет 
создать достаточно большую скорость газа при выходе в слой. Чтобы 
уменьшить возможность образования пузырей, рекомендуется избегать 
столкновения газовых струй, выходящих из отверстий смежных колпач
ков.

Сопротивление колпачковой решетки можно определить по урав
нению

Лрр =3,1(1-Ф2) ^ .



ЧАСТЬ МЕХАНИЧЕСКИЕ 
ТРЕТЬЯ ПРОЦЕССЫ

ГЛШ  XIX И ЗМ ЕЛЬЧ ЕН И Е
ТВ Е Р Д Ы Х  М АТЕРИ А ЛО В

Измельчение — процесс механического разрушения твердо
го материала с целью получения фракций с меньшим размером частиц (ку
сков). Измельчение в нефтегазоперерабатывающей промышленности при
меняют при дроблении кокса, производстве молотой серы, катализаторов 
и отбеливающих глин для адсорбционной очистки масел и др.

ФИЗИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ИЗМЕЛЬЧЕНИЯ 
ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ

Основной характеристикой процесса измельчения является 
степень измельчения, под которой понимают отношение диаметров кусков 
исходного материала И и образовавшихся после его измельчения (1:

Степень измельчения материала г за одну обработку обычно составля
ет для крупных и средних частиц 2+10, для мелких 10+50 и более.

На практике для характеристики процесса измельчения используют также объемную 
степень измельчения /0:

10 = 0 3/ ^ -
Более полной характеристикой материала является его удельная поверхность, т.е. 

поверхность кусков, приходящаяся на единицу их массы или объема.
Часто для характеристики материала используют его фракционный состав, выражен

ный в долях или процентах частиц близких размеров (узких фракций).
Измельчение твердого материала может производиться в открытом 

или закрытом (замкнутом) цикле, а также в один или несколько приемов 
(ступеней).

При измельчении в открытом цикле обрабатываемый материал прохо
дит через дробилку один раз. Обычно мелочь, содержащуюся в исходном 
материале, предварительно отделяют и добавляют в конечный продукт (рис.
XIX-1, а). Высокая степень измельчения материала в один прием часто не
желательна, так как наряду с крупными кусками материала одновременно
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а б в

Рис. XIX-1. Схемы циклов измельчения:
а — открытый; б — замкнутый; в — в два приема; 1 — щековая дробилка; 2 — грохот; 3 — 
валковая мельница. Потоки: I — исходный материал; II — конечный продукт; III — мелкий 
продукт предварительной классификации

измельчаются и те частицы, которые уже достигли необходимой степени 
измельчения, вследствие чего выход целевой фракции уменьшается; кроме 
того, в этом случае бесполезно затрачивается энергия на измельчение час
тиц целевой фракции. Степень измельчения г твердого материала за одну
обработку обычно составляет:

для частиц крупных и большой твердости.......................  2 +6 ;
для средних частиц................................................................  5+10;
для мелких частиц................................................................  10+50;
для самых мелких частиц ...................................................  50 и выше.
При закрытом цикле после измельчения продукт классифицируют 

и крупный материал возвращают на повторное измельчение (рис. 
XIX-1, б).

Обработка материала в один прием (в одной машине) не позволяет до
стигнуть значительной степени измельчения, поэтому операцию обычно 
проводят в несколько ступеней.

При измельчении в два или несколько приемов продукт после измель
чения классифицируют и отделенный крупный материал направляют в ма
шину более тонкого измельчения (рис. XIX-1, в).

Для разрушения твердого материала при его измельчении используют 
следующие основные способы: раздавливание, удар, истирание, раскалыва
ние, разламывание (рис. Х1Х-2).

Для измельчения твердых материалов применяют преимущественно 
удар и раздавливание, для вязких — истирание, для хрупких — раскалыва
ние.

В зависимости от размеров кусков исходного материала различают два 
вида измельчения: дробление и помол. Дробление осуществляют сухим спо
собом, а помол часто проводят мокрым способом (с использованием во
ды), что предотвращает загрязнение окружающей среды пылью и облегчает
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Рис. Х1Х-2. Способы разрушения материала при измельчении:
а — раздавливание; б — раскалывание; в — разламывание; г — истирание; д — удар

транспортирование измельченного материала. Размеры кусков, соответст
вующие этим видам измельчения, приведены в табл. XIX. 1.

При измельчении материалов расходуется значительное количество 
энергии, поэтому одной из важнейших характеристик машины является 
количество энергии, затрачиваемой для обеспечения заданной степени 
измельчения. Наибольшее распространение по оценке расхода энергии на 
измельчение материала имеют две теории процесса измельчения: поверх
ностная и объемная.

Т а б л и ц а  Х1Х.1
Вид измельчения Размер кусков, мм

до измельчения после измельчения
Дробление:

крупное 1000 250
среднее 250 20
мелкое 20 1+5

Помол:
грубый 1+5 0,04+0,1
средний 0,04-Ю, 1 0,005+0,015
Т О Н К И Й 0,005+0,015 0,001+0,005
К О Л Л О И Д Н Ы Й <0,1 <0,001
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Поверхностная теория исходит из предположения, что работа, затра
чиваемая на измельчение, пропорциональна поверхности образующихся 
при измельчении частиц.

Для упрощения ее понимания примем, что материал, как подлежащий 
измельчению, так и образующийся в результате этого процесса, состоит из 
кубиков. Тогда кубик с начальной стороной I) при степени измельчения 
I = 2  и поверхностью 6 О2 должен быть расчленен тремя плоскостями, в 
результате чего образуется 8  новых кубиков со стороной с1 = 0/2  и по
верхностью 12Г)2. Вновь образовавшаяся поверхность при этом будет равна 
6 О2. При степени* измельчения 1 = 3 исходный кубик должен быть рас
членен шестью плоскостями до получения 27 новых кубиков со стороной 
д. = О/ 3 и поверхностью 18О2, а вновь образовавшаяся поверхность будет 
равна 12Г/2. Аналогичными рассуждениями можно показать, что при степе
ни измельчения ( число плоскостей расчленения составит 3(г — 1), число 
вновь образовавшихся кубиков равно /3, а суммарна^ вновь образовавшая
ся поверхность кубиков составит 6{г -  1)о2.

Если на образование единицы новой поверхности при измельчении 
данного материала затрачивается работа Ауд, то работа, затрачиваемая на 
измельчение, будет равна

В действительности как исходный, так и дробленый материал пред
ставляют куски (частицы) неправильной формы, поэтому работа на 
измельчение будет больше теоретической:

где К  = 1,2+1,7 — коэффициент, зависящий от свойств материала и спо
соба измельчения.

Величину КАуА находят из опыта; для этого проводят измельчение об
разца исходного материала с замером затраченной энергии и степени из
мельчения.

При сравнительно большой степени измельчения можно принять, что 
|-1 « * | и, следовательно, в соответствии с уравнением (XIX. 1) работа, 
затрачиваемая на измельчение, пропорциональна степени измельчения.

Объемная теория предполагает, что расход энергии на измельчение 
пропорционален объему (или массе) куска материала, так как при измель
чении материала работа тратится на его деформации, предшествующие 
разрушению.

В соответствии с законом Гука работа измельчения определяется из 
выражения

где о — разрушающее напряжение материала при деформации (раз
давливании); Е — модуль упругости материала; А V — разность объемов 
кусков материала до и после измельчения.

Обе рассмотренные теории не согласуются полностью с практикой.

А = Ауд.б{г-1 )02.

(XIX. 1)

а 2 ДУ
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Первая теория в большей степени подтверждается при мелком дроблении, 
вторая — при среднем и крупном дроблении.

По ожидаемой степени измельчения материала размольные машины 
подразделяются на три основные группы:

для крупного дробления (предварительное измельчение); 
для среднего и мелкого дробления; 
для тонкого измельчения.

МАШИНЫ КРУПНОГО ДРОБЛЕНИЯ

Щековая дробилка. Наиболее распространенной машиной 
этого типа является щековая дробилка. Основные ее части — две щеки 
(неподвижная и подвижная), между которыми происходит раздавливание 
твердого материала. Перемещение подвижной щеки осуществляется перио
дически, причем имеются различные варианты (рис. Х1Х-3).

При сближении щек происходит раздавливание материала, при обрат
ном ходе подвижной щеки раздавленный материал через шпальт падает 
вниз, а на его место сверху через зев поступает новая порция.

При варианте с наибольшим размахом зева (рис. Х1Х-3, б) обеспечива
ется более равномерное дробление.

Щековая дробилка с равномерно перемещающейся щекой (рис. 
Х1Х-3, в) конструктивно более сложна, но в меньшей степени подвержена 
забиванию. Щеки могут быть гладкими (для мелкого дробления) или ребри
стыми (для крупного дробления).

Щековую дробилку характеризуют две величины: размер зева (верхнее 
широкое расстояние между щеками) и размер шпальта (нижнее минималь
ное расстояние между щеками). Этими размерами в известной степени оп
ределяется и угол захвата ф, образованный двумя щеками. Этот угол обыч
но составляет 15^25°. При большем значении угла ф куски материала могут 
выскакивать из зева, так как силы трения материала о поверхность щек 
оказываются недостаточными; при малом значении угла ф степень измель
чения будет незначительной. Число перемещений щеки выбирается с таким 
расчетом, чтобы за время, в течение которого щека отходит вправо, раз
давленный материал успел высыпаться.

Рис. Х1Х-3. Схема движения щек в дробилках:
а — с наибольшим размахом в шпальте; б — с наибольшим размахом в зеве; в — с 
равномерным перемещением щеки
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Рис. Х1Х-4. Конусная дро
билка:
1 — опора; 2 — главный 
вал; 3 — дробящая головка; 
4 — защитные плиты; 5 — 
кор-пус; б — стакан
эксцентрик

Конусные дробилки. Для крупного дробления применяются также ко
нусные дробилки, в которых измельчение (раздавливание) осуществляется 
за счет сжатия материала, помещенного между двумя усеченными конусами 
(рис. Х1Х-4). Внутренний конус, вращаясь эксцентрично, приближается к 
стенке наружного конуса, зажимает материал и измельчает его. Раздроб
ленный материал выталкивается в расширяющуюся часть конической коль
цевой щели и ссыпается вниз.

Достоинство дробилок этого типа — меньший расход энергии и мень
шее пылеобразование. Конусные дробилки выпускаются с верхней или 
нижней опорой вертикального вала.

МАШИНЫ СРЕДНЕГО И МЕЛКОГО ДРОБЛЕНИЯ

К наиболее распространенным машинам этого типа 
относятся валковые дробилки, молотковые мельницы и дезинтеграторы. 

Валковые дробилки. Схема валковой дробилки показана на рис. Х1Х-5. 
На массивной раме укреплена в подшипниках пара валков, вращаю
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щихся в разные стороны. Между валками образуется зазор 2е (рис. Х1Х-6), 
которым и определяется размер измельченного материала. Исходный мате
риал поступает на валки сверху и под действием сил трения затягивается 
ими и раздавливается. Благодаря вращению валков раздавливание в извест
ной степени сопровождается истиранием материала. Для предотвращения 
поломки валков при измельчении особо прочных материалов предусматри
вается возможность перемещения одного из валков в сторону. Подвижной 
валок крепится к станине при помощи пружины, которая выбирается с та
ким расчетом, чтобы при нормальной работе расстояние между валками 
было равно 2 е, так что при сжатии пружины валок перемещается в сторо
ну только в аварийном случае. В ряде случаев наружная поверхность валков 
делается рифленой или зубчатой.

Валки затягивают не всякий материал, а только куски определенных 
размеров. Вертикальная составляющая выталкивает материал вверх, а сила 
трения тянет его вниз. Угол захвата в этих машинах должен быть меньше 
двойного угла трения, т.е. <р < 34°.

1 2 3 4 5

Рис. Х1Х-5. Схема валковой дро
билки:
1 — рама; 2 — пружина; 3 — 
подвижная ось; 4 — валки; 5 — 
неподвижная ось

Рис. Х1Х-6. Схема к расчету валко
вой дробилки

<Р
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Угол захвата валков образуется касательными, проведенными в точках 
касания куска материала и поверхности валков, поэтому угол захвата 
уменьшается с увеличением диаметра валков и расстояния между валками, 
а также с уменьшением кусков измельченного материала.

Наибольший диаметр кусков измельчаемого материала й определяется 
из следующих положений. Согласно схеме, приведенной на рис. Х1Х-6,
0 +  2е [ 0+  (1

С05 Ф/
'2 ■

После преобразований

1 -  С 0 5 Ч + 2е

где (р — угол захвата.

Рис. Х1Х-7. Конструкция молотковой дробилки:
1 — корпус: 2 — вал; 3 — диск; 4 — защитные плиты; 5 — молоток; 6 — колосниковая решетка



Молотковые мельницы (рис. Х1Х-7) представляют собой диск, враща
ющийся на горизонтальной оси внутри корпуса, выложенного износостой
кими плитами.

На вращающемся диске по всей его окружности шарнирно укреплены 
молотки. При вращении диска (окружная скорость до 55 м/с) молотки 
получают радиальное направление и ударяют по поступающему в мельницу 
материалу, измельчая его.

Измельченный материал проталкивается через колосниковую решетку, 
расположенную в нижней части корпуса; степень измельчения регулируется 
изменением ширины щели этой решетки. В молотковых мельницах неко
торых конструкций применяется пневматическое удаление измельченного 
материала потоком воздуха, проходящего через аппарат. Диаметр диска 
молотковых мельниц достигает 1,5 м, а скорость вращения составляет 
500 — 800 об/мин для крупных мельниц и 1000*2500 об/мин для малых. Сте
пень измельчения изменяется от 10 до 15 в однодисковых мельницах и от 
30 до 40 в двухдисковых.

Дезинтеграторы и дисмембраторы (ударно-дисковые мельницы)
относятся к классу машин свободного ударного действия и применяются 
для измельчения хрупких и мягких материалов с малой абразивностью (се
ра, соли, мел, красители, каолин и т.п.).

Дезинтеграторы состоят из двух дисков, закрепленных на валах (рис. 
XIX-8 ), вращающихся в разные стороны.

На дисках по окружности размещены ударные пальцы, расположен
ные таким образом, что каждый ряд пальцев одного диска входит между 
двумя рядами пальцев другого. Под действием центробежной силы поступа
ющий в дезинтегратор материал отбрасывается дисками к периферии и 
попадает в область перемещающихся пальцев. При этом материал измель-

Рис. Х1Х-8. Схема устройства дезинтегратора 
(ударно-дисковой мельницы):
1, 2 — диски; 3 — ударные пальцы; 4 — загрузочная 
воронка; 5, 7 — шкивы; 6, 8 — валы



чается и выбрасывается через зазоры между пальцами в корпус мельницы, 
откуда и удаляется.

В отдельных конструкциях дезинтеграторов один из дисков может 
перемещаться, что позволяет очищать внутреннюю полость мельницы.

Материал, подлежащий измельчению, предварительно проходит через 
сита и электромагнитные сепараторы, извлекающие куски металла, что 
предотвращает повреждения ударных пальцев и дисков. Частота вращения 
дисков лежит в пределах от 1 2 0 0  до 2 2 0 0  об/мин.

В отличие от дезинтегратора у дисмембратора вращается лишь один 
диск с пальцами, а второй диск, также снабженный пальцами, неподвижен 
и образует откидную крышку. Благодаря этому, сохраняя принцип дейст
вия дезинтегратора, дисмембратор является более компактной машиной.

Барабан дисмембратора вращается внутри кольцевой решетки с круг
лыми или щелевыми отверстиями. Решетки служат для отсева мелких час
тиц требуемого размера и способствуют измельчению частиц при их ударе 
о решетку.

МАШИНЫ ТОНКОГО ИЗМЕЛЬЧЕНИЯ

Тонкое измельчение осуществляется в машинах, использую
щих ударные и истирающие усилия. К машинам этого типа относятся ба
рабанные мельницы, заполненные шарами или стержнями, кольцевые 
мельницы и бегуны.

Барабанные (шаровые) мельницы. В таких машинах измельчение ма
териала происходит под действием ударов падающих шаров, а также за 
счет истирания его между шарами и внутренней поверхностью барабана. 
При вращении барабана шары за счет сил трения с внутренней стенкой 
поднимаются в направлении вращения барабана на некоторую высоту, а 
затем падают. Схема движения шаров в барабане мельницы под воздейст
вием сил тяжести представлена на рис. Х1Х-9. Подобная работа шаров до
стигается при определенном числе оборотов барабана. При большом числе 
оборотов шары под действием центробежной силы прижимаются к корпу
су барабана, не падают и тем самым не совершают полезной работы. При 
небольшом числе оборотов барабана шары поднимаются на недостаточную 
высоту, поэтому при их падении на материал не происходит эффективного 
измельчения. Для выбора необходимого числа оборотов барабана рассмот
рим силы, действующие на шар (рис. XIX-10).

На шар, поднятый в барабане под действием силы трения, вдоль его 
стенки действуют центробежная сила Р и сила тяжести С. Если размеры 
шара пренебрежимо малы по сравнению с размерами барабана, то 
величину центробежной силы можно определить из выражения

_0 
2 ’

где п — число оборотов барабана в минуту.
Для отделения шара от стенки барабана при угле поворота а  необхо

димо, чтобы центробежная сила была меньше силы, которая является со
ставляющей силы тяжести С.

Из схемы, приведенной на рис. XIX-10, следует, что эта составляющая 
равна С з т а . Приравнивая эти силы и преобразуя, получаем

р  =  — \ —
а 30



Рис. Х1Х-9. Схема перемещения шаров в 
мельнице

Рис. XIX-10. Схема сил, действующих на 
шар (к расчету барабанной шаровой мель
ницы)

Л = 4 2 ,3 ^ ^ .  (Х1Х.2)

Максимальное число оборотов барабана лкр, при котором отделение 
шара будет наблюдаться из точки М, соответствует углу подъема 90°. При 
числе оборотов больше лкр центробежная сила будет превышать силу тяже
сти и шар не будет отрываться от внутренней поверхности барабана, т.е. 
нарушится нормальная работа мельницы. Предельное число оборотов бара
бана определится из уравнения (Х1Х.2) при а  = 90°.

л.Р = ^ .  (Х1Х.З)
л/О

На практике число оборотов барабана обычно принимают равным 
75 % от л»р, что соответствует углу подъема а  = 34°. Число оборотов бара
бана, определяемое уравнением (Х1Х.З), является приближенным, так как 
при этом не учитывается, что шары в барабане перемещаются в два-три 
слоя.

Диаметр шаров, загружаемых в барабан мельницы, зависит от началь
ных размеров измельчаемого материала, диаметра барабана и конечных 
размеров частиц измельченного продукта.

Энергия в шаровых мельницах расходуется главным образом на подъ
ем шаров. Непосредственно на измельчение затрачивается сравнительно 
небольшая часть потребляемой мощности. По этой причине расход энер
гии в шаровых мельницах значительно превосходит расход энергии в 
машинах других конструкций.

Достоинством шаровых мельниц является их высокая производитель
ность, возможность измельчения материалов различной твердости, посто
янство качества помола, простота обслуживания и безопасность работы.
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Рис. Х1Х-11. Барабанные мельницы:
а — однокамерная; б — многокамерная (трубчатая); 1 — зубчатый привод; 2 — разгрузочная полая цапфа; 3 — подшипник; 4 — 
барабан; 5 — люк; 6 — загрузочная полая цапфа; 7 — дробящие тела; 8 — диафрагма. Потоки: I — исходный материал; Я — 
измельченный материал



К недостаткам машин этого типа, наряду с отмеченным выше повы
шенным расходом энергии, относятся громоздкость, большая масса обору
дования и значительный шум. Аналогичная работа протекает в барабанных 
мельницах, заполненных не шарами, а стержнями.

В конструктивном отношении шаровые мельницы подразделяются на 
следующие основные типы (рис. Х1Х-11):

однокамерные с диаметром барабана 1+4 м и длиной (1,5+2,0)0 при 
диаметре шаров 30+175 мм;

многокамерные (трубчатые), барабан которых длиной (3+6)1) разделен 
кольцевыми диафрагмами на ряд камер (3+5), заполненных дробящими те
лами различных размеров. Такие мельницы обеспечивают измельчение ма
териала до заданных размеров частиц без помощи классифицирующих ус
тройств.

Загрузка и выгрузка дробящих тел производится через люки, а исход
ного и измельченного материала — через полые цапфы. Непрерывная вы
грузка измельченного материала осуществляется потоком воздуха (сухое 
измельчение) или потоком воды (мокрое измельчение), которые подаются 
через загрузочную цапфу. Для отделения измельченного материала от несу
щих потоков воздуха или воды используют циклоны, отстойники, фильт
ры, гидроциклоны. Материал, выносимый потоком воздуха или воды, 
обычно содержит некоторое количество частиц крупнее требуемого разме
ра. По этой причине барабанные мельницы работают часто в замкнутом 
цикле с сепаратором-классификатором, из которого целевая фракция час
тиц уходит по назначению, а более крупные возвращаются в мельницу на 
доизмельчение.

В мелкомасштабных производствах и на небольших опытных установках используют 
барабанные мельницы периодического действия. В таких аппаратах загрузка исходного и вы
грузка измельченного материала производится через люк в цилиндрической стенке барабана. 
В этих мельницах часто совмещают измельчение материала с другими физическими или хи
мическими процессами.

Кольцевые мельницы. В машинах этого типа материал измельчается 
раздавливанием и истиранием роликами или шарами, перемещающимися 
по поверхности вкладыша, выполненного в виде кольца. В зависимости от 
характера усилия, при помощи которого ролики или шары прижимаются 
к вкладышу, кольцевые мельницы подразделяются на центробежные и пру
жинные. В первых шары (валики) прижимаются под действием центробеж
ной силы, во вторых — пружинами. Схемы кольцевых мельниц 
представлены на рис. Х1Х-12.

Кольцевая центробежно-маятниковая мельница (рис. XIX-12, а), осна
щена роликами 2, которые насажены на маятники 3. При вращении маят
ников ролики под действием центробежной силы прижимаются к рабочей 
поверхности неподвижного кольца 1 и, вращаясь вокруг своей оси, измель
чают материал, подаваемый в мельницу питателем 4. Измельченные части
цы выносятся из корпуса мельницы воздухом (инертным газом) в класси
фикатор, где крупные частицы отделяются и возвращаются на помол, а 
мелкие (целевая фракция) улавливаются в циклонах. Очищенный воздух из 
циклонов подается в мельницу вентилятором.

Кольцевые шаровые мельницы (рис. XIX-12, б) имеют два кольца — не
подвижное 7 и подвижное 5, между которыми размещаются шары 6. На
жимным усилием пружины 8 кольца прижимаются к шарам. Вращение по
движного кольца приводит во вращение шары, за счет чего и происходит 
истирание материала. Исходный материал подается питателем во внутрен-

401



Рис. Х1Х-12. Схема кольцевых мельниц:
а — маятниковой; б — шаровой; 1 — кольцо; 2 — ролики; 3 — маятники; 4 — шлюзовой 
питатель; 5 — вращающееся кольцо; 6 — шары; 7 — неподвижное кольцо; 8 — пружины. 
Потоки: I — воздух (инертный газ); II — измельченный материал в смеси с воздухом 
(инертным газом); III — исходный материал

нюю полость подвижного кольца, пылеразделение и улавливание готового 
продукта осуществляются в замкнутом цикле, аналогичном описанному для 
маятниковых мельниц.

В кольцевых мельницах измельчается материал с начальными разме
рами частиц до 30+35 мм, степень измельчения составляет 60 и более. Та
кие мельницы обеспечивают измельчение материала до размера частиц 
15+18 мкм.

Бегуны. Мельницы-бегуны состоят из катков, вращающихся на по
верхности чаши (рис. XIX-13). Материал, попадающий в пространство 
между катками и чашей, истирается.

Применяются два типа мельниц-бегунов. К первому относятся маши
ны, в которых чаша неподвижна, а катки вращаются под действием соот
ветствующего привода. Бегуны второго типа имеют вращающуюся чашу с 
расположенным на ней материалом; катки же вращаются без специального 
привода под воздействием сил трения поверхности катков о материал.

Измельченный материал удаляют либо периодически при помощи 
скребков через борт чаши, либо непрерывно через щели или сетку у бор
тов чаши. Бегуны используются как для измельчения, так и для смешения 
материала. Частота вращения катков составляет 20+50 об/мин при вращаю
щейся чаше и 10+20 при неподвижной. Бегуны обеспечивают степень из
мельчения, примерно равную 10 и более, начальный размер исходного из
мельчаемого материала до 20 — 50 мм.

Вибрационные мельницы (рис. Х1Х-14). Такие мельницы используются 
для особо тонкого измельчения. Они представляют собой барабан, на 
70+80 % заполненный вибрирующими шарами. Барабан приводится в коле
бательное движение дебалансным валом.

Измельчение материала в вибрационных мельницах осуществляется 
благодаря интенсивному движению и частым соударениям вибрирующих
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Рис. XIX-13. Конструкция мельниц-бегунов с вращающейся чашей:
1 — катки; 2 — чаша; 3 — скребок

Рис. Х1Х-14. Схема вибрационной мельницы инерционного типа:
1 — корпус; 2 — дробящие тела; 3 — дебалансный вал; 4 — пружинящая опора



шаров. Корпус устанавливается на пружинящей опоре, предотвращающей 
передачу вибрации основанию мельницы.

Вибрационные мельницы используют как для сухого, так и для мокро
го измельчения; они работают периодически или непрерывно. Такие мель
ницы эффективны для сверхтонкого измельчения материалов небольшой 
твердости, размеры зерен которого составляют от 1 + 2  мм до 60 мкм и 
менее.

ГЛАВА XX К ЛАС С И Ф И К АЦ И Я  И Д О З И Р О В А Н И Е  
ТВ Е Р Д Ы Х  М А ТЕРИ А ЛО В

ОСНОВНЫЕ ВИДЫ КЛАССИФИКАЦИИ 
ЗЕРНИСТОГО МАТЕРИАЛА

Полученный в результате измельчения твердый материал 
требуется разделить с выделением фракций, различающихся по размерам 
частиц. Такое разделение твердого зернистого материала называют класси
фикацией или сортировкой. В промышленности применяются следующие 
основные виды классификации (сортировки) зернистого материала.

Классификация при помощи сит, имеющих те или иные размеры от
верстий. Частицы меньшего размера проходят через отверстия сита, в то 
время как более крупные задерживаются на его полотне. Просеивая зерни
стый материал последовательно через ряд сит с различными размерами 
отверстий, можно выделить из него фракции с частицами определен
ных заданных размеров. Такой метод классификации называется грохоче
нием.

Гидравлический способ классификации основывается на различии 
скорости оседания частиц различных размеров в жидкости. Такая класси
фикация осуществляется пропусканием жидкости или газа через слой ис
ходного материала, при этом частицы, скорость осаждения которых мень
ше линейной скорости восходящего потока, выносятся из слоя, остальные 
частицы остаются в нем. При классификации гидравлическим способом 
материал разделяется не только по размерам частиц, но и по их плотнос
ти. При заданной скорости потока из слоя выносятся не только мелкие ча
стицы, но и более крупные, имеющие меньшую плотность.

Классификация гидравлическим способом может осуществляться так
же путем отстаивания суспензии, причем скорость оседания частиц зависит 
от размера частиц и их плотности. В первую очередь из суспензий (в оса
док) будут выпадать наиболее крупные и тяжелые частицы, в последующем 
размер отстаивающихся частиц постепенно убывает.

Классификация при помощи газовых (воздушных) классификаторов. 
При таком способе классификации материал разделяется в газовом (воз
душном) потоке под действием сил тяжести, центробежных или инерцион
ных. В поле этих сил крупные и тяжелые частицы последовательно отделя
ются от более мелких.
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Сита. При грохочении применяются сита, выполненные как 
из металла, так и из других материалов. Отверстия в ситах обычно имеют 
прямоугольную или круглую форму. Сита изготовляются из листов с отвер
стиями либо из плетеных сеток.

Существуют различные системы сит. По российскому стандарту сита выпускают
ся под номерами, соответствующими номинальному размеру стороны отверстия в свету 
(в миллиметрах или микронах). Так, сито №5 имеет квадратное отверстие со стороной 5 мм 
и т.д.

За рубежом принято характеризовать сита числом отверстий на 1 линейный дюйм 
(25,4 мм), называемым числом «меш». Так, например, сито, имеющее 100 отверстий на 1 ли
нейный дюйм, называют ситом в 100 меш.

Важной характеристикой сита является число отверстий, приходящих
ся на единицу площади сита. Для иллюстрации ниже приводятся выбороч
ные данные по числу отверстий сит в зависимости от их размера.
Размер стороны отверстия в свету, мм............  5 1 0,25 0,105 0,0042
Число отверстий на 1 см2................................... 2,3+2,7 40+48 540+660 2640+3270 16900+19300

Определение гранулометрического состава измельченного твердого ма
териала с использованием сит называют ситовым анализом. Он устанавли
вает взаимосвязь между размерами частиц, их массовым или объемным со
держанием в исходной смеси. Частицы, прошедшие через сито, называют 
просевом, частицы, оставшиеся после рассева на сите, — остатком или 
отсевом.

При рассеве зернистого материала не всегда удается получить в просе
ве все частицы соответствующих размеров, содержащихся в исходном ма
териале. Некоторое количество частиц данного размера может остаться на 
сите. Полнота (четкость разделения) рассева зависит от многих факторов, 
в том числе от формы и размеров отверстий сита и кусков материала, 
толщины полотна сита, влажности материала, скорости перемещения ма
териала на сите, продолжительности рассева, способности материала к 
агломерации, истиранию частиц и др.

Грохоты. При классификации с выделением зерен ряда фракций при
меняют многократное грохочение с использованием одного из следующих 
способов (рис. XX-1):

от мелкого к крупному. Осуществляется путем пропуска материала че
рез ряд последовательно установленных сит с увеличивающимся размером 
отверстий;

от крупного к мелкому. Сита с уменьшающимся размером отверстий 
расположены одно над другим;

комбинированный.
По основным признакам грохоты подразделяются на группы: непо

движные и подвижные; плоские и барабанные; колосниковые и решет
чатые.

Неподвижные грохоты вследствие их малой производительности при
меняются сравнительно редко. Они устанавливаются под углом наклона не
сколько большим угла естественного откоса разделяемого (классифицируе
мого) материала; подлежащий разделению материал высыпают на наклон
ную перфорированную поверхность грохота, по которой он ссыпается. 
При движении материала по поверхности грохота мелкие частицы про
сеиваются, т.е. происходит разделение материала на две фракции (больше 
или меньше размера отверстий сита).

495



а Рис. ХХ-1. Способы грохочения:
а — от мелкого к крупному; б — от 
крупного к мелкому; в — комбинирован
ный

в \

Подвижные грохоты чаще применяются в промышленности. Большое 
распространение получили барабанный, качающийся и вибрационный гро
хоты.

Барабанный грохот (рис. ХХ-2, а) состоит из наклонно установленно
го вращающегося барабана 2  цилиндрической или многогранной формы с 
перфорированными стенками, привода 3 и опорных роликов 4. При вра
щении барабана сыпучий материал сползает вниз; на этом пути мелкая 
фракция частиц при движении проваливается через отверстия в стенке ба
рабана, а крупная удаляется через выходное сечение барабана. В некото
рых случаях барабанные грохоты устанавливаются горизонтально; их вы
полняют в виде усеченного конуса, по наклонной поверхности которого 
происходит перемещение разделяемого материала.

Для разделения материала на несколько фракций применяют бараба
ны, состоящие из нескольких сит с отверстиями разных размеров, причем 
сита располагаются последовательно (рис. ХХ-2, б] или соосно (рис.
ХХ-2, в). В первом случае исходный сыпучий материал подается на сито с 
наименьшими отверстиями, во втором — с наибольшими. Конструкция ба-
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Рис. ХХ-2. Схемы барабанных грохотов:
а — с одинарным ситом: 1 — лоток для подачи исходного материала, 2 — барабан, 3 — 
привод 4 — опорный ролик; б — с последовательным расположением сит; в — с соосным 
расположением сит. Потоки: I — исходный материал; II — крупная фракция; III, IV, V — 
фракции с уменьшающимся размером частиц

рабанного грохота с последовательным расположением сит приведена на 
рис. ХХ-3.

Достоинством барабанных грохотов является их динамическая уравно
вешенность (отсутствие качающихся и вибрирующих масс), существенным 
недостатком — низкая степень использования поверхности сит (20-5-30%) 
вследствие малого коэффициента заполнения барабана (15-?-18 %).

Качающиеся грохоты представляют собой наклонные плоские сита 
или колосники, приводимые в колебательное движение; схема такого гро
хота показана на рис. ХХ-4.

Корпус 2 с просеивающей решеткой, закрепленный на опорной 
стойке 3, качается благодаря приводному эксцентрику 1.

Качающиеся грохоты могут выполняться в виде многоярусных агрега
тов, для различных ярусов которых используются сита различных разме
ров. Размер отверстий сит убывает от верхнего яруса к нижнему. Остаток 
на сите данного яруса последовательно перемещается слева направо и 
отводится в виде отдельных фракций.

Качающийся грохот с разносторонним уклоном сит (рис. ХХ-5) со
стоит из опорной рамы 1, нижнего короба с ситом 7, верхнего короба с 
ситом 4, установленного на опорах 6, и приводного механизма, включа
ющего эксцентриковый вал 2, шатун 5, двигатель 3 и клиноременную пере-
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Рис. ХХ-3. Конструк
ция барабанного грохо
та с последовательным 
расположением сит

Рис. ХХ-4. Схема 
качающегося грохота:
1 — эксцентрик; 2 — 
корпус; 3 — опорная 
стойка

дачу. Эксцентрики привода верхнего короба находятся под углом 180° к 
эксцентрикам нижнего короба, благодаря чему сита движутся в разных на
правлениях при условии равновесия качающихся масс.

Разделяемая сыпучая смесь поступает на сито верхнего короба и, про
двигаясь по нему, делится на две фракции: верхнюю (крупную) и нижнюю 
(мелкую). Верхняя фракция в конце сита отводится по назначению, а ниж
няя из-под сита верхнего короба направляется в нижний короб. Двигаясь 
по ситу нижнего короба, эта фракция снова делится на две: верхнюю и
НИЖНЮЮ

Качающиеся грохоты по сравнению с барабанными отличаются более 
высокой производительностью и эффективностью, компактны и удобны в
обслуживании. __

Вибрационные грохоты. Классификация материала осуществляется и 
на вибрационных грохотах, у которых наклонное сито совершает частые 
колебательные движения при помощи вибратора; схема такого грохота 
представлена на рис. ХХ-6 .

Вибрационные грохоты по сравнению с ранее рассмотренными типа
ми имеют ряд достоинств: меньшую засоряемость поверхности благодаря 
высокой частоте колебаний сита; высокую производительность и четкость 
разделения; возможность использования для разделения разнообразных 
материалов, в том числе и влажных; компактность и удобство в эксплуата
ции; сравнительно невысокий расход энергии.

Гидравлические центробежные классификаторы. Классификация 
твердых частиц по размерам гидравлическим способом с использованием 
центробежной силы может осуществляться таким же образом, как это от
мечалось ранее при описании работы гидроциклонов (см. гл. XIV). _

Воздушные классификаторы. На рис. ХХ-7 показан центробежный 
воздушный сепаратор (классификатор). В центробежном воздушном^ клас
сификаторе на приводном валу 1 жестко закреплен разбрасывающий диск 
3, с которым соединен вентилятор 2 , при помощи которого в классифика-
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Рис. ХХ-5. Конструкция качающегося грохота с 
разносторонним уклоном сит;
1 — опорная рама; 2 — эксцентриковый вал; 3 — 
двигатель; 4 — верхний короб с ситом; 5 — шатун; 
6 — опоры; 7 — нижний короб с ситом

1

Рис. XX-6. Схема вибрационного грохота:
1 — корпус; 2 — сито; 3 — дебалансы; 4 — вал





Рис. ХХ-7. Схема центробежного воздушного 
сепаратора:
I — приводной вал вентилятора и раз
брасывающего диска; 2 — вентилятор; 3 — 
разбрасывающий диск; 4 — внутренняя ка
мера; 5 — жалюзийное распределительное 
устройство. Потоки: I — исходный сыпучий 
материал; II — мелкие частицы; III — круп
ные частицы

Рис. ХХ-8. Схема воздушно-проходного 
сепаратора:
I — поворотные лопатки; 2 — внутренний 
конус; 3 — наружный конус. Потоки: I — 
воздух вместе с исходным сыпучим 
материалом; II — крупные частицы; III — 
средние частицы; IV — воздух вместе с 
мелкими частицами

торе обеспечивается замкнутая циркуляция воздуха. Подлежащий разделе
нию материал непрерывно подается на вращающийся разбрасывающий 
диск 3, с которого под действием центробежной силы отбрасывается к 
стенкам внутренней камеры 4. При движении материала по стенкам каме
ры через его слой продувают восходящий воздушный поток, выносящий к 
вентилятору мелкие частицы.

Крупные частицы из внутренней камеры отводятся через наклонный 
патрубок, а мелкие частицы отбрасываются лопатками вентилятора к на
ружным стенкам корпуса и через нижнее коническое днище выводятся из 
аппарата.

В воздушно-проходном сепараторе (рис. ХХ-8 ) подлежащий разделе
нию материал вносится потоком воздуха в кольцевое пространство сепара
тора между внутренним 2 и наружным 3 конусами. Вследствие снижения 
скорости движения потока в этом сечении происходит отделение от пото
ка наиболее крупных частиц, которые в дальнейшем выводятся из сепара
тора. Мелкие частицы, двигаясь вместе с потоком воздуха, огибают верх
ний край внутреннего конуса и через поворотные лопатки 1 направляются
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во внутренний конус 2. Интенсивность отделения частиц во внутреннем ко
нусе зависит от расположения лопаток; при тангенциальном их расположе
нии отделение происходит под действием центробежной силы, а при ради
альном расположении — под действием инерционных сил, обусловленных 
изменением направления потока. Средние по размеру частицы выводятся в 
нижней части внутреннего конуса, а более мелкие частицы вместе с 
воздухом выводятся через центральный патрубок.

ДОЗИРОВАНИЕ ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ

Под дозированием понимают отмеривание или отвешивание 
определенного количества (дозы) материала и перемещение этой дозы к 
рабочим органам машины или аппарата, выполняющего технологические 
операции. В нефтегазопереработке и нефтехимии дозирование материалов 
осуществляют при компаундировании товарных нефтепродуктов, приготов
лении масел, смазок, присадок; подаче реагентов, деэмульгаторов, ингиби
торов; каталитическом крекинге нефти; разделении и очистке газов; сушке 
дисперсных продуктов; получении полимерных материалов и в других тех
нологических процессах.

Дозирование материалов осуществляют с помощью механических и 
автоматических устройств, которые широко применяются в периодических 
и непрерывных технологических процессах. Величиной, характеризующей 
процесс дозирования, является расход дозируемого материала (объемный 
или массовый).

Дозатор, используемый на установке в качестве устройства для равно
мерной подачи материалов из бункеров к транспортирующим или перера
батывающим машинам и аппаратам, обычно называются питателем. В не
которых производственных процессах питатели используются как про
стые, надежные и дешевые объемные дозаторы небольшой точности, они 
также выполняют функцию запорного устройства.

Рассмотрим принцип действия питателей наиболее распространенных 
типов.

Шнековый питатель (рис. ХХ-9) представляет собой расположенный в 
корпусе непрерывно вращающийся шнек. Исходный материал поступает 
через загрузочную воронку 2 , подхватывается шнеком и перемещается 
вдоль корпуса до разгрузочного патрубка 5.

Производительность такого типа питателей регулируется изменением 
числа оборотов шнека. Подобный дозатор обеспечивает не только подачу 
материала, но и благодаря уплотнению перемещающегося шнеком мате
риала создает в аппарате затвор, разобщающий газовое пространство 
зон А и Б.

Шлюзовой питатель (рис. XX-10) состоит из корпуса 1 и вращающе
гося в нем ротора с ячейками 2, установленного на приводном валу 3. Ис
ходный материал поступает в ячейки ротора и затем перемещается в на
правлении его движения до разгрузочного патрубка. Производительность 
таких питателей зависит от числа оборотов ротора. Ротор имеет коничес
кую форму и оснащен винтовым устройством, обеспечивающим передви
жение ротора относительно вала, что дает возможность изменять зазор 
между ротором и корпусом. При небольшом зазоре между корпусом и ро
тором такой аппарат обеспечивает хороший затвор.
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2 I

Рис. ХХ-9. Схема шнекового питателя:
1 — вал; 2 — загрузочная воронка; 3 — шнек; 4 — 
корпус; 5 — разгрузочный патрубок

Рис. XX-10. Схема шлюзового питателя:
1 — корпус; 2 — ротор с ячейками; 3 — привод
ной вал

Шлюзовой питатель предназначен для подачи хорошо сыпучих по
рошкообразных и зернистых материалов с размером гранул не более 10 
мм, насыпной плотностью не более 1800 кг/м3 при температурах от 5 до 
250 °С. Применяется для установки под бункерами и на вертикальных уча
стках материалопроводов в качестве подающих устройств и шлюзовых за
творов.

Тарельчатый питатель (рис. ХХ-11) представляет собой вращающуюся 
тарелку, на которую подается исходный материал, сбрасываемый с по
верхности тарелки поворотным ножом.

Производительность такого питателя регулируется перемещением ци
линдра: при перемещении цилиндра вверх производительность питателя 
увеличивается и наоборот.

Тарельчатые питатели предназначены для подачи хорошо сыпучих 
зернистых материалов насыпной плотностью не более 1800 кг/м3 при 
температурах от 5 до 100 °С. Допустимый размер гранул для разных 
модификаций тарельчатых питателей изменяется от 3 до 1 0  мм.
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Рис. ХХ-11. Схема тарельчатого питателя:
1 — сбрасывающий поворотный нож; 2 — 
манжета; 3 — приемный бункер; 4 — 
тарелка

Рис. ХХ-12. Схема плунжерного питателя:
1 — плунжер; 2 — эксцентрик; 3 — тяга; 
5 — ход плунжера

♦

Плунжерный питатель (рис. ХХ-12) состоит из конусной загрузочной 
воронки, горизонтального конуса для перемещения дозированного 
материала и плунжера 1, соединенного с эксцентриком 2 при помощи тяги
3. При вращении эксцентрика плунжер перемещается на расстояние 5, вы
тесняя порцию дозированного материала из корпуса.



НДСТЬ ТЕПЛОВЫЕ 
ЧЕТВЕРТАЯ ПРОЦЕССЫ

ГМ М  М1 Т Р У Б Ч А Т Ы Е  П Е Ч И

Трубчатая печь является аппаратом, предназначенным для 
передачи нагреваемому продукту тепла, выделяющегося при сжигании топ
лива в топочной камере печи.

Трубчатые печи широко распространены в нефтегазоперерабатываю
щей, нефтехимической, коксохимической и других отраслях промышлен
ности, являются составной частью многих установок и применяются в раз
личных технологических процессах (перегонка нефти, мазута, пиролиз, ка
талитический крекинг, риформинг, гидроочистка, очистка масел и др).

Существуют различные конструкции трубчатых печей, отличающихся 
способом передачи тепла, количеством и формой топочных камер, числом 
секций (камер) в зоне радиации, относительным расположением осей фа
кела и труб, способом сжигания топлива, типом облучения труб, числом 
потоков нагреваемого продукта, расположением конвекционной камеры 
относительно радиантной, длиной радиантных и конвекционных труб.

Основными характеристиками трубчатых печей являются производи
тельность печи, полезная тепловая нагрузка, теплонапряженность поверх
ности нагрева и коэффициент полезного действия печи.

В промышленности применяют трубчатые печи с поверхностью нагрева радиантных 
труб 15 — 2000 м2. Теплопроизводительность трубчатых печей различных конструкций изменя
ется от 0,12 до 240 МВт, а производительность по нагреваемой среде достигает 8-105 кг/ч. Тем
пература нагреваемой среды на входе и выходе из печи в зависимости от технологического 
процесса изменяется в диапазоне от 70 до 900 °С, а давление — от 0,1 до 30 МПа. Для трубча
тых печей КПД колеблется в пределах от 0,65 до 0,85.

ТЕПЛООБМ ЕН В ТРУБЧАТОЙ ПЕЧИ

Трубчатая печь имеет камеры радиации и конвекции. В 
камере радиации (топочной камере), где сжигается топливо, размещена ра
диантная поверхность (экран), поглощающая лучистое тепло в основном за 
счет радиации.

В камере конвекции расположены конвекционные трубы, воспри
нимающие тепло главным образом при соприкосновении дымовых газов с 
поверхностью нагрева путем конвекции.

Нагреваемый продукт в печи последовательно проходит через 
конвекционные и радиантные трубы, поглощая тепло. Обычно радиантная
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поверхность воспринимает большую часть тепла, выделяемого в печи при 
сгорании топлива.

Лучистое тепло эффективно передается при охлаждении дымовых 
газов до 1000—1200 К. Снижение температуры дымовых газов до более 
низких значений часто бывает неоправданным, так как при этом 
радиантная поверхность работает с пониженной теплонапряженностью 
поверхности нагрева и требуется значительно увеличить поверхность 
радиантных труб. Эффективность теплопередачи конвекцией в меньшей 
степени зависит от температуры дымовых газов. Конвекционная поверх
ность использует тепло дымовых газов и может обеспечить их охлаждение 
до температуры, при которой значение коэффициента полезного действия 
аппарата будет экономически оправданным.

Если наличие конвекционной поверхности для нагрева сырья не явля
ется обязательным или размеры этой поверхности могут быть существен
но уменьшены, то тепло дымовых газов может быть использовано для 
иных целей, например для подогрева воздуха или производства водяного 
пара. При небольшой производительности иногда применяют печи без 
конвекционной поверхности, более простые в конструктивном отноше
нии, но обладающие невысоким коэффициентом полезного действия.

Рассмотрим механизм процесса передачи тепла в печи, состоящей из 
двух камер с настильным пламенем. Характерной особенностью этой печи 
является наклонное расположение в низу печи форсунок (горелок), обеспе
чивающих соприкосновение факела с поверхностью стены, размещенной в 
середине камеры радиации (рис. XXI-1).

В топочную камеру этой печи при помощи форсунки вводится распы
ленное топливо, а также необходимый для горения нагретый или холодный 
воздух. Высокая степень дисперсности топлива обеспечивает его интенсив
ное перемешивание с воздухом и более эффективное горение.

Соприкосновение факела с поверхностью настильной стены обуслов
ливает повышение ее температуры; излучение происходит не только от 
факела, но и от раскаленной стены. Тепло, выделенное при сгорании топ
лива, расходуется на повышение температуры дымовых газов и частиц 
горящего топлива; последние раскаляются и образуют светящийся факел.

Температура, размер и конфигурация факела зависят от многих фак
торов и, в частности, от температуры и количества воздуха, подаваемого 
для горения топлива, способа подвода воздуха, конструкции и нагрузки 
форсунки, теплотворной способности топлива, расхода форсуночного па
ра, размера радиантной поверхности (степени экранирования топки) и др.

При повышении температуры воздуха увеличивается температура фа
кела, повышается скорость горения и сокращаются размеры факела. Раз
меры факела уменьшаются и при увеличении (до известного предела) коли
чества воздуха, поступающего в топку, так как избыток воздуха ускоряет 
процесс горения топлива. При недостаточном количестве воздуха факел 
получается растянутым, топливо полностью не сгорает, что приводит к по
тере тепла. Чрезмерное количество воздуха недопустимо вследствие повы
шенных потерь тепла с отходящими дымовыми газами и более 
интенсивного окисления (окалинообразования) поверхности нагрева.

Воздух, необходимый для горения топлива, подводят к устью 
форсунки, т.е. к началу факела. В некоторых форсунках топливо 
распыляется воздухом, который в этом случае вводится в топку совместно 
с топливом. В ряде конструкций во внутренней полости стен печей
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Рис. XXI-1. Схема работы трубчатой печи с объемно
настильным сжиганием топлива:
I — форсунка; 2 — настильная стенка; 3 — камера 
радиации (топочная камера); 4 — камера конвекции; 
5 — дымовая труба; 6 — змеевик конвекционных 
труб; 7 — змеевик радиантных труб; 8 — футеровка. 
Потоки: I — вход сырья; II — выход сырья; III — 
топливо и воздух; IV — дымовые газы

размещается канал для подачи так называемого вторичного воздуха, 
позволяющий подводить необходимый для горения воздух по длине 
факела, что повышает температуру излучающей стенки и способствует 
более равномерной передаче тепла радиацией. В такой печи тепло излуче
нием передается от факела, излучающей стенки и трехатомных газов (дву
окись углерода, водяной пар, диоксид серы), обладающих избирательной 
способностью поглощать и излучать лучи определенной длины волны.

Часть лучей через пространство между трубами попадает на поверх
ность кладки, вдоль которой расположены эти трубы; эти лучи разогрева
ют кладку, и она, в свою очередь, излучает; при этом часть энергии погло
щается той частью поверхности труб, которая обращена к стенке кладки.

Настильная стена, а также прочие стены кладки, у которых располо
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жены трубы (экранированная часть кладки) или свободные от труб (неза
экранированные), принято называть вторичными излучателями.

Радиантные трубы получают тепло не только излучением, но также и 
от соприкосновения дымовых газов с поверхностью труб, имеющих более 
низкую температуру (теплопередача свободной конвекцией). Из всего коли
чества тепла, воспринятого радиантными трубами, значительная часть (85 — 
90 %) передается излучением, остальное конвекцией.

Наружная поверхность труб в свою очередь излучает некоторое ко
личество тепла, т.е. имеет место процесс взаимоизлучения, однако темпе
ратура поверхности труб вследствие непрерывного отвода тепла сырьем, 
проходящим через радиантные трубы, значительно ниже температуры дру
гих источников излучения и поэтому в итоге взаимоизлучения через по
верхность радиантных труб сырью передается небольшое количество 
тепла.

В результате теплопередачи, осуществляемой в топочной камере, ды
мовые газы охлаждаются и поступают в камеру конвекции, где происходит 
их прямое соприкосновение с более холодной поверхностью конвекцион
ных труб (вынужденная конвекция).

В камере конвекции передача тепла осуществляется также за счет ра
диации трехатомных дымовых газов и от излучения стенок кладки. Наи
большее количество тепла в камере конвекции передается путем конвек
ции; оно достигает 60 — 70 % общего количества тепла, воспринимаемого 
этими трубами. Передача тепла излучением от газов составляет 20 — 30 %; 
излучением стенок кладки конвекционной камеры передается в среднем 
около 10 % тепла.

Основным фактором, предопределяющим эффективность передачи 
тепла конвекцией, является скорость движения дымовых газов, поэтому 
при конструировании трубчатых печей стремятся обеспечить ее наиболь
шее значение. Это достигается размещением минимального числа труб в 
одном горизонтальном ряду и выбором минимального расстояния между 
осями труб. Однако при повышении скорости дымовых газов в камере 
конвекции увеличивается сопротивление потоку газов, что и ограничивает 
выбор величины скорости. С другой стороны, сокращение числа труб в 
одном горизонтальном ряду приводит к увеличению высоты камеры 
конвекции. Это обстоятельство также предопределяет выбор допустимой 
скорости движения дымовых газов в камере конвекции.

Существенным фактором, влияющим на эффективность передачи 
тепла, является способ размещения труб в камере конвекции. При 
расположении труб в шахматном порядке в связи с более интенсивной 
турбулентностью потока дымовых газов и лучшей обтекаемостью ими труб 
тепло передается эффективнее, чем при расположении коридорным 
способом (рис. ХХ1-2). При одинаковой скорости движения дымовых газов 
шахматное расположение труб обеспечивает по сравнению с коридорным 
более эффективную (на 20 — 30 %) передачу тепла.

Уменьшение диаметра труб также способствует более интенсивной пе
редаче тепла как за счет лучшей обтекаемости труб, так и в связи с воз
можностью более компактного их расположения, позволяющего создать 
более высокие скорости дымовых газов.

Однако необходимо иметь в виду, что при уменьшении диаметра печ
ных труб увеличивается скорость сырья и, следовательно, повышается со
противление перемещению нагреваемого потока. Для снижения сопротив-
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ления при применении печных труб меньшего диаметра движение нагрева
емого продукта, как правило, осуществляется двумя или несколькими па
раллельными потоками.

Эффективность передачи тепла в камере конвекции может быть по
вышена путем оребрения наружной поверхности конвекционных труб, так 
как при этом увеличивается поверхность соприкосновения дымовых газов 
с трубами и обеспечивается передача большого количества тепла.

Передача тепла конвекцией зависит также от температурного напора, 
т.е. от разности температур между дымовыми газами и нагреваемым сырь
ем. Обычно величина температурного напора убывает в направлении дви
жения дымовых газов. Так, при повышении температуры сырья на один 
градус дымовые газы охлаждаются на пять — семь градусов. Наибольший
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температурный напор в камере конвекции наблюдается при входе дымо
вых газов в камеру, а наименьший при их выходе. Количество тепла, по
глощаемого конвективными трубами, убывает также в направлении движе
ния дымовых газов.

Доля тепла, передаваемого излучением в камере конвекции, значитель
но меньше, чем в камере радиации, как вследствие более низкой темпера
туры дымовых газов, так и из-за меньшей толщины излучаемого газового 
потока. Эффективная толщина газового слоя в камере конвекции предо
пределяется расстоянием между смежными рядами труб. Снижение темпе
ратуры дымовых газов в направлении их движения, естественно, вызывает 
также и уменьшение передачи тепла излучением от них.

Конвекционные трубы, расположенные в первых рядах по ходу ды
мовых газов, получают больше тепла как за счет конвекции, так и за счет 
излучения и поэтому в отдельных случаях их теплонапряженность может 
быть выше теплонапряженности радиантных труб.

ОСНОВНЫЕ ПОКАЗАТЕЛИ РАБОТЫ 
ТРУБЧАТЫХ ПЕЧЕЙ

Основными показателями, характеризующими работу 
трубчатой печи, являются полезная тепловая нагрузка, теплонапряженность 
поверхности нагрева и топочного пространства, коэффициент полезного 
действия печи.

Важнейшей характеристикой печи является полезная тепловая нагруз
ка, т.е. количество тепла, воспринимаемого сырьем в печи. Тепловую на
грузку печи измеряют в кВт или кДж/ч. На ряде действующих нефтепере
рабатывающих заводов эксплуатируются трубчатые печи с полезной тепло
вой нагрузкой от 10 до 20 МВт. На высокопроизводительных установках 
тепловая мощность печей составляет 50 — 80 МВт.

Важным показателем, характеризующим работу трубчатой печи, явля
ется теплонапряженность поверхности нагрева, или плотность теплового 
потока, т. е. количество тепла, переданного через 1 м2 поверхности нагре
ва в единицу времени (Вт/м2).

Различают среднюю теплонапряженность труб всей печи, среднюю 
теплонапряженность радиантных и конвекционных труб, а также теплона
пряженность отдельных участков труб (локальная теплонапряженность). 
Значение тепловой напряженности поверхности нагрева характеризует, на
сколько эффективно передается тепло через поверхность нагрева всей пе
чи или отдельных ее частей. Чем выше средняя теплонапряженность по
верхности нагрева всей печи, тем меньше размеры печи, обеспечивающей 
передачу заданного количества тепла и, следовательно, тем меньше затраты 
на ее сооружение.

Однако чрезмерно высокая теплонапряженность поверхности нагрева 
может нарушить нормальную работу печи и привести к прогару труб. По
дробнее вопрос о значении допустимой теплонапряженности и факторах, 
от которых зависит это значение, будет рассмотрен в дальнейшем.

Тепловая напряженность топочного пространства характеризует ко
личество тепла, выделяемою при сгорании топлива в единицу времени в 
единице объема топки (Вт/м3). Эта величина в известной мере характери
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зует эффективность использования объема топки. Размеры топки труб
чатых печей во многих случаях зависят не от значения допустимого удель
ного тепловыделения, а от конструктивных особенностей печи и допу
стимого значения теплонапряженности поверхности нагрева радиантных 
труб. В трубчатых печах теплонапряженность топочного пространства 
обычно составляет 40 — 80 кВт/м3, тогда как в паровых котлах, где 
объем топочного пространства в основном предопределяется условием 
полного сгорания топлива, это значение намного больше (600 — 
2000 кВт/м3).

Коэффициент полезного действия трубчатой печи есть величина, ха
рактеризующая полезно используемую часть тепла, выделенною при сгора
нии топлива. При полном сгорании топлива эта величина зависит главным 
образом от коэффициента избытка воздуха, температуры дымовых газов, 
выходящих из печи, а также от степени тепловой изоляции трубчатой пе
чи. Снижение коэффициента избытка воздуха так же, как и понижение 
температуры отходящих дымовых газов, способствует повышению коэф
фициента полезного действия печи. При подсосе воздуха через неплотнос
ти кладки коэффициент избытка воздуха повышается, что приводит к сни
жению коэффициента полезного действия печи. Для трубчатых печей зна
чение коэффициента полезного действия находится в пределах от 0,65 до 
0,85.

РАСЧЕТ ПРОЦЕССА ГОРЕНИЯ ТОПЛИВА

Все вопросы, связанные с расчетом процессов горения, из
ложены в различных курсах по технологии топлив и в справочниках. По
этому здесь приведены лишь некоторые формулы и данные, необходимые 
для дальнейшего изложения материала.

Введем следующие обозначения:
С, Н, N. О, 5 и V  -  содержание различных элементов и влаги (140 в 

топливе, % (масс.);
10 и У0 — теоретический расход воздуха соответственно в кг и м3, не

обходимый для сгорания 1 кг топлива;
а — коэффициент избытка воздуха;
4Уф — расход форсуночного пара, кг/кг;
С — количество дымовых газов, образующихся при сгорании 1 кг 

топлива, кг/кг;
Ут — объем дымовых газов, образующихся от сгорания 1 кг топлива 

при теоретическом расходе воздуха при нормальных физических условиях, 
м3/кг;

V — объем дымовых газов, образующихся при сгорании 1 кг топлива 
при фактическом расходе воздуха при нормальных физических условиях, 
м3/кг;

тсо2> тн&> тя2' тсъ и тво2 ~  количество соответствующих газов, об
разовавшихся при сгорании 1 кг топлива, кг/кг.

Теоретическое количество воздуха, необходимое для сгорания 1 кг 
топлива,

=0,115С + 0.345Н+ 0,043(5 -  О).
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Тот же расход воздуха, выраженный в м3 при нормальных физичес
ких условиях,
У0 = 0,089С+0,267Н+0,033(5 — 0).

Фактический расход воздуха 
I  = [^а.

Количество дымовых газов, образующихся при сгорании 1 кг топлива, 
С = 1 + Ца + 1Уф.

Объемы дымовых газов, образующихся при сгорании 1 кг топлива в 
нормальных физических условиях при теоретическом и фактическом 
расходах воздуха, соответственно

Ут=У0-0,056 9 Н + И '  +  100И 'ф  

80,5

У =  Ут + (а  -  1)У0.
Количество газов, образующихся при сгорании 1 кг топлива, 

та>2 = 0,03670;

т Н2о = 0,'09Н + 0,0 № + И/ф; 

1%2 =0,7681^;

0102= 0 ,2 3 2 1 0 (0 - 1);

01302 — 0,028.

Объем дымовых газов при любой температуре I

У,=УС1 + 273 
273 '

Плотность дымовых газов при нормальных физических условиях 
Ро =  С/У.

Плотность дымовых газов при температуре I 
273

Р< ~Ро Г+ 273
Коэффициент избытка воздуха принимают равным; для газомазутных 

форсунок с паровым распылом 1,3—1,4, при воздушном распыле 1,2—1,3. 
При сжигании газообразного топлива в специальных панельных горелках 
полное и беспламенное горение обеспечивается при низком коэффициенте 
избытка воздуха, составляющем 1,02—1,10.

Вследствие неплотностей печной кладки выше зоны горения имеет ме
сто подсос воздуха, поэтому в дымовых газах, покидающих печь, коэффи
циент избытка воздуха а  выше приведенных значений на 0,05 — 0,10.

Процесс горения топлива может быть рассчитан и в мольных едини
цах (кмоль/кг). Для этой цели используются следующие уравнения:
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С  5-----------1----------- .
1 0 0 -1 2  1 0 0 - 3 2

где ^С02+302> ^НгО' ^Ы2-Ю2 соответственно число киломолеи
С 0 2 + 5 0 2, Н20  и М2 + 0 2, образующихся при сгорании 1 кг топлива с 
фактическим количеством воздуха; остальные обозначения имеют прежний 
смысл.

В случае газообразного топлива для расчета процесса горения могут 
быть использованы все приведенные выше уравнения.

Элементарный состав газообразного топлива может быть вычислен 
из следующих уравнений:

да, серы, кислорода и азота в молекулах отдельных компонентов, входя
щих в состав газообразного топлива; х, и х '  — содержание соответствую
щих компонентов (метан, этан и др.) в газообразном топливе, % (масс.) и 
% (объемн.) или % (мол.); М, — молекулярная масса компонентов топлива; 
Мт — средняя молекулярная масса газа.

Энтальпия продуктов сгорания. При расчете трубчатых печей часто 
бывает необходимо определить энтальпию продуктов сгорания, образую
щихся при сжигании одного килограмма топлива:
Н , =  ( ш с 0 2 С с0 2  +  ш Н2о С Н 20+ т 502С 5С>2 + Ш щ С Ы2 + )1,

где Сс02, СН2о, С502, См2, С02 — средние массовые теплоемкости при по
стоянном давлении этих же газов в пределах температур, считая от 0 °С 
(273 К) до I, кДж/(кг • К).

где пс., Пн., п5., п0. и пы. — соответственно число атомов углерода, водоро-
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Если расчет производится в мольных единицах, то энтальпия продук
тов сгорания вычисляется по уравнению

= (М Со2+5020 :02+ 502+ ^ н г о О го  + ̂ N2+02

где О 02+502 ' Ого* О 2+0 2 — средние мольные теплоемкости этих газов, 
кДж/(кмоль • К).

ТЕПЛОВОЙ БАЛАНС

Тепловой баланс трубчатой печи можно составить, при
нимая в качестве начальной температуры любое значение, например О °С. 
Тепловой баланс составляется применительно к некоторому отрезку 
времени, например к 1 ч или ко времени, в течение которого сжигается 
1 кг топлива.

П риход .  Рассмотрим приходные статьи теплового баланса 
(в кДж/кг) трубчатой печи при сжигании 1 кг топлива.

1. Основным теплом, вносимым в печь, является тепло, выделяемое
при сгорании топлива (теплотворная способность топлива), О".

2. Второй приходной статьей является явное тепло топлива, равное 
произведению теплоемкости топлива Ст (в кДж/кг-К) на его температуру 1Т 
(в К), т. е. Ст(т.

3. Следующей статьей является тепло, вносимое в топку с воздухом, 
а !0 Св 1Ъ, где Св и 1В — соответственно теплоемкость и температура воздуха.

4. Последней приходной статьей теплового баланса будет тепло 
форсуночного пара И^С, П1В „, где Свп и 1ВП — соответственно теплоемкость 
и температура водяного пара.

Суммируя все статьи теплового баланса, получаем
Оприх = 0 “ + СТ1Т + а1о С в(в + \УФСВП1ВП.

Явное тепло топлива, воздуха и водяного пара обычно невелико и им 
часто пренебрегают, за исключением тех случаев, когда воздух, поступаю
щий на горение, подогрет и вносит в печь сравнительно большое количест
во тепла.

Если воздухоподогреватель отсутствует, то 
О <=Онп̂рих •

Расход .  Расходные статьи теплового баланса (в кДж/кг) следующие:
1. Тепло, полезно воспринятое в печи сырьем, а при наличии паропе

регревателя и водяным паром, дпол.
2. Тепло, теряемое с уходящими из печи дымовыми газами,
3. Тепло, теряемое в окружающую среду, дпат.
4. Тепло, теряемое вследствие механического и химического недожога 

топлива, <7„. В случае жидкого и газообразного топлива эти потери обычно 
незначительны и при расчете их можно не учитывать.

Суммируя все расходные статьи теплового баланса, имеем

Орасх=9пол+<7ух+<7пот-
Расход тепла равен приходу, т.е.
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^прих Я пол +  <7ух+<7 П ОТ '

(XXI. 1)

Разделив левую и правую части уравнения (XXI. 1) на теплотворную 
способность топлива О р, с учетом Оприх ~ О" получим

Так как отношение количества полезно воспринятого тепла дпол ко 
всему теплу Ор есть коэффициент полезного действия печи ц, то 
уравнение (XXI.2) может быть записано:

Следовательно, для определения значения ц надо знать потери тепла с 
отходящими дымовыми газами д ^ и в  окружающую среду <7ПОТ.

Потери тепла в окружающую среду зависят от поверхности кладки 
печи, степени тепловой изоляции кладки, температуры окружающего 
воздуха и других факторов.

Значение потерь можно вычислить после выбора конструкции и 
основных размеров печи. Потери тепла в трубчатых печах составляют 3 — 
5 %. Нижний предел соответствует печам большой тепловой мощности, 
верхний — печам малой мощности.

Температура отходящих дымовых газов ^  выбирается на основании 
следующих соображений. Эта температура должна быть выше температу
ры I, сырья, поступающего в камеру конвекции. Необходимо учитывать, 
что чем выше разность температур Î  — I,, тем более эффективно в каме
ре конвекции передается тепло и, следовательно, тем меньшая потребуется 
поверхность конвекционных труб. Однако при увеличении температуры 
отходящих дымовых газов возрастают потери тепла и снижается коэффи
циент полезного действия печи, т.е. повышается расход топлива.

Для правильного выбора температуры отходящих дымовых газов необходим технико
экономический расчет. Следует сопоставить экономию затрат, связанную с уменьшением 
расхода топлива при понижении температуры отходящих газов, с дополнительными затрата
ми, связанными с увеличением стоимости печи вследствие роста поверхности конвекцион
ных труб при понижении температуры дымовых газов.

Подобные технико-экономические расчеты сравнительно сложно выполнить, поэтому 
температуру отходящих дымовых газов часто принимают, руководствуясь накопленным опы
том эксплуатации трубчатых печей. Обычно рекомендуется принимать температуру уходящих 
из печи дымовых газов на 100—150 °С выше температуры сырья, поступающего в конвекци
онную часть печи.

При естественной тяге температура отходящих дымовых газов влияет на работу дымо
вой трубы. При снижении температуры дымовых газов тяга ухудшается, т.е. требуется боль
шей высоты дымовая труба.

Опыт работы показывает, что при естественной тяге температура отходящих дымовых

(ХХ1.2)

|  Я ух _ Я пот (XXI.3)

514



газов не должна быть ниже 250 °С. При более низкой температуре газов трудно обеспе
чить нормальную работу печи и требуется создание искусственной тяги, т.е. применение ды
мососов.

Если начальная температура сырья сравнительно высокая, то для уменьшения потерь 
тепла с отходящими дымовыми газами и повышения КПД печи тепло отходящих дымовых га
зов используют, например, для получения водяного пара (путем установки котла-утилизато
ра) или подогрева воздуха. Таким образом, выбрав температуру газов, поступающих в дымо
вую трубу, определяют количество тепла и, задавшись значением потерь тепла в окружа
ющую среду дпот, определяют по уравнению (ХХ1.3) коэффициент полезного действия печи.

ПОЛЕЗНАЯ ТЕПЛОВАЯ НАГРУЗКА ПЕЧИ 
И РАСХОД ТОПЛИВА

В общем случае тепло, сообщаемое в печи, идет на нагрев 
сырья, частичное или полное его испарение и на компенсацию эндотерми
ческого эффекта реакции, если в трубах печи происходит химическое пре
вращение.

Кроме того, в некоторых печах в камере конвекции устанавливают пароперегреватель, 
тогда в полезную тепловую нагрузку входит и количество тепла, идущее на нагрев и подсушку 
водяного пара.

Количество тепла, воспринимаемое в печи сырьем,

Ос =С с еНп + 0 “  е)л -2 + Р<7р “ К

где Сс — количество сырья, проходящего через печь, кг; и (2 — 
температуры сырья соответственно на входе и выходе из печи, К; е — 
массовая доля отгона на выходе сырья из печи; р — количество продуктов 
реакции в долях от исходного сырья; — тепловой эффект реакции на 
1 кг продуктов реакции, кДж/кг; \ , 1цг, и Я<2 — соответственно энталь
пия сырья на входе в печь, неиспарившейся жидкости и паров при выходе 
из печи, кДж/кг.

Зная количество тепла Ос, сообщаемого в печи, и коэффициент полез
ного действия т|, можно определить расход топлива:

В=_ Ос
ОрЧ

где Ор — рабочая теплотворная способность топлива.

ПОГЛОЩ ЕНИЕ ТЕПЛА ПУЧКОМ 
РАДИАНТНЫХ ТРУБ

Поглощение поверхностью радиантных труб тепла излуче
ния происходит неравномерно. Причину и характер неравномерности рас
смотрим на примере двухрядного экрана при размещении труб в шахмат
ном порядке (рис. ХХ1-3).

При большом отношении длины трубы к ее диаметру угол видимости 
топочного пространства для любой точки трубы примерно соответствует 
значению плоского угла, ограниченного крайними лучами и расположенно
го в плоскости, перпендикулярной к оси трубы. Так, для точки А угол ви-
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Рис. ХХ1-3. Схема, иллюстри
рующая поглощение тепла пуч
ком радиантных труб

димости топочного пространства ограничен с одной стороны касательной 
АВ, а с другой стороны лучом АС, т. е. углом ВАС.

В соответствии с законом Ламберта интенсивность лучей, попадающих 
в точку А, будет различной: максимальную интенсивность /0 имеет луч, пер
пендикулярный к касательной в токе А. Луч АС, падающий под углом а, 
обладает меньшей интенсивностью, равной /0соза.

Путем элементарных преобразований можно показать, что для точки 
А угловой коэффициент
<рА = (1 + з т а ) / 2 .

Коэффициент ф может быть подсчитан как отношение фд =ВК/ВЕ. 
Точка М, лежащая на нижней образующей, имеет угол видимости равный 
180° и, следовательно, для нее ф = 1.

Точка Р поверхности трубы (см. рис. ХХ1-3) невидима со стороны 
топочного пространства и, следовательно, не будет поглощать тепло излу
чением непосредственно из топки; для этой точки угловой коэффициент 
Ф = 0. Подобным способом может быть определена интенсивность погло
щения тепла любой точкой, лежащей на наружной поверхности трубы.

Если в прямоугольных координатах на оси абсцисс отложить значение 
периметра трубы, а на оси ординат значение углового коэффициента ф для 
некоторых произвольных точек поверхности трубы, то получим кривую, 
представленную на рис. ХХ1-4.

Согласно этому графику, количество тепла, поглощенного нижним 
рядом радиантных труб, различно для различных участков этих труб. 
Наибольшее количество тепла поглощается в точке М, а затем эта 
величина уменьшается влево и вправо от точки М.

Если взять прямоугольник площадью равновеликой площади 
заштрихованной фигуры (см. рис. ХХ1-4), то высота этого прямоугольника 
равна среднему значению коэффициента фср для всей трубы.

Значение среднего углового коэффициента фср позволяет определить 
размер плоской поверхности, эквивалентной данной трубе по количеству 
поглощенного тепла. Так, в нашем случае размер плоской поверхности, 
эквивалентной трубе по количеству тепла, поглощенного из топочного 
пространства,
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Рис. ХХ1-4. Кривая изменения 
углового коэффициента по длине 
окружности трубы

К  = фсрЛС*7,
где й, 1 — соответственно диаметр и длина трубы.

Итак, труба, имеющая фактическую поверхность I = пс11, в данных 
условиях воспринимает столько же тепла, сколько и плоская поверхность
л*.

Из аналогичных графических построений (см. рис. ХХ1-3) следует, что 
радиантные трубы, расположенные во втором ряду и менее освещенные, 
получают из топки меньше тепла, чем нижний ряд радиантных труб. Так, 
для точки N. расположенной аналогично точке М нижней трубы, значение 
угла видимости, ограниченного лучами РЫ и NN. намного меньше угла 
видимости для точки М, равного 180°.

Подобная графическая интерпретация наглядно показывает нерав
номерность поглощения тепла из топки не только в пределах поверхности 
одной трубы, но и для разных труб, принадлежащих верхнему и нижнему 
рядам.

Из построения (см. рис. ХХ1-3) следует также, что некоторые лучи, 
исходящие из топочного пространства, пройдут между трубами и 
поглотятся непосредственно сводом печи (луч К5). Свод, обладающий 
высокой степенью черноты, поглощает тепло и вследствие значительной 
толщины свода и хорошей его изоляции нагреется и начнет в свою очередь 
излучать тепло.

Энергия, излучаемая сводом, частично поглощается верхними и 
нижними рядами труб; поток лучей от свода обратен по направлению 
потоку лучей из топки. При этом точка Э верхнего ряда труб по 
отношению к потоку лучей, отходящих от свода, находится в тех же 
условиях, что и точка М нижнего ряда по отношению к потоку лучей из 
топки.

Это, так называемое обратное излучение свода в некоторой степени 
выравнивает тепловую нагрузку радиантных труб, однако неравномерность 
поглощения тепла различными участками верхнего и нижнего рядов 
радиантных труб по-прежнему сохраняется, так как вследствие более 
высокой температуры в топке интенсивность потока лучей из топки 
значительно выше интенсивности потока лучей от свода.

Из схемы (см. рис. ХХ1-3) видно, что распределение поглощенного 
тепла между верхним и нижним рядами труб, а также неравномерность 
поглощения тепла для каждой данной трубы зависят от расстояния между 
трубами. Чем меньше эта величина, тем меньше тепла поглотят верхние 
радиантные трубы и тем меньше роль обратного излучения от свода.

Для определения размера плоской поверхности Нл, эквивалентной по 
количеству поглощенного тепла пучку радиантных труб, а также для 
нахождения степени неравномерности тепла, поглощаемого различными
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участками труб, удобно пользоваться графиком, составленным Хоттелем 
(рис. ХХ1-5), где по оси абсцисс отложено отношение т расстояния между 
центрами труб к диаметру трубы, т.е. расстояние между осями двух смеж
ных труб, выраженное числом диаметров труб. По оси ординат отложен 
фактор формы К, показывающий отношение количества тепла, поглощен
ного пучком радиантных труб, к количеству тепла, поглощенного при 
прочих равных условиях плоской поверхностью, который по значению 
равен заэкранированной поверхности кладки. Так, если фактор формы 
К = 0,88, то данный пучок радиантных труб поглощает 8 8  % количества 
тепла, которое при тех же условиях поглотила бы заэкранированная по
верхность кладки.

Каждая из шести кривых (см. рис. ХХ1-5) представляет зависимость 
фактора формы К от расстояния между центрами труб и числа рядов труб 
при прямом излучении топки, обратном излучении свода и суммарном 
излучении.

В табл. XXI. 1 приведены значения фактора формы К, определенные 
по графику Хоттеля при расстоянии между осями труб, равном 2с?.

Данные этой таблицы позволяют сделать следующие выводы:
1. Двухрядный экран поглощает тепла в 0,98:0,88 = 1,11 раза больше, 

чем однорядный экран, при этом поверхность радиантных труб 
увеличивается почти в 2  раза.

Вследствие высокой стоимости труб в общей стоимости печи 
размещение радиантных труб в два ряда при одностороннем облучении 
нецелесообразно. Такое расположение радиантных труб оправдывается 
только в отдельных случаях.

2. При размещении радиантных труб в два ряда поглощенное тепло 
неравномерно распределяется между верхним и нижним рядами труб. Доля 
тепла, поглощенного верхним и нижним рядами труб в отдельности, по от
ношению к количеству тепла, поглощенного обоими рядами, соответствен
но составит:

Рис. ХХ1-5. График Хоттеля для 
определения фактора формы К:
1 — общее количество тепла, переда
ваемого двум рядам; 2 — то же, од
ному ряду (всего один ряд); 3 — 
количество тепла, передаваемое ниж
нему ряду (всего два ряда); 4 — пря
мое излучение, передаваемое нижне
му ряду; 5 — общее количество 
тепла, передаваемого верхнему ряду 
(всего два ряда); 6 — прямое излу
чение, передаваемое верхнему ряду 
(всего два ряда)
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Т а б л и ц а  XXI. 1
Значение фактора формы К

Трубы,
поглощающие тепло

К при различном 
размещении труб

Примечание и по* 
зиции соответству

ющих кривых
в один 

ряд
едва
ряда

(см. рис. ХХ1-5)

Нижний ряд:
прямое излучение из топки и 0,88 0,68 3 и 2
обратное излучение свода 
прямое излучение из топочного 0,66 0,66 4
пространства 
излучение свода 0,22 0,02 По разности двух

Верхний ряд:
излучение из топки 0,22

предыдущих
значений

6
излучение из топки и свода 0,30 5
излучение свода 0,08 По разности

Все ряды:
прямое и обратное излучение 0,88 0,98 1 и 2

для нижнего ряда • 100 = 69,4 %;
0,98

для верхнего ряда • 100 = 30,6 %.
0,98

Таким образом, нижний ряд труб поглощает тепла в 0,68:0,30 = 2,27 
раза больше, чем верхний. Эту неравномерность поглощения тепла необ
ходимо учитывать при размещении труб в два ряда.

Располагая значением фактора формы К, можно определить эквива
лентную плоскую поверхность НА. Выше было отмечено, что фактор фор
мы К равен отношению количества тепла, поглощенного пучком радиант
ных труб, к количеству тепла, поглощенному заэкранированной поверхно
стью кладки при тех же условиях. Отношение количеств тепла может быть 
заменено отношением поверхностей, т. е.
К = Нк/Н,
где НА — эквивалентная плоская поверхность; Я  — заэкранированная 
поверхность кладки.

Отсюда следует, что
НА = КН.

При двустороннем облучении радиантных труб значение фактора 
формы К также может быть оценено с помощью графика Хоттеля. Так, 
при двухрядном экране для ближайшего к форсунке ряда К, — 0,66, для 
второго ряда К2 = 0,22, а с учетом освещенности с двух сторон К = 
= 2(0,66 + 0,22) = 1,76.

Таким образом, при сравнении двустороннего освещения с 
односторонним (размещение труб у стен) двухрядный экран обеспечивает 
в 1,76 : 0,98 = 1,8 раза большую передачу тепла.

Двустороннее облучение однорядного экрана дает фактор формы К = 
= 2 • 0,66 = 1,32.
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При двустороннем облучении двухрядное расположение труб дает уве
личение количества поглощенного тепла в 1,76:1,32 = 1,33 раза по сравне
нию с однорядным, хотя число труб различается в 2  раза.

Еще раз отметим, что приведенные выше цифры справедливы, когда 
расстояние между осями труб равно 2й, при другом размещении труб чис
ленные значения фактора формы несколько изменяются (см. рис. ХХ1-5).

ОСНОВНЫЕ ТИПЫ ПЕНЕЙ

В промышленности применяется большое число различных 
конструкций и типоразмеров трубчатых печей. При выборе печи в основ
ном следует учитывать вид топлива (газовое или комбинированное); требо
вание технологического процесса к расположению труб камеры радиации 
(горизонтальное или вертикальное); необходимость дифференциального 
подвода тепла к трубам камеры радиации; количество регулируемых пото
ков; время пребывания продукта в печи или камере радиации. В настоя
щем кратком обзоре нет необходимости характеризовать печи всех изве
стных типов. Рассмотрим только печи основных типов, имеющих широ
кое распространение.

На действующих установках нефтегазопереработки широко распрост
ранены шатровые печи и печи беспламенного горения, которые в настоя
щее время отнесены к печам устаревшей конструкции.

Шатровые печи (рис. ХХ1-6), имеющие две камеры радиации с на
клонным сводом и одну камеру конвекции, расположенную в центре печи, 
применяются на установках АВТ производительностью 1,5 —3,0 млн. т/год. 
Нагреваемое сырье поступает в конвекционную камеру и двумя потоками 
проходит через трубы. В печи имеются муфели, в которых размещаются 
форсунки. Горение топлива практически завершается в муфельном канале, 
и в топку поступают раскаленные продукты сгорания. Двухскатные печи 
шатрового типа имеют серьезные недостатки: они громоздки, металлоем
ки, КПД их не превышает 0,74, теплонапряженность камер низкая, дымо
вые газы покидают конвекционную камеру при сравнительно высокой 
температуре (450 — 500 °С).

В 60-е годы на АВТ и других технологических установках начали ши
роко применяться печи беспламенного горения с излучающими стенками 
(рис. ХХ1-7). Беспламенные панельные горелки 1 расположены пятью ряда
ми в каждой фронтальной стене камеры радиации. Каждый горизонталь
ный ряд имеет индивидуальный газовый коллектор, что создает возмож
ность независимого регулирования теплопроизводительности горелок одно
го ряда и теплопередачи к соответствующему участку радиантного экрана 
2. Существует пять типов печей с излучающими стенками, тепловая 
мощность которых изменяется от 8,9 до 26,7 МВт. Конструктивно печи 
отличаются между собой в основном длиной труб, которая в зависимости 
от тепловой мощности изменяется от 6  до 18 м. Дымовые трубы печей 
расположены в верхней части, дымовые газы направляются снизу вверх. 
Печи работают на газообразном топливе, причем газы должны иметь 
постоянный углеводородный состав, что является серьезным недостатком 
печей.

В печи предусмотрена возможность работы на резервном жидком и 
газовом (газ, содержащий конденсат) топливе. Для этого в поду камеры
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Рис. ХХ1-6. Схема двухкамерной печи с наклонным сводом:
1 — конвекционная камера; 2 — подовый экран радиантной камеры; 3 
форсунки



потолочный экран радиантной камеры; 4 — муфели; 5



Рис. ХХ1-7. Трубчатая печь бес
пламенного горения с излучаю
щими стенками:
1 -  беспламенные панельные 
горелки; 2 — змеевик радиант
ных труб; 3 — змеевик кон
векционных труб; 4 — футеров
ка; 5 — каркас; 6 —выхлопное 
окно; 7 — смотровое окно; 8 — 
люк-лаз; 9 — резервные
горелки



радиации вдоль излучающих стен установлены резервные газомазутные 
горелки 9. Факелы этих горелок настилаются на поверхность панельных 
горелок и образуют сплошное зеркало излучения. При этом первичный 
воздух подается к горелкам в поду через регистры с шиберами, а 
вторичный — по высоте настила факела через смесители отключенных 
панельных горелок. Печи беспламенного горения компактны, мало
габаритны.

В совершенствование и конструирование трубчатых печей нового 
типа, повышение их эффективности, типизацию и стандартизацию 
печного оборудования большой вклад сделан ВНИИнефтемашем, который 
создал и осуществил внедрение в промышленность трубчатых печей ряда 
типов, по которым издан каталог, позволяющий выбрать конструкцию и 
размеры типовой трубчатой печи для соответствующего технологического 
процесса.

При составлении каталога были приняты следующие условные обозначения: п ер ва я 
б ук ва — конструктивное исполнение (Г — трубчатые печи с верхним отводом дымовых 
газов и горизонтальными радиантными трубами; В — трубчатые печи с верхним отводом 
дымовых газов и вертикальными радиантными трубами; Ц — цилиндрические трубчатые 
печи с верхней камерой конвекции; К — цилиндрические трубчатые печи с кольцевой 
камерой конвекции; С — секционные трубчатые печи); в т о р а я  б у к в а  — способ 
сжигания топлива (С — свободный факел; Н — настильный факел; Д — настильный факел с 
дифференциальным подводом воздуха по высоте факела). Цифра, стоящая после буквенного 
обозначения, означает число радиантных камер или секций, при отсутствии цифры печь 
однокамерная или односекционная.

Печи типа ГС — коробчатые с верхним отводом дымовых газов, 
горизонтальным расположением труб в радиантной и конвекционной 
камерах и свободного вертикального сжигания комбинированного топлива 
(рис. ХХ1-8). Горелки расположены в один ряд в поду печи. Обслуживание 
горелок производится с одной стороны печи, что позволяет устанавливать 
рядом две камеры радиации (рис. ХХ1-9, печи типа ГС2 ).

Печи типа ГС применяются на установках атмосферной и вакуумной 
перегонки нефти, вторичных процессов.

Печи типа ГС2 предпочтительны на установках замедленного 
коксования, крекинг-процессов, где требуется нагрев нефтепродуктов с 
низкими значениями теплонапряженности поверхности нагрева (29 кВт/м2)

Печи типа ГН — коробчатые с верхним отводом дымовых газов, 
горизонтальным настенным или центральным трубным экраном и 
объемно-настильного сжигания комбинированного топлива (вариант I) или 
настильного сжигания газового топлива на фронтальные стены (вариант И).

При исполнении печи по варианту I горелки расположены в два ряда 
на фронтальных стенах под углом 45° (рис. XXI-10). По оси печи 
расположена настильная стена, на которую направлены горящие факелы. 
Печь ГН2 имеет две камеры радиации и применяется для процессов, 
требующих "мягкий" режим нагрева (установки замедленного коксования, 
крекинг-процессы).

По варианту II горелки расположены ярусами на фронтальных стенах, 
а двухрядный горизонтальный экран — по оси печи. Тепло к экранам 
передается от фронтальных стен, на которые настилаются факелы 
веерных горелок. Данный тип печи предназначен для реконструкции 
существующих печей беспламенного горения, а также в процессах средней 
производительности, обеспеченных газовым топливом, в том числе с 
большим процентом водорода.

Печи типа ВС — узкокамерные секционные с верхним отводом
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Рис. ХХ1-8. Схема трубчатой печи типа ГС:
1 — горелка; 2 — змеевик радиантных труб; 
3 — змеевик конвекционных труб; 4 — воз
духоподогреватель; 5 — дымовая труба; 6 — 
лестничная площадка; 7 — футеровка; 8 — 
каркас



Рис. ХХ1-9. Конструкция трубчатой 
печи типа ГС2:
1 — горелка; 2 — змеевик радиантных 
труб; 3 — каркас; 4 — футеровка; 5 — 
змеевик конвекционных труб; 6 — 
лестничная площадка; 7 — дымовая 
труба
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Рис. ХХ1-10. Схема трубчатой печи типа 
ГН:
1 — горелка; 2 — змеевик радиантных 
труб; 3 — настильная стенка; 4 —
змеевик конвекционных труб; 5 —
дымовая труба; 6 — лестничная площадка; 
7 — футеровка; 8 — каркас



Рис. ХХ1-11. Конструкция трубча
той печи типа ВС: Ю
1 — камера конвекции; 2 — змее
вик радиантных труб; 3 — взрыв
ное окно; 4, 7 — гляделка; 5 — 
футеровка; б — каркас; 8 — горел
ка; 9 — лестничная площадка; 10 — 
дымовая



Рис. ХХ1-12. Конструкция труб
чатой печи типа ЦС:
I — горелка; 2 — змеевик ра
диантных труб; 3 — каркас; 4 — 
футеровка; 5 — змеевик кон
векционных труб. Потоки: I — 
продукт на входе; II — продукт 
на выходе
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Рис. ХХ1-13. Конструкция 
печи типа ЦД4:
1 — камера конвекции; 2 — 
выхлопное окно; 3 — смот
ровое окно; 4 — змеевик 
радиантных труб; 5 — футе
ровка; б — каркас; 7 — ка
мера для подвода вторичного 
воздуха; 8 — футеровка
рассекателя-распределителя;
9 — воздуховод- 10 — рассе
катель -распределитель; 11 — 
горелка; 12 — воздуходувка. 
Потоки: 1 — продукт на 
входе; II — продукт на 
выходе; Ш — дымовые газы
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Рис. ХХ1-14. Конструкция печи типа КС:
1 — горелка; 2 — змеевик радиантных труб; 3 — змеевик конвекционных труб; 4 — каркас; 
5 — футеровка; 6 — воздухоподогреватель; 7 — шибер. Потоки: I — продукт на входе; II — 
продукт на выходе; III — дымовые газы

дымовых газов и вертикальными трубами змеевика (рис. XXI-11). 
Производительность каждой секции 10—17 МВт. Вертикальные трубы 
радиантного змеевика расположены у всех четырех стен камеры. 
Газомазутные горелки расположены в поду камеры, обслуживание горелок 
с двух сторон. Предусмотрены четыре типоразмера этих печей, каждый 
типоразмер отличается количеством одинаковых камер радиации.

Над камерой радиации расположена камера конвекции прямо
угольного сечения с горизонтальными гладкими трубами. У многосекцион
ных трубчатых печей камеры радиации отдельных секций объединены в 
общем корпусе. Смежные секции отделены одна от другой двумя рядами 
труб радиантного змеевика двустороннего облучения. В крайних секциях у 
стен радиантные трубы размещены в один ряд.

Печи типа ВС установлены на установках ЛК-6 -У, применяют на 
установках АТ, вторичной переработки и т.д.
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Печи типа СС — секционные с горизонтально расположенным 
змеевиком, отдельно стоящей конвекционной камерой, встроенным 
воздухоподогревателем и свободного вертикально-факельного сжигания 
топлива. Трубный змеевик каждой секции состоит из двух или трех 
транспортабельных пакетов заводского изготовления. Змеевик каждой 
секции самонесущий и устанавливается непосредственно на поду печи.

Печи типа ЦС — цилиндрические с пристенным расположением труб 
змеевика в одной камере радиации и свободного вертикально-факельного 
сжигания комбинированного топлива. Печи выполняются в двух вариантах: 
без камеры конвекции и с камерой конвекции (рис. ХХ1-12).

Цилиндрическая камера радиации установлена на столбчатом 
фундаменте для удобства обслуживания газовых горелок, размещенных в 
поду печи. Радиантный змеевик собран из вертикальных труб на 
приваренных калачах; в центре пода печи установлена газомазутная 
горелка. Змеевики упираются на под печи, вход и выход продукта 
осуществляется сверху.

Печь типа ЦД4, продольный разрез которой показан на рис. XXI-13, 
является радиантно-конвекционной, у которой по оси камеры радиации 
имеется рассекатель-распределитель в виде пирамиды с вогнутыми 
гранями, представляющими собой настильные стены для факелов горелок, 
установленных в поду печи.

Рассекатель-распределитель разбивает камеру радиации на несколько 
независимых зон теплообмена (см. рис. ХХ1-13, их четыре) с целью 
возможной регулировки теплонапряженности по длине радиантного 
змеевика. Внутренняя полость каркаса рассекателя разбита на отдельные 
воздуховоды; в кладке грани рассекателя по высоте грани есть каналы 
прямоугольного сечения для подвода вторичного воздуха к настильному 
факелу каждой грани. Каждый воздуховод оснащен поворотным шибером, 
управляемым с площадки обслуживания.

В кладке граней рассекателя на двух ярусах по высоте граней 
расположены каналы прямоугольного сечения для подвода вторичного 
воздуха из воздуховодов к настильному факелу каждой грани. Изменяя 
подачу воздуха через каналы, можно регулировать степень выгорания 
топлива в настильном факеле, что позволяет выравнивать теплонап
ряженность по высоте труб в камере радиации.

Радиантный подвесной змеевик состоит из труб, расположенных у 
стен цилиндрической камеры. Настенные радиантные трубы размещены 
в один ряд и имеют одностороннее облучение, а радиальные с 
двусторонним облучением размещены в два ряда.

Печи типа КС — цилиндрические с кольцевой камерой конвекции, 
встроенным воздухоподогревателем, вертикальными трубными змеевиками 
в камерах радиации и конвекции и свободного вертикально-факельного 
сжигания топлива (рис. XXI-14). Комбинированные горелки расположены в 
поду печи. На стенах камеры радиации установлен одно- или двухрядный 
настенный трубный экран. Конвективный змеевик так же, как и 
воздухоподогреватель, набирают секциями и располагают в кольцевой 
камере конвекции, установленной соосно с цилиндрической радиантной 
камерой.

Печи типа КД4 — цилиндрические четырехсекционные с кольцевой 
камерой конвекции, встроенным воздухоподогревателем, дифференциаль
ным подводом воздуха по высоте факела, вертикальным расположением
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Вид А

Рис. ХХ1-15. Конструкция печи 
типа КД4: I — змеевик кон
векционных труб; 2 — змеевик 
радиантных труб; 3 — рассе
катель-распределитель; 4 — футе
ровка; 5 — воздуходувка; б — 
каркас ; 7 — дымовая труба; 8 — 
воздухоподогреватель. Потоки; 
I — продукт на входе; II — 
продукт на выходе; III — 
дымовые газы



змеевика радиантных и конвекционных труб, настильным сжиганием 
комбинированного топлива.

Печи выполняются в двух конструктивных исполнениях: с дымовой 
трубой, установленной на печи (рис. ХХ1-15) или стоящей отдельно.

Дутьевые комбинированные горелки расположены в поду печи. Оси 
горелок наклонены в сторону рассекателя-распределителя, установленного 
в центре печи.

Рассекатель изготовлен в виде пирамиды с вогнутыми гранями, 
представляющими собой настильные стены для факелов горелок каждой 
камеры радиации. Рассекатель выполняет следующие функции: делит 
объем радиантной камеры на четыре автономные зоны теплообмена, что 
позволяет осуществлять дифференцированный подвод тепла по длине 
радиантного змеевика; является поверхностью настила факелов горелок, 
которые имеют стабильную толщину, что позволяет приблизить трубные 
экраны к горелкам и сократить объем камеры.

В печи осуществляется двухстадийное сжигание топлива. Первичный 
воздух (около 70 % объема) подается принудительно к горелкам, а 
остальное количество — по высоте настила, для чего в кладке граней 
расположены каналы прямоугольного сечения, а в каркасе рассекателя — 
отдельные воздуховоды, количество которых вдвое превышает количество 
граней. Каждый воздуховод оснащен поворотным шибером. Двухста
дийное сжигание топлива дает возможность растянуть факелы по высоте 
граней и повысить равномерность излучения по высоте радиантных труб.

Конвективный змеевик, как и воздухоподогреватель, набирают 
секциями и размещают в кольцевой камере конвекции, расположенной 
соосно с цилиндрической радиантной камерой.

РАСЧЕТ РАДИАНТНОЙ ПОВЕРХНОСТИ

Важнейшей частью расчета трубчатой печи является опреде
ление размеров радиантной поверхности и количества поглощаемого ею 
тепла, а для типовых печей с известной поверхностью радиантных труб — 
определение количества поглощаемого тепла и важнейших тепловых пока
зателей: теплонапряженности поверхности нагрева, температуры газов, по
кидающих топку и др.

Радиантные трубы поглощают тепло, излучаемое факелом, стенками 
кладки и потоком трехатомных дымовых газов, и воспринимают некото
рое количество тепла путем свободной конвекции.

Теплообмен, происходящий в топочной камере, сложен, что обуслов
ливает и сложность расчета.

В соответствии с законом Стефана — Больцмана количество тепла, 
переданного излучением, в общем виде может быть выражено уравнением:

Орл = СфН
н ю  у  и  о о

где С — коэффициент взаимного излучения; <р — угловой коэффициент, 
зависящий от размеров топки и взаимного расположения излучающей и 
поглощающей поверхностей; Н — поверхность теплообмена, м2; Т —
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температуратемпература излучающей поверхности, К; 0 —
лучепоглощающей поверхности, К.

Коэффициент <р показывает, какая часть излучаемого тепла 
поглощается данной лучепоглощающей поверхностью. Этот коэффициент 
учитывает не только взаимное расположение излучающей и поглощающей 
поверхностей, но и интенсивность лучей, значение которой в соответствии 
с законом Ламберта меняется в зависимости от угла падения лучей на 
поглощающую поверхность. Использование этого уравнения связано с 
большими трудностями вследствие того, что температура различных 
участков источника излучения (факел, части стенок кладки) и потока 
дымовых газов меняется в широких пределах.

В этом уравнении следует принимать такое среднее значение 
температуры излучающей поверхности Т, которое будет соответствовать 
количеству тепла, передаваемого в реальных условиях. Причем даже 
небольшая неточность в определении среднего значения величины Т 
приводит к значительным погрешностям в определении количества 
переданного тепла, так как величина Г входит в уравнение в четвертой 
степени.

Для трубчатых печей температура лучепоглощающей поверхности 0 
также является переменной. Однако температура различных участков по 
длине радиантных труб изменяется сравнительно мало (100—150 °С); кроме 
того, величина (0/1ОО)4 значительно меньше величины (7У100)4, поэтому 
неточность в определении среднего значения 0  меньше сказывается на 
результатах расчета.

Не меньшую сложность представляет определение коэффициента ф, 
так как его значение для различных точек излучающей поверхности 
различно и, следовательно, требуется определить среднее значение 
коэффициента ф для всех элементов излучающей поверхности.

Процессы теплообмена в промышленных топках очень сложны, 
поэтому нет единого общепринятого метода теплового расчета трубчатых 
печей.

Существующие методы расчета можно разбить на эмпирические и 
аналитические.

Эмпирические методы, основанные на обобщении эксперимен
тальных данных, имели широкое распространение вследствие простоты 
расчета и удовлетворительной сходимости с данными практики. Однако 
они применимы только для строго определенных условий.

Аналитические методы расчета отличаются сложностью, но поскольку 
базируются на основных законах теплообмена, то их можно применять в 
более широких пределах. Они обеспечивают вполне удовлетворительную 
сходимость с данными практики.

При расчете теплопередачи в камере радиации определяются 
следующие величины: 1) количество тепла, переданного радиантным 
трубам, Ор; 2 ) поверхность радиантных труб Нр, обеспечивающая 
поглощение такого количества тепла; 3) температура дымовых газов Гп, 
покидающих камеру радиации, и теплонапряженность радиантных труб др. 
Все эти величины взаимосвязаны, поэтому выбор одной или двух величин 
при данных условиях определяет остальные.

При расчете теплопередачи радиантной поверхности пользуются 
понятием коэффициента прямой отдачи ц. Под этой величиной 
подразумевают отношение количества тепла, воспринимаемого радиант-
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ными трубами, к количеству тепла, полезно выделенному в топочном 
пространстве при сгорании топлива:

где т|т — коэффициент полезного действия топки, учитывающий потери 
тепла в окружающую среду стенками топочной камеры, а также потери 
тепла от химического и механического недожога топлива.

Значение коэффициента прямой отдачи трубчатых печей находится в 
пределах 0,4 —0,6, т.е. 40 — 60 % всего тепла, полезно выделенного при 
сгорании топлива, поглощается радиантными трубами.

С увеличением температуры дымовых газов Гп, покидающих топоч
ную камеру, уменьшаются количество тепла, передаваемого радиантным 
трубам, коэффициент прямой отдачи и увеличивается теплонапряженность 
поверхности нагрева, что связано с более эффективной передачей тепла 
излучением.

Графическая зависимость, показывающая (для некоторого частного 
случая) степень изменения теплонапряженности поверхности нагрева при 
изменении температуры дымовых газов, покидающих топку, в пределах 
1000— 1200 К, приведена на рис. ХХ1-16.

Из графика следует, что если при температуре Тп = 1000 К
теплонапряженность составляет 21,6 кВт/м2, то при повышении этой 
температуры до 1100 К теплонапряженность возрастает до 31,3 кВт/м2, т.е. 
в 1,45 раза, а повышение температуры дымовых газов до 1200 К приводит 
к повышению теплонапряженности до 45,5 кВт/м2.

Приведенные цифры иллюстрируют некоторый частный случай, но 
закономерность взаимосвязи между этими величинами является общей и 
характерной, поэтому обоснованный выбор подобных тепловых 
параметров режима печи является важной составной частью расчета.

Анализ известных аналитических методов расчета, а также 
накопленный опыт проектирования трубчатых печей и сопоставление 
данных расчета с показателями работы ряда действующих трубчатых 
печей свидетельствуют о том, что аналитический метод расчета, 
разработанный проф. Н. И. Белоконем, дает хорошую сходимость с 
данными практики. Перейдем к изложению этого метода расчета.

Рассматриваемый метод основан на совместном решении уравнений 
теплового баланса и теплопередачи в топке печи. В соответствии с

60

0
Рис. XXI-16. Зависимость теплонапряжен
ности поверхности нагрева от температу-

1000 1100 Та , К  ры газов, покидающих топку
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законом сохранения энергии тепловой баланс топки может быть 
представлен следующим уравнением:

ВО;цт = ВССрт{Тп-Т 0) + Ор, (ХХ1.4)

где С — количество продуктов сгорания 1 кг топлива, кг/кг; Срт — 
средняя теплоемкость продуктов сгорания в пределах температур Г0 и Гп, 
кДж/(кг-К); Т0 — приведенная температура исходной системы, К.

Величина Т0 определяется по уравнению

•р _ а^ о ^ в  УУфНф + 273

где С. — средняя теплоемкость воздуха, кДж/(кг-К); 1В — температура 
воздуха, поступающего в топку, °С; \УФ — расход пара для распыливания 
топлива, кг/кг; Яф — энтальпия водяного пара, равная произведению 
теплоемкости на температуру, кДж/кг; С, и — соответственно 
теплоемкость топлива, кДж/(кг-К), и его температура, °С.

Под приведенной температурой системы подразумевается темпе
ратура, которую имела бы смесь топлива, воздуха и водяного пара после 
смешения этих потоков в топке печи до выделения теплоты сгорания 
топлива. Следовательно, в результате сгорания топлива температура 
системы возрастает от этого начального значения Г0.

Уравнение теплового баланса топки построено на базе предположения 
о том, что тепло, полезно выделенное в печи при сгорании топлива, 
передается радиантным трубам Ор, а остальная его часть ВССрт (ТП — Т0) 
уносится с дымовыми газами в камеру конвекции.

При отсутствии теплопередачи в топке, когда Ор = 0, уравнение 
теплового баланса имеет вид:

В О Х  = ВССрЛ1(Гм„ с-Г 0), (ХХ1.5)

где Тмвкс — максимальная расчетная температура горения, т. е. температура, 
которую имели бы дымовые газы при отсутствии передачи тепла 
радиантным трубам. При этом полезное тепло, выделенное при сгорании 
топлива, расходуется только на нагрев дымовых газов от Т0 до Гмакс.

Из уравнения (ХХ1.5) получим

7’м«с- 7 0 +
оРЧ
с с „ „

При определении максимальной расчетной температуры горения для 
упрощения приняты средние значения теплоемкостей продуктов сгорания 
в интервале температур от Г0 до Гп. В действительности средняя 
теплоемкость должна быть вычислена в интервале от Т0 до Гмакс, поэтому в 
связи с большим значением теплоемкости максимальная температура 
горения в топке будет несколько меньше расчетной. Такое допущение не 
влияет на точность решения уравнения теплового баланса.

Ранее отмечалось, что основную часть тепла радиантные трубы 
воспринимают радиацией и лишь небольшую часть — свободной конвек
цией, т.е.

0 Р -  Орд + Ор,.
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Количество тепла Ор А определяется по уравнению Стефана — Больц
мана, для пользования которым необходимо знать температуру излучаю
щей и поглощающей поверхностей, а также значение поверхности 
теплообмена.

При создании своего метода проф. Н.И. Белоконь исходил из предпо
ложения, что основным теплоизлучающим источником являются дымовые 
газы. Вследствие большой поглощающей способности дымовых газов при 
расчете прямой отдачи за температуру излучающего источника автор при
нимал температуру дымовых газов, покидающих топку. Им также было 
введено понятие об эквивалентной абсолютно черной поверхности, т.е. та
кой поверхности, излучение которой на радиантные трубы при температу
ре дымовых газов, покидающих топку, равно всему прямому и отраженно
му излучению в топке. В этом методе все излучающие источники (факел, 
кладка, дымовые газы), имеющие различную температуру, заменены излу
чающей абсолютно черной поверхностью, температура которой равна тем
пературе дымовых газов, покидающих топку. Излучением такой условной 
поверхности при этой температуре передается такое же количество тепла, 
как и в реальной топке.

Таким образом, количество тепла, переданного излучением радиант
ным трубам, определится из уравнения

0р,=с,н,
Т

V100/
(ХХ1.6)

где С5 — постоянная излучения абсолютно черного тела, равная 5,67 
Вт/(м2-К4); Нв — эквивалентная абсолютно черная поверхность, м2; Тв — 
температура газов, покидающих топку, К; 0 — средняя температура 
наружной поверхности радиантных труб, К.

Тепло, воспринимаемое радиантными трубами свободной конвекцией, 
определяется по уравнению

©р,  = ОхЯр(Гп -  0), (ХХ1.7)
где ак — коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией от дымовых 
газов к радиантным трубам.

Подставляя в уравнение (ХХ1.4) значения Орл и Орк из уравнений 
(ХХ1.6) и (ХХ1.7), получаем уравнение теплового баланса топки в 
следующем виде:

во;Цт=вссрш(тП-т 0)+с,нв
Г- л4 т
ч100,

(ХХ1.8)

Для закрытой неэкранированной топки в условиях полного отсутст
вия теплопередачи, когда все тепло расходуется на повышение 
температуры дымовых газов от Т0 до ТМ4КС, уравнение теплового баланса 
имеет вид:

ВОярГ]г = ВССрт(Тмакс -  Т0). (ХХ1.9)

Сопоставляя уравнения (ХХ1.8) и (ХХ1.9), имеем
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ВССрт(Гмакс - г0) = вссрт(тв - г0) + с5н!
/  _  \4

Ч100У

/  „ \ 4

ч'ООу
+ а кН р(Гп - 9 )

или после ряда преобразований получаем

(XXI. 10)

где АО — температурная поправка теплопередачи в топке, 
характеризующая либо превышение предельной теплопередачи конвекцией 
обратного излучения экрана (АО > 0), либо наоборот (АО < 0).

Для упрощения расчетных уравнений вводятся понятия 
характеристики излучения 0 5 и аргумента излучения х:

Р.= (XXI. 11)

и

10С.Н,г —____ 5 а
ВССрт+а%Н р 1000

(XXI. 12)

После преобразований уравнений (XXI. 10) — (XXI. 12) получим
уравнение теплового баланса топки в окончательном виде

х0*+Р5=1. (XXI. 13)
Графическая зависимость характеристики излучения 0* от аргумента 

излучения х  представлена на рис. XXI-17. При решении уравнения (XXI. 13) 
значение характеристики излучения 0 5 может быть определено 
аналитически из уравнения

0 ------- 1 -----
5 0,25>/0,1875+^0,141+х

Количество тепла, получаемого радиантными трубами, определяется из 
уравнения
Ор=ВССрт(Тшкс-Т в). (XXI. 14)

Смысл уравнения (XXI. 14) заключается в том, что тепло, выделяемое в
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топке при охлаждении дымовых газов от расчетной максимальной 
температуры горения Гмакс до температуры дымовых газов, покидающих 
топку Гп, воспринимается радиантными трубами. Разделив это тепло в 
соответствии с уравнением (XXI. 14) на все тепло, полезно выделенное при 
сгорании топлива, определяемое уравнением (ХХ1.5), получим 
коэффициент прямой отдачи

_ ор _ весрт (гмакс - т„)
Й С С РЛ. (^макс Т0)

или
м̂акс ~Тп 

Т'махс ~Т0
Из уравнения (XXI. 11) следует, что температура газов, покидающих 

топку,
т>Мгмакс- де).

Для определения эквивалентной абсолютно черной поверхности Н$ 
автор излагаемого метода предлагает формулу

Н 5= ^ (е „ Н л + Ре,Р),

где <р(Т) зависит от распределения температур в топке. Эта величина 
находится путем обобщения опытных данных и принимается равной 0 ,8  — 
0,85.

Коэффициент 3 определяется из уравнения

1 + еу ен ррн

Здесь ен и еР — соответственно степень черноты экрана и кладки 
печи (рекомендуется принимать ен = е? = 0,9); Нд — эквивалентная 
плоская поверхность экрана, м1 2; Р — неэкранированная поверхность 
кладки топки, м2; еу — степень черноты поглощающей среды (продукты 
горения, факел); рРН — угловой коэффициент взаимного излучения 
поверхности экрана и кладки, характеризующий долю взаимно 
направленных пучков лучей.

Величина еу зависит от концентрации трехатомных газов в продуктах 
сгорания топлива, приближенно е„ зависит от коэффициента избытка 
воздуха а. Для определения степени черноты поглощающей среды 
рекомендуется приближенное уравнение:

2
1 + 2,15а

(XXI. 15)

Величину рт  можно определять в зависимости от соотношения 
эквивалентной плоской поверхности Нл и неэкранированной поверхности 
кладки Р:

при Нк/Р  <0,5

Р т = Нл /Р  = 1|а/ ( 1—\|ф
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при Нл/Р  > 0,5
Рет = НЛ/(Р + Нл) = НЛ/ЕР = V,
где Е/7— суммарная поверхность всей кладки (экранированной и 
неэкранированной).

Коэффициент характеризует степень экранирования кладки. 
Принимая <р(7) = 0,85, е.н = еР =0,9 и исходя из уравнения (ХХ1.15), 

после преобразований получаем удобную для расчета зависимость

Н / Н = - 212 
у(215а + 1)

215а- 1 +

2 15а -1  +

212у 
_ Р щ _  

212 

Р РН

Как отмечалось выше, основные величины, определяемые при расчете 
прямой отдачи (количество тепла, воспринимаемого радиантными трубами, 
Ор, поверхность нагрева радиантных труб Нр, теплонапряженность 
поверхности нагрева др и температура газов, покидающих топку, Гп), 
являются взаимно связанными и, следовательно, достаточно принять или 
выбрать одну из них, чтобы определить значение других величин.

Удобным вариантом расчета прямой отдачи является такой, при 
котором принимают температуру дымовых газов, покидающих топку, и 
затем определяют остальные величины.

Следует еще раз отметить, что приемлемость того или иного режима 
работы топочной камеры может быть установлена только в результате 
проведенного расчета и получения соответствующих показателей, характе
ризующих ее работу. Это обстоятельство обусловливает необходимость 
проведения нескольких вариантов расчета при различных значениях 
температуры дымовых газов, покидающих топку.

Одним из показателей, характеризующих работу трубчатых печей, 
является теплонапряженность поверхности нагрева радиантных труб. Чем 
больше ее значение, тем эффективнее осуществляется теплопередача, а 
следовательно, тем меньшую часть в общей стоимости печи составляют 
удельные затраты на радиантные трубы.

Однако повышение теплонапряженности поверхности нагрева ра
диантных труб связано с необходимостью иметь более высокую темпе
ратуру дымовых газов, покидающих топку (см. рис. XXII-16), что требует 
увеличения поверхности конвекционных труб или другого теплообменного 
устройства, использующего тепло дымовых газов (котел-утилизатор, 
пароперегреватель, воздухоподогреватель), так как в противном случае 
увеличатся потери тепла с отходящими дымовыми газами, снизится КПД 
печи и увеличится расход топлива. Следовательно, значение теплона
пряженности поверхности нагрева радиантных труб надо выбирать с 
учетом вышесказанного. Поглощение тепла радиантными трубами проис
ходит неравномерно, различные трубы и их участки работают с тепло
напряженностью, значительно отличающейся (локальная теплонапряжен
ность) от среднего значения для всей радиантной поверхности.

Это положение обусловливается рядом обстоятельств: 
а) спецификой поглощения лучистой энергии наружной поверхностью 

трубы, что подробно рассмотрено ранее; для печей различной конст
рукции эта неравномерность по окружности трубы оценивается 
коэффициентом <р, = 0,55;
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б) неравномерностью поглощения тепла по длине трубы, учитываемой 
коэффициентом <р2 = 0,6 — 0,97;

в) различием в положении рядов труб радиантного змеевика по 
отношению к источникам излучения, оцениваемым коэффициентом <р3 = 
= 0,72-0,85.

В соответствии с отмеченным, максимальное значение локальной 
теплонапряженности дмакс по сравнению со средним значением дср

По данным ВНИИнефтемаша для печей различной конструкции 
локальная теплонапряженность радиантных труб может превышать 
среднее значение в 2 ,2  —4,0 раза.

От значения теплонапряженности поверхности нагрева зависит также 
и температура стенки труб. Температура стенки внутренней поверхности 
трубы может быть вычислена из уравнения

где (пр — температура продукта в данной трубе, К; дср — 
теплонапряженность этой трубы, отнесенная к внутренней поверхности, 
кВт/м2; а 2 — коэффициент теплоотдачи от внутренней стенки трубы к 
нагреваемому продукту, кВт/(м2 К).

Из приведенного уравнения следует, что температура стенки трубы 
увеличивается с возрастанием теплонапряженности и уменьшается с 
увеличением коэффициента теплоотдачи а 2 (с повышением скорости 
движения нагреваемого продукта).

Температура стенки трубы может являться фактором, лимитирующим 
допустимую теплонапряженность поверхности нагрева радиантных труб, 
ограничивающую интенсивность коксообразования и другие нежела
тельные химические превращения, протекающие вследствие повышения 
температуры в пограничном слое нагреваемого продукта.

Так, например, трубы печей установок вакуумной перегонки мазута, 
нагрева масел, отгонки некоторых термически неустойчивых раствори
телей должны работать с пониженной теплонапряженностью поверхности 
нагрева радиантных труб.

В ряде случаев температура стенки трубы ограничивается сообра
жениями ее прочности, например, при нагреве газообразных продуктов до 
высоких температур (пониженное значение коэффициента теплоотдачи сц). 
Возможны случаи, когда высокая температура стенки трубы приводит к 
интенсивной ее коррозии и прогару.

Для разработанных типовых печей различной конструкции 
ВНИИнефтемаш рекомендует допускаемые средние теплонапряженности др 
поверхности нагрева радиантных труб, приведенные в табл. ХХ1.2.

На основе метода расчета теплопередачи в топке трубчатых печей, 
разработанного Н. И. Белоконем, и с учетом влияния вторичных излуча
телей было предложено следующее уравнение для определения темпе
ратуры дымовых газов, покидающих топку:

Ч>1Ч>2<РЗ

'с т = 'п р + < 7 с р / а 2 .

(XXI. 16)
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Т аб ли ца ХХ1.2
Среднедопустимые теплонапряженностн <ур1 кВт/м2

Тип печи
. Установка ГС ГС2 ГН ГН2 ВС СС ЦС КС ЦД4 КД4

Атмосферная 
переработка 
нефти (АТ)

35 35 35 35 26 26 26 26 35 35

Вакуумная 
переработка 
нефти (ВТ)

23 23 23 23 17 17 17 17 23 23

Вторичная 
переработка нефти

40 40 40 40 30 30 30 30 40 40

Замедленное коксование 
(ЗК) 25 25 25 25 19 19 19 19 25 25

где ^р и дрк — теплонапряженность радиантных труб, общая и 
приходящаяся на долю свободной конвекции, Вт/м2; Нр/Н 3 — отношение 
поверхности радиантных труб Нр к эквивалентной абсолютно черной 
поверхности Н3, зависящее от типа печи и способа сжигания топлива; 6  — 
средняя температура наружной стенки радиантных труб, К; \|г —
коэффициент, зависящий от распределения температур в топке, типа печи 
и вида топлива; С5 — постоянная излучения абсолютно черного тела, 
равная 5,67 Вт/(м2 К4).

Значение коэффициента у  рекомендуется принимать в следующих 
пределах:

Для узкокамерных печей типов ГС, ВС, КС со свободным фа
келом....................................................................................................  1,13—1,25
Для трубчатых печей типов ГН, ЦД, КД с настильным способом 
сжигания топлива:

при газообразном топливе ...........................................................  1,28—1,40
при жидком топливе .....................................................................  1,18—1,30

Для печей с излучающими стенками...............................................  1,40—1,60

Для различных типоразмеров трубчатых печей ВНИИнефгемаш 
отношение Нр/Н 3 сравнительно стабильно и может быть принято по 
данным табл. ХХ1.3.

В условиях, когда разработаны и широко используются трубчатые 
печи различных типоразмеров, конструировать печь заново приходится 
сравнительно редко. В этой связи основной задачей расчета является 
выбор и обоснование принятых типа и размера печи в соответствии с 
каталогом, при этом определяются все основные показатели ее работы 
(полезная тепловая мощность, КПД, расход топлива, температура дымовых 
газов, покидающих топку, теплонапряженность поверхности нагрева и 
др.), т.е. производится поверочный расчет трубчатой печи выбранной

Т аб ли ца ХХ1.3
Значение Нр/Н 3 в уравнении (XXI. 10)

Тип печи по способу сжигания топлива Вид топлива Н„/Н.
Стенки топки из щелевых горелок Газ гв-гв
Стенки топки из беспламенных панельных Газ 2,5-3,1
горелок
Настильный факел Мазут/газ 3,1-3,3/3,3-3,6
Свободный факел Мазут/газ 3,3-3,673,4-4,1
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конструкции и размеров. Вопросы общего расчета печи рассмотрены в 
различных разделах данной главы. Здесь мы рассмотрим некоторые 
особенности поверочного расчета топочной камеры и радиантной 
поверхности.

В случае использования уравнения (XXI. 16) для расчета температуры Тп 
дымовых газов, покидающих топку, может быть рекомендована 
нижеследующая последовательность.

1. Задаться температурой Гп дымовых газов, покидающих топку, и 
последующим расчетом подтвердить правильность выбора этого значения. 
Рекомендуется задаваться температурой в пределах 1000—1200 К; более 
высокие значения следует принимать для печей, работающих с 
повышенной теплонапряженностью, или для печей, нагревающих продукт 
до сравнительно высокой температуры.

2. Определить соответствующее этой температуре количество тепла, 
поглощенное радиантными трубами:
Ор = в(о;цт-Н 1п\ (XXI. 17)

где В — расход топлива, кг/ч; Ор — теплотворная способность топлива, 
кДж/кг; Т|т — коэффициент полезного действия топки; Н,п — энтальпия 
продуктов сгорания 1 кг топлива, кДж/кг.

3. Исходя из принятого типа печи и рекомендуемой для данного типа 
печи и для данного процесса средней теплонапряженности поверхности 
нагрева радиантных труб (см. табл. ХХ1.2), вычислить необходимую 
поверхность нагрева радиантных труб
Н р = О р / Я р .

По каталогу для печи данного типа выбирается значение поверхности 
радиантных труб Нр, ближайшее к вычисленному выше; это значение 
поверхности нагрева используется для последующих расчетов. Соответст
венно уточняется и теплонапряженность поверхности нагрева.

4. Вычислить энтальпию нагреваемого потока при выходе из 
конвекционных труб

где Л(] — энтальпия продукта, поступающего для нагрева в трубчатую печь, 
кДж/кг; Сс — количество продукта, проходящего через печь, кг/ч.

По найденному значению энтальпии Л,к определяется искомая 
температура 1К{ТГ).

5. Определить среднюю температуру наружной стенки радиантных
труб
е =^ ± к +27з+1р.+М +1 р ^ 1

2  а 2 X Хх л

где 0 2  — коэффициент теплоотдачи от внутренней стенки к нагреваемому 
продукту; для печей, нагревающих жидкое и испаряющееся сырье, эта 
величина может быть принята равной 600 — 900 Вт/(м2-К); при нагреве 
газообразных продуктов или перегретых паров а 2 имеет меньшее значе
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ние и его следует определить; 8  и X. — соответственно толщина, м, стенки 
трубы и коэффициент теплопроводности, Вт/(м-К); 8 зол и Х.эол — 
соответственно толщина, м, зольных отложений на внешней поверхности 
трубы и коэффициент теплопроводности, Вт/(м-К); для газообразного 
топлива величина 8 ^  может быть принята равной нулю, для жидкого 
топлива 8 зол /Х-зод » 0,002 м2-К/Вт.

6. Вычислить коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией от 
дымовых газов к радиантным трубам

а х=2 , ЦТ^ В.

7. Вычислить теплонапряженность радиантных труб, обусловливаемую 
свободной конвекцией

<7Р.к =  а « ( Г ,  - в ) .

8 . В соответствии с табл. ХХ1.3 выбрать значение отношения Нр/Н в.
9. Для выбранного типа печи по рекомендации, указанной ранее, 

принять коэффициент \|л
10. По уравнению (XXI. 16) вычислить температуру дымовых газов Гп и 

сопоставить ее с ранее принятым значением. При совпадении или 
незначительном отличии расчет считается окончательным, при этом также 
принимается во внимание полученное значение средней теплонапря
женности поверхности нагрева. При необходимости делается пересчет и 
соответственно корректируются значения Гп и др.

РАСЧЕТ КОНВЕКЦИОННОЙ ПОВЕРХНОСТИ

Поверхность конвекционных труб определяется по
формуле

где О* — количество тепла, воспринимаемого конвекционными трубами; 
К — коэффициент теплопередачи от дымовых газов к сырью; Д!ср — 
средняя разность температур (температурный напор) дымовых газов и 
нагреваемого сырья.

Количество тепла Ох, переданного конвекционным трубам, может 
быть определено по разности между общим количеством тепла, 
сообщаемого в печи, Ос и количеством тепла, поглощенного радиантными 
трубами, Ор, т.е.

Ок = Ос -  Ор-
При расчете конвекционной поверхности известными величинами 

являются температура дымовых газов, покидающих топку и поступающих 
в камеру конвекции, температура дымовых газов, уходящих из камеры 
конвекции, 1 ,̂ а также температура поступающего в печь сырья

Средний температурный напор для противотока определяется как 
среднелогарифмическое значение
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. . _ А1б-А1м
ср АГ '2,31д^- 

ДС
где А(6 и А1м — соответственно большая и меньшая разность температур 
между дымовыми газами и нагреваемым продуктом.

Наиболее трудоемкой частью расчета конвекционной поверхности 
является определение коэффициента теплопередачи К. Для чистой 
поверхности эта величина определяется по уравнению

< Х | а 2  А.

где а! — коэффициент теплоотдачи от газов к стенке трубы, Вт/(м2-К); 
0 2  — коэффициент теплоотдачи от стенки трубы к нагреваемому потоку, 
Вт/(м2-К); 8  и А — соответственно толщина, м, стенки трубы и 
коэффициент теплопроводности материала труб, Вт/(м-К).

По значению коэффициент теплоотдачи а, обычно значительно 
меньше а 2; так, в современных трубчатых печах а, < 60, тогда как для 
жидкого сырья а 2 > 600 Вт/(м2-К).

При небольшой толщине стенки и высокой теплопроводности металла 
X « 45 Вт/(м-К) сопротивление потоку тепла через стенку трубы 8/Х 
также незначительно. Поэтому для расчетов величинами 1/сх2 и Ь/Х можно 
пренебречь.

В этом случае коэффициент теплопередачи К практически равен 
коэффициенту теплоотдачи от дымовых газов а,, т.е.
К « а,.

Конвекционная поверхность воспринимает тепло за счет прямого 
соприкосновения с дымовыми газами, излучения от трехатомных 
несветящихся газов и излучения кладки. Поэтому коэффициент 
теплоотдачи со стороны дымовых газов а, следует рассматривать как 
сумму трех величин: коэффициентов теплоотдачи конвекции а*, излучения 
трехатомных газов а р и излучения от стенок кладки. Последняя величина 
при расчете учитывается введением множителя 1 ,1.

Таким образом, коэффициент теплоотдачи от дымовых газов 
вычисляется по уравнению
а, = 1,1(0 * + ар).

Коэффициент теплоотдачи излучением от трехатомных газов а р 
зависит от концентрации и температуры этих газов, температуры стенки 
труб и толщины газового слоя.

Коэффициенты теплоотдачи излучением для С 0 2, 5 0 2 и Н20  могут 
быть вычислены по методике, изложенной в курсе теплопередачи.

Приближенно коэффициент теплоотдачи может быть рассчитан по 
эмпирическому уравнению Нельсона:
Ор = 0,025б1ср -2,33,
где а,, — коэффициент теплоотдачи, Вт/(м2 К).

Средняя температура дымовых газов <ср вычисляется, как средне
логарифмическая
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* _ *д 1У**ГП
2,31д—5- 

'ух
Коэффициент теплоотдачи конвекцией а к зависит от следующих 

основных величин: скорости движения дымовых газов и, средней 
температуры наружной поверхности труб I, наружного диаметра труб <1, 
числа рядов труб в направлении движения дымовых газов р и шага 
размещения труб соответственно по ширине и глубине пучка 5, и 52.

Конвекционные трубы в трубчатых печах обычно располагаются в 
шахматном порядке, так как по сравнению с коридорным такой способ 
расположения труб дает более высокий коэффициент теплоотдачи а*.

Коэффициент теплоотдачи конвекцией увеличивается с сокращением 
расстояния между осями труб, так как это обеспечивает более высокие 
скорости движения газов в камере конвекции. Расстояние между осями 
труб для печных двойников обычно лежит в пределах (1,7 — 2)с?.

Для расчета коэффициента теплоотдачи конвекцией, измеряемого в 
Вт/(м2-К), при шахматном расположении труб рекомендуется уравнение
о* = 0,35 Яи0'6/^ 0'4, (XXI. 18)
где Е — коэффициент, зависящий от физических свойств топочных газов 
и определяемый из графика, приведенного на рис. XXI-18; и — массовая 
скорость движения газов, кг/(м2-с); д. — диаметр труб, м.

При выбранном типоразмере трубчатой печи размеры камеры кон
векции, где размещаются конвекционные трубы, известны. Конвекцион
ные трубы размещают применительно к такой камере, а затем определяют 
свободное сечение /  для прохода газов и массовую скорость потока 
дымовых газов в камере конвекции

3600/’

Рис. ХХ1-18. График для определения 
коэффициента Е  в уравнении (XXI. 18)

Рис. XXI-10. Схема расположения труб в каме
ре конвекции
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где В — расход топлива, кг/ч; С — масса продуктов сгорания 1 кг 
топлива, кг.

Для иллюстрации на рис. XXI-19 показан возможный вариант 
расположения труб в камере конвекции. В соответствии с 
представленными обозначениями (см. рис. XXI-19), свободное сечение для 
прохода дымовых газов определяется уравнением

/=[(п-1)5,+2 а-ж*]/пол,

где п — число труб в одном горизонтальном ряду; 5, — расстояние между 
осями труб по ширине пучка; а = 5,/2; 7пол — длина трубы, омываемой 
дымовыми газами.

УТИЛИЗАЦИЯ ТЕПЛА 
ДЫМОВЫХ ГАЗОВ

В трубчатых печах, не имеющих камеры конвекции, или в 
печах радиантно-конвекционного типа, но имеющих сравнительно высо
кую начальную температуру нагреваемого продукта, температура отходя
щих дымовых газов может быть сравнительно высокой, что приводит к 
повышенным потерям тепла, уменьшению КПД печи и большому расходу 
топлива.

В таких печах необходимо использовать тепло отходящих дымовых 
газов. Это достигается либо применением воздухоподогревателя для подо
грева воздуха, поступающего в печь для горения топлива, либо установкой 
котлов-утилизаторов, позволяющих получить водяной пар для техноло
гических нужд завода.

Принципиальная схема трубчатой печи с подогревом воздуха показа
на на рис. ХХ1-20. Подогрев воздуха способствует повышению темпера
туры в топке, более эффективным горению топлива и передаче тепла ра
диацией.

Однако для осуществления подогрева воздуха требуются дополнитель
ные затраты на сооружение воздухоподогревателя, воздуходувки, а также 
дополнительный расход электроэнергии, потребляемой двигателем воздухо
дувки.

Для обеспечения нормальной эксплуатации воздухоподогревателя важ
но предотвратить возможность коррозии его поверхности со стороны 
потока дымовых газов. Такое явление возможно, когда температура по
верхности теплообмена ниже температуры точки росы; при этом часть 
дымовых газов, непосредственно соприкасаясь с поверхностью воздухопо
догревателя, значительно охлаждается, а содержащийся в них водяной пар 
частично конденсируется и, поглощая из газов диоксид серы, образует аг
рессивную слабую кислоту.

Точка росы соответствует температуре, при которой давление 
насыщенных паров воды оказывается равным парциальному давлению 
водяных паров, содержащихся в дымовых газах. Температура точки 
росы зависит от концентрации водяных паров и обычно составляет 50 — 
55 °С.
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Рис. ХХ1-20. Схема трубча
той печи с подогревом воз
духа

Одним из наиболее надежных способов зашиты от коррозии являет
ся предварительный подогрев воздуха каким-либо способом (например, в 
водяных или паровых калориферах) до температуры выше точки росы. 
Такая коррозия может иметь место и на поверхности конвекционных 
труб, если температура сырья, поступающего в печь, ниже точки росы.

Рассмотрим последовательность расчета воздухоподогревателя. Расчет 
обычно начинается с определения температуры подогрева воздуха в 
воздухоподогревателе.
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Искомая температура находится из уравнения теплового баланса 
воздухоподогревателя. При использовании обозначений (см. рис. ХХ1-20) 
тепловой баланс (в расчете на 1 кг топлива) может быть представлен 
следующим образом:

где рв — коэффициент полезного использования тепла в воздухоподо
гревателе; при достаточно хорошей изоляции воздухоподогревателя т|в = 
= 0,9-0,96.

Указанное уравнение составлено, исходя из предпосылки, что весь 
воздух, требуемый для горения, проходит через воздухоподогреватели. 
Если через подогреватель проходит только часть воздуха, то в уравнении 
(XXI. 19) фигурирует лишь то количество воздуха, которое в 
действительности проходит через аппарат.

Температуру дымовых газов на выходе из камеры конвекции 1Ш 
выбирают, руководствуясь теми соображениями, которые были изложены 
ранее, а именно: температура дымовых газов, покидающих камеру 
конвекции, 1Ш должна быть выше начальной температуры сырья I, и 
обеспечивать желаемый температурный напор. Рекомендуется принимать 
значение 1Ш — 1, в пределах 100—150 °С.

Выбрав температуру 1Ш, переходят к выбору температуры дымовых 
газов, поступающих в дымовую трубу, 1̂ .

Таким образом, в уравнении теплового баланса (XXI. 19) остается 
неизвестной величина 1в — конечная температура подогрева воздуха, 
которая и определяется из этого уравнения.

Далее определяется коэффициент полезного действия печи при 
помощи уравнения

где последний член выражает относительные потери тепла в 
воздухоподогревателе.

Последующий расчет печи осуществляется обычным способом. 
Отметим, что в связи с подогревом воздуха приведенная температура 
исходной системы Т0 превышает аналогичную величину для печей, не 
имеющих подогрева воздуха.

При составлении теплового баланса камеры радиации необходимо 
также учитывать количество тепла, вносимого воздухом. В этом случае 
уравнение (XXI. 17) будет иметь вид:

/ \

(XXI. 19)

Поверхность воздухоподогревателя определяется по уравнению

в ср

где Ов — количество тепла, воспринимаемого воздухом
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Д̂ ср — температурный напор в воздухоподогревателе, определяемый из 
уравнения
Д(ср = {А1б -  Ду/2 ,
где Д16 и А1„ — соответственно большая и меньшая разности температур.

На рис. ХХ1-21 показан случай, когда большая разность температур 
наблюдается со стороны входа потока дымовых газов в возду
хоподогреватель.

В данном случае без особой погрешности можно принимать 
среднеарифметическое значение Д1ср, так как А1б/А1и < 2.

Пренебрегая малым сопротивлением потоку тепла через стенки 
воздухоподогревателя, определяем коэффициент теплопередачи по 
уравнению

где а, и а 2 — соответственно коэффициенты теплоотдачи от дымовых 
газов к стенке воздухоподогревателя и от стенки к нагреваемому воздуху; 
величины а, и а 2 определяются по соответствующим уравнениям, 
изложенным в курсе теплопередачи.

В качестве воздухоподогревателя используется типовое оборудование, 
применяемое в котельной технике.

Как отмечалось выше, для использования тепла дымовых газов 
широко применяется установка котлов-утилизаторов; для этой цели также 
используется типовое стандартное оборудование, обеспечивающее 
получение перегретого водяного пара необходимых параметров.

Используя те же обозначения, которые применялись при расчете 
воздухоподогревателя, из теплового баланса потока дымовых газов 
определяют количество тепла, которое может быть использовано для 
получения водяного пара

где Оку — тепло, передаваемое дымовыми газами в котле-утилизаторе; 
цку — коэффициент использования тепла в котле-утилизаторе.

Количество водяного пара, которое может быть получено в котле- 
утилизаторе

Дымовые газы

Воздух

Рис. ХХ1-21. Схема потоков дымовые га
зы -  воздух (к определению температур
ного напора)

'---- V---- '
Д1м~
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где Нвп и Л„ — энтальпия соответственно перегретого водяного пара, 
полученного в котле-утилизаторе, и питательной воды, подводимой к 
котлу-утилизатору.

Расчет поверхности котла-утилизатора зависит от выбранной его 
конструкции и выполняется по общепринятой методике, рассматриваемой 
в специальных курсах.

ГИДРАВЛИЧЕСКИЙ РЕЖИМ И РАСЧЕТ ПОТЕРИ 
НАПОРА В ТРУБЧАТОМ ЗМЕЕВИКЕ

Для обеспечения нормальной работы трубчатой печи необ
ходимо обоснованно выбрать скорость движения потока сырья через зме
евик. При увеличении скорости движения сырья в трубчатой печи повыша
ется коэффициент теплоотдачи от стенок труб к нагреваемому сырью, что 
способствует снижению температуры стенок, а следовательно, уменьшает 
возможность отложения кокса в трубах. В результате уменьшается вероят
ность прогара труб печи и оказывается возможным повысить теплонапря
женность поверхности нагрева. Кроме того, при повышении скорости 
движения потока уменьшается отложение на внутренней поверхности тру
бы загрязнений из взвешенных механических частиц, содержащихся в сы
рье.

Применение более высоких скоростей движения потока сырья позво
ляет также уменьшить диаметр труб или обеспечить более высокую произ
водительность печи, уменьшить число параллельных потоков.

Однако увеличение скорости приводит к росту гидравлического 
сопротивления потоку сырья, в связи с чем возрастают затраты энергии на 
привод загрузочного насоса, так как потеря напора, а следовательно, и 
расход энергии увеличиваются примерно пропорционально квадрату 
(точнее, степени 1,7 — 1,8) скорости движения.

С точки зрения гидравлического режима трубчатые печи, применяе
мые в нефтегазоперерабатывающей и нефтехимической промышленности, 
могут быть подразделены на три основные группы, поскольку поток сы
рья в них может быть однофазным, двухфазным и изменяющегося соста
ва. К п ер в о й  группе  относятся печи, в которых сырье нагревается без 
испарения, а также печи для нагрева газов и паров. К в т о р о й  группе  
относятся трубчатые печи, в которых сырье нагревается с частичным или 
полным его испарением. Примером трубчатых печей т р е т ь е й  группы 
могут служить печи, в которых осуществляются те или иные химические 
превращения. В основу подобной классификации гидравлических режимов 
трубчатых печей положен характер изменения скорости движения сырья 
по длине змеевика.

В печах с однофазным жидким потоком сырья скорость движения 
изменяется незначительно, только вследствие понижения плотности сырья 
при его нагреве. В этих печах скорость потока по всей длине змеевика 
изменяется на 10 —20 %. Для печей, нагревающих газы или пары, скорость 
потока по длине змеевика изменяется в большей степени: увеличение
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скорости в данном случае обусловливается снижением давления и 
повышением температуры потока.

Небольшие изменения скорости потока по длине змеевика позволяют 
при расчете потери напора печей с однофазным режимом пользоваться 
уравнением Дарси — Вейсбаха и применять среднее значение скорости.

В печах с двухфазным режимом при частично или полностью 
испаряющемся сырье скорость потока изменяется значительно. В этом 
случае скорость на выходе из печи может в несколько десятков раз 
отличаться от скорости потока при входе в печь. Естественно, что при 
таком значительном изменении скорости движущегося потока невозможно 
при расчете потери напора пользоваться средним значением скорости. 
Представление о гидравлическом режиме печей такого типа можно 
получить из графика, приведенного на рис. ХХ1-22. По оси абсцисс 
отложена длина змеевика 1, по оси ординат соответствующие давление р, 
температура I и доля отгона е.

Вначале по мере прохождения потока сырья по змеевику давление 
падает сравнительно равномерно, затем, начиная с некоторого сечения, 
соответствующего началу испарения, потеря напора прогрессивно 
возрастает. Доля отгона в печи также прогрессивно растет после 
некоторого сечения вследствие повышения температуры сырья и снижения 
давления. Характерным является изменение температуры сырья по длине 
змеевика. На участке, где сырье нагревается без испарения, температура 
повышается равномерно; с момента начала испарения рост температуры 
замедляется, так как часть тепла расходуется на испарение сырья. При 
этом возможен случай (см. рис. ХХ1-22, пунктир), когда температура сырья 
на выходе из печи несколько ниже температуры в предшествующих 
трубах печи.

Такое явление наблюдается при большом значении потери напора и 
интенсивном испарении в трубах печи, последних по ходу сырья, так как 
в этом случае количество тепла, подводимого через поверхность труб, 
меньше скрытой теплоты, необходимой для испарения сырья. Испарение 
происходит частично за счет тепла потока сырья, температура которого 
при этом снижается. Подобное явление может быть причиной разложения 
сырья и усиленного коксообразования в этом сечении змеевика вследствие 
повышенной температуры, в то время как контролируемая температура на 
выходе из печи является допустимой.

Рве. ХХ1-22. График изменения давления, тем
пературы и доли отгона по длине змеевика труб
чатой печи
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В печах третьего типа изменение скорости по длине змеевика зависит 
от степени превращения сырья (выхода продуктов реакции).

Расчет потери напора при однофазном режиме здесь не рассмат
ривается, так как он осуществляется по известным уравнениям гидравлики. 
Иной подход требуется для печей, имеющих двухфазный режим сырья.

Излагаемый ниже метод расчета потери напора в печах с частично 
или полностью испаряющимся сырьем разработан Б. Д. Баклановым. Этот 
метод расчета, базирующийся на ряде допущений, был проверен Я. Г. Сор- 
киным для тринадцати работающих трубчатых печей. Проведенная 
проверка показала, что метод Б. Д. Бакланова хорошо подтверждается 
данными практики: расхождение между расчетным значением потери 
напора и фактическим лежит в пределах от 1 до 12 % и в среднем 
составляет 7 %. При таком режиме падение давления в змеевике трубчатой 
печи рассчитывают в отдельности для участка нагрева и участка испарения.

Рассматриваемый метод основан на допущении, что приращение 
количества тепла в трубах печи пропорционально длине труб, т.е. что все 
рассчитываемые участки змеевика работают с одинаковой теплонапря
женностью. Такое допущение приемлемо для радиантных труб при одно
рядном экранировании и не может быть принято для конвекционных 
труб. В большинстве случаев испарение сырья начинается в радиантных 
трубах, поэтому подобное допущение позволяет применять метод Б. Д. Бак
ланова для гидравлического расчета радиантного змеевика.

Расчетное уравнение БД. Бакланова для определения давления на 
участке испарения имеет вид:

Р н = Р«+-^ИР.
/  \ /  \

1 +  — + В12 1 +  —
V )

И
1 ** )

(ХХ1.20)

где р„ и рк — начальное и конечное абсолютные давления на 
рассматриваемом участке, Па (рис. ХХ1-23); 1И — длина рассчитываемого 
участка испарения, м; А, В и К — коэффициенты соответственно
д _  0.815ХС2. (ХХ1.21)

Рж^5

в _9,81А(ек- е в)рж
(ХХ1.22)

Л.Рп

К - , е- /и .; (ХХ1.23)
к-е„)

С — массовый расход сырья для одного потока, кг/с; (1 — внутренний 
диаметр трубы, м; рж — плотность жидкости при средней (в пределах 
рассчитываемого участка) температуре, кг/м3; X — коэффициент 
гидравлических сопротивлений (для атмосферных печей рекомендуется 
значение X = 0,020 — 0,024, для вакуумных X = 0,018 — 0,020); ен и ек — 
соответственно начальная и конечная массовая доля отгона (на 
рассчитываемом участке), доли единицы; рп — средняя плотность паров 
при давлении р = 105 Па, кг/м3. В общем случае эта величина может быть 
вычислена из уравнения
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Рис. ХХ1-23. Схема, поясняющая обо
значения к гидравлическому расчету 
трубчатой печи

^= 848Г .
Рп

Для фракций, находящихся в паровой фазе и имеющих средние 
температуры кипения в начале рассчитываемого участка Т0 и при 
выходе из печи Гк, молекулярные массы соответственно равные М0 и 
Мк, среднюю плотность при давлении 105 Па можно найти из выра
жения
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1 К Т-±.= 424 -2-+-*- .
Рп М„ М

Ч о к

Если в начале и в конце рассчитываемого участка паровая фаза 
состоит из одних и тех же компонентов, т.е. когда Г0 = Т„ = Т и М0 = 
= Мк = М, как это, например, наблюдается в печах для отгона 
растворителя на установках по очистке масел, то
—=848—.
Рп М

Чтобы упростить расчет, Я.Г. Соркин рекомендует для печей, нагре
вающих нефть и полумазут, принимать 1/рп = 3500 и для печей,
нагревающих мазут, 1/рп = 2 0 0 0 .

Путем несложных преобразований уравнений (ХХ1.21) — (ХХ1.23) 
основное уравнение (XXI.20) можно представить в более удобном для 
расчета виде:

Рн = Ы  + А1и 7—- —тРк + ^ 81(ек +ен)-̂ 2- 
(ек-ен) Л Рп

(ХХ1.24)

В приведенном уравнении первое слагаемое, стоящее в квадратных 
скобках, значительно меньше второго, поэтому с некоторым прибли
жением его можно записать следующим образом:

Р и + 9,8Ш и(ек + е„

Расчетное уравнение (ХХ1.24) значительно упрощается, если начало 
испарения приходится на начало рассчитываемого участка, так как в этом 
случае ен — 0. Для этого случая имеем

Р„ = + А1а +9,81ек

или в приближенном виде

Рн= Р,: +9,8Шие ^ .
V Рп
Допустим, что испарение сырья начинается в точке Я (см. рис. XXI- 

23), давление в начале участка испарения равно р„, при этом температура 
сырья 1И, а длина участка испарения 1„.

Расчетная длина участка испарения 1И определяется по уравнению

н с м  -  л ,

/„=^2---- -1Р, (ХХ1.25)
н см -и,12 'к

где И™ — энтальпия сырья смеси паровой е и жидкой (1 — е) фаз при 
температуре выхода из печи,
Я - = е Я 2 +(1- е)Л(2;

556



Л,н и к,к — соответственно энтальпия сырья соответственно в начале 
участка испарения при температуре 1Н и при температуре входа сырья в 
радиантные трубы; 1р — расчетная длина радиантных труб, равная сумме 
фактической длины труб и приведенной длины печных двойников,
Ур = пр1а + (пр -  1)7Э,
здесь лр — число радиантных труб, приходящихся на один поток сырья; 
1П — полная длина одной трубы; 13 — эквивалентная длина печного 
двойника (для двойников с резким поворотом она принимается равной 
(50— 100)с(, для двойников с плавным поворотом потока 13 = 30 ф.

Расчетная длина участка испарения может быть определена по 
уравнению (ХХ1.25), если известна температура в начале участка испарения 
1Я, которую для данного сырья можно найти, если известно давление в 
начале участка испарения рн, в свою очередь определяемое по уравнению 
Бакланова в зависимости от длины участка испарения 1И.

Потерю напора рассчитывают методом последовательного приближения. 
Рекомендуется следующая схема.

1. Задаться давлением в начале участка испарения.
2. Определить температуру начала однократного испарения сырья 1И, соответствующую 

этому давлению.
3. Вычислить энтальпию сырья Л,н при температуре (н, определить длину участка

испарения /„ и по формуле Бакланова вычислить давление в начале участка испарения р„.
Если принятое ранее значение давления рн совпадает с вычисленным по 

соответствующему уравнению (ХХ1.20) или (ХХ1.24) значением рн, то расчет сделан верно. В 
противном случае надо произвести пересчет, задавшись новым значением р„.

Обычно до получения удовлетворительной сходимости приходится делать три-четыре 
пересчета.

Для определения температуры начала однократного испарения при принятом значении 
р„ рекомендуется построить кривую зависимости температур начала однократного 
испарения данного сырья от давления (рис. ХХ1-24). Приведенная кривая характеризует 
давление насыщенных паров данного сырья и может быть построена для
многокомпонентной смеси по уравнению

Р и = ^ Р ^ ,
/=1

где Р. — давление насыщенных паров компонентов, входящих в состав сырья; х ^ —
молекулярные концентрации этих компонентов.

Для построения подобной кривой следует задаться тремя произвольно выбранными 
температурами, в пределах которых ожидается получить температуру начала однократного 
испарения и определить соответствующее давление рн.

В печах, предназначенных для передачи тепла экстрактному раствору на установке по 
очистке масел, давление насыщенных паров раствора можно определить, пренебрегая 
давлением паров экстракта, поскольку в условиях отгонки растворителя компоненты, 
входящие в состав экстракта, практически нелетучи. В этом случае давление насыщенных 
паров раствора определяется по уравнению
Р»=Р*Хр.
где Р и х'р — соответственно давление насыщенных паров растворителя и его молекулярная 
концентрация в исходном растворе.

Потерю напора на участке нагрева рассчитывают по уравнению Дар
си — Вейсбаха:

XI и2
МРж'

где Дрн — потеря напора на участке нагрева, Па; X — коэффициент 
гидравлических сопротивлений; 1Я — расчетная длина участка нагрева, 
включающая эквивалентную длину печных двойников, м; к — внутренний
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диаметр трубы, м; и — массовая скорость движения жидкости, кг/(м2 с); 
рж — плотность жидкости при средней температуре в пределах 
рассчитываемого участка, кг/м3.

Коэффициент гидравлических сопротивлений для участка нагрева X = 
= 0,030-0,035.

Давление при входе в печь

р0 = рн + А р„ + А рст,
где Арст = 9,81Лрж — статическое давление столба жидкости в печи; Л — 
высота печи до оси верхнего потолочного экрана, м.

При нагреве в трубчатой печи дистиллятного сырья возможны случаи, 
когда в змеевиках происходит не только испарение сырья, но и перегрев 
образующихся паров. В таких условиях, например, работают печи ряда 
установок каталитическою крекинга.

В этом случае змеевик трубчатой печи может быть разбит на три 
отдельных участка, соответствующих нагреву, испарению и перегреву. На 
участке нагрева находится только жидкая фаза и температура потока 
возрастает от I, до (рис. ХХ1-25).

На участке испарения в змеевике присутствуют жидкость и пар, 
температура меняется от 1Н до 1п; на участке перегрева в трубах нагревается 
только паровая фаза и ее температура меняется от 1П до 12.

Потерю напора в подобных печах рассчитывают раздельно для 
каждого участка, начиная с участка перегрева.

Потерю напора на участке перегрева, где имеется только одна фаза и 
где изменение скорости движения паров связано с изменениями 
температуры и давления по длине змеевика, рассчитывают также по 
уравнению Дарси — Вейсбаха:

Ар„ =
XI и 2

^ 7
(ХХ1.26)

где X. — коэффициент гидравлического сопротивления; 1П — расчетная 
длина участка перегрева, м; и — массовая скорость движения паров на 
участке перегрева, кг/(м2с); рп — средняя плотность паров на участке 
перегрева, кг/м3.

Длину участка перегрева следует находить так же, как это сделано 
выше для участка испарения, исходя из предпосылки, что приращение 
энтальпии потока сырья пропорционально длине змеевика. В этом 
случае

Н 1 ~н ,
1 = — 2__
п н. -л. р' (ХХ1.27)

где Н , Н и Л( — соответственно энтальпия при температурах 12> и
2 п к

1К, кДж/кг; 7Р — расчетная длина одного потока радиантных труб, м.
Так же, как и в случае расчета потери напора на участке испарения, 

задачу приходится решать методом последовательного приближения. С 
этой целью для данного сырья устанавливается зависимость между 
температурой I и давлением рп насыщенных паров данного сырья.
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Рис. ХХ1-24. Кривые для определения 
температуры начала ( *н) и полного 

( 1П) однократного испарения

Рис. ХХ1-25. Схема, поясняющая 
обозначения к гидравлическому 
расчету трубчатой печи, работающей 
с перегревом паров

По закону Рауля—Дальтона давление, соответствующее температуре 
полного однократного испарения многокомпонентной смеси, определяется 
по уравнению

где х'р и Р, — соответственно молекулярная концентрация компонентов в
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исходном сырье и давление их насыщенных паров при данной 
температуре.

Обычно принято, задавшись тремя произвольно выбранными 
температурами, в пределах которых ожидается получить значение 1П, 
строить график зависимости давления рп от температуры при помо
щи приведенного выше уравнения для данного сырья. Затем, задавшись 
давлением в начале участка перегрева рп, по графику (см. рис.
ХХ1-24) определяют температуру 1П и вычисляют плотность потока р' в 
этом сечении и при этих параметрах. Определив далее энтальпию 
насыщенных паров Н,п при температуре 1П, вычисляют по уравнению 
(ХХ1.27) длину участка перегрева 1П. Найдя плотность сырья р" на выходе 
из печи при температуре 12 и давлении рк, определяют среднюю плотность 
паров

и по уравнению (ХХ1.26) — потерю напора на участке перегрева Арп и 
расчетное давление в начале участка перегрева

Рп = Р„ + Лрп-
Совпадение полученного расчетного значения рп с ранее принятым 

значением свидетельствует о правильности расчета; в противном случае 
необходим пересчет при вновь принятом значении рп.

Потерю напора на участке испарения для этих печей рассчитывают 
по ранее изложенной методике, учитывая при этом, что давление и 
температура в конце участка испарения соответственно равны 1П и рп, 
а доля отгона ек = 1. Потерю напора на участке нагрева рассчиты
вают аналогично ранее рассмотренному случаю. Если в результате 
проведенного гидравлического расчета значение потери напора не лежит в 
желательных пределах, следует изменить либо диаметр труб, либо число 
потоков.

Для обеспечения необходимого гидравлического режима в печах 
иногда применяют трубы различного диаметра; в частности, для печей 
вакуумных установок используются радиантные трубы большего 
диаметра, в которых интенсивно испаряется сырье. Это позволяет 
иметь необходимые скорости движения потока как на участке нагре
ва, так и на участке испарения при допустимой потере напора во всей 
печи.

В ряде случаев в радиантные трубы печей вводят водяной пар, 
который, увеличивая объем потока, позволяет повысить скорость 
движения потока и в связи с этим улучшает теплоотдачу от стенок труб к 
нагреваемому сырью, уменьшает отложение кокса и солей на внутренней 
поверхности труб.

Увеличение числа параллельных потоков в печи за счет одновре
менного уменьшения скорости потока и длины пути нагреваемого сырья 
позволяет резко сократить потерю напора; применение параллельных 
потоков позволяет при необходимости уменьшить диаметр труб.

Для ряда технологических установок и обслуживающих их печей
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важно располагать данными по перепаду давления в трансферном 
трубопроводе, соединяющем трубчатую печь с ректификационной колон
ной (рис. ХХ1-26). Особенно это важно для установок, где ректифи
кационная колонна работает под вакуумом. Умеренный перепад давления 
на этом участке позволяет иметь меньшее давление рн на выходе из печи, 
более высокую долю отгона ен и, следовательно, при допустимой 
температуре 12 обеспечить ввод в колонну большего количества тепла за 
счет сырья и этим способствовать более четкой ректификации получаемых 
продуктов.

Рис. ХХ1-26. Схема, поясняющая обозначения к расчету потери напора в трансферном 
трубопроводе
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Так как в этом трубопроводе в связи с понижением давления от рн до 
рк происходит дополнительное испарение сырья (доля отгона возрастает от 
ен на выходе из печи до ек при входе в колонну), то для расчета потери 
напора также может быть использовано уравнение (ХХ1.20) или (ХХ1.24), в 
котором величина 1„ есть известная расчетная длина трансферного 
трубопровода, включающая его геометрическую длину и эквивалентную 
длину местных гидравлических сопротивлений (задвижки, повороты и т.д.).

Пренебрегая потерями тепла трансферным трубопроводом в окру
жающую среду, имеем одинаковую энтальпию потока на выходе из печи 
Н™ при температуре 12 и на входе в колонну Н см при температуре 1Р ({2 >

<2 ‘Р
> 1Р), т.е. справедливо уравнение

+ (>-ч ,К ,  ■ + (‘- л К , -  <х х ,2 8 >

Таким образом, потеря напора в трансферном трубопроводе и 
взаимосвязанные параметры ((2, ен, 1Р, ек) требуют совместного решения 
уравнений Бакланова, теплового баланса (ХХ1.28) и доли отгона. Расчет 
доли отгона осуществляется по приведенному ранее уравнению 
однократного испарения.

При повышенном перепаде давления в трансферном трубопроводе в 
соответствии с уравнением Бакланова рассматривается возможность 
сокращения его длины 1И или увеличения диаметра ё  [коэффициент А в 
уравнении (ХХ1.21)].

Для расчета потери напора в печах с потоком сырья, изменяющимся в 
результате химических превращений, необходим предварительный 
кинетический расчет, который позволяет определить объем (или массу) 
образовавшихся продуктов реакции.

Для расчетов необходимо разделить змеевик печи на отдельные 
участки, в пределах которых изменение состава потока сравнительно 
невелико и поэтому линейная скорость и плотность потока могут быть 
усреднены.

ГАЗОВОЕ СОПРОТИВЛЕНИЕ И ТЯГА

Для нормальной работы трубчатой печи необходимо 
обеспечить подачу воздуха в топочную камеру для горения топлива, 
движение газов через печь по всему газовому тракту и удаление продуктов 
сгорания в атмосферу на высоту, достаточную для соблюдения санитарных 
норм и приемлемую по допустимому загрязнению окружающей среды.

В трубчатых печах эти условия обычно обеспечиваются естественной 
тягой, создаваемой дымовой трубой. При естественной тяге движущей 
силой, обусловливающей движение дымовых газов и преодоление гидрав
лических сопротивлений, является разность давлений слоя атмосферного 
воздуха и дымовых газов в трубе (рис. ХХ1-27).

Газовый тракт трубчатой печи, ее дымовую трубу и слой атмосферного воздуха можно 
рассматривать как сообщающийся сосуд, у которого одним коленом служит дымовая труба, 
заполненная дымовыми газами, а другим — слой атмосферного воздуха. Вследствие различия 
температур атмосферного воздуха и дымовых газов в трубе различаются также и их 
плотности, а следовательно, и веса; поэтому более тяжелый слой холодного воздуха 
выталкивает более легкий столб горячих дымовых газов. Движущая сила (тяга), создаваемая
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Рис. ХХ1-27. Схема трубчатой печи с естественной тягой



дымовой трубой, увеличивается с возрастанием температуры отходящих дымовых газов и 
высоты трубы, так как при этом увеличивается разница весов столбов атмосферного воздуха 
и дымовых газов.

В топочной камере должно быть некоторое разрежение, обеспечи
вающее поступление атмосферного воздуха для сгорания топлива. При 
использовании форсунок с воздушным распылением жидкого топлива и 
инжекционных горелок для газообразного топлива, воздух, необходимый 
для горения топлива, частично или полностью поступает под напором.

Разрежение в топочной камере необходимо также, чтобы избежать 
утечек дымовых газов через неплотности кладки, которые имели бы место 
при избыточном давлении в топке и что привело бы к загрязнению 
окружающей среды и увеличению потерь тепла, снижению коэффициента 
полезного действия печи.

Значительное разрежение в топке приводит к нежелательному подсосу 
избыточного воздуха, увеличению потерь тепла с уходящими дымовыми 
газами и снижению коэффициента полезного действия печи. Разрежение в 
топочной камере рекомендуется иметь в пределах 20 — 40 Па.

Сопротивление потоку дымовых газов при движении его в трубчатой 
печи рассмотрим на примере трубчатой печи с естественной тягой (см. 
рис. ХХ1-27). Оно слагается из следующих величин: сопротивления при 
движении газов через пучок конвекционных труб, сопротивления трения о 
стенки газоходов, местных гидравлических сопротивлений, обусловли
ваемых изменением сечения (расширением или сужением) и направления 
потока, сопротивлением запорных и регулирующих приспособлений (ши
бер, заслонка), статического и динамического напоров, сопротивления воз
духоподогревателя .

Общее сопротивление всего газового тракта равно сумме отдельных 
составляющих:
ДРобщ =  Едр,,

Одним из основных составляющих сопротивления потоку дымовых 
газов является сопротивление пучка конвекционных труб.

Сопротивление пучка конвекционных труб главным образом зависит 
от скорости движения дымовых газов в свободном сечении между трубами 
(5 — 8 м/с), от числа рядов труб и их диаметра, способа размещения труб 
(шахматное или коридорное), расстояния между осями труб по 
горизонтали и вертикали. Для расчета этой величины предложен ряд 
уравнений или номограмм, приведенных в специальной литературе. В 
действующих печах потеря напора в камере конвекции составляет 
приблизительно 40 — 80 Па.

При расчете сопротивления газового потока необходимо учитывать 
также его направление. Движение нагретого газа снизу вверх создает 
дополнительный напор, помогающий преодолевать гидравлические 
сопротивления, так как на таком участке направление потока совпадает с 
направлением действия естественной тяги. Наоборот, при движении потока 
газов сверху вниз возникает дополнительное сопротивление, которое 
должно быть преодолено (статический напор).

Статический напор в камере конвекции при нисходящем потоке газов 
определяется из выражения
Арст = ЛК(Р» -  рг)д,
где Лк — высота камеры конвекции, м; рв и рг — соответственно

564



плотность воздуха и дымовых газов, кг/м3; д — ускорение силы 
притяжения, м/с2.

Сопротивление трения в газоходе определяется по уравнению 
гидравлики и зависит от скорости движения дымовых газов (4 — 6 м/с), 
длины газохода и степени его шероховатости.

Местные гидравлические сопротивления определяются по уравнению

Арм,= 1 1 ,^ - Р ,

где — коэффициент местных сопротивлений, выбираемый по справоч
ным данным; V/, — линейная скорость газового потока, м/с; р, — плот
ность газового потока в соответствующем сечении канала, кг/м3.

Тяга, создаваемая дымовой трубой или дымососом, должна несколько 
превышать найденное расчетом общее сопротивление потоку газов с тем, 
чтобы имелся некоторый запас и была возможность регулировать тягу.

Коэффициент запаса принимается равным 1,2, т.е. Арт = 1,2Аробщ. 
Избыточное разрежение, создаваемое трубой, расходуется на преодоление 
сопротивления регулирующего шибера (заслонки). Высота дымовой трубы 
определяется из следующего выражения:

ь = ,.А.Ру 
(р . - р ,)*

При естественной тяге в трубчатых печах дымовая труба создает разрежение порядка 
200 Па.

Если общее сопротивление потоку дымовых газов большое, а естественная тяга, 
которая может быть создана трубой, недостаточна вследствие сравнительно низкой 
температуры дымовых газов, то применяют искусственную тягу, при которой дымовые газы 
отсасываются из печи вентилятором, создающим необходимое разрежение, и нагнетаются в 
дымовую трубу.

Диаметр дымовой трубы определяется исходя из объема газов и допустимой их 
скорости в трубе; при естественной тяге эта скорость принимается равной 4 — 8 м/с, а при 
искусственной тяге 8—16 м/с.

ГМ М  XIII Т Е П Л О О Б М Е Н Н Ы Е  А П П А Р А Т Ы

В процессах нефте- и газопереработки для обеспечения не
обходимой температуры в аппаратах требуется подводить или отводить 
тепло. Для этого на технологических установках широко используются 
специальные аппараты, называемые теплообменными или теплообменни
ками (нагреватели, испарители, кипятильники, холодильники, конденсато
ры и др.).

На изготовление аппаратов, предназначенных для нагрева и охлажде
ния потоков сырья, продуктов и реагентов, затрачивается до 30 % общего 
расхода металла на все технологическое оборудование. От правильного 
выбора типа и конструкции теплообменных аппаратов, применяемых на 
тех или иных технологических установках, во многом зависят показатели 
работы всего производства (завода). Высокая эффективность работы
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теплообменных аппаратов позволяет сократить расход топлива и элект
роэнергии, затрачиваемой на тот или иной технологический процесс, и 
оказывает существенное влияние на его технико-экономические пока
затели.

КЛАССИФИКАЦИЯ ТЕПЛООБМ ЕННЫ Х АППАРАТОВ

В аппаратах, предназначенных для нагрева или охлаждения, 
происходит теплообмен между двумя потоками, при этом один из них на
гревается, а другой охлаждается. Поэтому вне зависимости от того, что яв
ляется целевым назначением аппарата: нагрев или охлаждение, их называ
ют теплообменными аппаратами.

Применительно к нефтегазоперерабатывающей промышленности теп
лообменные аппараты классифицируются по способу передачи тепла и на
значению.

В зависимости от способа передачи тепла аппараты делятся на следую
щие группы.

Поверхностные теплообменные аппараты, в которых передача тепла 
между теплообменивающимися средами осуществляется через поверхность, 
разделяющую эти среды.

Аппараты смешения, в которых передача тепла между теплообменива
ющимися средами происходит при их непосредственном контакте. Для из
готовления теплообменных аппаратов смешения требуется, как правило, 
меньше металла и во многих случаях они обеспечивают более эффектив
ный теплообмен. Однако аппараты смешения в процессах нефтегазопере
работки часто нельзя использовать из-за недопустимости прямого сопри
косновения теплообменивающихся потоков.

В зависимости от назначения аппараты делятся на следующие 
группы.

Теплообменники, в которых один поток нагревается за счет исполь
зования тепла другого, получаемого в технологическом процессе и подле
жащего в дальнейшем охлаждению. Применение теплообменников на 
установке позволяет сократить расходы подводимого извне тепла (сок
ратить расход топлива, греющего водяного пара и т.д.) и охлаждающего 
агента.

К этой группе аппаратов относятся теплообменники для нагрева неф
ти на нефтеперерабатывающей установке, осуществляемого за счет исполь
зования тепла отходящих с установки дистиллятов, остатка, а также про
межуточного циркуляционного орошения: котлы-утилизаторы, где полу
чают водяной пар за счет использования тепла нефтепродуктов, дымовых 
газов или катализатора на установках каталитического крекинга: регене
раторы холода и др.

Нагреватели, испарители, кипятильники, в которых нагрев или час
тичное испарение осуществляется за счет использования высокотемпера
турных потоков нефтепродуктов или специальных теплоносителей (водя
ной пар, пары даутерма, масло и др.).

В таких аппаратах нагрев или испарение одной среды является целе
вым процессом, тогда как охлаждение горячего потока является побочным 
и обусловливается необходимостью нагрева исходного холодного по
тока.
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Примером аппаратов этой группы могут служить нагреватели сырья, 
использующие тепло водяного пара, кипятильники, при помощи которых 
в низ ректификационной колонны подводится тепло, необходимое для 
ректификации, и т.д.

Холодильники и конденсаторы, предназначенные для охлаждения по
тока или конденсации паров с использованием специального охлаждаю
щего агента (вода, воздух, испаряющийся аммиак, пропан и др.). Охлажде
ние и конденсация в этих аппаратах являются целевыми процессами, а 
нагрев охлаждающего агента побочным. К таким аппаратам относятся хо
лодильники и конденсаторы любой нефтегазоперерабатывающей установ
ки, предназначенные для охлаждения и конденсации получаемых продук
тов.

При регенерации тепла того или иного продукта его окончательное 
охлаждение до температуры, требуемой для безопасного транспорта и хра
нения, обычно завершается в холодильниках.

Кристаллизаторы, предназначенные для охлаждения соответствующих 
жидких потоков до температур, обеспечивающих образование кристаллов 
некоторых составляющих смесь веществ. В зависимости от температурно
го режима кристаллизации в этих аппаратах в качестве охлаждающего 
агента используются вода или специальные хладагенты в виде охлажденных 
рассолов, испаряющихся аммиака, пропана и др.

В нефгегазопереработке кристаллизаторы используются при депара
финизации масел, обезмасливании парафинов, разделении ксилолов, про
изводстве серы и др.

Поверхностные теплообменные аппараты классифицируются в зави
симости от их конструкции. К их числу относятся следующие.

Кожухотрубчатые теплообменные аппараты с неподвижными труб
ивши решетками (рис. ХХН-1). Такие аппараты имеют цилиндрический ко
жух 2, в котором расположен пучок теплообменных труб 3. Трубные ре
шетки 5 с развальцованными трубками крепятся к кожуху аппарата. С од
ного конца теплообменный аппарат закрыт распределительной камерой 1, 
с другого — крышкой 6. Аппарат оборудован штуцерами для теплообме-
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Рис. ХХН-1. Кожухотрубчатый теплообменник с неподвижными трубными решетками:
1 — распределительная камера; 2 — кожух; 3 — теплообменная труба; 4 — поперечная 
перегородка; 5 — трубная решетка; б — крышка кожуха; 7 — опора
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нивающихся сред; одна среда идет по трубкам, другая проходит через 
межтрубное пространство.

В зависимости от числа перегородок в распределительной камере ко
жухотрубчатые теплообменные аппараты делятся на одно-, двух- и много
ходовые в трубном пространстве; аппараты многоходовые в межтрубном 
пространстве с продольными перегородками; аппараты с поперечными 
перегородками сегментными, секторными, кольцевыми и др.

Существенное различие между температурами трубок и кожуха в этих 
аппаратах приводит к большему удлинению трубок по сравнению с кожу
хом, что обусловливает возникновение напряжения в трубной решетке 5 и 
может привести к нарушению плотности вальцовки труб в решетке и по
паданию одной теплообменивающейся среды в другую. Поэтому теплооб
менники этого типа применяют при разнице температур теплообмениваю
щихся сред, проходящих через трубки и межтрубное пространство, не бо
лее 50° и при сравнительно небольшой длине аппарата.

Очистка межтрубного пространства подобных аппаратов сложна, по
этому теплообменники такого типа применяются в тех случаях, когда сре
да, проходящая через межтрубное пространство, является чистой, не агрес
сивной, т.е. когда нет необходимости в чистке.

Достоинством аппаратов этого типа является простота конструкции и, 
следовательно, меньшая стоимость.

В зависимости от расположения теплообменных труб различают теп
лообменные аппараты горизонтального и вертикального типа.

Кожухотрубчатые теплообменные аппараты с плавающей головкой (с 
подвижной трубной решеткой) являются наиболее распространенным ти
пом поверхностных аппаратов (рис. ХХН-2). Подвижная трубная решетка 
позволяет трубному пучку свободно перемещаться независимо от корпуса. 
В аппаратах этой конструкции температурные напряжения могут возни
кать лишь при существенном различии температур трубок.

Трубчатый пучок может опираться на ближайшую к плавающей голо
вке перегородку, имеющую большую толщину, чем у других перегородок, 
а при значительных размерах и массе пучок опирают на катковые опоры.

Рис. ХХП-2. Кожухотрубчатый теплообменник с плавающей головкой:
I — крышка распределительной камеры; 2 — распределительная камера; 3 — неподвижная 
трубная решетка; 4 — кожух; 5 — теплообменная труба; 6 — поперечная перегородка; 7 — 
подвижная трубная решетка; 8 — крышка кожуха; 9 — крышка плавающей головки; 10 — 
опора; 11 — катковая опора трубчатого пучка

368



Для возможности свободного перемещения аппарата при нагреве корпус 
теплообменника крепят к одной из опор подвижно. Для этого отверстия 
под болты в опорах делают овальной формы. Обычно подвижное крепле
ние корпуса предусматривают со стороны плавающей головки, где к кор
пусу присоединяют меньшее число трубопроводов.

По кожуху (межтрубному пространству) аппараты с плавающей голов
кой чаще всего выполняют одноходовыми. В аппаратах с двумя ходами по 
корпусу устанавливают продольную перегородку, что обеспечивает проти
воток потоков.

Отличительной особенностью аппарата, разработанного АО «ВНИПИ- 
нефть» и Черновицким машиностроительным заводом (рис. ХХН-З), явля
ется применение поперечных стержневых перегородок 7 (турбулизаторов), 
закрепленных полукольцами в межтрубном пространстве. По сравнению 
со стандартным теплообменником данный аппарат обеспечивает увеличе
ние эффективности теплообмена на 15 — 25 %, устранение вибрации труб
чатых пучков, уменьшение гидравлического сопротивления в межтрубном 
пространстве, снижение загрязненности, облегчение чистки трубчатых пуч
ков и значительное уменьшение тепловых потоков, не участвующих в теп
лообмене (см. рис. ХХН-28). Продольную перегородку 6 нужно вынимать 
из корпуса вместе с трубчатым пучком, поэтому необходимо специальное 
уплотнение между кожухом и перегородкой. Имеются различные конструк
ции уплотнений: гибкие металлические пластины 11, плотно прилегающие 
к кожуху по краю перегородки (см. рис. ХХН-З, а), асбестовый шнур 12, 
заложенный в продольный паз перегородки (см. рис. ХХН-З, б] и др.

В кожухотрубчатых теплообменных аппаратах с плавающей головкой 
трубные пучки сравнительно легко могут быть удалены из корпуса, что 
облегчает их ремонт, чистку или замену. Однако следует отметить, что 
конструкция аппаратов с подвижной решеткой относительно сложна, для 
ее изготовления требуется больший расход металла на единицу поверх
ности теплообмена, при работе аппарата плавающая головка недоступна 
для ремонта.

Рис. ХХП-З. Схема кожухотрубчатого теплообменника с продольной перегородкой:
а — общий вид; б, в — варианты уплотнения продольной перегородки с корпусом 
стальными пластинами и асбестовым шнуром; 1 — крышка распределительной камеры; 2 — 
распределительная камера; 3 — неподвижная трубная решетка; 4 — кожух; 5 — труба; 6 — 
продольная перегородка; 7 — поперечные стержневые перегородки (турбулизаторы); 8 — 
подвижная трубная решетка; 9 — крышка кожуха; 10 — крышка плавающей головки; 11 — 
стальные пластины; 12 — асбестовый шнур
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Кожухотрубчатые теплообменные аппараты с температурным ком
пенсатором. В этих аппаратах для частичной компенсации температурных 
напряжений используют специальные гибкие элементы (расширители, ком
пенсаторы), расположенные на корпусе.

Вертикальный кожухотрубчатый испаритель с неподвижными трубны
ми решетками (рис. ХХН-4) отличается установкой между двумя частями 
кожуха 4 линзового компенсатора 3. В аппаратах подобного типа исполь-

Рис. ХХП-4. Вертикальный кож ухотруб
чатый испаритель с неподвижными труб
ными решетками и температурным ком
пенсатором на корпусе:
 ̂ — распределительная камера; 2, 8 — 

трубные решетки; 3 — компенсатор; 4 — 
кожух; 5 — опора; 6 — теплообменная 
труба; 7 — поперечная «сплошная»
перегородка; 9 — крышка. Потоки: I — 
испаряющаяся среда; II — конденсат; III — 
парожидкостная смесь; IV — водяной пар
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зуют одно- и многоэлементные линзовые компенсаторы, однако приме
нять компенсаторы с числом элементов более четырех не рекомендуется, 
так как резко снижается сопротивление кожуха изгибу.

Кожухотрубчатые теплообменники с 11-образными трубками (см. рис. 
ХХН-5) имеют одну трубную решетку, в которую ввальцованы оба конца 
Ц-образных трубок, что обеспечивает свободное удлинение трубок при 
изменении их температуры. Преимущество теплообменников с У-образ- 
ными трубками — отсутствие разъемного соединения внутри кожуха, что 
позволяет успешно применять их при повышенных давлениях. Недостат
ком таких аппаратов является трудность чистки внутренней и наружной 
поверхности труб, вследствие которой они используются преимущественно 
для чистых продуктов.

Испаритель с паровым пространством (рибойлер) (рис. ХХИ-6) со-

Рис. ХХП-5. Кожухотрубчатый теплообменник с 11-образными трубками:
I — распределительная камера; 2 — трубная решетка; 3 — кожух; 4 — теплообменная 
труба; 5 — поперечная перегородка; 6 — крышка кожуха; 7 — опора; 8 — катковая опора 
трубчатого пучка

Рис. ХХН-б. Испаритель с паровым пространством (рибойлер):
I — кожух; 2 — люк; 3 — штуцер предохранительного клапана; 4 — трубчатый пучок; 5 
горловин,* 6 — распределительная камера; 7 — опора; 8 — штуцер дренажа; 9 — 
перегородка; 10 — люк для троса лебедки. Потоки: I — испаряемая жидкость; II — остаток; 
III — пары; IV — теплоноситель
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стоит из кожуха 1 и одного — трех трубчатых пучков 4. Для обеспечения 
достаточной поверхности зеркала испарения и объема парового простран
ства расстояние от верха сливной перегородки 9 до верхней части кожуха 
1 принимают не менее 1/3 диаметра кожуха. Уровень жидкости в испари
теле поддерживается сливной перегородкой 9, имеющей зубчатую кромку 
для равномерного перелива жидкости. В испарителях с паровым простран
ством применяют такие же трубчатые пучки, как у аппаратов с плавающей 
головкой или 11-образными трубками. При этом диаметр неподвижной 
трубной решетки несколько больше, что необходимо для того, чтобы пла
вающая головка в собранном виде могла свободно пройти через горловину 
5 при демонтаже.

Кожухотрубчатые теплообменные аппараты с двойными трубками 
(рис. ХХН-7). В таких аппаратах имеются две трубные решетки, размещен
ные с одной стороны аппарата. В одной трубной решетке развальцованы 
трубы меньшего диаметра, верхние концы которых открыты, в другой 
трубы большего диаметра, нижние концы которых заглушены. Такая кон
струкция обеспечивает независимое удлинение труб.

В аппаратах этого типа одна из теплообменивающихся сред поступает 
через штуцер в пространство между крышкой и верхней трубной решет
кой, откуда направляется вниз по трубкам малого диаметра. По выходе из 
них поток возвращается по кольцевому пространству между трубками, 
собирается в пространстве между трубными решетками, а затем выводится 
из аппарата.

Кожухотрубчатые теплообменные аппараты с витыми трубками 
используют в нефтегазопереработке для теплообмена между средами, одна 
из которых находится под высоким давлением. На рис. ХХИ-8  показан ап
парат, предназначенный для охлаждения и частичной конденсации природ
ного газа. Теплообменник представляет собой цельносварную конструк
цию, состоящую из кожуха 1, трубных решеток 2 , в которых закреплены 
медные или стальные трубки 3, спирально накрученные на сердечник 4. 
Сердечник выполняет роль катушки для навивки труб и одновременно 
используется как несущая деталь, разгружающая корпус и трубные ре
шетки. Природный газ под давлением до 5 МПа и с температурой +70 °С 
движется внутри трубок, а метановая фракция при температуре -4 2  °С и 
давлении 4,2 МПа подается в межтрубное пространство.

Эффективность кожухотрубчатых теплообменных аппаратов повы
шается с увеличением скорости движения теплообмениваюшихся потоков 
и степени их турбулентности.

При неизменной производительности аппарата увеличение скорости 
движения жидкости в трубках достигается размещением в крышках рас
пределительной камеры перегородок, что изменяет число ходов потока 
жидкости, проходящей через трубки. В промышленной практике исполь
зуют аппараты с различным числом ходов, исходя из технологической по
требности установки.

Для повышения скорости движения потоков в межтрубном простран
стве и обтекаемости поверхности теплообмена, создания большей турбу
лентности потоков и организации движения теплоносителя в направлении, 
перпендикулярном к оси труб, в кожухотрубчатых теплообменных аппара
тах устанавливают специальные поперечные перегородки. Они выполняют 
также роль опор трубчатого пучка, фиксируют трубы на заданном рассто
янии одна от другой и уменьшают вибрацию труб.
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Рис. ХХП-7. Теплообменный аппарат с 
двойными трубками:
1 — кожух; 2 — теплообменные трубки; 
3 — опора; 4, 5 — трубные решетки

У

Рис. ХХН-8. Теплообменный аппарат с витыми 
трубками:
1 — кожух; 2 — трубная решетка; 3 — тепло
обменная труба; 4 — сердечник. Потоки: I — 
природный газ; Я — метановая фракция

На рис. ХХИ-9 показаны поперечные перегородки разных типов. На
ибольшее распространение получили сегментные перегородки (см. рис. 
ХХП-9, а). Высота вырезаемого сегмента равна примерно ' / 3 диаметра ап
парата, а расстояние между перегородками — около 0,5 диаметра аппара
та. Поперечные перегородки с секторным вырезом (см. рис. ХХН-9, б) ос
нащены дополнительной продольной перегородкой, равной по высоте по
ловине диаметра аппарата. Секторный вырез, по площади равный четвер
ти сечения аппарата, располагают в соседних перегородках в шахматном 
порядке. При этом теплоноситель в межтрубном пространстве совершает 
вращательное движение то по часовой стрелке, то против нее. Аппараты 
со «сплошными» перегородками (см. рис. ХХИ-9, д) используют обычно
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Рис. ХХН-О. Поперечные перегородки кожухотрубчатых аппаратов:
а — с сегментным вырезом; б — с секторным вырезом; в — кольцевые; г — с щелевым 
вырезом; д — «сплошные»

для чистых жидкостей. В этом случае жидкость протекает по кольцевому 
зазору (около 1,5 мм) между трубой и перегородкой.

Важно, чтобы зазор между внутренней поверхностью кожуха и пере
городкой был минимальным. Это позволяет сократить утечку жидкости, 
проходящей через межтрубное пространство и не участвующей в теплооб
мене. Вместе с тем размер зазора должен быть достаточным для извлече
ния пучка труб при его ремонте.

В зависимости от характера направления потоков теплообменные ап
параты делятся на прямоточные, противоточные, смешанного и перекрест
ного тока.

Теплообменные аппараты типа «труба в трубе» по конструкции де
лятся на однопоточные (неразборные и разборные ) и многопоточные.

Неразборные теплообменные аппараты типа «труба в трубе» (рис.
XXII-10) изготавливают в двух исполнениях: с приварными двойниками на 
теплообменных трубах, которые эксплуатируются без механической очист
ки внутренней поверхности труб, и со съемными двойниками на тепло
обменных трубах, позволяющими осуществлять механическую очистку труб.
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Рис. ХХН-10. Неразборный однопоточный теплообменный аппарат типа «труба в трубе»:
а — с приварными двойниками на теплообменных трубах; б — со съемными двойниками на 
теплообменных трубах; 1 — теплообменная труба; 2 — кожуховая труба; 3 — специальный 
тройник; 4 — двойник; 5 — ниппель; 6 — гайка; 7 — штуцер

Рис. ХХН-11. Разборный однопоточный теплообменный аппарат типа «труба в трубе»:
1 — теплообменная труба; 2 — кожуховая труба; 3 — опора; 4 — решетка кожуховых труб; 
5 — поворотная камера; 6 — двойник; 7 — решетка теплообменных труб



В разборных конструкциях теплообменников типа «труба в трубе» 
(рис. ХХП-11, ХХН-12) внутренние трубы при повышении температуры 
могут удлиняться независимо от наружных. Конструкция аппаратов позво
ляет осуществлять регулярную механическую очистку внутренней поверх
ности теплообменных труб от загрязнений, а также при необходимости 
вынимать трубы для их замены или механической очистки наружной по
верхности.

В многопоточных теплообменных аппаратах (см. рис. ХХН-12) рас
пределительная камера 1 служит для распределения потока по теплообмен
ным трубам 6. Между решетками теплообменных 2 и кожуховых труб 
4 расположена распределительная камера 3 для среды, протекающей по 
кольцевому пространству в кожуховых трубах 7. Многопоточные теплооб
менники имеют два хода по внутренним трубам и два по наружным.

В аппарате этого типа легче обеспечить большие, чем в кожухотрубча
тых теплообменниках, скорости движения потоков, что позволяет иметь и 
более высокие коэффициенты теплопередачи и большие значения теплона
пряженности поверхности нагрева. Кроме того, в аппаратах типа «труба в 
трубе» легче осуществить противоток между теплообменивающимися 
средами, что также способствует более высокой эффективности теплооб
мена.

Поверхность теплообменных аппаратов рассматриваемого типа в 
меньшей степени подвержена загрязнению продуктами коррозии и меха
ническими примесями, содержащимися в теплообменивающихся средах. Во 
многих случаях аппараты типа «труба в трубе» работают с более высоки
ми тепловыми показателями, чем кожухотрубчатые теплообменники.

В теплообменных аппаратах разборной конструкции внутренние тру
бы в ряде случаев с наружной поверхности выполняются с оребрением, 
позволяющим в 4 —5 раз увеличить их поверхность теплообмена. Оребре- 
ние внутренних труб используют, как правило, в тех случаях, когда со сто
роны одной из теплообменивающихся сред трудно обеспечить высокий 
коэффициент теплоотдачи (движется газ, вязкая жидкость, поток имеет ла
минарный характер и т.п.). В этом случае оребрение поверхности со сто-

)
Рис. ХХП-12. Разборный многопоточный теплообменный аппарат типа «труба в трубе»:
1 — первая распределительная камера; 2 — решетка теплообменных труб; 3 — вторая 
распределительная камера; 4 — решетка кожуховых труб; 5 — опора; 6 — теплообменная 
труба; 7 — кожуховая труба; 8 — поворотная камера; 9 — двойник
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роны такой теплообменивающейся среды позволяет значительно увеличить 
количество переданного тепла.

На рис. ХХН-13 приведены варианты оребрения трубы. Ребра можно 
изготовить в виде штампованных корыт, приваренных контактной свар
кой (см. рис. ХХИ-13, а) или из полос, которые вставляют в канавки, а за
тем закрепляют обжатием кромок (завальцовка ребер роликами) (см. рис. 
ХХН-13, б]. Ребра могут быть получены накаткой (см. рис. ХХИ-13, в) или 
выдавливанием из металла трубы (см. рис. ХХН-13, г). Применяют также 
ребристые трубы с приварными шипами (см. рис. ХХИ-13, д).

Для повышения эффективности теплообмена в трубном пространстве 
используют методы воздействия на поток устройствами, разрушающими и 
турбулизирующими движение потока в трубе. Это различного рода турбули- 
зирующие вставки, варианты исполнения которых представлены на рис.

Рис. ХХП-13. Трубы с ребрами:
а — приварными из корыт; 6 — завальцованными; в — накатанными винтовыми; г — 
выдавленными; д — приварными шиповидными

Рис. ХХП-14. Трубы с турбулиэаторами:
а — шнековые завихрители; 6 — ленточные завихрители; в — диафрагмовые трубы с 
вертикальными канавками; г — диафрагмовые трубы с наклонными канавками; д — трубы 
со спиральной проволокой; е — турбулизатор фирмы "5и1гег"
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XXII-14. Шнековые (см. XXII-14, а) или ленточные (см. XXII-14, б) завих- 
рители, установленные по всей длине трубы, обеспечивают закрутку пото
ка, что является одним из эффективных способов интенсификации 
теплообмена в трубах. Широкое распространение из-за простоты изго
товления получили ленточные завихрители. Наиболее эффективная 
закрутка потока при этом реализуется, если лента вставлена в трубу 
практически без зазора. Дополнительный эффект в этом случае заклю
чается в том, что винтовая вставка увеличивает поверхность теплообмена и 
воспринятое ею тепло посредством теплопроводности передается в стенку 
трубы.

Отечественные машиностроительные заводы освоили производство 
диафрагмированных труб, которые изготавливаются путем нанесения на 
гладкие трубы поперечных вертикальных (см. XXII-14, в) или наклонных 
спиральных (см. XXII-14, г) канавок. Вместо наклонных канавок можно ус
танавливать внутри труб турбулизаторы, представляющие собой спираль
ную проволоку (см. XXII-14, д). На рис. ХХИ-14, е приведен турбулизатор, 
применяемый при движении внутри трубы вязких продуктов или тогда, 
когда при необходимости требуется обеспечить на большой длине неболь
шое гидравлическое сопротивление.

Недостатками теплообменных аппаратов типа «труба в трубе» по 
сравнению с кожухотрубчатыми аппаратами являются большие габариты, а 
также более высокий расход металла на единицу поверхности нагрева.

Теплообменные аппараты типа «труба в трубе» жесткой конструкции, 
так же как и кожухотрубчатые с неподвижными решетками, используются 
при сравнительно небольшой разности температур теплообменивающихся 
сред и при теплообмене незагрязненных жидкостей (частая очистка коль
цевого пространства не требуется).

В теплообменных аппаратах типа «труба в трубе» разборной конст
рукции сравнительно легко очищаются внутренняя и наружная поверхнос
ти труб; эти аппараты обладают высоким коэффициентом теплопередачи и 
являются надежными в эксплуатации.

Кристаллизатор типа «труба в трубе» широко распространен на 
установках депарафинизации масел. Кристаллизатор предназначен для по
лучения и роста кристаллов, поэтому в аппарате должен быть обеспечен 
оптимальный тепловой и гидродинамический режим. Температурный на
пор, скорость движения и продолжительность пребывания охлаждаемого 
продукта в кристаллизаторе выбирают с таким расчетом, чтобы обеспе
чить в аппарате оптимальную скорость охлаждения данного продукта, не
обходимую для роста его кристаллов (быстрое охлаждение обычно сопро
вождается образованием мелких кристаллов).

В кристаллизаторах по внутренней трубе движется охлаждаемый рас
твор масла, из которого выкристаллизовываются парафиновые углеводоро
ды, а по кольцевому пространству — охлаждающая среда: для регенератив
ных кристаллизаторов это холодный раствор депарафинированного масла, 
для собственно кристаллизаторов — специальный хладагент (испаряющий
ся аммиак, пропан и др.).

Во избежание отложения парафина на внутренней поверхности трубы 
кристаллизаторы снабжены вращающимся валом со скребками, удаляющи
ми парафин. Это необходимо, чтобы повысить эффект теплообмена, зна
чительно ухудшающийся вследствие низкого коэффициента теплопровод
ности слоя парафина.
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Вал со скребками приводится во вращение от электродвигателя при 
помощи системы зубчатых колес, связанных цепной передачей.

Схематический продольный разрез труб кристаллизатора показан на 
рис. XXII-15.

В последнее время все более широкое применение находят поверхно
стные теплообменники из листового материала, главным образом спираль
ные и пластинчатые

Спиральные теплообменники изготавливаются отечественной промыш
ленностью с поверхностью теплообмена 1 0 — 1 0 0  м2, они работают как под 
вакуумом, так и при давлении до 1 МПа при температуре рабочей среды 
от —20 до +200 °С. При соответствующем подборе конструкционных ма
териалов и прокладок допустимые значения давлений и температур могут 
быть доведены до 2,5 МПа и 500 °С соответственно.

В этих аппаратах может осуществляться теплообмен между рабочими 
средами жидкость — жидкость, газ —газ и газ — жидкость, а также могут 
конденсироваться пары и парогазовые смеси.

Благодаря тому, что площадь поперечного сечения каналов по всей 
длине остается неизменной, загрязнения на стенках в работающем аппара
те лучше смываются потоком рабочей среды и теплообменник может про
должительное время работать без чистки. Конструкцией теплообменников 
со съемными крышками предусмотрена механическая чистка каналов. Ти
пичная область применения разборных спиральных теплообменников 
включает теплообмен загрязненных потоков, содержащих кокс или ката
лизаторы, различные минералы и волокна. Неразборные аппараты с глу
хими каналами без крышек предназначены для охлаждения рабочих сред 
(например, кислот), при которых не требуется механическая чистка кана
лов от загрязнений.

В спиральных аппаратах поверхность теплообмена образована двумя 
стальными лентами I и 2 толщиной 4 —б мм и шириной 400—1250 мм (рис. 
XXII-16), свернутыми в спираль так, что образуются два канала прямо
угольного профиля, по которым в противотоке движутся теплоносители. 
На поверхности спирали с шагом 70—100 мм приварены штифты (на ри
сунке не показаны) для придания теплообменнику жесткости и обеспече
ния требуемого зазора между лентами, который для стандартных аппара
тов составляет 8—12 мм. С торцов аппарат закрыт крышками 3 на про
кладках 4. В зависимости от способа уплотнения спиральных каналов с

I

Рис. XXII-15. Узел секции кристаллизатора типа «труба в трубе»:
1 — кожуховая труба; 2 — теплообменная труба; 3 — вал; 4 — скребок
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Рве. XXII-16. Спиральный теплообменник
а — общий вид; б — уплотнение с торцов лент в аппаратах с тупиковыми каналами; в — 
уплотнение с торцов лент в аппаратах со сквозными каналами; 1, 2 — ленты, свернутые в 
спираль; 3 — крышка; 4 — прокладка; 5 — дистанционные проставки



торцов различают спиральные теплообменники с тупиковыми и сквозны
ми каналами.

Тупиковые каналы (см. рис. ХХИ-16, б) образуют приваркой дистанци
онных проставок 5 к торцу спирали. После снятия крышек 3 и прокладок 
4 оба канала открываются с одной стороны, что позволяет производить 
чистку аппарата. Такой способ уплотнения исключает возможность смеше
ния теплоносителей при прорыве прокладки и поэтому наиболее распрост
ранен.

Сквозные каналы (см. рис. ХХН-16, в) с обоих торцов закрыты 
крышками 3 с прокладками 4, легко поддаются чистке, но не исключают 
возможность смешения теплоносителей при прорыве прокладки.

Достоинством спиральных теплообменников является компактность, 
легкость создания высоких скоростей движения теплообменивающихся 
сред и, как следствие, более высокие тепловые показатели (коэффициент 
теплопередачи, тепловая напряженность). Гидравлическое сопротивление 
таких аппаратов относительно невелико и меньше, чем у кожухо
трубчатых при одинаковой скорости движения рабочих сред.

К недостаткам аппаратов этой конструкции относятся сложность из
готовления и трудность обеспечения плотности соединений.

Пластинчатые теплообменники представляют собой аппараты, по
верхность которых образована набором тонких штампованных пластин с 
гофрированной поверхностью. Их различают по степени доступности по
верхности теплообмена для осмотра и механической чистки на разборные, 
разборные со сдвоенными пластинами (полуразборные) и неразборные 
(сварные или паяные). В пластинчатых теплообменниках можно осущест
вить теплообмен между рабочими средами жидкость — жидкость, пар — 
жидкость, пар + газ — жидкость, газ — жидкость, газ —газ. Отечественная 
промышленность выпускает пластинчатые теплообменники различных мо
дификаций с поверхностью теплообмена от 1 до 800 м2 для работы как 
под вакуумом, так и при давлении до 4 МПа, при температуре рабочей 
среды от —100 до -1-300 °С. Пластинчатые теплообменники могут приме
няться для теплообмена между двумя рабочими средами, каждая из кото
рых проходит внутри аппарата несколькими параллельными потоками, а 
также для теплообмена между тремя, четырьмя и большим числом сред в 
одном аппарате.

Наиболее широко применяют разборные пластинчатые теплообменни
ки (рис. XXII-17), в которых гофрированные пластины 2 отделены одна от 
другой прокладками 3. Пластины сжимаются между неподвижной 1 и на
жимной 4 плитами, образуя теплообменную секцию. В каждой пластине 
имеются четыре отверстия: одно для ввода среды в пространство между 
пластинами, одно — для вывода среды и два — для сквозного прохода 
среды. Малая толщина пластин и очень высокая турбулентность за счет 
рифления поверхности обеспечивают более высокие коэффициенты тепло
передачи по сравнению с кожухотрубчатыми. Монтаж и демонтаж этих 
аппаратов осуществляется достаточно быстро, очистка теплообменных по
верхностей требует незначительных затрат труда. Серийно выпускаемые 
разборные теплообменники могут работать с загрязненными рабочими 
средами при размере твердых включений не более 4 мм. Применение со
временных материалов для изготовления пластин и прокладок позволяет 
использовать подобные аппараты в агрессивных средах, например, при 
охлаждении 98,5 % серной кислоты с температурой 130—140 °С.
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Рис. ХХН-17. Схема разборного пластинчатого теплообменника:
1 — неподвижная плита; 2 — гофрированные пластины; 3 — прокладки; 4 — нажимная плита 
Потоки: I — горячий теплоноситель; II -  нагреваемый теплопродукт



Пластины полуразборных теплообменников попарно сварены (или 
спаяны), и доступ к поверхности теплообмена возможен только со сторо
ны хода одной из рабочих сред. Пластины неразборных теплообменников 
соединены в теплообменные блоки сваркой или способом пайки в вакуум
ной печи. На рис. XXII-18 показаны современные конструкции разборных 
и паяных пластинчатых теплообменников.

Погружные аппараты. Специфической особенностью аппаратов этого 
типа является наличие емкости — ящика, в которую погружены теплооб
менные трубы. В ящике находится охлаждающая среда, например вода. 
Аппараты этого типа используют в качестве холодильников или кон
денсаторов-холодильников.

Различают змеевиковые и секционные аппараты. Принципиальное 
устройство однопоточного погружного конденсатора-холодильника показа
но на рис. ХХИ-19. Теплообменная поверхность состоит из труб, со
единенных при помощи сварки или на фланцах; переход из одной трубы в 
другую осуществлен при помощи двойников. Охлаждаемый поток 
последовательно проходит трубы, расположенные в данном горизон
тальном ряду, затем переходит в трубы следующего ряда и т.д.

При большом расходе охлаждающегося потока для уменьшения 
гидравлического сопротивления применяют коллекторные змеевиковые 
холодильники (рис. ХХП-20), в которых охлаждаемый поток при помощи 
специального коллектора разбивается на несколько параллельных потоков. 
Меньшее гидравлическое сопротивление коллекторного аппарата по срав
нению с однопоточным достигается за счет уменьшения скорости потока и 
длины пути.

В случае использования подобного аппарата в качестве конденсатора- 
холодильника, когда вследствие частичной или полной конденсации объем 
потока резко уменьшается, можно применять коллекторные погружные 
аппараты с переменным числом потоков. В начале аппарата, где движутся 
в основном пары, объем которых значителен, число параллельных пото
ков может быть более высоким, чем в той части аппарата, где завершена 
конденсация паров и происходит охлаждение конденсата. Такое устройст
во полезно для повышения теплового эффекта аппарата, так как при со
хранении первоначального числа потоков по всему их пути скорость дви
жения конденсата в конечной части аппарата может оказаться небольшой, 
а следовательно, коэффициент теплопередачи в этой части аппарата будет 
низким.

Следует иметь в виду, что неправильный выбор места сокращения 
числа потоков по пути конденсирующейся среды может привести к повы
шению гидравлических сопротивлений.

К недостаткам аппаратов подобного типа относятся их громоздкость 
и повышенный расход металла. Кроме того, в ящике велико свободное 
сечение для прохода воды, вследствие чего скорость движения воды мала и 
относительно малы коэффициенты теплоотдачи от стенок змеевика к 
воде.

Такие аппараты используются на ряде действующих нефтеперерабаты
вающих заводов и при строительстве новых установок, как правило, не 
применяются.

Оросительные аппараты. Аппараты этого типа применяются в каче
стве холодильников и конденсаторов. Они представляют собой змеевик, 
состоящий из соединенных двойниками труб, которые расположены гори-
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Рис. ХХЦ-18. Пластин
чатые теплообменники 
фирмы "АКа Ьауа1":
а — разборные; б — 
паяные

зонтальными и вертикальными рядами. Чаще всего это коллекторные зме
евики (рис. ХХН-21). В верхней части аппарата имеется распределительное 
приспособление для орошения наружной поверхности змеевиков водой. 
Подобное распределительное устройство выполняется в виде либо жело
бов, либо специальных распылителей.
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Рис. XXII-19. Схема однопоточного
погружного змеевикового конденсатора- 
холодильника:
Потоки: I — холодная вода; II — пары 
нефтепродукта; III — нагретая вода; IV — 
охлажденный нефтепродукт

Рис. ХХП-20. Схема коллекторного 
погружного конденсатора-холодильника:
Потоки: I — холодная вода; II — пары 
нефтепродукта; III — нагретая вода; IV — 
охлажденный нефтепродукт

2>
91-

4
IV

Вследствие высокого значения скрытой теплоты испарения воды даже 
незначительное ее испарение сопровождается отводом большого количест
ва тепла.

Опыт работы оросительных конденсаторов и холодильников пока
зывает, что около 50 % тепла отводится испаряющейся водой. Таким об
разом, в оросительном холодильнике и конденсаторе расход воды при
мерно в 2  раза меньше, чем в обычном водяном холодильнике.

К недостаткам таких аппаратов относятся их громоздкость, интенсив
ная коррозия наружной поверхности труб вследствие воздействия кисло
рода воздуха и отложение накипи на Поверхности труб, особенно усилива
ющееся при высокой температуре охлаждаемого потока, трудность эксплу
атации в зимних условиях.

Аппараты воздушного охлаждения (АВО). Широкое распространение в 
промышленности получили аппараты воздушного охлаждения, в которых в 
качестве охлаждающего агента используется поток атмосферного воздуха, 
нагнетаемый специально установленными вентиляторами.

Использование аппаратов этого типа позволяет осуществить значи
тельную экономию охлаждающей воды, уменьшить количество сточных 
вод, исключает необходимость очистки наружной поверхности теплооб
менных труб. Эти аппараты используются в качестве конденсаторов и хо
лодильников.

Сравнительно низкий коэффициент теплоотдачи со стороны потока 
воздуха [30 — 90 Вт/(м2 К)], характерный для этих аппаратов, компенси-
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Рис. ХХН-21. Схема оросительного 
коллекторного конденсатора-холодиль
ника:
Потоки: I — охлаждаемый нефте
продукт; II — холодная вода; III — 
охлажденный нефтепродукт; IV — 
нагретая вода

Рис. ХХП-22. Трубы с поперечным 
ореб рением:
а — накатанным; 6 — завальцованным; 
в — Ь-обертка; г — двойная 
ступенчатая Ь-обертка; д — накатан
ным с разрезными ребрами; е — 
накатанным с разрезными ребрами 
формы «полуинтеграл»; ж — нака
танным с разрезными ребрами зиг
загообразной формы; з — накатанным 
с разрезными ребрами формы «ин
теграл»
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руется значительным оребрением наружной поверхности труб, а также 
сравнительно высокими скоростями движения потока воздуха.

Поперечное оребрение труб (рис. ХХН-22) выполняют глубокой спи
ральной накаткой слоя деформируемого алюминиевого сплава (см. рис. 
ХХН-22, а), завальцовкой алюминиевой ленты в спиральную канавку на 
трубе (см. рис. ХХП-22, б), оберткой трубы алюминиевой лентой, имеющей 
форму Ь (см. рис. ХХП-22, в) или — двойной ступенчатой Ь (см. рис. ХХН- 
22, г). В отечественной промышленности наиболее широко применяются 
биметаллические трубы с накатанным оребрением, у которых в зависимо
сти от коррозионной активности и температуры окружающей среды внут
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реннюю трубу выполняют из углеродистой или легированной стали либо из 
латуни.

Коэффициент оребрения, равный отношению поверхности оребрен- 
ной трубы к наружной поверхности гладкой трубы по основанию ребер, 
изменяется от 5,8 до 22,6.

Повышение тепловой эффективности аппаратов воздушного охлажде
ния можно обеспечить за счет применения оребренных труб, оснащенных 
турбулизаторами воздушного потока (рис. ХХН-22, д—з). Наличие турбули- 
заторов прерывает развитие пограничных слоев на боковой поверхности 
оребрения, обеспечивает возникновение мелких вихрей, проникающих в 
межреберную полость и увеличивающих интенсивность теплообмена. На
пример, средняя теплоотдача трубчатого пучка с ребрами «полуинтеграл» и 
«интеграл» (см. рис. ХХП-22, е, з) по сравнению с неразрезными ребрами 
увеличилась на 22 и 29 % соответственно, при росте гидравлического со
противления примерно на 60 %.

Аппараты воздушного охлаждения различного типа изготовляются по 
соответствующим стандартам, в которых предусмотрены большие диа
пазоны по значению поверхности, степени оребрения и виду конструк
ционного материала, используемого для их изготовления (сталь различных 
марок, латунь, алюминиевые сплавы, биметалл).

Аппараты воздушного охлаждения подразделяются на следующие 
типы:

Горизонтальные ............................................ АВГ
Зигзагообразные...........................................АВЗ
Малопоточные ...............................................АВМ
Для вязких продуктов.................................. АВГ —В
Для высоковязких продуктов ..................... АВГ—ВВ

На рис. ХХИ-23 приведены конструкции аппаратов воздушного ох
лаждения с расположением трубных секций зигзагообразно, горизонталь
но и в виде шатра. Размещение трубных секций зигзагообразное и в виде 
шатра позволяет иметь большую поверхность теплообмена при той же за
нятой площади.

В конструкциях аппаратов воздушного охлаждения необходимо преду
сматривать меры для регулирования режима работы в связи с сезонным и 
суточным изменением температуры воздуха. Работу аппаратов воздушного 
охлаждения можно регулировать изменением частоты вращения колеса 
вентилятора; изменением угла наклона лопастей вентилятора; жалюзийны
ми устройствами, дросселирующими поток воздуха; отключением части 
или всех вентиляторов (в зимнее время года); рециркуляцией части воздуха 
и дренированием в атмосферу; увлажнением воздуха (в жаркое летнее вре
мя) за счет впрыска химически очищенной воды. Применение жалюзий
ных устройств, рециркуляция и дренирование воздуха не обеспечивают 
экономию электроэнергии и менее выгодны, чем другие способы.

Для подачи охлаждающего воздуха применяют осевые вентиляторы 
пропеллерного типа с диаметром колеса от 0,8 до 7 м. Вентилятор приво
дится во вращение через редуктор или клиноременную передачу, а при ис
пользовании тихоходных электродвигателей колесо вентилятора крепится 
непосредственно на валу электродвигателя.

Аппараты воздушного охлаждения размещают на металлоконструкци
ях, железобетонных опорах или непосредственно на верху ректификаци
онной колонны (рис. ХХП-24). В последнем случае обеспечивается меньшее
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Рис. ХХП-23. Аппараты воздушного охлаждения:
а — зигзагообразный; б — горизонтальный коллекторного типа; в — шатровый; 1 — секция 
трубная; 2 — жалюзи; 3 — механизм дистанционного поворота жалюзей с пневматическим 
приводом; 4 — коллектор впрыска химически очищенной воды; 5 — диффузор; 6 — колесо 
вентилятора; 7 — металлическая несущая конструкция; 8 — стяжка; 9 — тихоходный 
электродвигатель; 10 — коллектор подачи природного газа; 11 — электродвигатель; 12 — 
редуктор

Рис. ХХН-24. Парциальный конденсатор воздушного охлаждения фирмы СЕА



гидравлическое сопротивление для потока паров, поступающих на конден
сацию с верха колонны.

Теплообменные аппараты смешения. В теплообменных аппаратах сме
шения тепло передается от одной среды к другой путем непосредственного 
контакта теплообменивающихся потоков. Такой метод передачи тепла поз
воляет значительно сократить расход металла на изготовление аппаратов. 
Однако применять этот способ можно только в тех случаях, когда допус
тимо смешение потоков. Например, воду можно нагреть за счет использо
вания тепла водяного пара при их прямом смешении; тепло, выделяемое 
конденсирующимся паром, непосредственно воспринимается водой. При
менение поверхностного аппарата в таких случаях является неоправдан
ным.

Непосредственно смешивать теплообменивающиеся потоки можно и в 
тех случаях, когда они взаимно не реагируют, не растворяются и в даль
нейшем хорошо разделяются; такой случай имеет место в бензиновых 
конденсаторах смешения.

Часто целесообразным является нагрев гранулированного твердого ма
териала (катализатора, адсорбента, теплоносителя и т.д.) при непосредст
венном контакте его с нагретыми газами и парами.

Теплообменные аппараты смешения классифицируются по следующим 
основным признакам.

В зависимости от агрегатного состояния смешиваемых потоков 
теплообмен может осуществляться между средами, находящимися в паро
образном (газообразном), жидком или твердом состоянии. Возможны 
различные случаи — теплообмен между несколькими газами (парами), 
газом и жидкостью, газом и твердым телом, жидкостью и жидкостью и 
т.д. В результате теплообмена может измениться состояние теплообме
нивающихся сред, например, пары частично или полностью сконден
сируются, жидкость частично или полностью испарится и т.д.

В зависимости от способа смешения потоков оно может быть одно- 
или многоступенчатым при прямоточном или противоточном движении 
смешивающихся сред.

В зависимости от внутреннего устройства, обеспечивающего смеше
ние, аппараты могут быть со специальными распыливающими и распреде
лительными устройствами; каскадные, снабженные специальными полками 
или перегородками (способствующими смешению); насадочные, в которых 
контакт происходит в основном на поверхности насадки.

Ниже описаны некоторые аппараты смешения.
К теплообменным аппаратам смешения относятся барометрические 

конденсаторы вакуумных колонн, предназначенные для конденсации водя
ных паров с целью уменьшения нагрузки вакуумсоздающего оборудования 
(вакуум-насосов, эжекторов). Схему включения и принципиальное устрой
ство барометрического конденсатора рассмотрим на примере полочного 
конденсатора (рис. ХХН-25). В барометрический конденсатор поступает 
смесь газов и паров, состоящая из воздуха, продуктов разложения нефтя
ного сырья, водяных паров (которые были поданы в ректификационную 
колонну для технологических целей) и относительно небольшого количест
ва нефтяных паров. Для конденсации и охлаждения этой смеси подается 
холодная вода, стекающая по перфорированным полкам при большом чис
ле струй. Воздух в барометрический конденсатор попадает через неплотно
сти аппаратуры и трубопроводов, находящихся под вакуумом, частично
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Рис. ХХН-25. Схема барометрического 
конденсатора:
1 — колодец; 2 — барометрическая
труба; 3 — корпус конденсатора; 4 — 
распределительные полки. Потоки: I — 
холодная вода; II — пары и газы к 
вакуумсоздающему оборудованию; III — 
смесь паров и газов; IV — нагретая вода

I I

вместе с водяным паром, а также вследствие частичной деаэрации воды, 
поступающей в конденсатор.

Полки занимают около 2/ 3 сечения конденсатора и размещаются та
ким образом, что струи с вышележащих полок попадают на нижележа
щие. Часть воды проходит через отверстия в полках, часть перетекает че
рез боковые поперечные планки полок, образуя на них определенный 
уровень воды.
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Охлаждаемая газопаровая смесь, поднимаясь снизу вверх, встречает на 
своем пути большое число струй, а также водяную завесу. Таким образом, 
в барометрическом конденсаторе создается большая поверхность контакта 
охлаждаемой смеси с водой. В результате газопаровая смесь охлаждается, а 
содержащиеся в ней водяные и нефтяные пары в большей своей части 
конденсируются.

Конденсат вместе с охлаждающей водой стекает по барометрической 
трубе в приемный колодец. При переработке сернистого сырья в отходя
щей воде содержится значительное количество сероводорода. Сверху из 
барометрического конденсатора отсасываются газы вместе с частью водя
ных паров, количество которых предопределяется давлением насыщенных 
паров воды при температуре верха конденсатора.

Чем ниже температура воды, поступающей в конденсатор, тем ниже 
температура газов, уходящих с верха конденсатора, и тем меньше коли
чество водяных паров, уходящих вместе с газами.

Барометрический конденсатор должен быть установлен на высоте 
Н, обеспечивающей непрерывный сток воды через барометрическую 
трубу в колодец для предотвращения заполнения конденсатора водой. 
Высота Н0 уравновешивает в статическом состоянии разность между 
атмосферным давлением и давлением в барометрическом конденса
торе. С учетом потери напора при движении жидкости в барометри
ческой трубе Л, и запаса высоты Л2 на случай колебания режима 
работы конденсатора можно определить высоту установки конденсато
ра Н.

Применяют барометрические конденсаторы различных конструкций, 
различающиеся по устройствам приспособлений для распределения воды. 
Чаще всего используются аппараты полочного типа; обычно устанавливают 
4 — 7 полок с диаметром отверстий 1 — 7 мм.

Применение барометрических конденсаторов на нефтеперерабатыва
ющих заводах ведет к значительному загрязнению сточных вод (сероводо
род, нефтепродукты), что требует проведения специальных дорогостоящих 
мероприятий по очистке.

В этой связи на ряде заводов для конденсации паров, отходящих из 
верха вакуумной колонны, вместо барометрического конденсатора исполь
зуют поверхностные аппараты.

В практике работы нефтеперерабатывающих установок эффективно 
применяется теплообмен «горячей струей» (рис. XXII-26). Например, на ус
тановках для перегонки нефти, отбензиненная нефть из низа колонны на
правляется в атмосферную колонну через трубчатую печь. Вместе с основ
ным потоком отбензиненной нефти через печь проходит поток нефти, 
циркулирующий между колонной и печью и направляемый в низ колонны 
в качестве «горячей струи». Циркулирующий поток в печи воспринимает 
тепло, нагреваясь от температуры до температуры 12, и затем отдает это 
тепло в нижней части колонны, охлаждаясь от 17 до

На высокопроизводительных установках первичной перегонки нефти АТ-6 и АВТ-6 для 
организации «горячей струи» предусмотрена отдельная печь, а нагрев основного потока от
бензиненной нефти осуществляют в трех печах вертикально-факельного типа.

Часто за счет циркулирующей «горячей струи» осуществляется подвод 
тепла в низ ректификационной колонны. В этом случае «горячей струе» 
сообщается тепло в специальной трубчатой печи или отдельном змеевике 
печи.
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Рис. ХХИ-26. Схема нагрева «горячей струей»:
I — отбензинивающая колонна (предварительный эвапоратор); 2 — трубчатая печь; 3 — 
насос. Потоки: I — отбензиненная нефть; II — горячая струя; III — отбензиненная нефть в 
атмосферную колонну

Другим примером осуществления теплообмена смешением является 
нагрев воздуха в топках под давлением (установки каталитического кре
кинга, коксования, сушки отбеливающих глин и т.д).

В топке под давлением (рис. ХХН-27) сжигается жидкое или газообраз
ное топливо, а образующиеся дымовые газы смешиваются с подлежащим 
нагреву воздухом, нагнетаемым в этот аппарат. По сравнению с использо-
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2 3 4

Рве. ХХН-27. Схема топки под давлением:
1 — штуцер для форсунки; 2 — камера сгорания; 3 — камера смешения; 4 — 
предохранительный клапан. Потоки: I — холодный воздух; II — воздух на горение; III — 
нагретый воздух

ванием поверхностных аппаратов такой способ нагрева воздуха проще и 
не требует больших затрат; однако недостатком его является снижение 
концентрации кислорода в воздухе за счет разбавления воздуха дымовыми 
газами.

Широко применяется в промышленной практике охлаждение газов 
путем впрыска в поток воды. Охлаждение газов этим методом может быть 
осуществлено в трубопроводе или любом соответствующем аппарате, через 
который проходит газ. Воду впрыскивают через специальные распы
ляющие форсунки. Высокая степень дисперсности воды облегчает ее 
испарение и позволяет завершить охлаждение газа в аппарате небольшого 
объема. Вследствие высокой скрытой теплоты испарения воды ее расход 
на охлаждение газов невелик.

Подобные методы охлаждения газов возможны в тех случаях, когда 
конечная температура их охлаждения выше или равна температуре 
насыщения водяными парами. Метод неприменим, если увлажнение газов 
недопустимо.

В связи с широким распространением в нефтеперерабатывающей 
промышленности контактных процессов (каталитический крекинг, 
коксование, каталитическая переработка газов, адсорбционная очистка) 
широко распространены процессы теплообмена непосредственным 
смешением паров или жидкости при контакте с твердым материалом.

Процессы теплообмена смешением газопаровых или жидких потоков 
с твердым материалом могут быть классифицированы по следующим ос
новным признакам.

1. Теплообмен со стационарным и нестационарным потоками тепла. 
При стационарном потоке тепла температурный режим в любых сечениях 
теплообменивающихся сред не меняется во времени. При нестационарном 
потоке тепла, имеющем место в случае периодического нагрева или ох
лаждения твердого материала, температурный режим с течением времени 
меняется.

2. Теплообмен в противотоке, прямотоке и при однократном сме
шении.

3. Теплообмен в движущемся слое. В зависимости от характера дви
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жения твердой фазы различают теплообмен в движущемся сплошном слое, 
в слое пересыпающихся или падающих частиц, в псевдоожиженном слое 
твердых частиц, в процессе пневмотранспорта.

Примером теплообмена смешением при прямотоке является нагрев 
воздуха катализатором в процессе его транспортирования на установке 
каталитического крекинга. В этом случае воздух, необходимый для реге
нерации катализатора, нагревается при непосредственном смешении с 
катализатором и используется для перемещения катализатора из реактора 
в регенератор.

Таким же способом на установках каталитического крекинга часто 
нагревают и испаряют исходное сырье. В транспортный стояк сырье 
подается в жидком или парообразном состоянии, при смешении с 
катализатором оно испаряется и нагревается. В этом случае пары сырья 
являются транспортирующим агентом.

Однократное контактирование происходит при теплообмене между 
паром (или газом) и псевдоожиженным слоем твердого материала (см. гл. 
XVIII). Благодаря перемешиванию и большой поверхности частиц теп
лообмен в слое происходит весьма интенсивно и температуры во всем 
объеме слоя близки между собой.

НАГРЕВАЮЩИЕ И ОХЛАЖДАЮЩИЕ АГЕНТЫ

Нагревающие агенты. Основным источником тепла на 
нефтегазоперерабатывающих заводах является сгорание топлива. При этом 
тепло либо непосредственно используется для нагрева, либо передается при 
помощи специальных теплоносителей.

В первом случае топливо сжигают в аппарате, служащем непосредст
венно для нагрева, например в трубчатой печи. Во втором случае тепло 
сжигаемого топлива используется для нагрева теплоносителя, который 
далее транспортируется к месту потребления тепловой энергии.

Наиболее удобным и распространенным теплоносителем является 
водяной пар. Его легко транспортировать к месту потребления, а цент
рализованное производство водяного пара в ТЭЦ или в крупной котель
ной позволяет наиболее эффективно использовать тепло топлива, 
совмещая производство водяного пара с выработкой электроэнергии 
(ТЭЦ). Достоинствами водяного пара как теплоносителя являются высо
кий коэффициент теплоотдачи при его конденсации, большие значе
ние скрытой теплоты конденсации, возможность использования конден
сата и др.

Обычно в качестве теплоносителя используется насыщенный водяной 
пар, так как расход перегретого водяного пара вследствие его малой теп
лоемкости высок, а коэффициент теплоотдачи от перегретого пара к теп
лообменной поверхности мал.

К недостаткам водяного пара как теплоносителя относится сравни
тельно низкая температура его при высоком давлении. Так, при абсолют
ном давлении Р = 0,98 МПа температура конденсации пара равна 179 °С, 
и, следовательно, использовать его можно при нагреве до температуры не 
выше 160— 170 °С. Для нагрева среды до 200 °С требуется насыщенный пар 
подавать под давлением 2,5 —3,0 МПа.

При нагреве до высоких температур значительного снижения давления
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в теплообменной аппаратуре можно достигнуть, применяя конденсирую
щийся теплоноситель с более высокой температурой кипения.

В промышленной практике применяют такие теплоносители, как 
смесь дифенила и дифенилоксида, известную под названием даутерма, ртуть 
и др. Температура кипения даутерма при атмосферном давлении равна 
257 °С, а при температуре 350 °С абсолютное давление насыщенных паров 
даутермы составляет приблизительно 0,6 МПа. Однако скрытая теплота его 
конденсации значительно ниже, чем для водяного пара и составляет 
251 кДж/кг при атмосферном давлении. При нагреве до температуры выше 
400 °С находит применение смесь азотнокислых и азотистокислых солей 
натрия и калия. Так, смесь солей, состоящая из ЫаЫ02 (40 %), ЫаМОэ (7 %) 
и КЫОз (53 %) имеет теплоту плавления 81,6 кДж/кг, температуру 
плавления 142 °С, теплоемкость 1,6 кДж/(кг-К) и вязкость при 260 °С, 
равную 4 мПа-с, а при 538 °С — 1,0 мПа • с. В частности, такой теплоно
ситель применялся на установке каталитического крекинга с неподвижным 
слоем катализатора.

На нефтеперерабатывающих заводах в качестве теплоносителя для 
нагрева до температуры выше 200 °С часто используются высококипящие 
нефтепродукты. В этом случае теплоноситель нагревают в трубчатой печи, 
транспортируют к месту его использования, а после охлаждения возвра
щают в печь для нагрева.

Иногда в качестве теплоносителя применяют дымовые газы или го
рячий воздух, нагреваемый в топках под давлением. Недостатками такого 
теплоносителя являются низкий коэффициент теплоотдачи к теплооб
менной поверхности [обычно не выше 58 Вт/(м2-К)] и малая теплоемкость 
1,05—1,26 кДж/(кг-К). Низкий коэффициент теплоотдачи может быть 
несколько скомпенсирован созданием более высокого температурного 
напора, что в случае использования дымовых газов не представляет за
труднений.

В некоторых отраслях промышленности в качестве теплоносителя 
используют перегретую воду при температуре 350—360 °С, которая цир
кулирует в системе под давлением выше 20 МПа.

В некоторых контактных процессах нефтепереработки применяют 
твердые теплоносители, в качестве которых используют катализатор, кокс, 
малоактивный материал и др. Применение этих теплоносителей обычно 
связано с особенностями технологических процессов. Теплоносителями 
являются также все получаемые на нефтеперерабатывающих установках 
высокотемпературные потоки, тепло которых может быть использовано 
для нагрева сырья в регенераторах тепла.

Помимо топлива источником тепла может служить также электро
энергия. Применение электроэнергии в качестве источника тепла в неф
теперерабатывающей промышленности ограничено.

Охлаждающие агенты. Наиболее распространенным и дешевым ох
лаждающим агентом является вода, используемая для охлаждения до 30 — 
35 °С. В процессе эксплуатации систем водоснабжения и канализации на 
нефтегазоперерабатывающих заводах происходит загрязнение сточных 
вод, зависящее от состава перерабатываемой нефти, профиля завода, 
состояния технологического оборудования, правильности подключения 
установок к системам канализации. Для уменьшения количества вредных 
веществ, которое сбрасывается в водоем со сточными водами на неф
тегазоперерабатывающих заводах организуется проточное или так назы
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ваемое оборотное водоснабжение. При оборотном водоснабжении на
гретая вода повторно используется после ее охлаждения путем частичного 
испарения в градирнях или специальных бассейнах. Иногда температура 
воды понижается при частичном ее испарении под вакуумом.

Воду широко применяют в качестве охлаждающего агента вследствие 
ее доступности и относительно высокого коэффициента теплоотдачи к 
поверхности.

Вместе с тем необходимо отметить, что в связи с интенсивным 
развитием промышленности применение воды в качестве охлаждающего 
агента для многих районов является фактором лимитирующим. Кроме 
того, использование воды промышленными предприятиями часто является 
источником загрязнения водоемов и требует осуществления комплекса 
мероприятий по очистке воды перед ее сбросом. Важнейшим элементом 
по охране окружающей среды является такая организация водоснабжения, 
при которой осуществляется замкнутый цикл, т.е. отсутствуют стоки воды 
в водоемы.

Следует также отметить, что использование воды в качестве охлажда
ющего агента связано с загрязнением наружной поверхности холодильни
ков и конденсаторов, вследствие отложения накипи и других возможных 
загрязнений, содержащихся в воде. Это обстоятельство приводит к сниже
нию коэффициента теплопередачи, а также ухудшению условий охлажде
ния и требует сравнительно трудоемкой периодической очистки поверхно
сти охлаждения.

Важность и необходимость сокращения расхода воды на нефтега
зоперерабатывающих и нефтехимических заводах вытекает также из того, 
что расход воды на этих предприятиях высок и составляет от 30 до 150 м3 
на 1 т нефти, а затраты на сооружение системы водоснабжения и 
канализации составляют 9 — 12 % стоимости всего завода.

Одним из важнейших мероприятий, позволяющих существенно сни
зить расход воды, является применение воздуха в качестве охлаждающего 
агента. В этом случае атмосферный воздух при помощи мощных 
вентиляторов нагнетается в аппараты воздушного охлаждения. Затраты 
энергии на привод вентиляторов во многих случаях меньше затрат энергии 
на водяное охлаждение, в которые входят затраты как на подъем воды из 
водоемов, так и на перемещение воды при оборотном водоснабжении. 
Если учесть еще затраты, связанные с созданием и эксплуатацией системы 
канализации, а также ущерб, нанесенный вследствие загрязнения водо
емов, то, как это показано многими технико-экономическими расчетами, 
применение воздуха в качестве охлаждающего агента является важным 
мероприятием для развития российской промышленности.

Достоинством воздуха как охлаждающего агента, является его доступ
ность. Он практически не приводит к загрязнению наружной поверхности 
охлаждения. К недостаткам этого агента по сравнению с водой можно от
нести сравнительно низкий коэффициент теплоотдачи со стороны воздуха, 
который можно скомпенсировать значительным оребрением наружной по
верхности теплообменных труб; сравнительно низкая теплоемкость 
[1,0 кДж/(кг-К)], вследствие чего массовый расход воздуха в 4 раза превы
шает расход воды; существенные колебания начальной температуры возду
ха, обусловливаемые географическим местом расположения установки, 
временем года, а также временем суток. В стандартных аппаратах воздуш
ного охлаждения предусматривается возможность частичного (на несколь
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ко градусов) снижения начальной температуры воздуха путем его увлажне
ния, за счет впрыскивания химически чистой воды с помощью форсунок.

При необходимости охлаждения до низких температур (ниже 10 — 
15 °С) применяют специальные хладагенты — испаряющийся аммиак, про
пан, этан и другие сжиженные газы. В нефтепереработке подобные охлаж
дающие агенты используются при депарафинизации масел, низкотемпера
турном сернокислотном алкилировании изобутана олефинами, при произ
водстве некоторых высоковязких присадок и др. При испарении сжижен
ных газов скрытая теплота, необходимая для превращения жидкости в 
пар, отнимается от охлаждаемого потока. Образующиеся пары хладагента 
подвергаются компрессии или абсорбции, вновь сжижаются и возвращают
ся в процесс.

Температура испаряющегося агента легко регулируется изменением 
давления, при котором происходит испарение. Зависимость температуры 
испарения жидкого аммиака (Г) от давления насыщенных паров аммиака 
характеризуется следующими данными:

Г, К ........................... Р, МПа
273 .............................  0,43
253 .............................  0,19
233 .............................  0,07

При охлаждении до температур ниже 238 К аммиак и пропан в ка
честве охлаждающих агентов обычно не используют и применяют этан.

РАСЧЕТ ПОВЕРХНОСТНЫХ ТЕПЛООБМЕННЫХ 
АППАРАТОВ

Для расчета поверхностных теплообменных аппаратов со
ставляют тепловой баланс, т.е. определяют количество тепла Ои выделяе
мого охлаждающимся потоком, и количество тепла 0 2, получаемого нагре
ваемым потоком. При наличии тепловых потерь
0 2 = ЛО,,
где т| — коэффициент использования тепла (обычно т} = 0,92 -г 0,98).

При расчете холодильников и конденсаторов рекомендуется тепловые 
потери не учитывать, т.е. принимать 0 2 = О,. В этом случае расчет дает 
некоторый запас по расходу воды (воздуха) и поверхности охлаждения.

При расчете регенеративных теплообменников необходимо учитывать 
тепловые потери, так как в противном случае вычисленная поверхность 
нагрева может оказаться недостаточной.

Величины О] и 0 2 определяются из следующих выражений:

0 2 = С2(Д4 -Л(3), (XXII. 1)

где С, и С2 — соответственно количество охлаждающегося и нагревающе
гося потоков; Л() и Л,2 — энтальпия охлаждающегося потока соответствен
но при начальной 1, и конечной 12 температурах, кДж/кг; Л,3 и Л,4 -э н -
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тальпия нагревающегося потока соответственно при температурах входа 13 
и выхода 1а и з  аппарата, кДж/кг.

Уравнение теплового баланса может быть представлено следующим 
образом:
С1(л,1 -Л,2 )л=С2(л(4 -Л1з). (ХХИ.2)

Это уравнение является общим, если под энтальпией соответствующих 
потоков подразумевать и явное, и скрытое тепло. Для случая, когда тепло
обмен сопровождается изменением агрегатного состояния, уравнение 
(ХХИ.2) можно представить в развернутом виде.

Так, начальная энтальпия среды, находящейся в перегретом состоянии, 
будет включать явное тепло нагрева исходного вещества в жидком состоя
нии от О °С до температуры кипения этого вещества при данном давле
нии, скрытой теплоты испарения этого вещества и тепла перегрева от тем
пературы до I, т.е.
Н?=Сж1к+ди+Сп(1-1к), (ХХИ.З)

где Н,” — энтальпия вещества, находящегося в перегретом состоянии, 
кДж/кг; Сж и Сп — теплоемкость соответственно жидкости и пара, 
кДж/(кг-К); <7„ — скрытая теплота испарения, кДж/кг.

В случае насыщенных паров третье слагаемое в уравнении (ХХН.З) 
отпадает и энтальпия вещества
н , = С Л + д и=Л(+ди,
где Л, и Н, — энтальпия соответственно жидкости и паров, кДж/кг.

Для потока, состоящего из смеси жидкости и насыщенных паров, эн
тальпия при температуре I определяется из уравнения
Н(™=Сжг+еди=(1-е)л,+еН„ 

где е — массовая доля отгона.
Если процесс теплообмена сопровождается переходом вещества из 

жидкого состояния в твердое или наоборот, то следует учитывать скрытую 
теплоту плавления (затвердевания). В этом случае энтальпия потока
Л, = Сж{ -  щ,
где г — доля вещества, перешедшего в твердое состояние: д — теплота 
плавления или затвердевания, кДж/кг.

Если через теплообменный аппарат проходит поток, состоящий из 
нескольких веществ с различными тепловыми свойствами (теплоемкость, 
скрытая теплота), то тепловой баланс составляется для каждого из этих 
компонентов. Тогда уравнение (XXII. 1) может быть представлено следую
щим образом:

Ф = 9Л<| + Я^Ч  ̂■* *■ Яп̂ Ы\ ~ Я\\12 ~ Я-̂ Чъ Яп̂п<2
или

о, = -  Д,2) + Яъ{к -  ^ 2) + • ■ •+ -  К,2}
В тех случаях, когда пары проходят через аппарат без конденсации, 

разность энтальпий
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Я ” -я ,п2 = [сж1к + ди+Св({, - 1К)]-[СЖ1К + ди +Сп(12 -гж)]=Сп(*, - 12).

Коэффициент теплоотдачи. Важнейшей и наиболее трудоемкой час
тью технологического расчета поверхности теплообменного аппарата явля
ется вычисление коэффициентов теплоотдачи. Методы определения этих 
величин изучаются в специальном курсе теплопередачи, здесь же приводит
ся ряд формул, которыми и рекомендуется пользоваться при расчете теп
лообменных аппаратов. Коэффициент теплоотдачи от движущегося жидко
го или газообразного потока зависит от режима движения: при ламинар
ном (струйном) потоке коэффициенты теплоотдачи обычно малы, а при 
турбулентном потоке более высоки и возрастают с увеличением степени 
турбулентности.

Режим потока устанавливается в зависимости от значения безразмер
ного критерия Рейнольдса
Ке = У/а/у,
где У/ — линейная скорость движения потока, м/с; Л — диаметр 
трубопровода, м; V — кинематическая вязкость, м2/с.

Имея в виду, что № = ц/р (где и — массовая скорость потока, 
кг/(м2 с), р — плотность потока, кг/м3), получим значение критерия Ке, 
выраженное через массовую скорость
Ке = иа/ру.

Если Ке < 2300 — движение потока ламинарное, при 2300 < Ке < 
<10 000 — режим переходный, а при Ке > 10 000 — движение турбулентное.

Для кожухотрубчатых теплообменных аппаратов были проведены ис
пытания, которые показали удовлетворительное соответствие расчетных и 
измеренных в промышленных условиях коэффициентов теплопередачи и 
гидравлических сопротивлений. Ниже изложена методика расчета, реко
мендованная на основе этих исследований.

Для ламинарного режима рекомендуется зависимость

N4 = 0,17Ке0,33 Рга43Сг(.0.1 Рг
Л0,25

(.̂ ст ,
где N11 = ас1/к — критерий Нуссельта; Рг урС/Х — критерий Прандтля; Сг = (дй3/у 2)РД1 —
критерий Грасгофа; а  — коэффициент теплоотдачи, Вт/(м2 К); V — кинематическая вяз
кость, м2/с; X — коэффициент теплопроводности, Вт/(м К); р — плотность потока, кг/м3; 
С — средняя массовая теплоемкость в интервале температур на входе и выходе потока, 
кДж/(кг-К); Р — коэффициент объемного расширения, К-1; Д< — разность между средними 
температурами потока и стенки.

Для турбулентного режима предложено уравнение

№=0,021 Ке0,8 Рг1*43 Рг
0,25

При переходном режиме коэффициент теплоотдачи можно вычислять по приве
денной выше формуле для турбулентного режима, введя поправочный коэффициент /  
который вычисляется по формуле
/ = 1 -  6105Ке-'.

Во всех приведенных уравнениях физические свойства следует опре
делять при средней температуре потока. В тех уравнениях, где использует
ся значение Ргст — соответствующие величины вычисляются при средней 
температуре стенки.
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В приведенных уравнениях направление теплового потока (от стенки 
к продукту или наоборот) учитывается соотношением (Рг/Ргст)0,25.

В случае движения теплообменивающегося потока через трубы некруг
лого сечения в перечисленные уравнения вместо диаметра трубы с1 следует 
подставлять эквивалентный диаметр, определяемый из следующего выра
жения:
с13 = 4//П, (ХХН.4)
где /  — сечение потока; П — смоченный периметр трубы некруглого сече
ния.

Согласно уравнению (ХХП.4) эквивалентный диаметр с1э для некото
рых наиболее распространенных случаев равен:

Для труб кольцевого сечения с диаметром большой тру
бы О и наружным диаметром меньшей трубы й..............
Для пучка труб внутри кожуха при внутреннем 
диаметре кожуха Ь и наружном диаметре трубок й и их

числе п .....................................................................................

О-й

Р 2-п й 2
О+пй

Для труб прямоугольного сечения со сторонами а и Ь.. 2аЬ 
а + Ь

Для ребристых труб коэффициент теплоотдачи а  может быть опре
делен по следующему уравнению

г
а = а 0 1 +

\
2 Л 0 -8 4)

1 ;
(ХХН.5)

где а 0 — коэффициент теплоотдачи для гладкой трубы, Вт/(м2 • К); Л — 
высота ребра, м; 8  — толщина ребра, м; 1 — шаг ребер по окружности 
(для п ребер эта величина определяется как 1 = кс1и/п), м; 3  — величина, 
определяемая из табл. XXII. 1, в зависимости от произведения тН.

Величина т находится из следующей зависимости:

где X — коэффициент теплопроводности материала ребер, Вт/(м • К).
Движение потока в межтрубном пространстве кожухотрубчатых теп

лообменных аппаратов является сложным. Между перегородками направ
ление движения потока по отношению к трубам осуществляется под неко
торым углом, в вырезах, отверстиях и зазорах поток движется параллель
но трубам. В отдельных местах межтрубного пространства наблюдаются 
застойные зоны. Примерная схема потоков жидкости в межтрубном про-

Т а б л и ц а  ХХ11.1

тЬ Р тЛ Р
0,0 1,000 1.4 0,632
0,2 0,985 1,6 0,577
0,4 0,950 1,8 0.526
0,6 0,895 го 0,482
0,8 0,830 г г 0,443
1,0 0,762 г 4 0,410
1,2 0,695 — —
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странстве кожухотрубчатых аппаратов с сегментными перегородками по
казана на рис. ХХН-28. Важно отметить, что вследствие наличия зазора 
между трубной перегородкой и корпусом кожуха наблюдается некоторая 
утечка жидкости, не соприкасающейся с теплообменными трубами и не 
участвующей в теплообмене (см. рис. ХХИ-28, поток I).

Для межтрубного пространства коэффициент теплоотдачи удовлетворительно 
описывается уравнением:

Ми=сКе°'6Рг0,33 ур
\0,14

где N11, Ке и Рг — критерии, определяемые так же, как и в приведенных выше уравнениях;/ \
отношение ур учитывает направление теплового потока, причем во многих случаях его

V ̂ стРст ,
величина лежит в пределах 0,98 — 0,995; и поэтому часто им можно пренебречь; с — коэффи
циент, характеризующий форму перегородок и расположение труб в пучке (для сегментных 
перегородок и при расположении труб по треугольнику и квадрату с = 0,22).

При определении критерия Ке линейная или массовая скорость вычисляется относи
тельно так называемого эффективного сечения 5-межтрубного пространства, которое опре
деляется из выражения;

э̂ф у̂ пр̂ поп '
где 5||р> — площадь проходного сечения в вырезах перегородки (площадь сегмента или сектора 
за вычетом суммарной площади сечения, проходящих через нее труб); 5|кя — площадь 
проходного сечения между перегородками.

Коэффициенты теплопередачи. Для плоской стенки коэффициент 
теплопередачи определяется из уравнения

(ХХН.6 )

где а, и а 2 — коэффициенты теплоотдачи с каждой стороны стенки, 
Вт/(м2 К); 8  — толщина отдельных слоев стенки, м; X — коэффициент 
теплопроводности слоев стенки, Вт/(м • К).

Уравнение (ХХН.6 ) часто представляют в следующем виде:

^ = х + ^ - + у А ,
К  а ,  а 2

(ХХИ.7)

где 1 /К  — общее сопротивление потоку тепла; 1/а, и 1/а^ — удельные со
противления теплоотдачи со стороны первой и второй среды; Е8 /Х — сум
ма удельных сопротивлений потоку тепла, оказываемых всеми слоями, со
ставляющими стенку.

Если сопротивление стенки Х8 /А. незначительно по сравнению с со-

Рис. ХХН-28. Схема потоков жидкости в 
межтрубном пространстве кожухотрубча
того теплообменного аппарата:
I — утечка жидкости через зазоры между 
перегородкой и корпусом теплообменника;
II — то же, между трубками и перего
родками; III — основной желательный поток 
жидкости
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противлением пленок среды, то величиной Х8 /Х без большой погрешности 
можно пренебречь; в этом случае

или К=-^2~.
К <*1 а 2 а , + а 2

Если тепловое сопротивление одной из пленок значительно превосхо
дит тепловое сопротивление другой пленки и стенки, то коэффициент теп
лопередачи будет практически равен наименьшему из коэффициентов теп
лоотдачи. Так, если а, во много раз превосходит а 2 (а, »  а2), то К = а 2, 
и, наоборот, если а, << а2, то К = а,.

Часто для приближенных расчетов или когда нет достаточно точных 
методов расчета коэффициентов теплоотдачи а  значение коэффициента 
теплопередачи К находят по практическим данным или по приближенным 
эмпирическим формулам и графикам.

Некоторые рекомендуемые для приближенных расчетов практичес
кие значения коэффициента теплопередачи К(в Вт/(м2 • К)) приведены 
ниже:

Трубчатые жидкостные теплообменники....................................... 70—290
Паровой трубчатый нагреватель:

нагрев жидкого нефтепродукта.....................................................115—350
нагрев газа низкого давления........................................................ 10—60

Пародистиллятный трубчатый теплообменник..............................115—290
Водяной конденсатор:

паров бензина в присутствии газа............................................... 115—235
паров узких бензиновых фракций............................................... 235 — 465

Кипятильник, обогреваемый:
конденсирующимся водяным паром............................................290 — 870
жидким нефтепродуктом.............................................................. 140 — 350

Конденсаторы-испарители................................................................. 235 — 580
Кристаллизаторы парафина.............................................................. 45—115

Значение теплового сопротивления стенки и загрязнений определяют 
из уравнений (ХХП.6 ) и (ХХН.7) как сумму отношения толщины стенки и 
загрязняющего отложения 8  к значению их коэффициента теплопроводно
сти X.

Ниже приведены значения коэффициентов теплопроводности 
X (в Вт/(м • К)) для некоторых материалов, используемых при изготов
лении теплообменников, а также для отложений, загрязняющих поверх
ность:

Сталь, чугун ...........................47
Нержавеющая сталь............. 23
Свинец.....................................35
Латунь ....................................87
Алюминий.............................. 204
Медь........................................ 350
Накипь.................................... 1,7
Окалина.................................. 1,2
Сернистое железо................. 7,6
Кокс........................................ 0,8
Л ед..........................................23

Ниже приводятся средние значения тепловых сопротивлений отложе
ний, 8/Х (в м2 ■ К/Вт), появляющихся на поверхности теплообмена; эти 
практически найденные значение тепловых сопротивлений загрязнений ре
комендуется учитывать при расчете коэффициента теплопередачи по урав
нению (ХХП.6 ).

воз



Водяной пар................................................... 0,00006
Водяной пар, содержащий следы масла..... 0,00009
Вода очищенная............................................. 0,00017
Вода умягченная............................................. 0,0002
Вода жесткая...................................................0,0003
Бензин............................................................. 0,0004
Газойль............................................................ 0,0007
Нефть обессоленная......................................0,0003—0,0007
Нефть необессоленная..................................0,0003 —0,001
Г удрон............................................................. 0,005—0,01
Слой парафина или кокса........................... 0,061

Поверхность теплообмена. При известных количествах переданного 
тепла О, средней разности температур между теплообменивающими среда
ми А1ср и коэффициенте теплопередачи К поверхность теплообмена опре
деляется из уравнения

Р= -0—. (ХХН.8 )
КД!ср
Уравнение справедливо для плоской стенки, а также для труб, если 

толщина стенки мала по сравнению с диаметром. Этим же уравнением 
следует пользоваться и для труб с относительно большой толщиной стен
ки, но в этом случае поверхность теплообмена должна вычисляться по 
среднему диаметру йт, который определяется из уравнения

-1-  + -Ь  + у А
И -  «1 «2

(X | с(| &2^2 2Х С?2

Если коэффициент теплопроводности стенки трубы А. достаточно 
высок (стенка металлическая), а коэффициенты теплоотдачи а  < 1 0 0 0 , то 
величину среднего диаметра определяют из уравнения

а1с/1 а^2
Наконец, если один из коэффициентов теплоотдачи значительно пре

восходит другой, то средний диаметр ёт практически равен внутреннему 
или наружному диаметру трубы. Так, если а, »  а 2, то, пренебрегая вели
чинами 1/а , и 1/а,с/,, получаем, что йт =» с12; аналогично, если а, << а2, по
лучаем, что ёт ~ с!,.

Температура стенки трубы теплообменной поверхности. Эта темпе
ратура вычисляется из уравнений

1 2 - ;СТ1 Ра,

1 Я-.СТ2 Ра2

(ХХП.9) 

(XXII. 10)

Величина О/Р есть тепловая напряженность поверхности нагрева, ко
торая при большой толщине стенки трубы будет неодинакова для наруж
ной и внутренней поверхностей труб, что и должно быть учтено при поль
зовании уравнениями (ХХП.9) и (XXII. 10).
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Средний температурный напор. В большинстве производственных 
процессов тепло передается при переменных температурах одного или 
обоих теплообменивающихся потоков. Очевидно, в этом случае разность 
температур, или температурный напор, пропорционально которому пере
дается тепло, также будет величиной переменной, меняющейся вдоль по
верхности нагрева. В связи с этим возникает необходимость определения 
средней разности температур (среднего температурного напора) между теп
лообменивающимися средами. Это среднее значение температурного напо
ра, естественно, зависит от характера изменения температур потоков 
вдоль поверхности теплообменного аппарата, который может быть раз
личным. К наиболее характерным случаям относятся: прямоток, противо
ток, перекрестный ток и смешанный ток. Основные схемы движения по
токов, соответствующие этим случаям, представлены на рис. ХХП-29.

Сопоставление температурных режимов работы теплообменных аппа
ратов при прямотоке и противотоке (см. рис. ХХП-29, а, б) позволяет от
метить, что при прямотоке максимальный температурный напор наблюда
ется у входа в теплообменный аппарат; затем этот напор уменьшается, до
стигая своего минимального значения у выхода из аппарата. В противопо
ложность этому при противотоке температурный напор более равномерно 
распределяется вдоль поверхности. Вследствие такого распределения темпе
ратурного напора при прямотоке поверхность теплообмена в тепловом от
ношении загружена неравномерно; при противотоке тепловая нагрузка яв
ляется более равномерной.

д

г
4

-----------------* -
е

»  I
и > ■/ ж '

1________ ^ / --------------------^  ч
и-*---------------- 1 и ----------------- 1

Рис. ХХП-29. Основные схемы движения потоков при теплообмене;
а — прямоток; б — противоток; в — перекрестный ток; г — два хода в трубном прост
ранстве и один ход в межтрубном пространстве; д — четыре хода в трубном пространстве и 
два хода в межтрубном пространстве; е — четыре хода в трубном пространстве и один ход в 
межтрубном пространстве
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Из графика (см. рис. ХХН-29, б) видно еще одно важное достоинство 
противотока: конечная температура нагревающейся среды может быть вы
ше конечной температуры охлаждающейся среды. Это обстоятельство 
позволяет при регенерации тепла обеспечить более высокий подогрев на
греваемой среды, а при охлаждении снизить расход охлаждающего агента 
и при том же его расходе понизить конечную температуру охлаждаемого 
продукта.

Таким образом, обеспечение противотока в теплообменном аппарате 
является желательным, однако часто с целью упрощения конструкции ап
парата и по некоторым другим причинам приходится применять и другие 
схемы теплообмена.

При прямотоке или противотоке средний температурный напор опре
деляется из следующего уравнения:

*ср = 2— — > (XXII. 11)
Д(62. 3 1д ——
Д'м

где Д16 и Д1М — соответственно большая и меньшая разности температур, 
равные

при прямотоке 
М6 = I, -  *3 и Д1М = 12 -  (4;

при противотоке 
Д*б = (, -  (4 и Д1Н = 12 -  13.

При противотоке большая и меньшая разности температур могут 
быть и на противоположных сторонах теплообменника, т.е.
Д*6 = 12 -  13 и Мм = I, -  14.

Если Д1б/Д1м Т < 2, то с ошибкой, не превышающей 4 %, средний тем
пературный напор может быть вычислен как средняя арифметическая 
величина:
Гср = Д1б+Д1м /2.

Если в межтрубном пространстве теплоноситель делает один ход, а в 
трубном два (см. рис. ХХИ-29, г), или в межтрубном пространстве два 
хода, а в трубном четыре (см. рис. ХХИ-29, д), или, наконец, в меж
трубном пространстве один ход, а в трубном четыре (см. рис. ХХН-29, е), 
то средняя разность температур может быть вычислена также по урав
нению (XXII. 11) с той лишь разницей, что величины Д1б и А1М будут иметь 
другие значения.

Согласно исследованиям проф. Н. И. Белоконя, в этом случае 

А*в=е„+^ЛГ;

Д1И = 0„ -1Д Г ,
2

где ДТ — характеристическая разность температур,

Д Т= ДI+Дт)2 -  4рД 1Дт,

Д1= I, — 121 Дт = 14 -  13;

вое



0 „  — средняя арифметическая разность температур охлаждающегося и 
нагревающегося потоков,
а  _  и  + * 2  13 + 14 .
°ат "  2 " ~ 2 ~ '
р — индекс противоточности, определяющий долю противоточной части 
поверхности нагрева; для различных случаев теплообмена принимается 
справочное значение этой величины.

В частности, для схем (см. рис. ХХН-29) индекс противоточности р 
равен; 0,5 для схемы г; 0,9 для схемы д; 0,45 для схемы е; 0,98 для схемы
в.

При определении средней разности температур для смешанного и 
перекрестного токов можно использовать уравнение

где Д<пр — вычисляется по уравнению (XXII. 11) для схемы противотока; 
е — коэффициент, зависящий от схемы движения теплоносителя и 
определяемый по графикам и методике, изложенным в справочной 
литературе.

ВЫБОР И РАСЧЕТ СИСТЕМЫ РЕГЕНЕРАЦИИ ТЕПЛА 
НЕФТЕПЕРЕРАБАТЫВАЮЩИХ УСТАНОВОК

При расчете регенерации тепла на нефтегазоперерабатыва
ющей установке необходимо выбрать предел выгодности регенерации теп
ла и распределить поверхность теплообмена между отдельными потоками, 
тепло которых используется.

Общие соображения, которые при этом следует принимать во внимание, сводятся в 
основном к следующему:

1. При повышении степени регенерации тепла для нагрева исходного сырья увеличива
ется его температура на входе в трубчатую печь (если она входит в состав установки), в связи 
с чем сокращается расход топлива и уменьшаются размеры трубчатой печи. Однако при по
вышении температуры сырья, поступающего в печь, увеличивается температура уходящих ды
мовых газов, в результате чего коэффициент полезного действия печи снижается.

Для использования тепла уходящих дымовых газов и в особенности при повышенной 
их температуре широко применяются котлы-утилизаторы, служащие для получения водяного 
пара.

Экономически оправданная степень регенерации тепла зависит от стоимости и дефи
цитности топлива: чем выше стоимость топлива, тем более оправданным является повыше
ние степени регенерации тепла.

2. При усилении регенерации тепла необходимо увеличить поверхность теплообменных 
аппаратов, причем не пропорционально количеству регенерированного тепла, а прогрессив
но. Это объясняется тем, что при более полной регенерации тепла снижается средний тем
пературный напор; при этом иногда уменьшается и коэффициент теплопередачи, что являет
ся следствием большой вязкости потока, тепло которого регенерируется.

Из практики эксплуатации теплообменных аппаратов на нефтегазоперерабатывающих 
заводах следует, что экономически оправдано осуществлять нагрев сырья в теплообменниках 
при тепловой напряженности до 2300 Вт/м2, что соответствует минимальному температурно
му напору Д1М = 15-̂ 20 °С.

При увеличении регенерации тепла сокращается потребная поверхность холодильни
ков, а в некоторых случаях можно обойтись без их применения.

Использование тепла паров, особенно конденсирующихся при сравнительно высоких 
температурах, в тепловом отношении целесообразно. Однако во многих случаях установка 
пародистиллятных теплообменников является неоправданной вследствие интенсивной корро
зии этих аппаратов. Использовать тепло жидких потоков целесообразно в тех случаях, когда 
температура и количество потока достаточно велики, т. е. имеется большой запас тепла, 
обеспечивающий экономически оправданный температурный напор в теплообменном аппа
рате. В ряде случаев и особенно на установках, обладающих высокой производительностью, 
выгодно осуществлять нагрев сырья в теплообменниках двумя-тремя параллельными
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потоками. Это позволяет более полно использовать тепло продуктов переработки и 
обеспечить гидравлическое сопротивление потокам теплообменивающихся сред в эконо
мически оправданных пределах.

Регенерация тепла остатков, сильно загрязненных взвешенными частицами, нецелесо
образна в тех случаях, когда эти частицы вследствие низкой скорости потока или по другим 
причинам отлагаются на поверхности теплообмена, что снижает тепловую эффективность 
аппарата.

Таким образом, экономичность регенерации тепла зависит от большого числа фак
торов, учесть которые однозначно не представляется возможным. Поэтому расчетное ре
шение этой задачи обычно сводится к проработке нескольких возможных вариантов с 
последующим выбором оптимального на основе технико-экономических показателей.

Для регенерации тепла используется теплообменная аппаратура различных типораз
меров, соответствующая действующим ГОСТам.

При расчете регенерации тепла необходимо, используя технико-экономические пока
затели, обосновать не только выбор стандартной конструкции аппарата и его размеры, но и 
гидродинамический режим работы. Необходимо учесть, что повышение скорости теплооб
менивающихся потоков, обеспечиваемое выбором соответствующего аппарата или увеличе
нием числа ходов в нем, позволяет иметь высокие коэффициенты теплопередачи, уменьшить 
поверхность теплообмена, а следовательно, и затраты на приобретение и сооружение тепло
обменников, но при этом возрастает гидравлическое сопротивление, что увеличивает расход 
электроэнергии на перемещение потоков через аппарат, т.е. увеличиваются эксплуатацион
ные затраты.

Экономия капитальных затрат, обусловливаемых уменьшением поверхности теплооб
мена, оправдана только в том случае, когда она не превышает возросших затрат на 
электроэнергию. Экономически обоснованный выбор теплообменного аппарата возможен 
только при использовании метода сравнения приведенных затрат Зм|>. Для решения такой 
задачи рекомендуется следующая методика определения приведенных затрат:
Зпр =  СфФп +  2 ЭВ +  2 ЭИ,
где Сф -  коэффициент, учитывающий размер амортизационных отчислений, затраты по те
кущему ремонту и плату за производственные фонды (обычно принимают Сф = 0,428); Ф„ — 
первоначальная стоимость основных фондов по теплообменным аппаратам в рублях, 
включающая стоимость самого аппарата, транспортно-заготовительные расходы и стоимость 
монтажных работ; 2 ЭВ и 2 ЭН —годовые затраты на электроэнергию, расходуемую для 
преодоления гидравлических сопротивлений через соответственно трубное и межтрубное 
пространства.

ОСОБЕННОСТИ РАСЧЕТА КОНДЕНСАТОРОВ- 
ХОЛОДИЛЬНИКОВ, ПАРОДИСТИЛЛЯТНЫ Х 
РЕГЕНЕРАТОРОВ И КРИСТАЛЛИЗАТОРОВ

Выше были изложены общие положения по расчету 
поверхностных теплообменных аппаратов, на основе которых рассмотре
ны некоторые особенности расчета перечисленных аппаратов. Этими осо
бенностями являются своеобразное изменение температуры потока и усло
вий теплоотдачи (различие в коэффициенте теплоотдачи а) вдоль поверх
ности теплообмена в зависимости от того, происходит ли на данном участ
ке охлаждение паров, их конденсация или охлаждение конденсата.

Рассмотрим особенности расчета этих аппаратов для некоторых наи
более типичных и распространенных в практике нефтеперерабатывающей 
промышленности случаев, которые дают возможность уяснить общие при
емы решения подобных задач.

В общем случае в конденсатор-холодильник поступают пары в пере
гретом состоянии. При этом в аппарате имеются три различные зоны, в 
которых происходят следующие процессы: Зона I. Перегретые пары ох
лаждаются до температуры начала конденсации. Зона II. Пары конден
сируются. Зона III. Охлаждение конденсата.

Если конденсирующие пары представляют собой индивидуальное ве
щество, а перепад давления в зоне конденсации невелик, то температура
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конденсирующихся паров останется постоянной до их полной конденса
ции.

Если же конденсирующиеся пары представляют собой многокомпо
нентную смесь или перепад давления существенен, то в зоне конденсации 
будет наблюдаться понижение температуры вдоль поверхности теплооб
мена.

Подобный характер изменения температуры в конденсаторах-холо
дильниках характеризуется графиком (рис. ХХН-30), из которого следует, 
что изменение температур различно, поэтому для более точного расчета 
надо определять средний температурный напор для каждой зоны в отдель
ности.

Различны также и условия теплообмена: обычно для зоны I, где ох
лаждаются перегретые пары, коэффициент теплопередачи имеет более 
низкое значение, чем в зоне, где пары конденсируются. Коэффициент теп
лопередачи в зоне III имеет обычно промежуточное значение.

В связи с различием в температурном напоре и коэффициенте тепло
отдачи расчет поверхности конденсатора-холодильника необходимо вести 
для каждой зоны в отдельности, используя для этого общее уравнение 
теплопередачи
р  — (*>| • р  — • р  — Фи

1 К . Л ' с р , '  “  К н ^ с р п '  К . н Д ' с р ш '

где К„ Ки и Кш — коэффициенты теплопередачи соответственно для I, II и 
III зон; Д*СР1, Д<срп и Д1срш — средние температурные напоры для этих же 
зон.

Общая поверхность аппарата

Количество тепла, отводимого в каждой зоне, определяется из выра
жений

Р — Р{ + Рп + Рт.

о | = с (н ,-н ,„ )= с с „ ( |,-1 ..>

{
1

Рис. ХХН-30. График температурного режима 
конденсатора-холодильника
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Ош — 0(л,п к Л,2)—ССЖ ̂ пк 12 )■

Общее количество отводимого тепла
О — 0\ + Оц + Ош.

Способы определения температуры начала конденсации паров 1ВК и 
полной их конденсации 1П К рассмотрены в предшествующих главах.

Температура охлаждающего агента (воды) в начале и конце зоны П 
определяется из общих уравнений теплового баланса:

Г=1' + ̂ -  = 1
С„‘

Общий расход воды в конденсаторе-холодильнике

Средний температурный напор в каждой зоне определяется по урав
нению (XXII. 11). Для каждой зоны определяются также и коэффициенты 
теплопередачи.

Для конденсаторов-холодильников, в которые поступают пары в на
сыщенном состоянии, рассматривают только две зоны — конденсации и 
охлаждения конденсата. Для конденсаторов газа, находящегося под дав
лением своих насыщенных паров, будет отсутствовать зона III, где про
исходит охлаждение конденсата. Она исключается также для конденсато
ров-холодильников при неполной конденсации исходного потока (напри
мер, смесь паров бензина и газа установок каталитического крекинга).

На нефтеперерабатывающих заводах большое распространение полу
чили конденсаторы-холодильники, в которые поступает смесь нефтяных и 
водяных паров, причем нефтяные пары находятся в насыщенном состоя
нии, а водяные пары — в перегретом. Для таких конденсаторов-холодиль
ников различают следующие основные зоны: Зона I. Частичная конденса
ция нефтяных паров до температуры, соответствующей началу конденса
ции водяных паров. Зона II. Совместная конденсация нефтяных и водяных 
паров. Зона III. Охлаждение конденсатов.

В зоне I по мере конденсации нефтяных паров температура потока 
понижается и парциальное давление водяных паров повышается вследствие 
уменьшения общего количества паров за счет частичной конденсации неф
тяных паров. Это обстоятельство необходимо иметь в виду при определе
нии температуры начала конденсации водяных паров.

Температурный режим такого конденсатора-холодильника должен оп
ределяться на базе общепринятых методов.

При использовании практических данных по коэффициентам тепло
отдачи для конденсаторов-холодильников поверхность теплообмена может 
быть рассчитана без ее подразделения на отдельные зоны по общему 
уравнению теплопередачи, однако такой расчет менее точен.

Заслуживают внимания также особенности расчета пародистиллятных
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регенераторов тепла, широко применяемых в процессах селективной 
очистки и депарафинизации масел. В этих аппаратах тепло частичной или 
полной конденсации паров используется для нагрева и частичного испаре
ния жидкости. Принципиальная схема подобного аппарата с соответству
ющими обозначениями показана на рис. ХХП-31. Согласно этой схеме в 
теплообменный аппарат поступают поток насыщенных паров С,, явля
ющихся теплоотдающей средой, и поток жидкости С2 с температурой 13, 
которая меньше температуры начала однократного испарения этой жид
кости. В результате теплообмена в таком аппарате может произойти 
частичная или полная конденсация паров С, с последующим охлаждением 
конденсата (в случае полной конденсации). При этом нагреваемый поток 
С2 частично или полностью испаряется с возможным последующим пере
гревом паров в случае полного испарения жидкости.

Возможность частичной или полной конденсации паров, а также сте
пень испарения исходной жидкости предопределяются тепловым балансом 
и зависят от соотношения масс потоков С, и С2, значений скрытых теп- 
лот испарения и конденсации, начальных температур и других факторов.

В практике нефтегазопереработки наиболее часто используется про
цесс частичной конденсации паров и испарения жидкости. Этот случай и 
рассматривается ниже. Методика подобного расчета может быть использо
вана и для других возможных частных случаев. Расчет подобного пародис
тиллятного регенератора необходимо вести с учетом двух зон, отличных 
по условиям теплообмена.

В зоне I нагреваемая среда находится только в жидком состоянии, при 
этом ее температура изменяется от начального значения 13 до температуры 
начала однократного испарения (н н. Для этой зоны характерно более рез
кое повышение температуры потока. В зоне II жидкость испаряется и по
этому температура повышается медленнее. Помимо различия в характере 
изменения температур, эти зоны отличаются также по условиям теплооб
мена. В зоне I коэффициент теплоотдачи от стенок к нагревающейся жид
кости будет, как правило, меньше, чем зоне II, в связи с более интенсив
ным теплообменом при испарении жидкости. Что касается характера из
менения температур греющего потока от I, до 12, то в данном случае он од
нороден на протяжении всей поверхности теплообмена, так как на любом 
участке аппарата происходит только конденсация паров.

Рис. ХХН-31. Схема (а) и 
график температурного 
режима |б) пародистил
лятного теплообменного 
аппарата

а

Г
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Иногда с целью увеличения температурного напора со стороны грею
щего потока искусственно поддерживают повышенное давление и этим по
вышают температуры 7, и 72.

Перейдем к составлению теплового баланса для всего аппарата и для 
каждой зоны в отдельности. Количество тепла, выделяемого при охлажде
нии потока С, от температуры 7, до 72 и частичной конденсации паров, 
определяется из уравнения

О, = С ,(н (1 -  Я(с" ) = С, [я,, - е ,Н 12 - (1 -е ,)л ,2],

где е, — доля несконденсировавшихся паров на выходе из теплообменного 
аппарата при температуре 72,; Н, , Н,2 и Л,2 — соответственно энтальпии
паров и жидкости при температурах 7, и 72; Н,2М — энтальпия смеси 
паровой и жидкой фаз.

Количество тепла, воспринимаемого нагревающимся потоком,

О, = -  7ц) = + (1 -  <%)/ц -  7ц],
где е2 — доля паров, образовавшихся на выходе из теплообменного ап
парата при температуре 74; Нц 7ц и 7ц — соответственно энтальпии паров 
и жидкости при температурах 74 и 73.

С учетом потерь тепла общий тепловой баланс выражается сле
дующим уравнением:
О,Л = 0 2

или

С,[Н(1 -  е,Н,2 -  <1- е,)Тц]п = + (1- е^Тц -  7ц]. (ХХИ.12)

При расчете теплообменного аппарата обычно известны количества 
теплообменивающихся потоков С, и С2 и их начальные температуры 7, и 
72. В результате расчета должны быть определены конечные температуры 12 
и 74 и соответствующие им значения е, и е2. Порядок решения приведенно
го выше уравнения теплового баланса сводится к следующему. Задаются 
одной из конечных температур 72 или 74, определяют соответствующие этой 
температуре и рабочему давлению в теплообменном аппарате значения е, 
или е2, подставляют их в уравнение теплового баланса (XXII. 12) и определя
ют из него энтальпию потока соответственно при температуре 74 (если 
задавались температурой 72):
Н™=е2Н,4 +(1- е 2)л,4

или при температуре 72 (если задавались температурой 74):

Я'2М = е ' Я .2 + (1-е1К -
По найденному значению энтальпий Н,4М или Н,™ определяют соот

ветствующую температуру 74 или 72. Искомая температура 74 или 72 не может 
быть найдена однозначно, так как значение энтальпии зависит как от тем
пературы, так и от доли отгона е. В связи с этим подобную задачу удобно 
решать графическим путем. Для этого задаются двумя или тремя значения

812



ми искомой температуры, при этих температурах определяют долю отгона 
и энтальпию, учитывающую как явное, так и тепло испарения или конден
сации при данной доле отгона е.

По полученным значениям строят график энтальпий как функции 
температуры. Пользуясь найденным ранее значением Н “ , по графику на
ходят искомую температуру 14.

Однако в отдельных случаях, произвольно задавшись температурой (2, 
в результате подобного расчета можно получить нереальную величину 4̂, 
равную или превышающую значение I,.

Это свидетельствует о том, что в данных условиях количество тепла, 
выделяющегося при охлаждении потока С, от температуры I, до темпера
туры 12, не может быть воспринято потоком С2, т.е. температурный потен
циал потока С, недостаточен для передачи выделенного количества тепла. 

Подобное явление может наблюдаться в следующих случаях: 
масса потока С, значительно превосходит массу потока С2; 
теплоты конденсации паров С, существенно превышают скрытые теп

лоты испарения потока С2;
доля отгона е2 не может достигнуть сравнительно большого значения 

вследствие повышенного давления, под которым находится поток С2; 
содержание испаряющихся компонентов в потоке мало.
Если в результате расчета получено нереальное значение температуры 

<4, то необходимо произвести пересчет, задавшись другим значением ко
нечной температуры 12 или 14.

Выбрав таким образом температурный режим для всего теплообмен
ного аппарата, переходят к составлению уравнения теплового баланса для 
отдельных зон. Для этого прежде всего определяется температура начала 
однократного испарения нагреваемого потока С2. В соответствии с уже 
принятыми обозначениями количество тепла, воспринятого в зоне I, со
ставит

° 2, =С2(ЛГ„.„ -^з)-
а количество тепла, отдаваемого в этой же зоне охлаждающимся потоком: 
0 1,=С,(Н“ - « “ )=(?„/ Л.

Из последнего уравнения определяется значение Я,?1, а затем искомая 
температура I' находится графическим способом, как это было показано 
выше.

Для зоны II количество тепла, воспринятое нагревающимся потоком и 
отданное охлаждающимся потоком, найдется соответственно по разности

Ф2ц = 0 2— 0 2 [ , О ,,, = 0 [ —  (?,, = 0 2„ /т).

Дальнейший расчет поверхности теплообмена для зон I и II, а сле
довательно, и для всего аппарата, не представляет трудности, так как 
количество тепла и температурный напор известны:

Ь = - ^ 1_ .
к,д<сР1

и
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р  -  ° 2и
П КПА

где К[ и Ки — коэффициенты теплопередачи соответственно для I и II зон; 
Д!ср и А(ср — средние температурные напоры для этих же зон.

Общая поверхность аппарата

Р  =  Р, +  Ра.
Так же, как и в случае конденсаторов-холодильников, при исполь

зовании опытных значений коэффициентов теплопередачи для приближен
ных расчетов поверхности теплообмена может быть применено общее 
уравнение теплопередачи (ХХН.8 ).

Расчет поверхности кристаллизаторов выполняется по уравнению 
теплопередачи, но при этом необходимо учесть некоторые особенности, 
обусловливаемые тем, что в процессе кристаллизации образуются и растут 
кристаллы твердой фазы (например, кристаллы парафиновых углеводо
родов в кристаллизаторах процесса депарафинизации масел).

Перечислим эти особенности:
1. При определении количества тепла, отводимого от охлаждаемого продукта или его 

раствора, должно быть учтено скрытое тепло кристаллизации.
2. При выборе скорости движения охлаждаемого потока следует учитывать, что с уве

личением скорости повышается коэффициент теплоотдачи, а следовательно, коэффициент 
теплопередачи, однако высокая скорость препятствует росту кристаллов или приводит к их 
измельчению, что является нежелательным.

3. При выборе температуры охлаждающего агента и размеров кристаллизатора необхо
димо обеспечить благоприятную для кристаллизующегося раствора скорость охлаждения, 
учитывая, что при высокой скорости охлаждения образуются мелкие кристаллы, отделить 
которые от раствора на фильтре затруднительно. Оптимальная скорость охлаждения, обес
печивающая благоприятный рост кристаллов и хорошую последующую фильтруемость, зави
сит от природы раствора; так, например, при охлаждении в растворе кетонов рекомендуется 
скорость охлаждения, составляющая до 100 °С/ч.

4. При расчете коэффициента теплопередачи должно учитываться тепловое сопротив
ление слоя кристаллов парафина, отлагающегося на внутренней поверхности стенки кристал
лизатора.

ОСОБЕННОСТЬ РАСЧЕТА АППАРАТОВ ВОЗДУШ НОГО 
ОХЛАЖДЕНИЯ

Расчет аппаратов воздушного охлаждения включает опре
деление поверхности охлаждения, обеспечивающей отвод требуемого коли
чества тепла, выбор в соответствии с ГОСТом типового аппарата, наибо
лее целесообразного для данных условий и изготовляемого машинострои
тельными заводами, а также определение расхода энергии на привод вен
тиляторов, нагнетающих воздух вдоль оребренной поверхности аппаратов. 
Расчет необходимой поверхности выполняется по уравнению теплопереда
чи

КА(СР '

где О — количество тепла, отводимого от конденсируемого или охлажда
емого продукта; К — коэффициент теплопередачи; А(ср — средний темпе
ратурный напор.
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Вследствие применения в этих аппаратах оребренных труб поверх
ность охлаждения обычно принято определять по полной наружной ореб- 
ренной поверхности (хотя эта величина может измеряться и по внутренней 
гладкой поверхности или по гладкой поверхности наружной трубы, отне
сенной к диаметру трубы у основания ребер).

Коэффициент теплопередачи будет иметь различное значение в зави
симости от того, какая из величин поверхности охлаждения принята. Ко
эффициент теплопередачи, отнесенный к поверхности оребренной трубы, 
определяется из уравнения

К. , = ■ __________1____________
Ри Рп 1 Рп-=к- + г3-=- + -^- + гзт -^- + гЗА

®вн *вн *ср *вн

1

где а вн — коэффициент теплоотдачи со стороны продукта внутри трубы, 
Вт/(м2 К); Рп — полная поверхность оребренной трубы, м2; Рвн — поверх
ность трубы наружная (по диаметру трубы у основания ребер), м2; т3 — 
эквивалентное тепловое сопротивление металла стенок труб и контактной 
поверхности (в биметаллических трубах), м2 К/Вт; Рср —поверхность тру
бы по среднему диаметру, м2; а н — коэффициент теплоотдачи со сторо
ны воздуха, отнесенный к полной поверхности оребренной трубы, 
Вт/(м2 К); т3 вн — тепловое сопротивление загрязнений со стороны продук
та, м2 К/Вт; г3 „ — тепловое сопротивление загрязнений со стороны возду
ха, м2-К/Вт.

По данным обследования ряда действующих аппаратов воздушного 
охлаждения, коэффициент теплопередачи Ки п = 17̂ -70 Вт/(м2 К).

В стандартах на аппараты воздушного охлаждения принято называть 
отношение Рп/Рв„ = V коэффициентом увеличения поверхности, а отно
шение Рп/Ри = <р коэффициентом оребрения, где Рн — поверхность труб 
по наружному диаметру основания ребер. Тепловое сопротивление загряз
нений со стороны воздуха гзм ~ 0 .

Для определения коэффициента теплопередачи со стороны воздуха 
используют графики, позволяющие определять этот коэффициент в зави
симости от значения средней скорости движения воздуха.

Коэффициент теплопередачи а нп, определяемый по этим графикам, 
учитывает также эквивалентное сопротивление металла стенки труб и кон
тактной биметаллической поверхности, т.е. при принятых выше обозначе
ниях имеем

г = - ^ + -Ь = - ! - ,
3  Р с р  « Н  а н в

где а н п — коэффициент теплоотдачи со стороны воздуха, учитывающий 
термическое сопротивление металла стенок и поверхности контакта.

С учетом отмеченного расчетное уравнение для определения коэф
фициента теплопередачи примет вид

—1----------— +— !— +г — — +г
а Р а  3 " "  Р 3 н

ВН ВН н . п  в н

Средний температурный напор определяется так же, как это было 
показано ранее. Важнейшим условием расчета этой величины является
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достаточно обоснованный выбор начальной температуры воздуха, которая 
обеспечивает требуемую температуру охлаждаемого продукта в наиболее 
жаркий период года для данной местности. При этом рекомендуется 
выбирать в качестве расчетной среднюю температуру сухого воздуха в 13 
часов для наиболее жаркого месяца в году.

Снижение расчетной температуры воздуха может привести к пониже
нию производительности технологических установок в летнее время. Одна
ко чрезмерное завышение расчетной температуры воздуха значительно 
увеличивает капитальные затраты, особенно в тех случаях, когда по усло
виям производства допустимы более низкие расчетные температуры.

Для эффективной круглогодичной работы желательно делать расчет и 
для зимнего времени, в том числе и для наименьшей возможной темпера
туры.

Как уже отмечалось ранее, при необходимости начальная температура 
нагнетаемого вентилятором воздуха может быть несколько снижена путем 
его увлажнения за счет впрыска воды. В результате расчета должна быть 
выявлена целесообразность использования конкретного стандартного од
ного или нескольких аппаратов, значение поверхности которых зависит 
от скорости движения воздуха.

ГИДРАВЛИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ 
ТЕПЛООБМ ЕННЫ Х АППАРАТОВ

Важнейшей составной частью расчета поверхностных теп
лообменных аппаратов является расчет гидравлических сопротивлений по
току теплообменивающихся сред. Только на основе теплового и 
гидравлического расчетов может быть выбран оптимальный режим работы 
теплообменных аппаратов. Высокие скорости движения теплообмениваю
щихся сред обеспечивают высокий коэффициент теплопередачи и умень
шение необходимой поверхности аппарата. Однако с повышением скоро
сти резко возрастают гидравлические сопротивления, а следовательно, и 
расход энергии на их преодоление, что обычно и лимитирует значение 
скорости движения потока.

Общее сопротивление теплообменного аппарата равно сумме сопро
тивлений трения Дртр и всех местных гидравлических сопротивлений Др„, 
обусловливаемых изменением направления потока, расширением или суже
нием струи и т.д.
Ар = Дртр + А рм.

Сопротивления Дртр и Др„ рассчитывают при помощи соответству
ющих уравнений гидравлики:

Ар-гр =^ти 

и

А Рм
21-1

где ^р. — коэффициент гидравлического трения в 1-м сечении; 1 — длина
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Т а б л и ц а  ХХН.2
Значения коэффициентов местных сопротивлений в теплообменных аппаратах

Вид местного сопротивления 1м,-
Проход потока через штуцер 1,5
Вход (выход) в распределительную камеру и поворот на 90° 
Поворот на 180°:

1,5

между ходами или секциями 2,5
через колено в секционных аппаратах 2,0
около перегородок в межтрубном пространстве 1,5
в 11-образной трубке 0,5

Огибание перегородок, поддерживающих трубки 0,5
Вход в межтрубное пространство 1,5
Вход в трубное пространство и выход из него 1,0
Выход из межтрубного пространства 1,0

канала, м; е/э = 4//П — эквивалентный диаметр канала, м; /  — площадь 
поперечного сечения канала, м2; П — смоченный периметр канала, м; \\г, — 
скорость потока в /-м сечении, м/с; р — плотность потока при средней 
температуре, кг/м3; ^м. — коэффициент местного сопротивления в 1-м се
чении.

К местным сопротивлениям относят вход потока в канал и выход 
из него, резкие сужения и расширения каналов, отводы, колена, тройники, 
запорные и регулирующие устройства (краны, вентили, задвижки, клапаны 
и т.п.). При прохождении потока через указанные устройства кроме по
терь энергии, связанных с трением, возникают дополнительные необрати
мые потери энергии, обусловленные местными искривлениями линии тока, 
изменением поперечного сечения потока, отрывом транзитной струи от 
стенок канала. В табл. ХХН.2 приведены коэффициенты местных сопро
тивлений ^ , наиболее часто встречающихся на практике.

Гидравлическое сопротивление определяют для аппарата известной 
конструкции и размеров. При этом расчет, например, кожухотрубчатого 
аппарата значительно отличается от аппарата воздушного охлаждения, пла
стинчатого или спирального теплообменника. В специальной литературе 
для каждого типа теплообменных аппаратов приводится методика гидрав
лического расчета, учитывающая специфику их устройства и работы. Ино
гда на основе обработки экспериментальных данных по гидравлическому 
сопротивлению теплообменников приводятся эмпирические уравнения, ко
торые имеют ограниченное применение и пригодны только для аппаратов 
данного типа.



НАСТЬ ПРОЦЕССЫ ХИМИЧЕСКОЙ 
ПЯТАЯ ПЕРЕРАБОТКИ

НЕФТЯНОГО СЫРЬЯ

ГММ НШ О С Н О В Н Ы Е  З А К О Н О М Е Р Н О С ТИ  
Н ЕФ ТЕХ И М И Ч ЕС К И Х  П Р О Ц Е С С О В

КРАТКАЯ ХАРАКТЕРИСТИКА ВАЖНЕЙШИХ 
ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ ПЕРЕРАБОТКИ 
НЕФТЯНОГО СЫРЬЯ

В нефтеперерабатывающей промышленности для получения 
ряда важнейших нефтепродуктов и повышения их качества широко при
меняют химические процессы. Использование химических процессов обес
печивает более глубокую переработку нефти с получением светлых нефте
продуктов в количествах, превышающих их содержание в исходной нефти 
в 1,5 — 2 раза.

Химические процессы позволяют получать сырье для многих нефте
химических производств, в частности, непредельные углеводороды — эти
лен, пропилен, бутилены, бутадиен, ароматические углеводороды — бен
зол, толуол, этилбензол, ксилолы, изопропилбензол и др. На базе такого 
сырья осуществляется производство пластмасс, синтетических каучуков, 
синтетических волокон, моющих средств и других ценных продуктов.

Использование ряда химических процессов позволяет повышать каче
ство светлых нефтепродуктов и масел — обеспечивать обессеривание, по
вышение антидетонационных свойств и стабильности, снижение коксуемо
сти, улучшение цвета и т.д.

Перечислим некоторые основные химические процессы, используе
мые при переработке нефти и получившие широкое распространение.

Каталитический риформинг бензиновых фракций, применяемый для 
получения высокооктановых бензинов, выделения товарных ароматичес
ких углеводородов (бензола, толуола, этилбензола, ксилолов) и производст
ва технического водорода.

Процесс осуществляется с циркуляцией газа, содержащего 70 — 80 % 
(объемн.) водорода при температуре 450—530 °С и давлении 1,5 —4,0 МПа, 
в присутствии различных катализаторов, главным образом, платинового.
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При риформинге получают также газ с высоким содержанием водорода, 
используемый для гидроочистки при обессеривании нефтепродуктов.

Каталитический крекинг различных видов дистиллятного и остаточ
ного сырья с целью получения высокооктановых бензинов и газа с 
высокой концентрацией пропан-пропиленовой и бутан-бутиленовой фрак
ций. Процесс протекает при температуре 420 — 550 °С и давлении 0,1 — 
0,3 МПа в присутствии алюмосиликатных, цеолитсодержащих и других 
катализаторов.

Изомеризация нормальных углеводородов (пентан, бутан, бензиновая 
фракция) для получения изобутана, используемого для алкилирования или 
изопентана — сырья для получения синтетического каучука и высоко
октановых компонентов бензина. Катализатором изомеризации служит 
хлористый алюминий. Процесс ведут при температуре 120—150 °С и дав
лении до 1 МПа.

Гидроочистка — для обессеривания нефтяных фракций, а также для 
насыщения водородом непредельных углеводородов, содержащихся в 
продуктах вторичной переработки. Этот процесс используется также для 
завершающей очистки масел и парафинов. Процесс осуществляется при 
температуре 300 — 420 °С и при давлении 3 — 4 МПа.

Гидрокрекинг высококипящих дистйллятных фракций для получения 
дополнительного количества светлых нефтепродуктов. Процесс осуществ
ляется при температуре 370 — 420 °С и давлении 14 — 20 МПа.

Путем гидрокрекинга высокосернистых мазутов может быть 
обеспечено значительное снижение содержания серы в котельном топли
ве с целью уменьшения загрязнения воздушного бассейна двуокисью 
серы.

Коксование нефтяных остатков и высококипящих дистиллятов вто
ричного происхождения, используемое для получения малозольного 
нефтяного кокса. Получаемые коксовые дистилляты вовлекаются в даль
нейшую переработку для получения светлых нефтепродуктов. Коксование 
ведут при давлении 0,1 — 0,3 МПа и температуре 480 — 540 °С.

Пиролиз нефтяных дистиллятов (бензин, керосин) или газа (этан, 
пропан) служит основным процессом производства важнейшего сырья 
нефтехимии — непредельных углеводородов (этилен, пропилен, бутадиен).

При пиролизе получают также ароматические углеводороды (бензол, 
толуол) и пироконденсат. Процесс осуществляется при давлении ниже 
0,01 МПа и температуре 650 — 900 °С.

Алкилирование изопарафиновых углеводородов непредельными осу
ществляется с целью получения высокооктановых компонентов бензинов. 
В качестве непредельных углеводородов используют пропилен, бутилены, 
амилены, в качестве изопарафиновых углеводородов — изобутан или изо
пентан. Так, при алкилировании изобутана бутиленом получают изо
октан.

Реакция алкилирования осуществляется при температуре от 0 до 
— 10 °С, если в качестве катализатора используется серная кислота, или 
при 25 — 30 °С в присутствии катализатора — фтористоводородной 
кислоты.

Алкилирование бензола непредельными углеводородами (этилен, про
пилен). Катализатором служит фосфорная или серная кислоты, хлористый 
алюминий, алюмосиликаты и др. Процесс протекает при температуре от 50 
до 450 °С и давлении от 1 до 3 МПа в зависимости от конкретного
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катализатора. Продукты алкилирования бензола используют для произ
водства синтетического каучука и ряда химических продуктов.

Дегидрирование — процесс, сопровождающийся отщеплением водо
рода от молекул, предназначается для получения непредельных углево
дородов из предельных, например бутилена из бутана, бутадиена из бу
тилена, изоамилена из изопентана, изопрена из изоамилена. Процесс про
текает на хромоалюминиевых катализаторах при температуре 530 — 600 °С 
и давлении атмосферном или ниже атмосферного. В результате дегидри
рования из этилбензола получают стирол, а из изопропилбензола — 
а-метилстирол.

Полимеризация — процесс получения высокомолекулярного вещест
ва — полимера в результате взаимодействия низкомолекулярных ве
ществ — мономеров. Этот процесс используется для получения пластмасс, 
синтетических каучуков, масел и других продуктов. Так, полимеризацией 
пропилена в присутствии катализатора — фосфорной кислоты получают 
тетрамер пропилена, используемый в производстве моющих средств.

Полимеризацией пропилена получают высококачественную пластмас
су — полипропилен. Полимеризацией изобутилена получают твердый 
полиизобутилен (молекулярная масса около 2 0 0  0 0 0 ) или жидкий полиизо
бутилен (молекулярная масса около 10  0 0 0 ).

Из приведенной краткой характеристики важнейших химических 
процессов следует, что химические реакции, используемые в нефтепере
рабатывающей и нефтехимической промышленности, существенно разли
чаются по режиму (давление от атмосферного до 200 МПа, температура от 
100 до 700 °С) и используемым катализаторам. Подобное многообразие 
обусловливает необходимость использования различной аппаратуры и 
методов расчета, и поэтому в данной главе излагаются основные 
положения и понятия, относящиеся к реакционным аппаратам, наиболее 
распространенным при переработке нефтяного сырья.

ОСНОВЫ КЛАССИФИКАЦИИ 
ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ И РЕАКТОРОВ

Аппарат, в котором осуществляется тот или иной хими
ческий процесс, называют реакционным устройством или реактором. В 
ряде случаев такой аппарат называют иначе, учитывая особенности 
химического процесса или его назначения; так, например, на установке 
каталитического крекинга аппарат, в котором осуществляется реакция 
окисления (горения) кокса, отложившегося на катализаторе, носит 
название регенератора, так как его назначение — восстановить активную 
способность катализатора, т.е. регенерировать его. Общепринятой класси
фикации химических процессов и реакторов нет, поэтому отметим 
некоторые наиболее существенные ее признаки.

Химические процессы подразделяются на каталитические и нека
талитические, гомогенные и гетерогенные, экзотермические и эндотерми
ческие.

Каталитические реакции осуществляются в присутствии тех или иных 
катализаторов, ускоряющих химическое превращение и позволяющих 
провести его в более легких условиях, например, при более низкой
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температуре; способствующих протеканию реакции в желательном на
правлении, получению более высоких выходов основных целевых про
дуктов и сокращающих скорость протекания побочных реакций.

Некаталитические реакции протекают под воздействием высокой 
температуры; к ним относятся пиролиз жидкого и газообразного углево
дородного сырья, коксование, термический крекинг и т.д.

Гомогенные реакции протекают в одной фазе, например только в 
газообразной.

Гетерогенные реакции характеризуются наличием двух или большего 
числа фаз. К гетерогенным относятся реакции, протекающие в паровой 
фазе на твердом катализаторе.

Всякая химическая реакция сопровождается тепловым эффектом. 
Реакция, протекающая с поглощением тепла, называется эндотермической, 
а с выделением тепла — экзотермической. При сложных химических пре
вращениях могут одновременно протекать реакции, противоположные по 
тепловому эффекту, поэтому для технологического оформления процесса 
важна итоговая величина — общий тепловой эффект.

Реакционные устройства классифицируются по следующим при
знакам: по характеру действия — периодические и непрерывные; в зави
симости от направлений потоков реагентов или катализаторов — пря
моточные, противоточные и ступенчато-противоточные; в зависимости от 
гидродинамических особенностей — аппараты идеального вытеснения, 
идеального смешения и частичного смешения; по термодинамическим 
признакам — реакторы изотермические, адиабатические и политропи
ческие; по назначению — реакторы риформинга, каталитического крекин
га, гидрокрекинга, регенераторы, коксовые камеры, реакционные змее
вики печи пиролиза и т.д.

В периодически действующих реакторах исходное сырье и получен
ные продукты реакции соответственно загружаются и разгружаются 
периодически.

В непрерывно действующих реакторах исходное сырье — реагент или 
катализатор — поступают в аппарат и удаляются из него непрерывно. В 
непрерывно действующих реакторах потоки сырья и катализатора про
ходят через аппарат либо прямоточно, т.е. в одном и том же направлении, 
либо в противотоке.

В ступенчато-противоточных реакторах катализатор последовательно 
перемещается от одной ступени к другой в противотоке с исходным сы
рьем.

Для оценки эффективности реактора непрерывного действия важным 
показателем является характер направления движения частиц реаги
рующего сырья и катализатора.

В аппаратах идеального вытеснения частицы движутся в одном 
направлении без перемешивания, и поэтому продолжительность пребы
вания любых частиц в зоне реакции одинакова. Такой характер движения 
можно наблюдать в трубчатом реакторе, длина трубы которого зна
чительно превышает ее диаметр, а скорость потока сравнительно высока.

В аппаратах идеального смешения поступающий поток практически 
мгновенно перемешивается, а образовавшаяся смесь состоит из частиц 
сырья и продуктов реакции, а также свежего и отработанного катали
затора. Продолжительность пребывания различных частиц в проточных 
аппаратах идеального смешения неодинакова, для одних она превышает
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среднее значение, для других не достигает его. Примером может служить 
аппарат с мешалкой непрерывного действия, реакторы с псевдоожижен
ным слоем катализатора и др.

Для аппаратов, используемых в промышленных условиях, обычно 
характерен режим, занимающий промежуточное место между идеальным 
вытеснением и идеальным смешением, это режим частичного переме
шивания.

В термодинамическом отношении работа реакторов может протекать 
в изотермических условиях, т.е. когда в любой части аппарата температура 
одинакова. Такие условия обеспечиваются в реакторах, работающих в 
режимах, близких к режиму идеального смешения. В зависимости от знака 
теплового эффекта реакции при изотермическом режиме обеспечивается 
равномерный подвод или отвод тепла.

Во многих случаях реакторы работают в адиабатических условиях, 
при которых химический процесс протекает без теплообмена с внешней 
средой. В этом случае при экзотермической реакции температура реа
гирующего потока повышается и на входе в аппарат она меньше, чем на 
выходе из него. При эндотермической реакции имеет место обратное 
явление.

Для предотвращения значительного изменения температуры в 
реакторе, которое может иметь место при повышенном тепловом 
эффекте реакции, обеспечивается теплообмен реактора с внешней средой, 
т.е. осуществляется политропический процесс.

В таких процессах теплообмен с внешней средой может осу
ществляться непрерывно (поверхность теплообмена размещается непосред
ственно в зоне реакции) или ступенчато (теплообменная поверхность 
размещается вне зоны реакции в специальных межсекционных 
устройствах).

К теплотехническим классификационным признакам, влияющим на 
конструктивное оформление реактора, относятся также типы теплоаген
тов, которые могут быть:

а) посторонними — осуществляющими теплообмен через поверхность 
(например, испаряющаяся вода в реакторе для гидрогенизации изоокти- 
лена);

б) теплоагентами смешения, которыми являются компоненты исход
ной реагирующей сырьевой смеси, используемые также для отвода или 
подвода тепла (например, холодный водород, подаваемый в различные 
части реактора гидрогенизации);

в) твердыми, не участвующими в процессе, или катализаторами (на
пример, катализаторы каталитического крекинга, кокс процессов не
прерывного коксования).

ТЕПЛОВОЙ ЭФФЕКТ ХИМИЧЕСКОЙ РЕАКЦИИ

Химическая реакция сопровождается выделением или 
поглощением тепла. В соответствии с первым законом термодинамики 
тепловой эффект химической реакции О при постоянном давлении равен 
изменению внутренней энергии системы А (У и работы А, совершаемой 
системой при изменении ее объема (расширение или сжатие) в результате 
химической реакции:
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О = Д1/ +А.
Если химическая реакция протекает при постоянном давлении без 

изменения объема, то работа А = 0 и
О = А {7.

Тепловой эффект химической реакции при постоянном объеме, 
численно равный изменению внутренней энергии системы, принято назы
вать теплотой реакции.

Тепловой эффект реакции зависит от агрегатного состояния исходных 
и конечных продуктов реакции, а также от температуры. Если в 
результате химической реакции изменяется агрегатное состояние, то в 
значение теплового эффекта реакции входит значение теплоты фазового 
перехода (теплоты испарения или конденсации, плавления или затвер
девания).

В справочной литературе тепловой эффект реакции обычно относят к 
стандартным условиям. Тепловой эффект химической реакции рассчи
тывают на единицу образующихся продуктов реакции, а иногда это 
значение относят к единице количества исходного или превращенного 
сырья.

Тепловой эффект химической реакции может быть найден экспери
ментально либо вычислен в соответствии с законом Гесса.

Закон Гесса, являющийся следствием первого начала термодинамики, 
формулируется следующим образом. Тепловой эффект химической реак
ции простых веществ зависит от исходного и конечного состояний 
системы и не зависит от пути, по которому протекает реакция.

Тепловой эффект химической реакции может быть вычислен по за
кону Гесса как разность сумм теплот образования из элементов продуктов 
реакции и исходных веществ:

или как разность сумм теплот сгорания исходных веществ и продуктов 
реакции:

При расчетах по уравнениям (XXIII. 1) и (ХХШ.2) теплоты образования 
и сгорания для стандартного состояния могут быть найдены в справочной 
литературе.

Значение теплового эффекта реакции химических процессов, исполь
зуемых в нефтяной промышленности, колеблется в широких пределах, 
например, для эндотермического процесса пиролиза бензина она состав
ляет от 1400 до 2000 кДж/кг, считая на превращенное сырье, а для 
экзотермического выжига кокса с катализатора крекинга — от 28 0 0 0  до 
32 000 кДж/кг.

Как уже отмечено ранее, некоторые процессы представляют собой 
сочетание химических реакций, имеющих разные знаки теплового эффек
та, и поэтому конечный тепловой эффект зависит от глубины процесса. В 
качестве примера на рис. XXIII-1 приведены данные по значению тепло
вого эффекта О реакции каталитического крекинга в зависимости от 
глубины превращения х  для фракции дизельного топлива. Из графика

(XXIII. 1)

(ХХШ.2)
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следует, что теплота реакции первоначально с возрастанием глубины 
превращения сырья увеличивается, а затем уменьшается; максимальное 
значение теплоты реакции соответствует глубине превращения сырья 
55 %.

ОСНОВЫ КИНЕТИКИ НЕФТЕХИМИЧЕСКИХ РЕАКЦИЙ. 
ОПРЕДЕЛЕНИЕ РЕАКЦИОННОГО ОБЪЕМА

Важной характеристикой химического процесса является 
степень превращения (конверсии) исходного сырья, под которой понимают 
относительное количество исходного сырья, прореагировавшего в данной 
реакции, измеренное в долях единицы или процентах. Так, если степень 
превращения равна х, то количество непрореагировавшего сырья составит 
1 — х, или 1 0 0  — х.

Для осуществления любой химической реакции с заданной степенью 
превращения необходимо, чтобы в течение определенного времени 
участвующие в реакции вещества находились в реакторе при опреде
ленных температуре и давлении. Чем выше скорость химической реакции, 
тем меньше время, необходимое для ее осуществления, и тем меньше 
будет объем реактора.

Под скоростью реакции подразумевают количество вновь образу
ющихся продуктов в единицу времени.

Для простейшей мономолекулярной гомогенной реакции скорость 
реакции определяется уравнением

где К — коэффициент пропорциональности, носящий название константы 
скорости реакции.

Из этого уравнения после интегрирования имеем
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1
х 1 - х '
Решив данное уравнение относительно продолжительности реакции т, 

получим

т=—1п— .к 1 -х
Для реакций других типов константы скорости реакций или время 

реагирования определяются другими, более сложными уравнениями или 
кинетическими кривыми.

Если известна продолжительность реакции т, необходимая для осу
ществления данного химического процесса с заданной степенью пре
вращения, то требуемый объем реакционного пространства
V, = Ух/е,
где V  — объем реагирующих веществ при температуре и давлении 
реакции, м3/с; т — продолжительность реакции, с; е — доля свободного 
объема реакционного пространства (для некаталитических процессов 
е = 1).

Использование этого простого уравнения во многих случаях затруднительно. Для 
многих нефтехимических реакций не представляется возможным определить продолжи
тельность реакции, и, кроме того, существенные затруднения представляет определение 
объема реагирующих веществ V. Многие реакции протекают со значительным изменением 
объема вследствие образования продуктов реакции, объем которых существенно отличается 
от объема исходных продуктов, поэтому для определения объема реагирующих веществ 
необходимо располагать зависимостью количества образующихся веществ от длительности 
реакции.

Многие реакции протекают при высоких температурах и давлениях, поэтому ос
ложняется определение объема газообразных и парообразных продуктов реакции, так как в 
этих условиях наблюдаются значительные отклонения от законов идеальных газов.

Учитывая отмеченное, при расчете объема реакционных аппаратов используют 
экспериментально найденное значение объемной или массовой скорости. Объемная ско
рость л, есть производительность единицы реакционного объема, измеряемая для жидкого 
сырья как объем холодного сырья, подаваемого в 1 ч на единицу объема реакционной зоны. 
Эта величина выражается в м^/(м3-ч) или ч'1. При газообразном сырье объемная скорость 
выражается в кубометрах исходного газа при нормальных условиях.

Массовая скорость пд равна массе сырья, поступающего в 1 ч на единицу массы ката
лизатора или теплоносителя, находящегося в зоне реакции. Единица измерения этой 
величины кг/(кг-ч) или ч'1.

Отметим, что величина, обратная объемной (1/лу) или массовой скорости (1/пд), про
порциональна длительности реакции и называется фиктивным временем реакции г*. Так, 
если при неизменных прочих условиях объемная или массовая скорость увеличена в 2 раза, 
то продолжительность реакции уменьшается также в 2 раза, хотя абсолютное значение дли
тельности реакции в обоих случаях остается неизвестным.

С использованием объемной или массовой скорости объем реак
ционной зоны определяется по следующим уравнениям:
Ур =  Ус/пу =  Устф;

Ур = Сс/п дрИ = Сс Т ф /р н, (ХХШ.З)

где Ус — объем исходного сырья, м3/ч; Сс— масса исходного сырья, кг/ч; 
рн — плотность слоя катализатора (теплоносителя) в реакторе, кг/м3.

Как отмечалось ранее, для сложных химических процессов, отлича
ющихся образованием ряда продуктов реакции, зависимость степени 
превращения и выходов продуктов реакции для данного сырья х, ката
лизатора и температуры процесса от длительности реагирования представ
ляют в виде кинетических кривых.
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В качестве примера на рис. ХХШ-2 приведены кинетические кривые 
для каталитического газойля при конкретных условиях в зависимости от 
фиктивной длительности реагирования тф = 1/п?.

В общем случае зависимость константы скорости химической реак
ции от температуры выражает уравнение Аррениуса:

1дК = -  —  + 1п С, (ХХШ.4)
ят

где С — постоянная интегрирования; К — универсальная газовая по
стоянная; Т — температура процесса, К, Е — энергия активации.

Энергией активации называют избыток энергии реагирующих мо
лекул над средним значением энергии всех молекул реагирующей системы 
при данной температуре. Значение энергии активации определяется из 
уравнения (ХХШ.4) на основании экспериментально найденной константы 
скорости реакции при двух температурах.

Чем выше энергия активации, тем меньше скорость химической 
реакции. При осуществлении химической реакции в присутствии положи
тельного катализатора энергия активации снижается, поэтому скорость 
реакции увеличивается. Этим и объясняется возможность понижения 
температуры процесса при осуществлении реакции в присутствии ката
лизатора.

Для ряда нефтехимических процессов значение энергии активации 
лежит в пределах 60 — 270 кДж/моль.

Учитывая, что при повышении температуры скорость реакции 
возрастает, время, необходимое для осуществления реакции, соответствен
но сокращается. Так, если при температурах и (2 константы скорости 
реакции равны X, и К2, то продолжительность реакции т, и т2 при этих 
температурах обратно пропорциональна константам скорости реак
ции, т.е.

Гф,ч

Рис. ХХШ-2. Кинетические кривые ступенчато- 
противоточного каталитического крекинга ваку
умного газойля при 475 °С:
1 — бензин; 2 — легкий газойль; 3 — газ; 4 — 
кокс; 5 — глубина превращения
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т 2 _ 
т ,  К2

Зависимость константы скорости химической реакции от темпера
туры характеризуется также температурным коэффициентом скорости 
реакции К, или температурным градиентом скорости реакции АI. 
Температурный коэффициент К, есть отношение констант скорости 
реакции при двух температурах, отличающихся на 10 °С, т.е. это величина, 
показывающая, во сколько раз изменяется скорость реакции при измене
нии температуры на 10 °С. Температурным градиентом скорости реакции 
ДI называют изменение температуры, необходимое для увеличения ско
рости реакции в 2  раза.

С использованием температурного коэффициента скорости реакции 
К, или температурного градиента АI взаимосвязь между константами 
скорости реакции или продолжительностью реагирования при темпера
турах и 12 выражается следующими уравнениями:

/С2 =

т2 = т|К("од'2~'11; (ХХШ.5)

(2-'1

= т 2  д' г ■

Взаимосвязь между температурным коэффициентом скорости реакции 
К, и температурным градиентом АI, соответствующим удвоению скорости 
реакции, определяется выражением:

ю
К,= 2“ ,

где К, — среднее значение температурного коэффициента скорости 
реакции в интервале температур I, и (2; АI — температурный градиент; Ки 
К2 — константы скорости реакции при температурах I, и (2; т, и х2 — 
продолжительности реагирования соответственно при этих температурах.

Уравнение (ХХ1Н.5) применимо также и для расчета фиктивной 
длительности реагирования тф, т.е.
т =т Я"0'1’'2' '1’ 
Х Ф 2  Х Ф 1 Л ,  ’

Приведенные уравнения позволяют вычислить продолжительность 
реакции при температуре (2, если известно это значение продолжитель
ности реакции при температуре

Взаимосвязь между значениями массовых или объемных скоростей 
при изменении температуры также можно вычислить с использованием 
коэффициента скорости реакции по уравнениям

п =п я 0,11'2*'11-
П 92 Л <7! ,  1

ПУ2 = П„^ 0,1((2-(||
I

Приведенные уравнения справедливы для изотермического процесса; 
при адиабатических или политропических процессах продолжительность
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реагирования или массовую (объемную) скорость можно рассчитывать по 
приведенным выше уравнениям, если температуры г, и 12 соответствуют 
температурам 13, эквивалентным средней скорости процесса. Для неизотер
мического процесса температурой 13, эквивалентной средней скорости, 
является температура, при которой достигается та же скорость процесса, 
что и в изотермических условиях проведения процесса.

Температура, эквивалентная средней скорости адиабатического про
цесса,

1эа= ( , + - 1° -  1п в'И'з-ЦШК,
1п К, 1

Температура, эквивалентная средней скорости политропического про
цесса,

К "0'11'2' ' 1’0,1-1 
13 п =^1 + - ^ - 1п—----------- .

1п К, (<2 - 11)1пК,

Гетерогенная каталитическая реакция осуществляется в присутствии 
твердых пористых катализаторов и протекает в несколько стадий: стадии 
внешней диффузии реагирующих молекул из среды к частице катализато
ра; внутренней диффузии через поры к поверхности катализатора; 
адсорбции молекул поверхностью; химической реакции между адсорбиро
ванными молекулами; десорбции образующихся продуктов реакции; их 
диффузии в обратном направлении.

Скорость всего процесса в целом зависит от наиболее медленной 
стадии реакции, которая и является определяющей. Если определяющей 
стадией является сам акт химического взаимодействия между реагиру
ющими молекулами, а процесс отвода и подвода компонентов практически 
не влияет на ее скорость, то такую реакцию называют протекающей в 
кинетической области. Если определяющей стадией является скорость 
подвода реагирующих веществ, то реакцию называют протекающей в 
диффузионной области. Если же скорости как самой реакции, так и 
процессов диффузии соизмеримы, то скорость всего процесса является 
функцией кинетических и диффузионных явлений и процесс протекает в 
переходной области.

Для реакции, протекающей в кинетической области, повышение 
температуры позволяет значительно увеличить скорость реакции, тогда как 
для реакции, протекающей в диффузионной области, изменение тем
пературы незначительно влияет на скорость процесса, так как скорость 
диффузии незначительно изменяется с изменением температуры реак
ции.

Увеличения скорости реакции, протекающей в диффузионной 
области, можно достигнуть путем уменьшения гранул катализатора, увели
чения размеров поровых каналов катализатора, интенсивным перемешива
нием или повышением скорости потока, т.е. осуществлением таких меро
приятий, которые способствуют увеличению скорости внутренней и внеш
ней диффузии.



ОСОБЕННОСТИ М АТЕРИАЛЬНОГО БАЛАНСА 
ХИМИЧЕСКОГО ПРОЦЕССА

При осуществлении химического процесса степень 
превращения исходного сырья можно регулировать следующими 
способами:

1) изменением температуры и давления, влияющих на константу 
равновесия химической реакции;

2 ) изменением продолжительности реакции;
3) подбором соответствующего катализатора;
4) ведением процесса с рециркуляцией, при которой за однократный 

пропуск сырья через реакционную зону обеспечивается допустимая сте
пень превращения.

Принципиальная схема процесса с рециркуляцией сырья показана на 
рис. ХХШ-З. Продукты реакции вместе с непрореагированным сырьем 
выводятся из реакционной зоны, а после их разделения не
прореагировавшее сырье возвращается в реакционную зону. В процессе с 
рециркуляцией допустимая степень превращения соответствует умеренному 
выходу побочных продуктов реакции (например, кокс при каталитическом 
крекинге).

Осуществление процесса с рециркуляцией непрореагировавшего 
сырья позволяет повысить конечный выход целевых продуктов реак
ции на исходное сырье, но оно связано с дополнительным расходом 
энергии на отделение продуктов реакции от непрореагировавшего сырья, 
а также обычно требует или увеличения размеров реактора, или 
сокращения производительности действующей установки по исходному 
сырью;

5) изменением концентрации тех или иных компонентов исходного 
сырья. Так, при алкилировании изобутана или бензола непредельными 
углеводородами значительное повышение концентрации изобутана (бензо
ла) позволяет осуществить реакцию алкилирования практически пол
ностью, подавляя при этом реакцию полимеризации непредельных углево
дородов, которая может одновременно протекать в этих условиях; для 
реакции алкилирования на 1 моль непредельного углеводорода берется 5 — 
2 0  молей изобутана или бензола, хотя в реакцию вступает только 1 моль 
этого компонента. Большой избыток одного из компонентов исходного 
сырья, целесообразный с точки зрения повышения выхода целевого про
дукта, связан с необходимостью значительного расхода энергии на его 
выделение. В этой связи оправданным является ступенчатое осуществление 
процесса.

Сущность такого процесса и его преимущества поясним на примере трехступенчатого 
алкилирования изобутана бутиленами.

В этом упрощенном примере для каждой ступени реакции приняты следующие усло-

Рис. ХХШ-З. Блок-схема процесса с 
рециркуляцией непрореагировавшего сы
рья:
I — реактор; 2 — аппаратура для раз
деления. Потоки: I — исходное сырье;
II — смесь продуктов реакции с непро
реагировавшим сырьем; III — рецир
кулирующий поток непрореагировавшего 
сырья; IV — продукты реакции

I I I
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вия: соотношение числа молей изобутана к бутиленам 10:1; расход изобутана при обра
зовании алкилата 1 моль на 1 моль бутилена, выход алкилата 1 моль на 1 моль бутилена. 
Блок-схема потоков для этого примера приведена на рис. ХХШ-4. Цифры на линиях потоков 
соответствуют числам молей.

Согласно этой схеме на первую ступень алкилирования поступает 10 молей изобутана 
и 1 моль бутиленов, а в результате реакции образуется 1 моль алкилата и остается 9 молей 
непрореагировавшего изобутана, поэтому для сохранения соотношения изобутан — 
бутилены, равного 10:1, на вторую ступень подается 0,9 молей бутиленов.

На этой ступени образуется 0,9 молей алкилата, а общее количество алкилата, 
отходящего со второй ступени, равно 1,9. Аналогичные условия осуществлены и на третьей 
ступени.

Для наглядности на приведенной схеме потоки алкилата и изобутана условно пред
ставлены раздельно; в действительности эти потоки образуют раствор.

Из приведенных на схеме данных следует, что, обеспечивая на каждой ступени тре
буемое соотношение изобутана к бутиленам 10 : 1 при трех ступенях, в целом по установке 
получим, что общее число молей бутиленов, вовлеченных в реакцию, составит
1 + 0,9 + 0,8 =2,7,
а соотношение изобутан-бутилены
10 : 2,7 = 3,7.

При расчете реакционных устройств материальный баланс процесса 
может быть составлен, если известны уравнения протекающих химических 
реакций и могут быть обоснованно приняты коэффициенты избытка 
участвующих в реакции компонентов (реагентов).

Так, например, материальный баланс регенератора установки катали
тического крекинга составляется на основе данных по количеству и соста
ву выжигаемого с катализатора кокса, учитывая, что известны реакции 
горения составных частей кокса (углерод, водород, сера) и коэффициент 
избытка воздуха. Однако в большинстве случаев при химической перера
ботке нефтяного сырья происходят сложные химические превращения и 
поэтому материальные балансы надежно могут быть составлены только на 
основе экспериментальных данных, полученных на промышленных или 
опытных установках.

Как уже отмечалось ранее, результаты подобных экспериментальных 
данных применительно к данному сырью и катализатору могут быть пред
ставлены в виде кинетических кривых (см. рис. ХХШ-2) или эмпирических 
уравнений.

На основе обобщения данных о работе промышленных установок для 
некоторых химических процессов переработки нефтяного сырья были

I  7,3
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Рис. ХХШ-4. Блок-схема потоков для примера трехступенчатого алкилирования изобутана 
бутиленами:
Р — реакционная зона; К — колонна для отделения изобутана от алкилата. Потоки: I — 
изобутан; II — бутилены; III — алкилат; цифры на потоках соответствуют числам молей
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предложены эмпирические уравнения, позволяющие приближенно опреде
лять выходы основных продуктов реакции.

Так, для процесса термического крекинга нефтяного сырья С. Н. Об
рядчиков и другие авторы предложили уравнения, позволяющие определять 
выходы бензина и газа в зависимости от плотности исходного сырья и 
получаемого крекинг-остатка. Подобные уравнения имеются для рас
чета процесса коксования нефтяного сырья. Для каталитического крекинга 
дистиллятного сырья на алюмосиликатном катализаторе Б. И. Бондаренко 
предложил эмпирические зависимости, позволяющие в первом при
ближении определять выходы сухого газа, бутан-бутиленовой фрак
ции, автомобильного бензина и кокса, в зависимости от степени превра
щения.

ГЛАВА XXIV Р Е А К Ц И О Н Н Ы Е  А П П А Р А Т Ы

ОСНОВНЫЕ ТИПЫ РЕАКЦИОННЫХ 
АППАРАТОВ

Выбор типа реактора для осуществления данного химичес
кого процесса зависит от многих факторов, из которых важнейшими яв
ляются: необходимость использования катализатора, его свойства и рас
ход; термодинамические особенности процесса — адиабатические, изотер
мические или политропические условия проведения химической реакции; 
методы теплообмена, используемые для обеспечения заданного темпера
турного режима в зоне реакции; свойства используемых теплоагентов; пе
риодическое или непрерывное осуществление процесса.

Простейшим типом реактора является пустотелый цилиндрический ап
парат, в котором реакция протекает в адиабатических условиях без ис
пользования катализатора или с небольшим его количеством, поступаю
щим в реактор вместе с исходным сырьем в виде суспензии, эмульсии или 
в газовой фазе. Такие реакционные аппараты используются для химичес
ких процессов, при осуществлении которых допустимо изменение (повы
шение или понижение) температуры в зоне реакции, обусловливаемое теп
ловым эффектом реакции (изотермической или эндотермической), без теп
лообмена с внешней средой (потерями тепла пренебрегаем). Подобные ус
ловия имеют место при малом тепловом эффекте реакции и при сравни
тельно небольшой глубине превращения, когда температура также мало 
изменяется или когда наблюдаемое изменение температуры не приводит к 
значительному изменению скорости основной реакции и усилению побоч
ных нежелательных реакций.

В некоторых случаях небольшое изменение температуры в адиабати
ческом реакторе достигается подачей вместе с сырьем инертного (не участ
вующего в реакции) вещества (теплоагента), которое поглощает (при экзо
термической реакции) или компенсирует (при эндотермической реакции) 
часть теплового эффекта реакции. Примером адиабатического реактора
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является выносная реакционная камера термического крекинга, куда не
прерывно поступает исходное сырье, нагретое в трубчатой печи до 470— 
500 °С. Объем камеры выбирается с таким расчетом, чтобы паровая и 
жидкая части потока находились в аппарате в зоне высоких температур в 
течение отрезка времени, необходимого для достижения требуемой глуби
ны крекинга. Вследствие эндотермического эффекта реакции крекинга 
температура в реакционной камере понижается. Глубина крекинга может 
регулироваться изменением как температуры поступающего в реактор 
продукта, так и давления в камере; при изменении давления меняется объ
ем паровой фазы, а следовательно, и продолжительность пребывания ее в 
зоне реакции. При крекинге отлагающийся в камере кокс периодически 
(один раз в 1 — 2  месяца) удаляется.

Реактор такого же типа используется в процессах коксования; в этом 
случае глубина крекинга высокая и кокс заполняет камеру примерно в те
чение суток, а затем его извлекают механическим разбуриванием или при 
помощи гидравлических резаков. Для обеспечения непрерывности работы 
установки обычно сооружают две камеры, попеременно переключаемые на 
поток сырья и резку и выгрузку кокса.

Примером пустотелого реактора, где катализатор используется в виде 
суспензии, является реактор для жидкофазной гидрогенизации под давле
нием до 70 МПа и температуре 480 °С; сырьем такого процесса является 
либо угольная паста — смесь измельченного угля с жидкими продуктами 
гидрогенизации, либо нефтяные остатки; катализатор в виде порошка 
предварительно смешивают с частью исходного сырья для получения кон
центрированной суспензии, которую затем уже смешивают с основной ча
стью сырья. В реакторах этого типа через штуцеры, расположенные в 
стенках аппарата, предусматривается подача охлаждающего водорода, что 
и предотвращает повышение температуры, обусловленное экзотермичес
ким эффектом реакции гидрогенизации.

Широко применяются в промышленности адиабатические реакторы 
для каталитических процессов, выполненные в виде цилиндрических аппа
ратов и заполненных стационарным слоем гранулированного катализатора, 
работающие сравнительно длительный отрезок времени без регенерации 
или вообще не подлежащие регенерации. В этих аппаратах катализатор 
располагается либо в виде одного слоя по всей рабочей высоте реактора, 
либо в виде отдельных слоев, размещаемых на перфорированных опор
ных решетках, через которые свободно проходят пары сырья и не просы
пается катализатор. Послойное расположение катализатора осуществляют 
в тех случаях, когда катализатор не обладает высокой механической проч
ностью. При большой высоте слоя катализатор может раздавливаться и 
уплотняться, что приводит к повышенному сопротивлению потока сырья и 
неравномерности его распределения по сечению аппарата.

Такие реакторы различают также и по способу распределения и на
правлению движения сырья: с радиальным движением сырья (рис. XXIV-1) 
или с аксиальным (рис. ХХ1У-2). Реакторы с радиальным движением сырья 
применяют в случаях, когда среда находится только в жидком или парога
зовом состоянии. Радиальное движение обеспечивает меньшие потери на
пора потоку сырья.

Для возможности ведения химического процесса в адиабатических 
условиях используют также ступенчатое регулирование температурного 
режима в реакторе. В этом случае весь реакционный объем, необходимый
032



Рис. XXIV-1. Реактор ката
литического риформинга с 
радиальным движением  
сырья:
1 — штуцер ввода сырья;
2 — распределитель сырья;
3 — корпус; 4 — короба;
5 — сборник продуктов ре
акции; 6 — штуцер вы
грузки катализатора; 7 — 
штуцер вывода продук
тов реакции; 8 — опора;
9 — муфта для термопары;
10 — цилиндрический ста
кан; 1 1 — многозонная тер
мопара. Потоки: I — сырье;
11 — продукты реакции



Рис. XX ГУ-2. Реактор гидро
очистки дизельного топлива с 
аксиальным движением сырья:
1 — распределительная тарелка;
2 — фильтрующее устройство;
3 — корпус; 4 — решетка колос
никовая; 5 — коллектор для ввода 
пара; 6 — фарфоровые шары; 7 — 
опорное кольцо; 8 — опора; 9, 
11 — штуцер для выгрузки
катализатора; 10, 12 — термо
пары. Потоки: I — сырье; II — 
продукты реакции



для завершения реакции с заданной глубиной превращения, разбивают на 
несколько последовательно соединенных адиабатических реакторов. На 
потоке при переходе из одного реактора в другой устанавливают тепло
обменную поверхность, через которую подводят или отводят тепло для 
обеспечения необходимого температурного режима в последующем реак
торе. Допустимое изменение температуры в каждом реакторе достигается 
ограничением степени превращения, в частности, за счет изменения 
объема катализатора.

Подобные реакционные аппараты со ступенчатым регулированием 
температуры широко используют на установках каталитического рифор
минга. Обычно на таких установках сооружают три последовательно 
соединенных реактора, причем поток после первого и второго реакторов 
поступает в трубчатую печь, где ему дополнительно сообщается тепло, 
компенсирующее потери эндотермической реакции.

Реактор каталитического риформинга по своему технологическому 
оформлению должен удовлетворять ряду требований — обеспечивать за
данную производительность установки по сырью, иметь необходимый ре
акционный объем, создавать требуемую для риформирования поверхность 
контакта взаимодействующих фаз, поддерживать необходимый теплооб
мен в процессе и уровень активности катализатора. Кроме того, должен 
обладать минимальным гидравлическим сопротивлением и обеспечивать 
равномерное распределение газосырьевого потока по всему реакционному 
объему. Уменьшение сопротивления потоку позволяет снизить рабочее 
давление в реакторе, что в свою очередь ведет к уменьшению толщины его 
стенки и, следовательно, к снижению металлоемкости всего реактора. Не
однородность распределения потока влияет на производительность реакто
ра, приводит к неравномерности отложения кокса на катализаторе.

Реактор каталитического риформинга с радиальным движением сырья 
(см. рис. XXIV-1) имеет корпус 3, выполненный с эллиптическими днища
ми и изолированный изнутри слоем торкретбетона толщиной 100 мм. По 
периферии реактора размещены 60 вертикальных коробов 4, стенки кото
рых, обращенные к катализатору, перфорированы.

По оси аппарата установлен сборник вывода продуктов реакции 5, 
выполненный в виде перфорированной трубы. На трубе снаружи укреплен 
слой крупной и мелкой сеток, предотвращающий унос катализатора в 
сборную трубу. Сырье вводится сверху через распределитель 2, поступает 
в перфорированные короба, а затем, пройдя в радиальном направлении че
рез слой катализатора, собирается в сборнике 5 и выводится через штуцер 
7 снизу аппарата.

В верхней части слоя катализатора имеется цилиндрический стакан 10, 
который при оседании слоя катализатора во время эксплуатации аппарата 
остается погруженным в слой катализатора и предотвращает проход среды 
над слоем катализатора. Для выгрузки катализатора при его смене на ниж
нем днище предусмотрен наклонный штуцер 6.

Для контроля за температурой внутри реактора установлены три мно
гозонные термопары 11. Предусмотрен контроль за температурой стенки 
корпуса снаружи термопарами, для чего к корпусу приварены муфты 9.

Осмотр и монтаж внутренних устройств аппарата и загрузку катали
затора выполняют через верхний штуцер ввода сырья 1 диаметром 800 мм.

Реактор гидроочистки дизельного топлива с аксиальным движением 
сырья (см. рис. ХХ1У-2) имеет корпус 3, изолированный снаружи. В
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реакторе размещены два слоя катализатора, через которые сверху вниз 
проходит сырье. Каждый слой катализатора защищен от динамического 
воздействия потока среды слоем фарфоровых шаров 6.

В верхней части реактора установлена распределительная тарелка 1 с 
патрубками, под которой размещено фильтрующее устройство 2 , состо
ящее из цилиндрических корзин, погруженных в слой катализатора. 
Корзины сварены из прутка и обтянуты сбоку и снизу сеткой. Сверху 
корзины открыты. В корзинах и верхней части слоя катализатора за
держиваются продукты коррозии и механические примеси.

Верхний слой катализатора поддерживается колосниковой решеткой 
4, на которой уложены два слоя сетки и слой фарфоровых шаров. В 
пространстве между верхним и нижним слоями катализатора находится 
коллектор 5 для ввода пара.

В нижней части реактора размещен слой фарфоровых шаров, служа
щих опорой для нижнего слоя катализатора и обеспечивающий равномер
ный вывод продуктов реакции из аппарата. В верхнем днище имеются три 
штуцера для установки многозонных термопар 12, контролирующих тем
пературное поле в слое катализатора, кроме того, предусмотрена термопа
ра в средней части реактора.

Катализатор выгружается из верхнего слоя через штуцер 11 в стенке 
аппарата, из нижнего слоя через дренажную трубу и штуцер в нижнем 
днище 9. В стенке реактора между верхним и нижним слоями катализато
ра установлен люк. В нижней части имеются скобы для удобства обслужи
вания и ремонта.

Для аппаратов со стационарным слоем катализатора разработаны спе
циальные энергосберегающие катализаторы, совмещающие функции ката
лизатора и массообменной насадки. Применение таких катализаторов в 
реакторах позволяет снизить гидравлическое сопротивление насыпного 
слоя и энергозатраты при прохождении потока через слой, интенсифици
ровать тепло- и массообмен, повысить степень использования объема гра
нулы и увеличить срок эксплуатации катализатора. На рис. ХХ1У-3 показа
ны формы энергосберегающих катализаторов, выпускаемых ОАО "Рязан
ский НПЗ". Гранулы катализатора имеют форму цилиндров, одно- и мно
гоканальных трубок, колец, звезд, размер гранул изменяется от 2,0 до 6,5. 
Энергосберегающие формованные катализаторы обладают высокой меха
нической прочностью, что позволяет использовать в процессе его пневмо
транспортные загрузку и выгрузку.

В "Ярсинтезе" для реакционно-ректификационных аппаратов при 
производстве метил-трет-бутилового эфира разработаны сульфоионитные 
катализаторы в форме цилиндров или колец размером 5 — 20 мм, по
зволяющие по сравнению с обычными катализаторами с размерами частиц 
до 0,5 мм в 10 — 20 раз увеличить линейные скорости потоков в слое.

Рис. ХХГУ-З. Форма гранул энергосбере
гающего катализатора, выпускаемого ОАО 
"Рязанский НПЗ"
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В промышленной практике также применяются пустотелые цилинд
рические или змеевиковые реакционные аппараты с поверхностным 
теплообменом, характеризующиеся политропическими условиями ведения 
процесса. В качестве примера использования такого типа реакторов 
можно привести реактор для полимеризации этилена под высоким 
давлением. Тепло реакции из аппарата отводится испаряющейся водой в 
пароводяной рубашке, расположенной на боковой поверхности реактора. 
Для выравнивания температуры в реакторе и лучшего теплообмена с его 
внутренней поверхностью в аппарате размещают перемешивающее 
устройство.

В качестве реакторов процессов термического крекинга и пиролиза 
используются змеевики, размещаемые в трубчатых печах. В этом случае 
эндотермическое тепло реакции в аппарате компенсируется подводом 
тепла от дымовых газов через поверхность змеевика печных труб. Для 
осуществления пиролиза жидкого и газообразного нефтяного сырья 
используются многопоточные печи с жаропрочными трубами, позволя
ющими вести процесс при температуре 750 — 850 °С.

К аппаратам политропического типа относятся реакторы, выпол
ненные в виде кожухотрубчатых теплообменных аппаратов, у которых 
обычно трубное пространство заполнено гранулированным катализатором 
и является таким образом реакционным объемом, а через межтрубное 
пространство пропускается агент, осуществляющий теплообмен через 
поверхность трубок. Такое конструктивное оформление реактора по
зволяет иметь сравнительно развитую поверхность теплообмена и не
большой толщины в направлении потока тепла слой катализатора, а 
следовательно, и сравнительно небольшое различие температур в слое 
катализатора. Последнее обстоятельство является особенно важным для 
реакций, которые эффективно протекают только в узких температурных 
пределах.

В аппаратах, где реакции экзотермические и температурный режим 
относительно невысок, отвод тепла зачастую осуществляют водой, испаря
ющейся в межтрубном пространстве. Использование испаряющейся воды в 
качестве теплоагента позволяет иметь заданную температуру в любой части 
теплообменной поверхности, изменяя давление испаряющейся воды, мож
но регулировать температурный режим процесса. При изменении давления 
в межтрубном пространстве изменяется температура кипения воды, раз
ность температур между теплообменивающимися средами, а следовательно, 
и теплосъем.

К реакторам политропического типа относятся также аппараты, кон
структивно оформленные по аналогии с теплообменниками типа «труба в 
трубе»: во внутренней трубе размещается катализатор, а через кольцевое 
пространство пропускается теплоагент.

Для осуществления химической реакции в изотермических условиях 
необходимо в аппарате обеспечить интенсивное перемешивание и высоко
эффективный теплообмен. В реакторах для таких процессов обычно ис
пользуют псевдоожиженные слои катализатора или теплоносителя, приме
няют различные смесительные устройства (мешалки) и т.п.

В качестве примера реактора с изотермическими условиями рассмот
рим аппараты, применяемые для процесса алкилирования изобутана бути- 
ленами с целью получения высокооктанового компонента бензина-алкила
та (изооктана). Реакция в аппарате осуществляется в жидкой фазе при
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температуре 5—10 °С с использованием в качестве катализатора 95 — 98%- 
ной серной кислоты. Концентрация кислоты в реакционной смеси в зоне 
реакции составляет около 50 % (объемн.) при расходе катализатора, рав
ном 10—15 % массы продуктов алкилирования. С понижением ее концент
рации кислота срабатывается вследствие поглощения ею некоторых орга
нических соединений и воды, растворенной в исходном сырье. Для подав
ления реакции полимеризации бутиленов в зоне реакции обеспечивается 
значительный избыток циркулирующего изобутана.

На рис. ХХ1У-4 изображен горизонтальный реактор (контактор) 
сернокислотного алкилирования. Исходное сырье и кислота подаются в 
зону наиболее интенсивного смешения на вход пропеллерной мешалки 5. 
Далее смесь сырья и кислоты поступает в кольцевое пространство между 
корпусом 1 и циркуляционной трубой 2 , циркулируя по замкнутому 
контуру в трубчатом пучке, как это показано стрелками на рисунке. Для 
отвода тепла, выделяющегося при экзотермической реакции, внутри 
циркуляционной трубы размещается развитая поверхность теплообмена с 
11-образными теплообменными трубками 4. Охлаждающим агентом явля
ются освобожденные от кислоты испаряющиеся продукты реакции. По
добные контакторы выполняются также и в виде вертикальных аппаратов 
с теплообменной поверхностью, выполненной из двойных трубок (свечи 
Фильда). Хладагентом в этом случае служит испаряющийся аммиак или 
пропан.

Для алкилирования изобутана бутиленами применяют также ка
скадный реактор (рис. ХХ1У-5), особенностью которого является отвод 
тепла за счет частичного испарения углеводородной фазы (в основном 
изобутана). В аппарате реакционная зона разделена 1-образными пере
городками 3 на ряд последовательно соединенных секций (см. рис. ХХ1У-5, 
пять секций). В каждую секцию вмонтирован цилиндрический контактор с 
пропеллерным насосом 2. Циркулирующий изобутан вместе с серной 
кислотой поступает в головную часть аппарата 4 и проходит после
довательно все секции, образуя основной поток. Охлаждение в аппарате 
осуществляется испарением части углеводородов. Пары углеводородов 
отводят сверху, затем после компрессии и охлаждения их подают в 
головную часть аппарата, где, смешиваясь с основным циркулирующим 
потоком, снижают температуру потока до его рабочей температуры.

Рис. XXГУ-4. Горизонтальный реактор алкилирования с турбосмесителем:
1 — корпус; 2 — циркуляционная труба; 3 — отражательные перегородки; 4 — трубчатый 
пучок; 5 — пропеллерная мешалка; 6 — привод. Потоки: I — хладагент; II — продукты 
реакции; III — кислота; IV — сырье
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Рис. XXГУ-5. Схема каскадного реактора сернокислотного алкилирования:
I — сливная перегородка; 2 — пропеллерный насос; 3 — 1-образная перегородка; 4 —
головная часть аппарата; 5 — реакционные трубы 6 — конденсатор паров изобутана; 7 —
компрессор для испаряющегося изобутана; 8 — насос; а — сепарационная зона; б и в —
отстойные зоны. Потоки: I — охлаждающий изобутан; II — сырье; III — пары изобутана; IV —
продукты алкилирования; V — смесь циркулирующего изобутана и серной кислоты; VI — 
свежая серная кислота

Сырье — смесь бутиленов с изобутаном подводится параллельными 
потоками к каждому контактору. Здесь оно смешивается с основным цир
кулирующим потоком и через реакционные трубы 5 направляется в сепа- 
рационную зону а, где от потока отделяются пары. Далее поток поступает 
в отстойную зону б, в которой он делится на две части. Сверху отстойной 
зоны легкая фаза с высоким содержанием углеводородов, переливаясь че
рез перегородку 1, направляется в следующую ступень к пропеллерному 
насосу. Снизу отстойной зоны тяжелая фаза с высоким содержанием сер
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ной кислоты направляется вновь к насосу этой же секции для смешения с 
сырьем.

Из последней секции поток попадает в отстойную зону в, предназна
ченную для отделения продуктов алкилирования от более тяжелого потока 
избыточного изобутана и серной кислоты.

При такой конструкции аппарата не требуется использование специ
альной системы охлаждения с трубчатыми холодильниками.

В нефтехимической промышленности широкое применение получили 
сменно-циклические реакционные процессы с твердым катализатором, ко
торый одновременно используется и в качестве теплоносителя.

Особенностью этих процессов (примером может служить каталитичес
кий крекинг) являются сравнительно быстрое отравление катализатора из- 
за отложений на его поверхности кокса и необходимость периодической 
регенерации катализатора путем выжига кокса. Проведение химической 
реакции и регенерации катализатора может быть осуществлено в одном и 
том же периодически переключающемся аппарате или в двух различных 
аппаратах — реакторе и регенераторе. В первом случае катализатор непо
движен, а для обеспечения непрерывности работы установки сооружается 
два или большее число аппаратов. В то время, как один аппарат использу
ется как реактор, в другом осуществляется регенерация катализатора; за
тем аппараты взаимно переключаются. Во втором случае катализатор не
прерывно перемещается из реактора, где осуществляется нефтехимический 
процесс, в регенератор, где с катализатора выжигается кокс. После регене
рации катализатор поступает в реактор. В процессе регенерации темпера
тура катализатора повышается, он аккумулирует часть выделившегося теп
ла, которое в дальнейшем целиком или частично используется на осуще
ствление эндотермической реакции, что приводит к понижению температу
ры катализатора. В этом случае катализатор одновременно используется и 
как теплоноситель. В процессе регенерации выделяется значительное 
количество тепла, часть которого отводится и используется, например, для 
получения водяного пара.

Реакторные блоки каталитических процессов с движущимся ката
лизатором, включающие реактор, регенератор и систему транспорта ката
лизатора, по взаимному расположению аппаратов и схемам циркуляции 
катализатора подразделяются на установки с одно- (рис. ХХ1У-6, а) и дву
кратным (рис. ХХГУ-6 , б) подъемом катализатора.

На установках каталитического риформинга с движущимся слоем катализатора при 
расположении реакторов в один ряд применяют также схемы с многократным подъемом 
катализатора на верх каждого реактора.

Для схем с однократным подъемом катализатора используются два ва
рианта — реактор располагают над регенератором или регенератор над ре
актором. При прочих равных условиях схемы с однократным подъемом 
катализатора отличаются большей высотой установки. Так, для установки 
каталитического крекинга с гранулированным катализатором высота реак
торного блока при двукратном подъеме составляет 60—70 м, а при одно
кратном 80— 1 0 0  м.

На рис. XXIV-7 приведена схема реакторного блока установки плат
форминга фирмы «ЮОП» с движущимся катализатором и двукратным его 
подъемом. Реакторный блок установки состоит из четырех последователь
но соединенных реакторов с радиальным движением газосырьевой смеси. 
Реакторы установлены соосно друг над другом, образуя единую конструк-
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Рис. ХХ1У-6. Схемы реакторных блоков с одно- 
1а) а двукратным (б) подъемом катализатора:
1 — реактор; 2 — регенератор; 3 — пнев
моподъемник. Потоки: I — сырье; II — про
дукты реакции; III — закоксованный катали
затор; IV — регенерированный катализатор; 
V — воздух; VI — газы регенерации

Рис. ХХ1У-7. Схема реактора каталитического 
риформинга с движущимся катализатором 
фирмы «ЮОП»:
I — бункер для катализатора; 2 — переточные 
трубы; 3 — короба; 4 — сборник продуктов 
реакции; 5 — реактор первой ступени; 6 — 
реактор второй ступени; 7 — реактор третьей 
ступени; 8 — реактор четвертой ступени; 9 — 
опора; 10 — устройство вывода катализатора. 
Потоки: I — регенерированный катализатор;
II — рециркулирующий газ; III — сырье; 
IV — продукты риформинга после реактора 
первой ступени; V — продукты риформинга 
реактора первой ступени после нагрева в печи; 
VI — продукты риформинга после реактора 
второй ступени; VII — продукты риформинга 
реактора второй ступени после нагрева в печи; 
VIII — продукты риформинга после реактора 
третьей ступени; IX — продукты риформинга 
реактора третьей ступени после нагрева в печи; 
X — продукты риформинга после реактора 
четвертой ступени; XI — закоксованный 
катализатор



цию, и связаны между собой системой переточных труб. Над верхним ре
актором первой ступени размещен бункер для регенерированного катали
затора.

Газосырьевая смесь, пройдя систему теплообменников и первую сек
цию печи нагрева сырья, поступает в реактор первой ступени, затем по
следовательно проходит через соответствующие секции печи и блок реак
торов второй, третьей и четвертой ступеней. Продукты платформинга из 
реактора четвертой ступени поступают в сепаратор, где выделяется водо
родсодержащий газ, а платформат направляется далее на стабилизацию.

Шариковый катализатор диаметром 1,6 мм по системе переточных 
труб свободно перетекает под действием силы тяжести из бункера в 
реактор первой ступени, а затем в реакторы второй, третьей и четвертой 
ступеней. Из нижнего реактора четвертой ступени через систему затворов 
с шаровыми клапанами катализатор поступает в питатель пневмотран
спорта и азотом подается в бункер-накопитель регенератора.

Регенератор представляет собой аппарат с радиальным потоком реакционных газов, 
разделенный гидравлически на три зоны. В верхней зоне при мольном содержании ки
слорода не менее 1 % происходит выжиг кокса, в средней при содержании кислорода 10— 
20 % и подаче хлорорганических соединений — окислительное хлорирование катализатора. В 
нижней зоне катализатор дополнительно прокаливается в потоке сухого воздуха. Ката
лизатор под действием силы тяжести проходит все зоны. Из регенератора через систему 
затворов катализатор поступает в питатель пневмотранспорта и водородсодержащим газом 
подается в бункер, расположенный над реактором первой ступени.

Таким образом без остановки системы или выключения одного из 
реакторов на регенерацию катализатора осуществляется непрерывный 
процесс платформинга. Возможность постоянно поддерживать свойства 
регенерированного катализатора на уровне, близком к свойствам свежею 
катализатора, позволяет проводить процесс платформинга под невысоким 
давлением и снизить кратность циркуляции газа.

Пневмотранспорт катализатора осуществляют в разбавленной или 
плотной фазе. Принципиальные схемы реакторных блоков с различной 
концентрацией частиц в пневмостволе при двукратном подъеме пыле
видного катализатора показаны на рис. ХХ1У-8.

Пневмотранспорт в разбавленной фазе (см. рис. ХХГУ-8 , а) характе
ризуется сравнительно невысокой концентрацией катализатора в подъем
ном стояке (порядка 25 — 35 кг/м3) и высокой порозностью (е > 0,97). Ско
рость газового потока в подъемном стояке составляет 7 — 10 м/с, количест
во циркулирующего в системе катализатора регулируется при помощи за
движек-шиберов, установленных в нижней части стояков.

Транспорт катализатора в плотной фазе (см. рис. ХХГУ-8 , б) характе
ризуется высокой концентрацией катализатора: около 200 — 350 кг/м3 в 
подъемном стояке (порозность е = 0,7 — 0,85) и 550 — 700 кг/м3 в спускном 
стояке. При таком способе транспорта перемещение катализатора обус
ловливается различием плотностей катализатора в нисходящей и восходя
щей ветвях; в каждой ветви высота столба слоя катализатора учитывается 
не только в трубопроводе, но и в аппарате. Количество циркулирующего 
катализатора регулируется изменением плотности катализатора в подъем
ных стояках, обеспечиваемым изменением количества водяного пара или 
воздуха, подаваемого в стояки. Скорость потока в подъемном стояке со
ставляет примерно 1,5 — 3,0 м/с.

Широкое распространение в промышленности получили две основные 
системы каталитического крекинга с движущимся катализатором в зави
симости от размера твердых частиц.
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Рис. ХХ1У-8. Схемы пневмотранспорта пылевидного катализатора в разбавленной (а) и 
плотной (б) фазах:
1 — реактор; 2 — циклоны; 3 — распределительная решетка; 4 — отпарная секция; 5 — 
регенератор. Потоки: I — воздух; II — сырье; III — дымовые газы; IV — продукты крекинга

В системах, использующих гранулированный, в основном шариковый 
катализатор (размеры гранул 3 — 5 мм), процесс осуществляется в ап
паратах шахтного типа, через которые сплошным потоком по всему 
сечению аппарата в направлении сверху вниз движется катализатор; в 
противотоке или прямотоке с ним движутся контактирующие с ним пары 
или газы.

В системах с мелкозернистым (частицы до 1 мм) или пылевидным 
(частицы 20—150 мкм) катализатором контактирование его с парогазовым 
потоком осуществляется в псевдоожиженном («кипящем») слое. Широкое 
внедрение в каталитические процессы высокоэффективных цеолитсо
держащих микросферических катализаторов позволило при разработке 
реакторных блоков установок каталитического крекинга перейти от 
реакторов с псевдоожиженным слоем катализатора к созданию прямо
точных лифт-реакторов с восходящим потоком катализаторной взвеси.

Эти системы каталитического крекинга различаются по способу 
транспорта катализатора, взаимному расположению реактора и регенера
тора, методам осуществления секционирования, а также конструктивному 
оформлению внутренних узлов аппарата — выравнивающих устройств 
(предназначены для обеспечения равномерного по сечению аппарата 
движения катализатора), газораспределительных и газосборных устройств, 
распределителей катализатора, отпарных секций и др.
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Коксование нефтяных остатков также может осуществляться либо в реакторах шахт
ного типа на циркулирующем в системе гранулированном коксе-теплоносителе (частицы 
диаметром 5—10 мм), либо в реакторах с «кипящим» слоем мелкозернистого кокса- 
теплоносителя (частицы диаметром 0,1—0,4 мм). Реакторные блоки таких коксовых ус
тановок аналогичны установкам каталитического крекинга, с той разницей, что вместо реге
нератора установлен коксонагреватель, где циркулирующий кокс-теплоноситель нагревается 
за счет сжигания части кокса, образующегося в процессе; избыточный кокс выводится из 
системы в качестве одного из конечных продуктов. Все тепло, необходимое для нагрева 
сырья и проведения реакции коксования, сообщается коксом-теплоносителем, который 
получает это тепло в коксонагревателе.

При коксовании в «кипящем» слое псевдоожижающим и транспортирующим агентом 
в реакторе является водяной пар, а в коксонагревателе — воздух.

Расположение реактора и регенератора установок каталитического 
крекинга, используемые метод и система транспорта катализатора, а так
же давление в обоих аппаратах являются взаимосвязанными факторами. В 
зависимости от расположения реактора и регенератора, организации меж
ду ними транспорта катализатора реакторно-регенераторные блоки разли
чают:

с параллельным разновысотным расположением реактора и регенера
тора и напорным транспортом катализатора в разбавленной фазе (уста
новки 1-А, 1-А/  1-М, Г43-107, фирмы «ЮОП» и «Тексако дивелопмент»);

с параллельным равновысотным расположением реактора и регенера
тора и транспортом катализатора в плотной фазе в I]-образных катализа
торопроводах (установки. 43-103, фирмы «Стоун энд Вебстер инжини
ринг»);

с соосным расположением реактора над регенератором или регенера
тора над реактором и напорным транспортом катализатора (установки 
ГК-3, фирмы «Келлог», «Эйр Продактс энд кемиклз», «Экссон рисерч энд 
инжиниринг»).

Размещение регенератора выше уровня реактора позволяет иметь в 
нем более низкое давление, достаточное для обеспечения перетока регене
рированного катализатора в реактор. При таком размещении аппаратов 
снижаются энергетические затраты при эксплуатации установки, но увели
чиваются капитальные затраты при ее сооружении.

При соосном расположении аппаратов упрощается система 
пневмотранспорта закоксованного и регенерированного катализаторов, 
устраняются изгибы и повороты катализаторопроводов, уменьшается их 
абразивный износ.

Что касается конструктивного оформления реакторного блока, то при 
выборе того или иного типа реактора определяющим параметром является 
обеспечение требуемой глубины крекинга («глубины превращения сырья», 
«степени конверсии»).

В промышленной практике находят применение реакторы нескольких 
типов: реакторы с «кипящим» слоем катализатора (одноступенчатые, сту- 
пенчато-противоточные, с секционирующими вставками) и лифт-реакторы 
с разбавленной фазой катализатора в транспортной линии.

Аппарат с псевдоожиженным слоем катализатора (реактор, регене
ратор) имеет следующие основные части и зоны.

Распределительное устройство для ввода в слой смеси катализатора и 
паров сырья для реактора или воздуха для регенератора. Это устройство 
должно обеспечить равномерное псевдоожижение слоя без значительного 
образования пузырей. Над таким устройством находится псевдоожижен
ный слой катализатора. Для этих же целей служат газораспределительные 
решетки провального и непровального типов (см. рис. ХУШ-8 ).
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Реакционная или рабочая зона — псевдоожиженный слой катализа
тора, в котором осуществляется крекинг сырья (в реакторе) или выжиг 
кокса (в регенераторе).

Отстойная или сепарационная зона, расположенная над слоем 
катализатора. В этой зоне от потока паров отделяются наиболее крупные 
частицы катализатора, вынесенные из слоя и возвращаемые обратно в 
слой. Вынесенные из слоя более мелкие частицы, скорость витания 
которых равна или меньше скорости паров над слоем, уносятся потоком 
паров в циклоны.

Одно- или двухступенчатые циклоны, расположенные в верхней части 
отстойной зоны. Уловленный циклонами катализатор через соответству
ющие спускные стояки возвращается в слой.

Отпарная секция, в которой катализатор обрабатывается водяным 
паром с целью десорбции с ею поверхности углеводородов (в реакторе) 
или продуктов сгорания (в регенераторе).

Водяной пар, введенный в отпарную секцию, вытесняет 
углеводородные пары или газы из свободного объема между частицами 
катализатора, предотвращая тем самым их взаимное проникновение.

Отпарные секции конструктивно выполняются по-разному. На рис. 
ХХ1У-9 представлены схемы вариантов отпарных устройств: кольцеобраз
ные секции без отсеков или с отсеками, обеспечивающими более эффек
тивный контакт с водяным паром; цилиндрические секции с перегород
ками типа диск —кольцо; сегментные отпарные секции; выносная цилинд
рическая секция.

При отпарке отработанного катализатора углеводороды сравнительно 
легко удаляются из промежутков между отдельными частицами ката
лизатора и сравнительно трудно из пор, поэтому режим работы такой 
отпарной секции предопределяется не только гидродинамикой потоков 
катализатора и отпаривающего агента, но и скоростью диффундирующих 
в порах катализатора встречных потоков водяного пара и углеводородов.

а б в г

Рис. ХХ1У-0. Схемы отпарных секций реакторов и регенераторов установок каталитического 
крекинга:
а — кольцевая; б — цилиндрическая с перегородками «диск — кольцо»; в — сегментная; г — 
цилиндрическая выносная; 1 — стояк отработанного катализатора; 2 — ствол
пневмоподъемника; 3 — распределительная решетка; 4 — отпарная секция; 5 — маточник для 
водяного пара. Потоки: I — отработанный катализатор; II — регенерированный катализатор
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Рис. XXIV-10. Реактор с пылевидным катализатором 
установки Г43-107:
1 — корпус; 2 — двухступенчатые циклоны; 3 —
баллистический сепаратор; 4 — стояки циклонов; 5 — 
подвижная опора; б — форсунка для шлама; 7 — 
десорбер; 8  — лифт-реактор; 9  — сопло с
многочисленными форсунками; 10 — штуцер
предохранительного клапана. Потоки: I — сырье; II — 
регенерированный катализатор; III — закоксованный 
катализатор; IV — продукты крекинга; V — водяной пар
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Отпарное устройство должно обеспечить достаточно полную де
сорбцию углеводородов из отработанного катализатора, так как недесор
бированные углеводороды выжигаются в регенераторе вместе с коксом, 
повышая тепловую нагрузку аппарата, расход воздуха и энергозатраты, а 
также увеличивая потери.

Эффективность работы отпарных устройств зависит от их кон
струкции, длительности пребывания катализатора в зоне отпарки, а также 
расхода отпаривающего агента.

На рис. ХХ1У-10 представлена конструкция усовершенствованного ре
актора установки каталитического крекинга Г43-107, предназначенной для 
переработки вакуумных дистиллятов производительностью 2 ,0  млн. т/год. 
Реактор представляет собой вертикальный цилиндрический аппарат пере
менного сечения. Регенерированный катализатор из регенератора при тем
пературе 650 — 700 °С поступает по напорному стояку в нижнюю часть 
лифт-реактора, где контактирует с каплями сырья, образовавшимися при 
прохождении сопла 9. В результате теплообмена катализатор частично ох
лаждается до температуры 500 — 510 °С, а выделившееся тепло расходуется 
на нагрев и испарение сырья. При этом начинаются реакции каталитичес
кого крекинга с отложением кокса на частицах катализатора. Образовав
шийся парогазовый поток транспортирует катализатор вверх по стволу 
лифт-реактора. Внутренний диаметр лифт-реактора и длину реакционной 
части определяют исходя из заданной производительности установки по 
сырью и условий проведения процесса. Отношение длины реакционной ча
сти лифт-реактора к его диаметру обычно составляет (20 —25)/1,0.

Первоначально в верхней части лифт-реактора были установлены конический переход
ник и распределительная решетка, предназначенная для ввода и равномерного распределения 
катализатора в зоне форсированного кипящего слоя. При использовании более высоких 
температур крекинга и применении современных высокоэффективных катализаторов неже
лательно длительное контактирование закоксованного катализатора и продуктов крекинга, 
так как это способствует протеканию вторичных реакций крекинга бензина. Поэтому 
распределительная решетка в верхней части лифт-реактора была заменена на баллистический 
сепаратор.

Для быстрого отделения катализатора от нефтепродуктов в верхней 
части лифт-реактора установлен баллистический сепаратор 3, позволяю
щий исключить нежелательную излишнюю глубину превращения сырья и 
уменьшить время его контакта с катализатором. Верхняя часть лифт-реак
тора с баллистическим сепаратором оснащена подвижной опорой 5.

Пройдя баллистический сепаратор, катализатор поступает в десорбер 
7, где отпаривается в противотоке с водяным паром. Десорбер секциони
рован каскадными перфорированными конусами, препятствующими созда
нию поршневого режима. В нижней части десорбера установлены кольце
вые коллекторы для ввода водяного пара, в верхней части — форсунки 6  
для ввода шлама, т.е. части остатка из ректификационной колонны, содер
жащей унесенный из реактора катализатор.

Для уменьшения уноса катализатора в ректификационную колонну и 
снижения количества рециркулирующего шлама в верхней части реактора 
устанавливаются одно- или двухступенчатые циклоны 2. На спускных стоя
ках циклонов используют устройства типа клапан-мигалка. Клапан-мигалка 
обычно находится в закрытом положении и открывается только под дав
лением столба катализатора, скопившегося в спускном стояке.

Корпус реактора изнутри футерован слоем жаростойкого торкрет-бе
тона толщиной 50 мм, а циклоны защищены эрозионно стойким бетоном 
толщиной 2 0  мм, нанесенным на панцирную сетку.
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В корпусе реактора предусмотрены штуцеры для ввода сырья и ката
лизатора, вывода продуктов крекинга и закоксованного катализатора, ус
тановки предохранительного клапана и термопар, а также люк-лаз, пред
назначенный для ремонта и монтажа оборудования, расположенного внут
ри аппарата.

Конструкция регенератора крекинг-установки приведена на рис. 
XXIV-11.

Основными узлами регенератора являются корпус I, коллектор ввода 
воздуха 2 для выжига кокса и поддержания кипящего слоя во взвешенном 
состоянии, топливные форсунки 3 для разогрева катализатора при пуске 
установки, форсунки для конденсата 4 с целью предотвращения догорания 
окиси углерода в двуокись, двухступенчатые циклоны 5, сборная камера 
6 и система ввода водяного пара в циклоны первой ступени и под днище 
сборной камеры для предотвращения догорания окиси углерода в дву
окись. В отдельных случаях для съема избыточного тепла и упорядочения 
движения потока газовзвеси в зоне регенерации устанавливаются паро
водяные змеевики.

Обычно регенератор — самый крупный аппарат на установке ка
талитического крекинга, его объем значительно превышает объем реак
тора.

Размеры регенератора зависят от его производительности по 
сжигаемому коксу (количество кокса, выжигаемого с поверхности 
закоксованного катализатора за единицу времени) и выбранного техно
логического режима процесса регенерации (температура, давление). 
Производительность регенератора характеризуется количеством выж
женного кокса в единицу времени, и она определяется как произведение 
количества циркулирующего катализатора на разность содержаний кокса 
на нем до и после выжига.

Для теплоизоляции и предотвращения абразивного износа корпуса ре
генератора со стороны постоянно движущихся значительных масс катали
затора его изнутри покрывают слоем жаростойкого торкрет-бетона тол
щиной 150 — 200 мм, нанесенного на панцирную сетку. Применение тор
крет-бетона позволяет снизить температуру и толщину стенки корпуса ре
генератора.

Быстрое отделение катализатора от паров нефтепродуктов на выходе 
из лифт-реактора стало необходимым условием современных высокотем
пературных установок каталитического крекинга, работающих при темпе
ратурах свыше 525 °С.

В настоящее время применяются несколько конструкций концевых 
устройств для лифт-реактора (рис. ХХ1У-12). В порядке увеличения эффек
тивности к ним относятся инерционный сепаратор (см. рис. XXIV-12, а), 
циклоны с восходящим потоком (см. рис. XXIV-12, б) и разработан
ные фирмой «Мобил» циклоны с замкнутым потоком (см. рис. XXIV-
1 2 , в).

Для оптимального отделения катализатора от нефтепродуктов в лифт
реакторе необходимо во избежание повторного крекинга бензина предот
вратить каталитический крекинг в разбавленной фазе после лифт-реактора 
и, сокращая время пребывания паров на участке между выходом из лифт
реактора и зоной резкого охлаждения, в главной ректификационной ко
лонне свести к минимуму термический крекинг. Кроме того, система отде
ления катализатора от нефтепродуктов должна обладать операционной
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Рис. XXIV-П. Регене
ратор с пылевидным 
катализатором:
1 — корпус; 2 — кол
лектор для ввода воз
духа; 3 — топливная 
форсунка; 4 — фор
сунки для конденсата; 
5 — двухступенчатые 
циклоны; 6 — сбор
ная камера. Потоки; 
I — закоксованный 
катализатор из реак
тора; II — регене
рированный катали
затор; III — воздух;
IV — водяной пар;
V — дымовые газы

I I I



замкнутым потоком. Потоки: I — смесь катализатора и паров нефтепродуктов из лифт
реактора; II — парогазовый поток из десорбера; III — продукты крекинга

гибкостью и не требовать повышенного внимания со стороны оператора, 
сводить к минимуму коксование в трубопроводах и уменьшать потери ка
тализатора в ректификационной колонне. Наиболее полно всем этим тре
бованиям отвечает концевое устройство лифт-реактора в виде циклонов с 
замкнутым потоком.

Система впрыскивания сырья оказывает решающее влияние на 
выходы продуктов установок каталитического крекинга. В идеале реакции 
крекинга должны протекать в паровой фазе на поверхности твердого 
катализатора. Быстрое и равномерное смешение сырья и катализатора 
обеспечивает более полное испарение нефтепродуктов и лучший их кон
такт с катализатором на протяжении короткого времени их пребывания в 
лифт-реакторе.

На рис. XXIV-13 приведены некоторые конструкции распыливающих 
сопел для установок каталитического крекинга. Конструкция распылива- 
ющего сопла должна обеспечить образование мелких капель с узким 
распределением их по диаметру и небольшим средним диаметром. Если 
при впрыске сырья образуются крупные капли, то они будут испаряться 
медленно и могут вообще не испариться. Присутствие в лифт-реакторе 
частиц катализатора, смоченных неиспарившимся сырьем, ведет к 
образованию кокса, водорода и углеводородов С, —С2. Сравнительная 
оценка (по данным фирмы «Келлог») показывает, что наилучшими харак
теристиками обладают сопла «Атомах». Если принять средний диаметр 
капель, образующихся в сопле «Атомах» за единицу, то для сопла с
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Рис. XXIV-13. Конструкции распиливающих сопел для установок каталитического 
крекинга:
а — сопло с круглым отверстием: б — сопло со щелевым отверстием фирмы «Келлог»; в — 
сопло с многочисленными форсунками; г — сопло «Атомах» фирм «Келлог» и «Мобил»; 1 — 
корпус; 2 — спираль; 3 — диафрагма с круглым отверстием; 4 — наконечник со щелевым 
отверстием; 5 — статический смеситель; 6 — форсунки. Потоки: I — сырье; II — водяной пар; 
III — паросырьевая смесь

круглым отверстием (см. рис. XXIV-13, а) средний диаметр капель равен 3, 
для сопла со щелевым отверстием (см. рис. XXIV-13, б) — 2,3, а для сопла 
с многочисленными форсунками — 7,8.

Схема установки сопел «Атомах» в нижней части лифт-реактора 
показана на рис. XXIV-14.

На рис. XXIV-15 приведена схема реакторно-регенераторного блока 
современной установки каталитического крекинга флюид ультра-ортфлоу 
фирмы "Келлог". Процесс используется для получения из различных 
фракций нефти, в том числе и тяжелых, высокооктанового бензина, 
легких олефиновых углеводородов для алкилирования и полимеризации, а 
также средних фракций, используемых как котельное или дизельное 
топливо.

На установке в качестве реактора используется выносной лифт-реак
тор 2 с системой сопел «Атомах» 1 для впрыска сырья, который заканчи
вается поворотным прямоугольным коленом. Для быстрого отделения ка
тализатора от продуктов крекинга и исключения возможного излишнего 
углубления процесса крекинга на выходе из лифт-реактора установлены 
двухступенчатые циклоны с замкнутым потоком. Закоксованный катализа
тор поступает в отпарную секцию б, где водяным паром отпариваются за
хваченные им углеводороды. Далее катализатор по стояку подается на 
распределитель 8, предназначенный для равномерного ввода катализатора 
в зону противоточной регенерации. Подача воздуха в зону регенерации
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Рис. XXIV-14. Схема установки сопел «Атомах» в нижней части лифт-реактора.
Потоки: I — сырье; II — водяной пар; III — паросырьевая смесь

осуществляется через три распределителя 9 (см. рис. XXIV-15, условно по
казан один распределитель). Дымовые газы отделяются от катализаторной 
пыли в двухступенчатых циклонах 3 и через наружный коллектор 5 выво
дятся в атмосферу. Для оптимизации температуры регенератора при рабо
те на тяжелом сырье применяется охладитель катализатора в плотной 
фазе 10.



Рис. ХХ1У-15. Реакторно-регенераторный блок 
установки каталитического крекинга фирмы
«Келлог»:
I — сопла «Атомах»; 2 — лифт-реактор; 3 — 
двухступенчатые циклоны регенератора; 4 —
двухступенчатые циклоны с замкнутым потоком; 
5 — наружный коллектор дымовых газов; 6 — 
отпарная секция; 7 — коллектор для ввода водя
ного пара; 8 — распределитель закоксованного 
катализатора; 9 — распределитель воздуха; 10 — 
охладитель катализатора в плотной фазе; 11 — 
клапан ввода свежего катализатора; 12 — клапан 
ввода регенерированного катализатора в лифт
реактор. Потоки: I — сырье; II — продукты 
крекинга; III — дымовые газы; IV — воздух; V — 
катализатор

СХЕМА РАСЧЕТА РЕАКЦИОННЫХ АППАРАТОВ

Расчет реактора, предназначенного для осуществления той 
или иной химической реакции, имеет свою специфику для каждого 
конкретного случая и состоит из следующих основных этапов:

1) материальный баланс; 2 ) тепловой баланс; 3) расчет реакционного 
объема и выбор основных размеров с учетом размещения внутренних 
устройств (распределительные и выравнивающие решетки, сепарационная 
зона, циклоны, теплообменная поверхность и т.д.); 4) гидродинамический 
режим для всех основных материальных потоков при выбранной кон
струкции, размеры аппарата и внутренних устройств.
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При осуществлении процесса в нескольких аппаратах или секцио
нированном аппарате расчет по указанной схеме выполняется для каждого 
аппарата (секции) в отдельности.

Для периодически действующего реакционного аппарата выбирается и 
обосновывается график работы; соответствующие расчеты выполняются 
для каждой из стадий.

Общие приемы расчета материального баланса и определения реак
ционного объема были рассмотрены ранее. Некоторые особенности 
составления теплового баланса рассмотрим на примере распространенного 
и сложного процесса — каталитического крекинга применительно к 
реакторному блоку с мелкозернистым катализатором и аппаратами с «ки
пящим» слоем, схема которых с основными обозначениями представлена 
на рис. XXIV-16.

В приведенных далее уравнениях приняты следующие обозначения:
Сс — производительность реактора по загрузке, кг/ч;
Ск — количество кокса, отложившегося на катализаторе при 

крекинге, кг/ч;
Сит ~  количество циркулирующего катализатора, кг/ч;

Рис. XXIV-1 в. Схема к расчету 
реакторного блока установки 
каталитического крекинга
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(, и (2 -  температуры соответственно в реакторе и регенераторе, К;
5 0 — остаточное содержание кокса на регенерированном катали

заторе, кг/кг;
Сок — количество остаточного кокса на катализаторе Со к = 50СК„,

кг/ч;
I  — количество воздуха, необходимого для сгорания кокса, образо

вавшегося при крекинге, кг/ч;
2 , и 7.2 — количество водяного пара, уходящего из реактора и реге

нератора, соответственно, кг/ч;
0 Р — теплота сгорания кокса, кДж/кг.
Запишем тепловой баланс реакторного блока в целом:
Статьи прихода

Тепло, внесенное сырьем...................................................
Тепло, внесенное воздухом................................................
Тепло, выделенное при сгорании кокса..........................

Статьи расхода

Тепло, уносимое с продуктами реакции........................
Тепло реакции крекинга....................................................
Тепло, уносимое дымовыми газами из регенератора...
Тепло, затрачиваемое на нагрев водяного пара, уходя
щего из реактора и регенератора....................................
Потери тепла в окружающую среду...............................
Избыточное тепло регенерации катализатора, кото
рое может быть использовано на производство водя
ного пара..............................................................................

Запишем уравнение теплового баланса:

СЛс +1СЛ + СкОр=(Сс-С к)я () + Ссд р + ( / . + )н,2 +

+-̂ 1*-вп(̂ | — ̂ г)+^ 2 "̂вп(^2 —̂г)+ Опот + Оиэб-

При заданном температурном режиме реактора и регенератора и вы
ходе кокса из приведенного выше уравнения теплового баланса могут 
быть найдены энтальпия Л,с (а следовательно, и температура) сырья, 
питающего реактор и избыточное тепло Оизб.

В тех случаях, когда количество циркулирующего в системе катализа
тора может быть достаточно большим, как это, например, имеет место на 
установке с мелкозернистым катализатором, тепловой баланс реакторного 
блока может решаться при Оиэб = 0 ; в этом случае из приведенного выше 
уравнения теплового баланса определяется температура сырья 1С, при 
которой приходные и расходные статьи баланса равны.

При заданной температуре (с из уравнения теплового баланса опре
деляется величина Оизб.

Запишем тепловой баланс реактора:

с А е +СЫТСЫТ(^ -^)+ С 011Ск((2 -*,)=(с с - с^ я ,, +

СЛС

С,Ор

( с с - с , ) н (1

СсЧр
(1 + Ск)я ,2

2 1С'вп(<1_<г ) + 'г 2С вп(, 2 _ , г )

Фюг

и̂яб
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где СкатСит^2-(,) — количество тепла, выделенного в реакторе при охлаж
дении катализатора от температуры 12 до 1Х; СокСк^2- ^) — то же> ПРИ 
охлаждении остаточного кокса (обычно остаточное содержание кокса на 
регенерированном катализаторе невелико, так что этим слагаемым в 
тепловом балансе часто можно пренебречь); — количество тепла,
уносимого из реактора с вновь образовавшимся коксом; 0 'от — потери 
тепла реактором; остальные обозначения прежние.

Заменяя в приведенном уравнении теплового баланса Со к = 50СМТ и 
решая его относительно массы циркулирующего катализатора, получаем:

^  _  (Сс “ Ск)н (| + Сс(яр -  \  ) + 2\Съп(*\ -  1г ) + + Опот

“Т= (с „ -* Р яЪ -*г) ■
Кратность циркуляции катализатора 

Я = Ск„/С с.
Запишем тепловой баланс регенератора:

С*0Р + + ̂ СВ1В -  С%„С%„{12 ~^)+

+(*• + С*)Н,2 + 22Свп{12 -  ^) + (%т  + Оиз6)

где СмтСит^2-<,) — тепло, затрачиваемое на повышение температуры ка
тализатора от г, до 12, СовСв{12-Г,) — то же, для остаточного кокса; 0 "от — 
потери тепла регенератором.

Из теплового баланса регенератора может быть найдено количество 
циркулирующего катализатора; оно должно быть таким же, как и 
найденное из уравнения теплового баланса реактора.

Когда задана кратность циркуляции катализатора К, а следовательно, 
и его количество, из теплового баланса реактора определяется температура 
сырья 1С, а из теплового баланса регенератора — значение Оизб.

Рассмотрим тепловой баланс узла смешения. При смешении регенери
рованного катализатора с исходным сырьем катализатор охлаждается от 
температуры 12 до 13, а сырье и поступающие с ним водяные пары на
греваются от 1С до <3, при жидкофазном питании сырье не только на
гревается, но и испаряется.

Из теплового баланса смешения определяется температура 13 

< Ц с „  + з0Ск)Ц12 - 13) = с с(я,з -  л,с) + г с вп(1з -  4

При парофазном питании можно записать, что

н (з- н , с= сн(*з-д,

где Сн — теплоемкость паров сырья.
Для реактора с «кипящим» слоем объем реакционной зоны опреде

ляется по заданной массовой скорости пд с помощью уравнения (ХХШ.З).

+ С сЯр + 2 хс т (1х -  1г ) + С кс к1{ + (7пот,
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Объем катализатора в регенераторе 
Ур<-г =  С к / д к ,

где — удельный коксосъем в регенераторе, т.е. количество кокса, 
выжигаемого в 1 ч на 1 м3 катализатора, кг/(м3 ч). Эта величина находится 
из кинетических уравнений или принимается на основании опыта работы 
промышленных установок.

При найденном объеме кипящего слоя катализатора в реакторе диа
метр аппарата, а затем и высоту слоя выбирают с таким расчетом, чтобы 
была обеспечена принятая порозность «кипящего» слоя е, а 
следовательно, и его плотность. При этом скорость псевдоожижающего 
потока определяется из уравнения (ХУ1П.19).

Определив скорость V/ из уравнения (ХУШ.22), находят унос частиц 
катализатора с потоком газа (паров) и запыленность этого потока при 
входе в циклоны. Если запыленность газа недопустимо велика, то изме
няют либо скорость потока IV, либо высоту сепарационного пространства 
Л„. Расход водяного пара или газа на аэрацию стояков и создание затворов 
определяют по уравнению (XVIII.30).

При выбранной конструкции и размерах аппаратов, распредели
тельных устройств и катализатопроводов газодинамический расчет реак-

Рнс. XXIV-17. Схема к гидравлическому 
расчету реакторного блока установки ката
литического крекинга
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торного блока установки каталитического крекинга с движущимся ката
лизатором должен подтвердить возможность перемещения всех потоков 
(и, в частности, катализатора) и регулирования его расхода в соответствии 
с принятой схемой блока.

Основную идею газодинамического расчета проиллюстрируем на при
мере реакторного блока (рис. XXIV-17) установки каталитического крекин
га с «кипящим» слоем катализатора и двукратным подъемом катализа
тора.

Давление над клапаном стояка реактора 
р5 = р, + Я,р,д + Я2р2д + Я3р3д,
где р! — абсолютное давление над «кипящим» слоем; Ни Н2, Н3 — высота 
слоя соответственно в реакторе, отпарной секции и спускного стояка 
реактора; р,, р2, р3 — плотность слоя соответственно в реакторе, отпарной 
секции и стояке.

Давление под клапаном стояка реактора 
р6 = р2 + Я4р4д + Дрр +  Дра,
где р2 — абсолютное давление над слоем в регенераторе; Н, и р4 -  соот
ветственно высота и плотность слоя в регенераторе; Дрр — сопротивление 
распределительной решетки регенератора; Дра — потеря напора в 
пневмостволе, ведущем из реактора в регенератор.

Для обеспечения надежного регулирования количества циркулиру
ющего катализатора, в клапане должен быть обеспечен соответствующий 
перепад давления
Др* = Рь ~  Рб-

Аналогично определяется давление над клапаном р3 и под клапаном р4 
стояка регенератора (обозначения см. рис. XXIV-17):

где Др' — сопротивление распределительной решетки реактора; ра — по
теря напора в пневмостволе, ведущем из регенератора в реактор.

Из уравнений (ХХП7.1), (ХХ^.2) и (ХХПЛЗ) получим:

Из этого уравнения следует, что при прочих равных условиях высота 
размещения регенератора Я5 зависит от разности давлений р, — р2 в 
реакторе и регенераторе.

р3 = р2 + Я4р4д + Я5р5д;

р4 = р, +  Я,р,д +  Я5р5д+  Др;+ р';

ДР* = Рз Р4>

(XXIV. 1) 

(ХХГС.2) 
(ХХГУ.З)
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физическая 274
Азеотропная ректификация 183 сл. 
Азеотропные смеси 75, 183 сл. 
Азеотропы 75 
Активность

адсорбентов 276 
коэффициент 73, 74, 184 

Алкилирование 619 
Антуана уравнение 54

Аппараты
охлаждения воздушного 587 сл. 
теплообменные см. Теплообменные 
аппараты

Аргумент излучения 539 
Архимеда критерий 47 
Ашворта уравнение 56 сл.
Аэрирующий агент 473

Б

Бакланова
метод 554, 556 
уравнение 556 

Баланс
материальный см. Материальный ба

ланс
тепловой (энергетический) см. Теп

ловой баланс 
Барботер 450
Барометрический конденсатор 590 сл.
Бегуны 493
Белоконя метод 538 сл.
Берля седла 262 
Бинарные смеси 57 сл. 

азеотропные 75
постепенное испарение (конденса

ция) 97
равновесие 63 
ректификация 101 сл.

Блок
реакторный 641 
регенераторный 643 

Боковые погоны 104

В

Вакуум-фильтр барабанный 387 сл.
Взвеси 358
Влага

адсорбционно-химическая 333 
капиллярная 333 
набухания 333 
поверхностная 333
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Влагосодержание 332 
Влажность

воздуха относительная 331 
осадка 359 
равновесная 332 

Воздухоподогреватель 548 
Время

защитного действия адсорбента 275 
реакции фиктивное 625 

Высота
насадка, эквивалентная одной теоре
тической тарелке (ВЭТТ) 273, 45 
эквивалентная единице переноса 

(ВЕП)42

Г

Газы
влажность 211
дымовые см. Дымовые газы
идеальный 58
осушка см. Осушка газов 211 

Газлифт 450
Газовые сушилки 344 сл. 

барабанная 346 
ленточная 344 
пневматическая 349 
распылительная 351 
с псевдоожиженным слоем 352 
Гидравлическое перемешивание 452 

Гидрокрекинг 619 
Гидроочистка 619 
Гидроциклоны 420 
Генри

закон 60, 61 
константа 60 

Гесса закон 623
Гигроскопический материал 332 
Горение топлива 510 
Горячая струя 150, 592 сл.
Градиент концентраций 36 
Грасгофа критерий 47 
График Хоттеля 518 
Грохоты

барабанные 496 
вибрационные 498 
качающиеся 497 сл. 
неподвижные 495 
подвижные 496 сл.

Грохочение 494

А

Давление
паров насыщенных 53 
парциальное 64

и ректификация 154, 155 
Дальтона закон 65 
Движущая сила 

диффузии 25 
средняя 40

Двухкомпонентные системы см. Бинар
ные смеси 
Дегидрирование 620 
Дезинтеграторы 487 
Десорбер

баланс материальный 202 
— тепловой 204 
размеры 293
число теоретических тарелок 202 

Десорбция 194, 279 
Диаграмма (ы) 

треугольные 297 
энтальпийная 69 

Диаметр
колонны тарельчатой 255 
труб теплообменных 604 
эквивалентный

канала порового 459 
каналов насадки 

Дисмембраторы 487 
Дистиллят 
Диффузия

движущая сила 25 
конвективная см. Конвективная 

диффузия
коэффициент 25 
молекулярная см. Молекулярная 

диффузия 
поверхностная 279 

Дозатор 501
Дозирование твердых материалов 501 
Доля отгона 85 сл.

в змеевике печи 553, 561 
сырья 152 

Дробилка (и)
валковые 484 сл. 
конусная 484 
молотковая 486 
щёковая 483 

Дробление 480 
крупное 481 
среднее и мелкое 481 

Дымовые газы 
объем 511 
плотность 511 
скорость 507 
температура 514 
утилизация тепла 548 

Дымы 358
Дюгема-Маргулиса уравнение 186 сл. 
Дюринга метод 55
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Е
Единица переноса 40 сл.
Емкость адсорбента 278

3
Закон (ы)

Генри 60, 61 
Гесса 623 
Дальтона 65
конвективной диффузии 29 
массообмена 24 сл.
Рауля 64
фазового равновесия 58 

Затвор газовый (паровой) 471 
Захлебывание колонны 253 
Змеевик трубчатый 552

И

Излучатели вторичные 507 
Излучение 

обратное 518 
прямое 534 

Измельчение 
степень 479 
тонкое 488 сл.

Изомеризация 619 
Изотерма

адсорбции 277 
уравнение 278, 64 

Инверсия ф аз 225 
Индекс противоточности 607 
Интенсивность перемешивания 443 
Испарение

многократное 93 
однократное 85 сл.
постепенное см. Постепенное испа

рение
Испарители 566, 570, 571 

К

Камеры конвекции и радиации 504 сл.
Каналы поровые 459
Катализатор

гранулированный 636, 642 
псевдоожиженный 646 

Кипятильники 566 
Киреева уравнение 55 
Кладка 507 
Классификаторы 

воздушные 494, 500 
центробежные гидравлические 494 

Классификация зернистого материала 
494

Коксование 619 
Колонна (ы)

абсорбционно-отпарная 195 
атмосферные 220 
вакуумные 220 
под давлением 220 
захлебывание 253
насадочные см.Н асадочныеколонны 
отпарные 104 
пленочные 221
ректификационная см. Ректификаци
онная колонна 
сложная 162 
схемы соединения 163 
тарельчатые см. Тарельчатые колон
ны
температура верха и низа 155 сл. 

Колпачки тарелки 
Кольца

Глитч каскад мини ринг 262 
Палля 261 

. Рашига 260 
Хай-Пек 261 сл.

Компонент
концентрация 20 сл. 
эталонный 55, 62 

Конвективная диффузия 
закон 29
уравнения дифференциальны е 28,29 

Конвекция
вынуж денная 505 
эффективность 505 

Конверсия 624 
Конденсатор(ы)

барометрический 590 
парциальный 144 

Конденсаторы-холодильники 567 
К онденсация 

многократная 93 
однократная 85
постепенная см. Постепенная кон

денсация 
Конода 70 
Константа 

Генри 60
скорости реакции 624 
фазового равновесия 71 

Контакт фазовый
при перекрестном токе 38 
противоточный 34 
прямоточный 37 

Контактные сушилки 
барабанная роторная 353 
вакуумная с вращающимся бараба

ном 353 сл. 
вальцовая 355
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расчет 355, 357
Концентрации компонентов 20 сл.

градиент 24 
Котел-утилизатор 548 
Коэффициент

активности 73,184 
взвеси 469
гидравлического сопротивления 238, 

460, 565
диффузии 25
избытка воздуха 511
извлечения
при абсорбции 199
при десорбции 209
излучения взаимного угловой 540
летучести относительный 67 сл.
массоотдачи 32, 33
массопередачи 30 сл.
при абсорбции 193
полезного действия
печи 514
тарелки 258
прямой отдачи 540
распределения 296
степени очистки 416
фракционной 416 сл.
теплоотдачи 600 сл.
теплопередачи 602
угловой средний 516
формы 518

Крекинг каталитический 619 
Кривая (ые)

Синодальные 303 сл. 
изобарная 68
кипения температурная 69 
конденсации паров 69 
равновесия 66 сл. 
на треугольной диаграмме 303 
распределения составов 90 
растворимости 77 
типа второго 79 
— первого 78 

Кристаллизаторы 578 сл.
Критерий (и)

Архимеда 47, 363 
гидродинамические 
Грасгофа 47 
диффузионные 46 
мощности 449 
Нуссельта 46, 47 
Пекле 47 
подобия 18, 46 
Прандтля 47 
Рейнольдса 47, 362 
модифицированный 
Фруда 47

модифицированный 
Фурье 49

Критическая точка 53 сл.

Л
Лева насадка 262 
Летучесть 61, 62 
Л иния

кипения 69 
конденсации 69 
оперативная 109, 111 
рабочая 109, 111 
сырья 114 

Лопасть 448
Лэнгмюра уравнение 278 

М
М ассообмен

баланс материальный 34 сл. 
законы 24 
и подобие 46 
с фазой твердой 48 

Массоотдача, коэффициент 32, 33 
М ассопередача

коэффициент 30 сл. 
скорость 30 
уравнение 30 сл.

М атериальный баланс 
абсорбера 196 
адсорбера 282 
десорбера 202, 282 
колонны ректификационной 105 сл.
— сложной 178 
потоки внешние 13 сл.
— внутренние 15
процесса массообменного 34 сл.
— химического 629 
ректификации многокомпонентной

165
составление 13 
статьи 14 
сушки 333 

М ельница (ы)
барабанные (шаровые) 488 сл. 
вибрационные 492 сл. 
кольцевые 491 
молотковые 486 
ударно-дисковые 487 сл. 
центробежная кольцевая 491
— маятниковая 491
— шаровая 491 сл.

М ельницы-бегуны 492
Мельпольдера и Хидингтона уравнение
68



Менделеева-Клапейрона уравнение 58 
Метод

Бакланова 554, 556 
Белоконя 538 сл.
Дюринга 55
«от тарелки к  тарелке» 132 
Трегубова 55 

Мешалки 443
М ногокомпонентные смеси

постепенные испарение и конденса
ция 99

равновесие в присутствии водяного 
пара 81

режим полного орошения 169 
ректификация 161 сл.

Многократная конденсация 95 
Многократное испарение 93 
М оделирование 

гидравлическое 17 
математическое 17 сл. 
теория 16, 17 
физическое 17 

Молекулярная диффузия 
движущая сила 24 
уравнение дифференциальное 26 

М олекулярные сита

Н

Нагреватели 566 
огневые 504

Нагревающие агенты 595 
Нагрузка

печи тепловая 509 сл.
— полезная 515 

Напор
статический 470 сл., 564 
температурный средний 605 сл. 

Насадка(и)
Ваку-пак 265
высота, эквивалентная теоретичес

кой
тарелке (ВЭТТ) 273, 45 
диаметр каналов 272 
Зульцер 263 
насыпная 260 сл.
Нортон 263
поверхность удельная 260 
регулярная 263 
свободный объем 260 
со струйным истечением ф аз 326 
число теоретических тарелок на метр 
высоты насадки (ЧТТМ) 273 

Насадочные колонны 260 сл. 
гидравлические условия 267 сл. 
сопротивление 271

эффективность 272 
Нуссельта критерий 47

Область автомодельная 449 
Объем

дымовых газов 511 
парциальный 60

Однократная конденсация (ОК) 85 
Однократное испарение (ОИ) 

смесей
— бинарных 85
— многокомпонентных 88
— сложных 90 

Оребрение труб 577 
Орош ение

полное 169 
промежуточное 164 
холодное испаряющееся 146 
циркуляционное 147 
— промежуточное 164 

Осадок
влажность 359
неоднородный и сжимаемый 375 
промывка 380 
сопротивление 376 

О саж дение 
режимы 363 
свободное 361, 365 
скорость 362 сл. 
стесненное 366 
электрическое 430 

Остаток ректификации 104 
Отдача прямая 540 
Отсев (остаток) 495 
Отстаивание 360 
Отстойники 367 
Охлаждающие агенты 595 
Охлаждение воздушное 585 
Очистка газа

инерционная 434 
коэффициент степени 416 
мокрая 441

Палля кольца 261 
Пар

насыщенный 53 
перегретый 53 

Паровое число 111 
бесконечное 137 
рабочее 139
и число теоретических тарелок 141 

сл.
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Парциальный конденсатор 144 
Пекле критерий 47 
Пены 358
Перегородки фильтрующие 

керамические 374 
набивные 374 
насыпные 374 
плетеные 374 
тканевые 374 

Перекрестный ток 224 
Перемешивающие устройства 

ленточные 445, 448 
лопастные 445
пропеллерные (винтовые) 445, 446
рамные 445
турбинные

открытого типа 445, 446 
закрытого типа 445, 446 

шнековые 445, 448 
якорные 445, 446, 447 

Перемеш ивание 
барботажное 449 
интенсивность 443 
механическое 443 
эффективность 443 

Перенос вещества 31 
Печи трубчатые см. Трубчатые печи 
Пиролиз 619 
Питатель

плунжерный 503 
тарельчатый 502 
шлюзовой 501 

Плотность
воздуха влажного 331 
газов дымовых 511 
теплового потока 509 
частиц кажущаяся 458 

Пневмотранспорт 468 
Поверхность

аппаратов теплообменных 604 
конвекционная 545 
нагрева 541 
насадки удельная 263 
радиантная 534 
теплообмена 604
эквивалентная абсолютно черная 

538
Поглощение тепла пучком труб 515
Подача 469
Подобие

критерии 47 
и массообмен 46 
теория 16

Подогреватель с паровым пространст
вом 571
Полимеризация 620

Порозность 457 
Постепенная конденсация 84 

смеси бинарные 98
— многокомпонентные 100 

Постепенное испарение 84
смеси бинарные 97
— многокомпонентные 99 

Потенциал сушки 337 
Потеря напора

общая 558
в трубчатом змеевике 554 

Правило ф аз (Гиббса) 52 
Прандтля критерий 47 
Продукты сгорания 512 
Проект технический 12 
Проектное задание 12 
Прорези колпачков, расчет открытия 
244
Просев 495 
Проскок 275

газа поршневой 466 
Противоток 34 сл.
Процессы

гидромеханические 7 
массообменные (диффузионные) 7 
механические 8 
непрерывные 11 
периодические 8 
тепловые 8 
химические 8 

Прямая отдача 540 сл.
Прямоток 37
П севдоожижение 462 сл. 

скорость начала 463 
структура 466 

Пыли 358

Рабочая линия 107, 110 
Рабочие чертежи 12 
Равновесие 

кривая 66 сл. 
смесей бинарных 63 
— многокомпонентных 61 сл. 
термодинамическое 50 
фазовое

— законы 58
— константа 71
— кривая 67

Радиантная поверхность 534 
Разделяющий агент 184 
Раствор(ы) 

идеальные 58 
неидеальные 58 
нормальные 58



рафинатный 295 
экстрактный 296 

Растворимость 77
Растворители селективные (избира
тельные) 295 
Расчет

гидравлический 11 
механический 11 
технологический 11 

Рауля закон 64 
Рафинатный раствор 295 
Рашига кольца 260 
Реактор(ы)

адиабатические 631 
идеального вытеснения 621
— смешения 621 
изотермические 
с кипящим слоем 
непрерывные 621 
периодические 621 
политропические 637 
расчет 653
и регенератор 648 
частичного перемешивания 622 

Реакции химические см. Химические 
реакции 
Регенератор(ы)

пародистиллятные 608 
и реактор 646 

Регенерация
адсорбента см. Десорбция 
тепла 566 

Режим
«захлебывания» 253 
начала подвисания жидкости 268 
орошения полного 137 
осаждения 360 
ламинарный 363 
переходный 363 
турбулентный 363 
пленочный 269 
пневмотранспорта 468 сл. 
смоченной тарелки 252 
транспорта частиц 456 

Рейнольдса критерий 47, 362 
Ректификат 104
Ректификационная(ые) колонна(ы) 104 

баланс материальный 107
— тепловой 117
с вводом водяного пара 158
давление 154
отгонная 104
полные и неполные 104
простые 104
сложные 104
температура сырья

укрепляющая 104 
часть

концентрационная (укрепляющая) 
104

отгонная (исчерпывающая) 104 
Ректификация 101 

давление 154 
смесей азеотропных 183
— бинарных 105 сл.
— многокомпонентных 165 сл. 
экстрактивная 188

Рециркуляция 163 
Решетки распределительные 

непровальные 477 
провальные 474

Риформинг каталитический 618 

С

Сверхцентрифуги 412 
Седла 
Берля 262 
Инталлокс 262 
Секция питания 104 
Сепараторы 412 сл.
Системы гетерогенные (дисперсные) 
358
Сита 495

молекулярные 276 
Скорость

адсорбции 278 
витания частиц 463 
дымовых газов 508 
захлебывания 253 
в каналах поровых 458 
критическая (начала псевдоож иж е

ния) 463 сл.
массопередачи 30
осаждения 360
паров минимальная 226
процесса внешнедиффузионного 278
— внутридиффузионного 278 
реакции 624
сушки 343 
фильтрации 458 
фильтрования 375 сл.

Сложные смеси 
доля отгона 91 
кривые распределения 90 

Слой
«кипящий» 456 
плотный 456, 457 
полидисперсный 465 
псевдоожиж енный,взвеш енный или 
кипящий 456, 462 

Смесители
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статические 452 
циркуляционного типа 455 

Смеситель-отстойник 320 
Смесь (и)

азеотропные 75
бинарные см. Бинарные смеси 
близкокипящие 183 
взаимно нерастворимые 79
— растворимые 63 
граница деления 170 
многокомпонентная см. Многокомпо
нентная смесь
сложные см. Сложные смеси 

Смешение 443 
Сопротивление (я) 

гидравлическое 238 
колонны насадочной 271 
местные 238
осадка и перегородки 376 
пучка конвекционных труб 564 
стенки тепловое 602 сл. 
тарелки 243 
трения в газоходе 565 

Сортировка 494
Состав равновесных ф аз 61, 71 
Статический смеситель 452 сл. 
Степень

измельчения 488 сл. 
очистки 416 
превращения сырья 624 
регенерации тепла 607 
свободы 52
черноты поглощающей среды 540 
экранированности кладки 540 

Стокса уравнение 464 
Стояки 471
Стриппинг-секция 104 
Струя горячая 149, 150, 592 сл. 
Суспензии 358 
Сушилки

воздушные 342 
газовые см. Газовые сушилки 
контактные см. Контактные сушил

ки
Сушка

баланс материальный 333
— тепловой 335 
газовая 330 
кинетика 343 
контактная 353 
потенциал 338 
скорость 343 
теоретическая 340

Схемы соединения колонн 163 
Сырье

ректификационной колонны 151 сл.

степень превращ ения 624 
температура ввода 155

Т

Тарелка(и)
барботажные 221, 224, 227
диапазон рабочих нагрузок 226
жалю зийные 322
клапанные 232 сл.
классификация 221
колпачки 228
колпачковые 227
из Б-образных элементов 231
коэффициент полезного действия 143
провальные 236
ситчатые 225
сопротивление 238
струйные 235
теоретическая см. Теоретическая та

релка
с устройствами переливными 231 сл. 
чешуйчатые (язычковые) 235 
число 137 
эффективность 258 

Тарельчатые колонны 
диаметр 255 
размеры 142 

Температура
ввода сырья 151 сл.
верха колонны 155 сл.
газов дымовых 514
границы деления смеси 169 сл.
низа колонны 156
стенки трубы печи 542
— теплообменного аппарата 604 
сырья ректификационной колонны

151
термометра мокрого 337 

Температурный напор средний 605 
Теоретическая тарелка

высота эквивалентная (ВЭТТ) 45, 273 
число 43
в абсорбере 198, 200 
в десорбере 202 сл. 
расчет методом графическим
— «от тарелки к тарелке» 132 

Теоретическое количество воздуха 510 
Теория

моделирования 16, 17 
подобия 16, 17 

Тепловой баланс 
абсорбера 201 
десорбера 204
колонны ректификационной 117 
печи трубчатой
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потоки
внешние 14, 15 
внутренние 14, 15
ректификации многокомпонентной 

165сл.
составление 14 
статьи 15 
сушки 333
теплообменного аппарата 598 

Т еплонапряж енность 
локальная 509

поверхности нагрева 509 
пространства топочного 509 
среднедопустимая 543 

Теплообмен в печах трубчатых 504 сл. 
Теплообменники 566 
Теплообменные аппараты 

баланс тепловой 598 
с головкой плавающей 568 
кожухотрубчатые 567 сл. 
с компенсатором температурным 570 
одно- двух- и многоходовые 567 сл. 
оросительные 586 
поверхностные 566 
поверхность 604 
погружные 585 
расчет гидравлический 616
— поверхности 598 
смешения 566 
спиральные 580 
температура стенки 604 
типа «труба в трубе» 574 сл. 
с трубками двойными 573
— II-образными 571 
эффективность 572

Теплоотдача
коэффициент 600 сл.

Теплопередача 
коэффициент 602 
эффективность 508 

Технический проект 12 
Тодеса, Горошка, Розенбаума уравнение 
464
Топливо

газообразное 512 
горение 510 

Точка росы 
Трегубова метод 55 
Трубчатая(ые) печь(и) 

баланс тепловой
двухкамерная вертикальная с н ас
тильным пламенем 526 
доля отгона в змеевике 553 сл. 
камеры конвекции и радиации 505сл. 
коэффициент полезного действия 

514

нагрузка тепловая полезная 515 
расчет поверхности конвекционной 

545
— радиантной 534 
методами аналитическими 535
— эмпирическими 535 
температура стенки трубы 542 
теплообмен 504
типы 520 сл.

Трубы оребренные 577
Туманы 358
Тяга

естественная 562 сл. 
искусственная 565

Унос
жидкости 226, 247 сл. 
частиц 467 

Уравнение 
Адельсон 540 
Антуана 54 
Ашворта 56 сл.
Бакланова 556
диффузии дифференциальные 

молекулярной 27 
— и конвективной 29 

Дюгема — Маргулиса 186 сл. 
изотермы 
фазы  жидкой 64 
— паровой 65 
Киреева 55 
Лэнгмюра 278 
массопередачи 30 сл.
Мельпольдера и Хидингтона 68 
М енделеева — Клапейрона 58 
оперативной линии 109, 111 
рабочей линии 109, 111 
Стокса 464
Тодеса, Горошка, Розенбаума 464 
Ф енске 139 
Фрейндлиха 278 
Эргуна 461

Установка адсорбционно-десорбцион
ная 194 сл.
Устройство(а)

газораспределительные 
беспровальные 477 
провальные 474 

Утилизация тепла 548

Факел 504 сл. 
Фактор
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абсорбции 197 
десорбции 209 

Ф енске уравнение 139 
Фиктивное время реакции 625 
Фильтр (ы)

барабанный 387 сл. 
действия непрерывного 381
— периодического 381 
емкостный 381 
камерный 383 
листовой 387 
мешочные (рукавные) 395

Фильтрат 375 
Фильтрование 373 сл. 

под вакуумом 373 
под давлением 373 
газов 395 сл. 
гидростатическое 373 
режим при постоянной скорости 376, 

378 сл.
— постоянном перепаде давления 

376, 377 сл.
скорость 375, 376 
центробежное 402 сл.

Фильтр-пресс 
камерный 483 сл. 
рамный 381 сл.

Флегма 104 
Флегмовое число 

бесконечное 137 
рабочее 139
и число теоретических тарелок 

141сл.
Форсунки 506 
Фрейндлиха уравнение 278 
Фруда критерий 47 
Фугат 398 сл.
Фугитивность 71 
Фурье критерий 49

X

Характеристика излучения 538 
Химическая(ие) реакция(и) 

время фиктивное 625 
гетерогенные 621 
гомогенные 621
каталитические и некаталитические 

621
скорость 624 
фиктивное время 625

экзотермические и эндотермические 
621

эф ф ект тепловой 622 
Холодильники 567 
Хоттеля график 518

Ц

Центрифуга (и)
с ножевой выгрузкой осадка 405 
со шнековой выгрузкой осадка 407 
маятниковые 404 
периодическая подвесная 405 
тарельчатые 413 
трубчатые 412 

Центрифугирование 397 
отстойное 398 

Цеолиты 276 
Циклон(ы) 415 сл. 

батарейный 418 сл. 
гидроциклон 420

Ч

Чертежи рабочие 12 
Число

единиц переноса (ЧЕП) 40 
паровое см. Паровое число 
степеней свободы 52 
тарелок
теоретических 43

на метр высоты насадки 273 
флегмовое см. Флегмовое число

Э

Эвапорационное пространство 104 
Эквивалентная абсолютно черная по
верхность 538
Экранированность кладки 507 
Экстрактивная ректификация 
схемы 188
Экстрактный раствор 295 
Экстракторы 

колонные
вибрационные 323 
насадочные 320 
пульсационные 323 
тарельчатые 321 

размеры 327 
ротационные 324 сл.
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типа смеситель-отстойник 319 
Экстракция 305 сл. 

многократная 310
многоступенчатая противоточная 306 
однократная 308 
противоточная 306 

Электродегидраторы 421 сл. 
Электрокоалесцер 423 
Электроочистка газа 425 
Электрофильтры 428 сл. 

мокрые 428 
пластинчатые 428

сухие 428 
трубчаты 428, 430 

Эргуна уравнение 461 
Эффективность 

извлечения 199 
колонн насадочных 272 сл. 
конвекции 505 
перемеш ивания 443 
тарелки 143
теплообменников кожухотрубчатых 

566
теплопередачи 508
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