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Курс «Процессы и аппараты нефтеперерабатывающей и нефте
химической промышленности» является профилирующим в учебных 
планах специальностей «Химическая технология переработки неф
ти и газа», «Технология органического и нефтехимического син
теза» и «Машины и аппараты нефтеперерабатывающих и нефтехи
мических заводов» нефтяных вузов и факультетов. Одна из г л а в 
ных задач этого курса заключается в изучении методов расчета 
процессов и аппаратов, составляющих основу проектирования но
вых и совершенствования действующих технологических установок 
и комплексов нефтеперерабатывающих и нефтехимических пред
приятий.

Настоящая книга представляет собой учебное пособие по т е х 
нологическому расчету основных нефтезаводских процессов и ап 
паратов для студентов дневного, вечернего и заочного обучения 
указанных выше специальностей. Она может быть также полезна 
инженерно-техническим работникам нефтезаводов и проектных 
организаций.

Авторы не стремились дать расчеты всех многочисленных про
цессов и аппаратов, используемых в нефтепереработке. Подобный 
подход не позволил бы достаточно полно и ясно изложить наибо
лее важные элементы расчетов, что очень существенно при органи
зации самостоятельной работы студентов над курсовыми и дип
ломными проектами. Второе издание дополнено расчетами экстрак
ционной колонны и реактора платформинга. Авторы сочли нужным 
сделать это в связи с пожеланиями читателей и учетом собствен
ного опыта. Кроме указанного дополнения настоящее издание от
личается от первого тем, что многие расчеты переработаны с уче
том новых теоретических данных. Увеличена производительность 
некоторых аппаратов.

Каждая из трех глав книги имеет небольшие введения, в кото
рых приводятся краткие сведения о сущности технологических р а с 
четов процессов и аппаратов данной группы и тех закономерностях, 
которые лежат в их основе. Во введениях к расчетам отдельных 
аппаратов дается последовательность расчета с перечислением 
основных исходных данных и формулировкой задачи расчета.

Все расчеты в книге выполнены в международной системе еди
ниц физических величин (СИ), в соответствии с проектом Г О С Т а , 
подготовленным Госстандартом СССР (редакция 1970 и 1972 гг . ) .



Многие формулы пересчитаны авторами в новую систему еди
ниц, при этом степень их точности сохранена прежней. Для удоб
ства читателей в некоторых таблицах применены двойные колонки, 
а в некоторых графиках — двойные шкалы, отвечающие старым и 
новым единицам измерения. Как правило, все физические вели
чины, взятые из справочников в старой системе единиц, исполь
зуются авторами в новой системе без особой оговорки о сделанном 
пересчете.

Расчеты для определения теплофизических и других величин 
выполнены различными методами, с тем чтобы включить в поле 
зрения студентов большее количество специальной литературы. 
В ссылках на литературу кроме номера источника указывается 
страница, чтобы при прослеживании хода расчета студент не за 
трачивал много времени на поиск необходимого теоретического и 
справочного материала. При этом авторы совершенно уверены в 
том, что преподаватели, руководящие самостоятельной работой сту
дентов, будут рекомендовать им дополнительную, более новую 
литературу.

В связи с указанными дополнениями и изменениями, внесен
ными во второе издание, значительно расширился список исполь
зованной литературы, однако при работе с книгой он должен по
стоянно увеличиваться, обогащая каждый расчет студента новыми 
материалами, а часто и новыми идеями.

Глава 1 написана А. А. Кузнецовым и Е. Н. Судаковым, гла
ва 2 — С. М. Кагермановым и А. А. Кузнецовым, глава 3 — 
Е. Н. Судаковым и А. А. Кузнецовым.

Авторы считают своим долгом выразить глубокую благодар
ность рецензенту книги доценту Азербайджанского института неф
ти и химии Р. Т. Эмирджанову за ценные указания и советы, учтен
ные при окончательном редактировании второго издания пособия.

Авторы будут весьма признательны всем читателям за отзывы 
и критические замечания о книге.



Гл ава  1

М А С С О О Б М Е Н Н Ы Е

П Р О Ц Е С С Ы

В главе приводятся технологические расчеты четырех аппара
тов: ректификационной колонны для разделения многокомпонент
ной смеси, отгонной колонны для выделения растворителя из 
практически нелетучего жидкого остатка, фракционирующего аб 
сорбера и экстракционной колонны для извлечения ароматических 
углеводородов. Ввиду недостаточного количества теоретических и 
экспериментальных данных по кинетике процессов разделения мно
гокомпонентных систем приведенные ниже расчеты массообменных 
аппаратов ведутся на основе термодинамической теории разделе
ния, которая исходит из понятия идеальной ступени контакта (тео
ретическая тарелка).

Термодинамический расчет процессов массообмена (ректифика
ции, абсорбции, десорбции и др.) основан на применении уравне
ний материального и теплового балансов и равновесия пар — жид
кость или жидкость — жидкость.

Материальный баланс может быть составлен для всего объема 
аппарата и для любой его части как по общему количеству пото
ков, так и по каждому компоненту. Поэтому число независимых 
уравнений материального баланса равно числу компонентов р аз
деляемой смеси.

Тепловой баланс может быть составлен как для всего объема 
аппарата, так и для любой его части по общему количеству пото
ков, поэтому уравнение теплового баланса может быть только 
одно.

Конечной целью расчета любого масообменного аппарата яв
ляется определение количеств и составов проходящих через него 
материальных потоков, затрат тепла, а такж е основных размеров 
аппарата (диаметра и высоты) и размеров внутренних устройств 
(тарелок, колпачков и других элементов).

В качестве основных исходных данных проектировщик должен 
иметь: производительность аппарата по исходному сырью, состав 
сырья и требования к качеству продуктов его разделения. Д ля 
многих расчетов необходимо располагать данными, характеризую
щими равновесное состояние системы, при определенных темпера
турах и давлениях.



РЕ К Т И Ф И К А Ц И О Н Н А Я  КОЛОННА  
Д Л Я  Р А З Д Е Л Е Н И Я  МНОГОКОМПОНЕНТНОЙ СМЕСИ

Рассчитать пропановую колонну газофракционирующей уста
новки при следующих исходных данных: состав сырья ( м о л . % )  
СН4 — 0,35, С2Н 6 — 0,73, С3Н8 — 37,51, н-С4Н 10 -  42,69, н-С5Н 12-  
18,72; содержание н-С4НА0 в дистилляте должно быть не более 
1,3 мол.%, содержание С3Н8 в остатке — не более 4 мол.%; сырье 
подается в колонну при температуре Т/ =  353 К; производитель
ность колонны по сырью Счас =  2 0  000  кг/ч; начальная темпера
тура воды, подаваемой в конденсатор-холодильник колонны, 
296 К.

Из всех известных методов расчета ректификации многокомпо
нентных смесей выбран метод «от тарелки к тарелке» как наиболее 
точный и надежный, хотя и более трудоемкий, если вычисления ве
дутся без использования ЭВМ. В расчете делаются общеизвестные 
допущения, не приводящие к существенному нарушению точности. 
Расчет ведется методом постепенного приближения [1, с. 305— 308].

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА КОЛОННЫ

1. По заданным производительности колонны и составу сырья 
определяют массовые и мольные количества всех его" компо
нентов.

2. Из уравнений материальных балансов всего объема колон
ны, записанных по общему количеству потоков и по каждому 
компоненту, определяют количества и составы дистиллята и 
остатка.

3. По известным составам дистиллята и остатка и начальной 
температуре охлаждающей воды определяют давление в колонне 
и температуру ее верха и низа. Находят коэффициенты относи
тельной летучести.

4. По заданному составу сырья, его температуре и давлению 
в питательной секции определяют мольную долю отгона и составы 
жидкой и паровой фаз сырья при подаче его в колонну.

5. Проводится расчет режима полного орошения, которым под
тверждается правильность сделанных в п. 2 допущений о том, что 
метан и этан будут иметь пулевые концентрации в остатке, а 
н-пентаи — в дистилляте.

6 . Определяют минимальные флегмовое и паровое числа соот
ветственно для укрепляющей и отгонной частей колонны.

7. Проводится расчет элементов ректификации укрепляющей 
части колонны при рабочем флегмовом числе.

8 . Проводится расчет элементов ректификации отгонной части 
колонны при рабочем паровом числе.

9. Рассчитывают питательную секцию колонны и окончательно 
устанавливают число теоретических тарелок в укрепляющей и от
гонной частях колонны.



10 . Определяют количество холодного орошения, подаваемого 
на верх колонны.

11. Определяют тепловую нагрузку кипятильника колонны и ко
личество парового орошения в низу отгонной части.

12. Определяют основные размеры колонны — диаметр и вы
соту.

РАСЧЕТ

1. Состав сырья

Средняя молекулярная масса сырья (из табл. 1.1):

5

Мср =  2  М =  55,018 *  55

Таблица 1.1

Н о 
ме р а

к о м п о 
н е н т о в

К о м п о н е н т ы
с ы р ь я

М о л е 
к у л я р 

ная
м а с с а

М1

С о с т а в  
с ы р ь я  

в м о л ь н ы х  
д о л я х  

/
С1

МА

С о с т а в  
сы р ь я  

в м а с с о в ы х  
д о л я х

К о л и ч е с т в о  
в с ы р ь е

кг/ч кмол ь/ ч

1 СН4 ................... 16 0,0035 0,0560 0,0010 20,0 1,250
2 С2Н6 . . . . 30 0,0073 0,2190 0,0040 80,0 2,666
3 с 3 н 8 . . . . 44 0,3751 16,5044 0,3000 6000,0 136,364
4 « - С 4Н 10 • . . 58 0,4269 24,7602 0,4500 9000,0 155,172
5 Н - С 5Н 12 . .  . 72 0,1872 13,4784 0,2450 4900,0 68,056

Сумма — 1,0000 Л1 ср и 55 1,0000 20000,0 363,508

2 . Количество и состав д и с ти л л я т а  и о статка

В дальнейшем для удобства расчет проводится на 100 кмоль 
сырья. Составы выражены в мольных долях. Ввиду незначитель
ного допускаемого содержания бутана в дистилляте ( 1,3  мапь.%) 
и пропана в остатке (мол. 4 % )  можно без заметного ущероа для 
точности расчета пренебречь содержанием СН4 и С2Н6 в остатке 
и содержанием Н-С5Н 12 в дистилляте. Позднее возможность такого 
допущения будет подтверждена расчетом.

Итак, принимаем, что х ' , =  0, х'К2 =  0, у'т  =  0 (здесь и дальше 
х' и у' — мольные доли компонентов соответственно в жидкости и 
парах, индекс /? относится к остатку, индекс О — к дистилляту,
индекс 1, 2 , . . . .  5 — соответственно к метану, этану.......... пентану,
индекс й  — к сырью).



Запишем уравнения материального баланса для всей колонны 
по общему количеству молей потоков и по каждому компоненту:

0  =  0 +  Я ( 1)

Ос; =  0 ^ , +  /?*'*, (2 )

Ос'2 =  Оу'В2+ Я х 'я2 (3)

Ос'3 =  Оу'ю  +  Ях'цъ (4)

вс\ =  О у’м +ЯхГщ  (5)

Ос'5=  Оу'в 5 + Я х 'т  (6 )

Подставляя в эти уравнения известные нам величины и исклю
чая /? из (2 ) — (6 ) с помощью ( 1) ,  получим:

100 • 0,0035 =  Оу'т  (100 — £)) • 0 (2')

100 • 0 ,0073 =  О у’т  +  (100 -  £>) • 0 (3')

100 • 0,3751 =  Е)у'вг +  (100 — £>) • 0,04 (4')

100 • 0,4269 =  £> • 0,013 +  (100 — В ) х'т  (5')

100 • 0,1872 =  Д • 0 +  (100 — / ) ) ^ 5 (6 ')

Суммируя (5') и (6 '), получаем:
61,41 =  £>• 0,013 +  (100 — Я) (х'м  +  х'ю)

Однако по условию разделения известно, что 

х'яз +  х'к 4 +  х'ць =  1

где *£>3 =  0,04. Поэтому
х'ы +  Хда =  1 — 0,04 =  0,96

Следовательно
61,41 0 ,013 £  +  96 — 0,96/)

откуда
34,59 
0,947

Р  =  Ю0 — 36,6 =  63,4 кмоль на 100 кмоль сырья

£) =  ^ 1  =  36,6 кмоль на 100 кмоль сырья

Из (2'): 
•

Из (3'): 

Из (4'): 

Из ( 5 ' ) :

^  =  1 §  =  0 ’0096  

У»2 =  Ш  =  ° ’т о

У 37,51 =  0,9560

, 42,69 — 36,6 *0,013 л л л гл  
= ------------ 63Д----------=  0 ,6 6 5 0



* «  =  ■ ё т = = 0 -2 9 5 0

Данные о составах и количествах дистиллята и остатка с в е 
дены в табл. 1.2 .

Таблица 1.2

Д и с т и л л я т  О О с т а т о к  Я

К о м п о н е н т ы
С ы р ье ,
к м о л ь

° х т '
к м о л ь у 0 1 ~ х 01

К хИГ
к м о л ь ХЫ

с н 4 ............................
С 2Н 6 .........................
С 3Н8 .........................
« -0 ,1 1 1 0 ....................
« - С 5 Н 1 2 ..........................

Сумма ....................

0,35
0,73

37,51
42,69
18,72

100,00

0,35
0,73

35,00
0,48

36,6

0,0096
0,0200
0,9560
0,0130

0 ,9986«  1,0

2,51
42,21
18,72

« 6 3 ,4

0 ,0400
0 ,6 6 5 0
0 ,2950

1,0000

П р и м е ч а н и е :  - ^ -  =  0,366.

3. Д ав л ени е *  в колонне
и тем пературы  ее верха и низа

Чтобы обеспечить достаточно эффектный теплообмен в конден
саторе-холодильнике, принимаем температуру Т0 полной конденса
ции паров дистиллята на 12 К выше начальной температуры воды, 
подаваемой в конденсатор-холодильник колонны, т. е.

7’0 =  2 9 6 +  12 =  308/С

Давление я 0 в емкости для орошения колонны определяем ме
тодом постепенного приближения по уравнению равновесия фаз:

4

2  к&т  =  1

При этом подбираем такое значение давления, при котором кон
станты фазового равновесия k i для температуры 308 К после под
становки их в это уравнение превращают его в тождество.

* В книге всюду, за исключением особо оговоренных случаев, имеется в 
виду абсолютное давление. Так как диаграммы и графики с помощ ью которых 
определяются давления насыщенных паров и константы ф азового равновесия, 
содержат давление, выраженное в стары х единицах (ат или мм рт. с т .) ,  то в- 
отдельных расчетах после новых единиц будут указаны старые единицы в
ках.



Таким давлением будет л 0 =  1,41 -106 Па (14,4 ат). Константы 
фазового равновесия здесь и дальше определяются по номограмме 
[2, с. 159] *.

Расчет сведен в табл. 1.3.
Таблица 1.3

К о м п о н е н т ы  д и с т и л л я т а
k l

при Го =  308 К и 
Яо =  1 , 4 Ы О в  Па 

( И , 4 ат )

xD i У D i 
(из т а б л .  1.2) k i xDi

с н 4 ................................. 11,60 0,0096 0,110
2,60 0,0200 0,050
0,87 0,9560 0,840
0,28 0,0130 0,004

С ум м а ................................... — 0 ,9 9 8 6 «  1,0 1 ,004«  1,0

С учетом гидравлических потерь в трубопроводе от колонны до 
емкости орошения давление на верху колонны принимаем на
0 ,0 2 - 106 Па больше давления яо, т. е.
Яд =  л:о +  0,02 • 10® =  1,41 • 10® +  0,02 • 1 0 « =  1,43 • 10® Па (14,6 ат)

Температуру Тв  верха колонны определяем методом постепен
ного приближения по уравнению равновесия фаз:

I
путем подбора такого ее значения, при котором константы фазо
вого равновесия £,• для давления лп ж  1,43-106 Па, будучи под
ставлены в это уравнение, превращают его в тождество. Такая 
температура равна Го =  314 К.

Расчет сведен в табл. 1.4.
Таблица 1.4

К о м п о н е н т ы  д и с т и л л я т а
*»

при r D = 3 1 4  к  и 

я 0  =  1.43-10° Па 
(14,6 а т )

x D i ~ yD l 
(та б л .  1.2)

yDi

k i

с н 4 .............................. 12,5 0,0096 0,00077
2,9 0,0200 0,00690
1,01 0,9560 0,95500
0,34 0,0130 0,03830

С ум м а ................................... — 0 ,9 9 8 6 «  1,0 1,001 « 1,0

* Д л я  углеводородов с молекулярной массой М >  100 при определении 
констант ф азового равновесия м ожно использовать данные: W i п п F W Petro
leum  R efiner, v. 33, № 6, 1954, p. 131— 135; H a d d e n  S.  T.,  G r a y s o n  H. G., 
H ydrocarbon Processing  and Petroleum  Refiner, v. 40, № 9, 1961, p. 207—218.



Учитывая гидравлическое сопротивление тарелок, принимаем 
давление в низу колонны на 0,04-10° Па больше давления пс , т. е.

л* =  я 0  + 0,04 • 1 0 « =  1,43 • 106 +  0 ,04 ■ 1 0 « =  1,47- 106 Па (15 ат)

Температуру 7'д низа колонны определяем методом постепен
ного приближения по уравнению равновесия фаз

5

21  к1х'я1 =  1
3

путем подбора такого ее значения, при котором константы ф а зо 
вого равновесия для давления ля =  1,47- 10® Па (15 ат), будучи 
подставлены в это уравнение, превращают его в тождество. Т а к а я  
температура равна 7'д =  383 К.

Расчет сведен в табл. 1.5.

Таблица 1,5 -

к1
К о м п о ненты  о с т а т к а

при Т£  =  383 К и 

п Л ==1,47-10б Па 
(15 а т )

ХН1 
( т а б л .  1.2) к 1хШ

2,62 0,0400 1,1048
И-С4Н 1 0 ................................... 1,12 0,6650 0 ,7448

0,50 0 ,2950 0 ,1475

Сумма ................................... — 1,0000 0,9971 « 1 , 0

При известных для разных уровней колонны давлениях и т е м 
пературах рассчитаем коэффициенты относительной летучести к о м 
понентов, значения которых используются во всех дальнейших 
расчетах.

За эталонный компонент, т. е. компонент с относительной л е т у 
честью, равной единице, примем бутан (четвертый компонент и с
ходной системы).

Давление в питательной секции колонны примем равным ср е д 
неарифметическому между лп и яд:

я 0  +  я  1,43- 10б +  1,47- 10° . . с  1Г.6 П  , , . 0 ч
п ; -  —̂ — -  = -------------2------------- =  1,45 • 106 Па (14,8 ат)

Коэффициент относительной летучести для любого компонента 
вычисляем по формуле:

Для укрепляющей части колонны находим среднее значение ко
эффициента относительной летучести по формуле:

Щ ср =  0,5 (аш а.ц)



где а<о — коэффициент относительной летучести данного компо
нента при температуре 7’в =  314 К и давлении пп =  1 ,43-106 Па;
а ,/—  то же при температуре ввода сырья в колонну 7  ̂=  353 К и 
давлении я/ =  1,45-10® Па.

Для отгонной части колонны среднее значение коэффициента 
относительной летучести вычисляем по формуле:

а 1 ср —  (а ̂  +  а щ )
где а т — коэффициент относительной летучести данного компо
нента при температуре Тя =  383 К и давлении яд =  1,47 • 10б Па.

Полученные расчетом значения коэффициентов относительной 
летучести для всех компонентов исходной системы сведены в 
табл. 1.6 .

Таблица 1.6

Компо- 
нен гы

Укрепляющая часть Отгонная часть

• «9
*  С
<*5 <0
3  2  
II а  —■ 
ы -  «
*  11 3

« * с  к~ с

. «
*  С
о

' 1 1  р  
^  -  я 

11 5  
а* с  к с

*  с

3  2  
II еч 
о  Г. ~—н Я
я II “1

- о -■« с  е г.

• а
*  СчС ,0
Я 2  
II «2 _а  . н [Г -  я

о  и II ш- Эо. ч*- в с е “

а.О

. «
«  С<п (О
Я 2
II $

н и
Я II м

•«о, йг 1Л 
^  с К С

« Я
*  с
со «о
Я 2
II !?

*" II “ 
5? а  а :«
в а К ~

о.и
в*

с н 4 . . . 14,6 20 12,50 37 28,5 16 14,2 17,1
С 2Н 6 . . 4,3 5,82 2,90 8,5 7,2 5,4 4,8 5,3
с3н 8 . . 1,75 2,37 1,01 3,0 2 ,7 2,62 2,32 2,3
н -С 4Н 1Э . 0,74 1,00 0,34 1,0 1,0 1,12 1,00 1,0
«-сБн 12 . 0,28 0 ,3 7 9 0,13 0,385 0 ,38 0,50 0,445 0,41

4 . Доля отгона и составы  ж ид ко й  и паровой ф аз сырья 
при подаче его  в колонну

Мольную долю отгона е' исходного сырья и составы фаз при 
температуре Т/ =  353 К и давлении я / = 1 , 4 5 - 1 0 6 Па рассчиты
ваем аналитическим методом Трегубова по формулам:

'Ъ  Х'1 =  1 ] 1 +  в' -  1)" =  1 
1 1

и
5 5

2 ^  =  2  V ;  =  1

путем подбора такого значения е', при котором удовлетворяются 
эти равенства. Таким значением мольной доли отгона будет 
е' =  0,17. Результаты расчетов сведены в табл. 1.7.



Таблица 1.7

К о м п о н е н т ы
с ы р ь я

С о с т а в
с ы р ья

г
°1

к 1
при Т̂  — 353 К. 

Лс =  1,45'  Ю6 П а 
(14,8 ат )  

( т а б л .  1.6)

1 + е '  ( * ¡ ¡ - 1 )  
( е ' = 0 , 1 7 )

/
/ Ч У.( —  к 1х 1

Х1 1 +  е ' ( * £ - 1 )

с н 4 . . . . 0,0035 14,6 3,3200 0,0011 0,0160
с 2н 6 . . . 0,0073 4,3 1,5610 0,0047 0,0201
С 3Н 8 . . . 0,3751 1,75 1,1275 0,3327 0,5822

0,4269 0,74 0,9558 0,4466 0,3305
Н-С5Н 12 . . 0,1872 0,28 0,8776 0,2133 0,0597

Сумма . . 1,0000 — — 0,998 4« 1 1,0085 « 1

5. Р асчет р е ж и м а  полного орошения

Известно, что одним из предельных, теоретически возможных, 
случаев работы колонны является режим полного (бесконечно 
большого) орошения колонны, при котором последняя будет иметь 
минимальное число теоретических тарелок.

Как показывают расчеты, для разделения исходной системы на 
продукты примерно одного и того же состава в условиях оптималь
ного режима рабочего орошения требуется приблизительно вдвое 
больше теоретических тарелок, чем при полном орошении [1, с. 317].

Расчет режима полного орошения состоит в определении коли
чества и составов верхнего и нижнего продуктов колонны на основе 
заданных условий разделения.

В нашем случае условия разделения заданы содержанием 
н-С4Н ,0 в дистилляте 0,013) и содержанием С3Н8 в остатке
^ з =  0,04). Число степеней проектирования / режима полного оро
шения [1, с. 317] находится по формуле:

/ =  2  +  2

где 2  — число нулевых концентраций компонентов в продуктах 
разделения.

В данном случае 1  =  0 (нулевых концентраций не задано), по
этому I =  2. Это означает, что для расчета режима полного оро
шения должны быть заданы какие-либо две концентрации. Т ак о 
выми являются у'т  =  0,013 и х'кя =  0,04. Следовательно, задача 
полностью определена, и, используя расчетные соотношения, дан
ные Багатуровым [1, с. 319— 321], можно найти составы верхнего 
и нижнего продуктов колонны по всем компонентам исходной си
стемы. В приводимых ниже расчетах коэффициенты относительной 
летучести компонентов берутся при Г/ =  353 К и л / — 1,45- 106 Па 
как средние для всей колонны. По составу сырья (табл. 1.1) и 
условиям его разделения нетрудно установить, что в дистилляте 
колонны основным по содержанию компонентом будет СзНа.



Так как мольная доля пропана в дистилляте у'о3 =  0,9560, т0
из уравнения материального баланса всей колонны по пропану 
будем иметь: у у

_  Сз ~  *дз _  0.3751 — 0,040 
^ У из хяз 0,9560— 0,040 *

- § - =  1 1 — 0,366 =  0,634

1ш Т  =  1 ,5773

Из уравнения материального баланса всей колонны по бутану

6 / /
_  Ур 4 - с4

Я Уй 4 —
найдем:

^ 4  =  У т ~  Ц  (Ут  ~  < )  =  0,0130 -  1,5773 (0 ,0 1 3 0 -0 ,4 2 6 9 )  =  0,6658

По мольным долям С3Н8 и н-С4Ню в дистилляте и остатке 
с помощью уравнения Фенске -  Андервуда [1, с. 316] определяем 
минимальное число теоретических тарелок в колонне:

•ё ] 0,9560 • 0,6658 
д, _  хазУо4 В 0,040-0,013

— ~ 1Г3 --------------- 237-------===8’'3 тарелки

Состав хт  определится по уравнению (У1ГЗЗ) Багатурова Г1 
с. 320], которое для нашего случая запишется так:

4

или

^  ( 0 ,3 7 9 «  -  .»■>) 4 .  I I »  (2 ,3 7 »  -  0 ,379»)  +

+  - ^ ( | « - 2 , 3 7 “ ) = 0

откуда х'ю =  0 ,2950.
Состав хц2 определится из того же уравнения, записанного 

по компонентам С2Н6, н-С4Н10 и н-С5Н12:



£ ^ 3  (о  З 7 9 8.ч _  +  0Л269 ( 5  8 2 «.1 _  о ,3 7 9 ял)  +  
хЯ2 0,6658

+  Ж ( > “ - а д п - 0

откуда ^ 2  =  365- 10-9 .
Получилась настолько малая величина, что без всякого 

ущерба для точности расчета можно принять лг̂ 2 =  0 .
Состав х'щ определится из того же уравнения, записанного по 

компонентам СН4, н-С4Ню и м-С5Н ]2 (может быть и другое соче
тание компонентов, например: СН4, С3Н8 и н-С4Н 10 или СН4, С3Н8 
и н-С5Н |2):

4 -  К  -  О  + 4 - 4 -  К  - < )  =  о
ХЫ х Х4 *Я5

или

(0 ,37 9м - 1 8л) +  (208,3— 0,3798'3) +  _  208'3) =  О
Хщ 0,6658 0,2950

откуда х'ц\ 0,35 • 20~8'3. Очевидно можно принять, что х'щ =  0. 
Проверка:
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2  х'ы =  0 +  0 +  0,040 +  0,6658 +  0,2950 =  1,001 «  1 
1

Содержание у'т  каждого из компонентов исходной системы 
в дистилляте определяем по уравнению ( V I 1-31) Багатурова 
[1, с . 319], которое записывается по любым трем компонентам 
исходной системы.

Для определения у'т  запишем это уравнение по С2Н6, С3Н8

и н-С4Н10:

4 - К "  -  « 3 -") +  4  ( а 2 М -  О  +  4 -  К "  -  а 2 Ы )  =  0
Уй 2 Уй 3 У 04

или
00073 /1 - 8 , 3  _  2 37-8 '3) 4 - (5 82-8 ’3 —  1 ~8,3) +
у'о2 V '  ^  0,9560

0,4269
0,0130

(2 ,37 -8,3 — 5,82~8’3) =  0

откуда у 'й2 =  0 ,0 2 0 0 .
Значение у'п1 найдем из того же уравнения, записав его 

по СН,, С3Н8 и н-С4Ню:

4 -  -  а - " )  +  (« Г *  -  « 7 " )  +  - - г - ( « Г *  -  « Г ")  =  0
У о  1 Удз У 04



( Г 1».3 _  2 3 7 -8,3) +  М 5 1  (20-8Л -  1 - 8'э) +
У о  I 0 ,9560 ’  ^

+  ш | ( 2«37' 8,3- 20_8,3) = °
откуда у'т  =  0,0096.

Значение у'В5 найдем из того же уравнения, записав его 
по СН4, С3Н8 и м-С5Н12 (или иному их сочетанию, включающему 
н-С5Н 12):

4 Ч « г "  -  « г " ) + 4 -  ( « г "  -  «5- " ) + - т 4 « з - "  -  « г " ) = о
У й  I У 0 3  У и  5

или
0,0035 (п  о^ п -8Л  0  0 -7 -8 ,^  , 0.3751 
0,0096 (0 ,3 7 9 _8Л -  2 ,37~8Л) +  Ц Щ -  (20~8Л -  0 ,379-8 '3) +

0,1872 

Уй  5
(2 ,37_8Л — 20~8,3) =  0

откуда У'т =  19 • 10 7.
Здесь та к ж е  без всякого ущерба для точности расчета можно 

принять у 'в5 =  0 .
Проверка:
5

2  у'т  =  0 ,0096 +  0 ,0 2 0 0  +  0 ,9560 +  0,0130 +  0 =  0,9986 «  1

Итак, проверка по составам остатка и дистиллята выдер
живается с достаточной точностью. Следовательно, составом 
*/¿3 =  0 ,9560 мы задались правильно и верно определили мини
мальное число теоретических тарелок при режиме полного ороше
ния колонны.

Как видно, выход дистиллята и остатка, а также их составы 
оказались тождественными тем (см. табл. 1.2 ), которые были рас
считаны по уравнениям материального баланса при допущении, что 
•*7(1 ==ХЯ2 =  У 'оь~  0. При режиме полного орошения последние три 
концентрации были рассчитаны и тоже оказались практически рав
ными нулю. Такое совпадение не случайно, а теоретически вполне 
обосновано. Дело в том, что если число нулевых концентраций про
дуктов равно числу компонентов исходной системы без двух, то 
количества и составы продуктов колонны будут одинаковы как при 
рабочем, так и при полном орошении [1, с. 386].

Заметим, что результаты расчета режима полного орошения 
колонны остались бы прежними и в том случае, когда в условиях 
разделения были бы сразу заданы не только у'ок =  0,0130 и х'т =  
=  0,040, но и х'Я1 =  х'К2 =  у'П5 =  0 . Объясняется это тем, что в дан
ном случае число степеней проектирования ¡ — Z -\-2 — 3 +  2 =  5



(где 2  — число нулевых продуктовых концентраций, равное 3) и 
в условиях разделения задано пять концентраций (из них три 
нулевых). Поэтому задача оказывается полностью определенной. 
Однако такой подход следует считать менее строгим, так как луч
ше доказать, что х'м =  х'К2 =  у'вь =  0 , чем принимать эти значения 
в начале расчета.

6. М инимальное орош ение
Режим минимального орошения является вторым из предель

ных, теоретических возможных, при котором число теоретических 
тарелок в колонне равно бесконечности.

Так же, как и при расчете колонны для разделения бинарной 
смеси,в случае многокомпонентной системы необходимо определить 
минимальное флегмовое число или минимальное паровое число.

Определение минимального флегмового числа г  м и н  для укреп- 
ляющей части колонны будем вести по уравнениям Андервуда 
[1, с. 378 или 3, с. 76] методом постепенного приближения, зная 
состав исходного сырья (табл. 1. 1), мольную долю отгона 
(табл. 1.7) и составы верхнего и нижнего продуктов колонны 
(табл. 1.2 ).

По уравнению Андервуда
5 ,

а, -  ф 1 1
методом подбора находим параметр ф, беря значения а ,  для ком
понентов системы при средней температуре в колонне Т] =  353 К 
(табл. 1.6 ) и значения с\ из табл. 1. 1 .

Зададимся значением ф — 1,52, лежащим между величинами 
относительных летучестей аз =  2,37 и а,4 =  1 пропана и бутана, 
которые распределены между верхним и нижним продуктами ко
лонны, и проведем расчет по написанному выше уравнению. 

Результаты расчета сведем в табл. 1.8.
Таблица 1.8

К о м п о н е н т ы  с ы р ья с\ а { — Ф а 1Ч
а 1 — Ф

с н 4 ........................ 0,0035 20 0,0700 18,48 0,0038
с 2н 6 .................... 0,0073 5,82 0,0425 4,30 0,0098
с 3н 8 .................... 0,3751 2,37 0,8890 0,85 1,0420
н -С (Н | о .......................... 0,4269 1,00 0,4269 -0 ,5 2 -0,820
К-С5Н 1 2 .................... 0,1872 0,379 0,0710 -1,141 -0,062
Сумма .................... 1,000 — — 0,1736 =0,17

Как видно из табл. 1.8 , при ф = 1 , 5 2  уравнение Андервуда 
с достаточной точностью удовлетворяется, поэтому найденный па
раметр ф ниже используем для определения гмив.



Минимальное флегмовое число для укрепляющей части ко
лонны рассчитываем по следующему уравнению Андервуда;

4 /

_V  УУы
/"мин— 2 и  а .-ф

1 ‘
Получим:

_  Ч>Ус> 1 +  ЧУП2 , Фг/оз , ф̂ 04
а1 — ф а2 — ф а3 — ф ' сц — ф 

_ | и [  0 ,0 0 9 6  . 0 ,02  0 ,9560 0,013 \
’ \ 20  -  1,52 5,82 -  1,52 ^  2 , 3 7 -  1,52 +  1 -  1,52 ) ~  1 ,7

Расчет гмип по зонам инвариантных составов [1, с. 355] дает 
результат, мало отличающийся от полученного, и здесь не при
водится.

Минимальное паровое число 5МИН для отгонной части колонны 
может быть рассчитано аналогично по следующему уравнению 
Андервуда:

^ / а , х 1?1
5 .

Получим:

а Зх ЯЗ , а 4х м  . а 5х №
мин ‘ а3—ф а4 — ф а5 — ф

__  2 ,3 7 - 0 ,0 4  . 1 -0 ,6 6 5 8  0,379 - 0,2950
2 ,3 7  — 1,52 +  1 — 1,52 +  0,379 - 1 , 5 2  —  ’ 7

откуда 5МИН=  1,27.
Такой ж е результат может быть получен из уравнения мате

риального баланса питательной секции колонны [1, с. 367]:

г  Гинн т  (1 е ) ----рт-
“ МИН ^

~а
0 ,3 6 6 - 1 , 7 +  (1 - 0 , 1 7 ) -  0,634

0,634 1,27

Расчет вмин по зонам инвариантных составов [1, с. 342] дает 
результат, мало отличающийся от полученного, и здесь не приво
дится.

7. Э лем енты  р ектиф икации  у кр еп л я ю щ ей  части колонны  
при раб о чем  флегмовом числе

И с х о д н ы е  д а н н ы е  и п р е д п о с ы л к и  р а с ч е т а .  1) Р ас
чет элементов ректификации ведется аналитическим методом «от 
тарелки к тарелке» в направлении сверху вниз, так как известен 
состав паров дистиллята, уходящих с верхней тарелки (табл. 1.2 ).



2) Рабочее флегмовое число г —  2 по всей высоте укрепляю
щей части колонны принимается постоянным.

3) С целью некоторого упрощения вычислительных операций 
при определении составов равновесных фаз принимаются средние 
для всей укрепляющей части значения коэффициентов относитель
ной летучести (табл. 1.6 ).

4) Колонна работает с полным конденсатором, т. е. состав оро
шения, подаваемого на верх ее, одинаков с составом дистиллята.

5) Состав паров (по каждому компоненту), покидающих любую 
тарелку, рассчитывается по уравнению концентраций:

У'п ~  т х'п-\ +  (1 — т)у'в

где нижний индекс п означает номер тарелки (верхняя тарелка 
считается первой), а

" г ==7 Т Т + 2 Т Т  =  0 >67

Поэтому в нашем случае уравнение концентраций примет вид:

^  =  0 ,67л :'_1 +  0 ,3 3 ^

6 ) Состав флегмы (по каждому компоненту), равновесный па
рам, рассчитывается по уравнению [1, с. 310]:

,  уЦа 1
XI =  — — г

^
У1

где у \— мольная доля данного компонента в парах, покидающих 
ту же, что и флегма, тарелку.

7) Температура на любой теоретической тарелке определяется 
по константе фазового равновесия эталонного компонента — нор
мального бутана. Эта константа рассчитывается по уравнению [1, 
с. 310]:

Зная и определив среднее давление в укрепляющей части

1,44 • 106 Па (14,7 ат)

по номограмме [2, с. 159] находим температуру.
Ниже приводится подробный расчет для первой и второй (счи

тая сверху) тарелок.
П е р в а я  т а р е л к а .  Состав пара с первой тарелки известен, 

так как он одинаков с составом дистиллята колонны, поэтому но



уравнению [1, с. 310] рассчитываем состав равновесной с этим па
ром флегмы, стекающей с первой тарелки:

_ У т 1 а I
У Р 1  . У Р2 У рз У Д4 

а, а2 а3 а4

0,0096/28,5 = 0 ,0 0 0 9 1
0,0096 0 ,0202  0 ,9560  0,0130

28,5 +  7 ,2  +  2 ,7  +  1

хЬ =  - т ----------------------------- г -  =  п г Ц г  =  0.00760
^ £ 1  +  М  . М .  +
О] а2 а3 а.

Аналогично находим:
,  0 ,3540  п п г т  

*13  —  “0 3 7 0 ” =  0 ’9560

,  0 ,0130  
Х и ~~  0 ,3 7 0  — 0,0351

Проверка:
4

2  =  0,00091 +  0 ,0076 +  0,9560 +  0,0351 =  0,9996 «* 1 
1

Здесь  и дальше в обозначении концентрации первый нижний 
индекс —  номер тарелки, второй —  номер компонента.

В т о р а я  т а р е л к а .  Состав пара со второй тарелки рассчиты
ваем по уравнению концентраций, зная состав встречной флегмы 
с первой тарелки:

у'%х =  0 ,6 7 * ; ,  +  0 ,33у'т  =  0 ,67  • 0,00091 +  0,33 • 0,0096 =  0,0038

у'я  =  0 ,67  • 0,0076 +  0,33 ■ 0,0202 =  0,0118
у'п  =  0 ,67  • 0,9560 +  0,33 • 0,9560 =  0,9560
у'м =  0 ,67  • 0,0351 +  0,33 • 0,0130 =  0,0277

Проверка:
4

2  у'21 =  0,0038 +  0,0118 +  0,9560 +  0 ,0 2 7 7 = 0 ,9 9 9 3  ** 1,0

Состав флегмы со второй тарелки находим по уравнению 
[1, с. 310]:

0,0038/28,5 _  0 ,000133 _ п ппПо^ с
х ‘2 1 ~  0 ,0038 0,0118 0 ,9560  0,0277 0 ,384 и,ииис54Ь

28,5 +  7.2 +  2 ,7  +  1

^ 2  =  -2| щ 1  =  0 , 0 0 4 2 7



Проверка:
4

2  =  0,000346 +  0,00427 +  0 ,9220  +  0 ,0 7 2 3 = 0 ,9 9 8 9  «  1,0
1

Константа фазового равновесия эталонного компонента нор
мального бутана [1, с. 310] равна:

Д  и, 0,0038 0,0118 0,9560 0,0277

* < - £ 1 - = т 8г + — + — + — = 0 ’3 8 4
1 ‘

По номограмме [2, с. 159] находим температуру на второй т а 
релке: 7’2 =  321 К.

Все расчеты для первой и второй тарелок, а также аналогич
ные расчеты для других тарелок укрепляющей части сведены в 
табл. 1.9.

Расчет элементов ректификации в укрепляющей части следует 
прекратить на той очередной тарелке (в нашем случае — девятой), 
которую покидают равновесные жидкая и паровая фазы, по со
ставу практически одинаковые с равновесными жидкой и паровой 
фазами, полученными для очередной тарелки (в нашем случае — 
восьмой (см. табл. 1.10) отгонной части при расчете в ней элемен
тов ректификации *.

8 . Элементы  ректиф икации отгонно й  части  колонны  
при рабочем  паровом числе

И с х о д н ы е  д а н н ы е  и п р е д п о с ы л к и  р а с ч е т а .  1) Э ле
менты ректификации рассчитываем методом «от тарелки к та 
релке», начиная с нижней тарелки, с помощью средних для всей 
отгонной части колонны коэффициентов относительной летучести 
(табл. 1.6 ).

2) Рабочее паровое число определяем по формуле [1, с. 367]:
°  , , ,  _  Я_

е )  О 2 -  0,366 +  (1 - 0 ,1 7 )  -  0,634 .5 = ------------- ^ = ----------------- ----------------------= 1 , 4 6 4

о

3) Состав флегмы по каждому компоненту находим по уравне
нию концентраций:

Уп , т ' ~ 1
Х « + 1 ----- т ' ХВ-

где нижний индекс п означает номер тарелки (нижняя тарелка 
считается первой), а

,  5 +  1 1 , 4 6 4 + 1  , 
т -------5-------------П464-------  1»69

* В случае питания колонны жидким или парожидким сырьем при опреде
лении числа теоретических тарелок м ож ет быть использован метод Тилле —  Ге- 
деса (см. Р е й х с ф е л ь д  В. О., Е р  к о в  а Л . Н., Оборудование основного ор га
нического синтеза и синтетических каучуков, М. — Л ., «Химия», 1965, 624  с .) .
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В нашем случае уравнение концентраций примет вид:

^ + 1  =  0 >5 9 К  +  ° - 4 1 * *

4) Состав равновесных флегме паров по каждому компоненту 
рассчитывается по уравнению [1, с. 310]:

У 'г - 1
2  а 1х\

где / — номер компонента; х\ — мольная доля компонента во флег
ме, покидающей ту же тарелку, что и пары.

5) Температура на любой теоретической тарелке определяется 
по константе фазового равновесия бутана, которая рассчитывается 
по уравнению [1, с. 310]:

^4 V  7  
2 ]  а 1х 1

Зная /г4 и определив среднее давление в отгонной части
П . +  Пп 1,45-  106 +  1,47- 106 

Яср =  5------------- =  1,46 • 10° Па (14,9 ат)

по номограмме [2, с. 159] находим температуру.
Ниже приводится подробный расчет для кипятильника и первой 

тарелки (считая снизу), а результаты расчета для всех тарелок 
даются в табл. 1. 10 .

К и п я т и л ь н и к  («нулевая» отгонная тар ел к а). Состав остатка 
колонны известен, поэтому рассчитываем состав паров, равновес
ных с остатком, поступающих из кипятильника на первую отгон
ную тарелку, по уравнению [1, с. 310]:

,  а з х из  2 ,3  • 0 ,04
У Оз

а з х к з  +  « 4*Д 4 +  а 5*«5  2-3 • °-04 +  1 • °>665 +  ° .41 • 0.295 

0,092
0,878 ■ 0,1045

, 0 665 „
У»4 0.878 0,75 80

, __ 0.121 — д 1075
“'из 0,878 и . ‘ о / 0

Проверка:

2  ¿/¿, =  0,1045 +  0,7580 +  0 ,1375 =  1,0

Константа фазового равновесия эталонного компонента — нор
мального бутана [1, с. 310] равна:

1 I . . .



Как указано выше, по номограмме [2, с. 159] находим темпера
туру в низу колонны (в кипятильнике):

Т0=  Тк =  383 К

Эта температура была найдена и раньше (см. стр. 11 и табл. 1.5).
П е р в а я  т а р е л к а .  Состав флегмы с первой тарелки рассчи

тываем по уравнению концентраций, зная состав паров из кипя
тильника:

х\3 =  0 ,5 9 * 4  +  0,41 х 'з  =  0,59 • 0,1045 +  0 , 41-  0,04 =  0,0782 

х'14 =  0,59 • 0,758 +  0,41 • 0,665 =  0,719 

х'а  =  0,59 ■ 0,1375 +  0, 41-  0,295 =  0,202
Проверка:

5

2  Х'и  =  0,0782 +  0,719 +  0,202 =  0,9992 »  1

Состав паров с первой тарелки:
* ,  2 ,3 -0 ,0 7 8 2  _  0,180 _ п . ооп

2 ,3  - 0 ,0782  +  1 - 0 , 7 1 9  +  0 ,4 1 -0 ,2 0 2  0,982

Я . “ 1 Ж  =  0 -7 3 2 0

^  =  - 5 Ж “ 0 ’0 8 4 5
Проверка:

5

2  у'и =  о, 1830 +  0,7320 +  0,0845 =  0,9995 ~  1 

Константа фазового равновесия бутана

=  —5 =  о,982 =  1,0 2
2  а 1хи

з

по номограмме [2 , с. 159] 741 =  378 К.
Расчет элементов ректификации в отгонной части следует пре

кратить на той очередной тарелке (в нашем случае — восьмой), ко
торую покидают равновесные жидкая и паровая фазы, по составу 
практически одинаковые с равновесными жидкой и паровой фа
зами, полученными для очередной тарелки (в нашем случае — де
вятой, см. табл. 1.9) укрепляющей части при расчете в ней элемен
тов ректификации.

9 . П и та те л ь н а я  секц ия колонны

Сравнивая составы паровых и жидких потоков, покидающих 
соответственно девятую тарелку, считая с верха колонны, и вось
мую тарелку, считая с низа колонны, убеждаемся, что они прибли
зительно одинаковы и близки к составам паровой и жидкой фаз



сырья (табл. 1.7, 1.9 и 1.10). Это означает, что за  нижнюю укреп
ляющую тарелку должна быть принята восьмая тарелка, считая 
с верху, а за верхнюю отгонную — седьмая тарелка, считая с низу 
колонны. К такому же результату приводит расчет питательной 
секции (здесь он не дается), если его сделать по методике, изло
женной Багатуровым [1, с. 410—413].

Таким образом, питательная секция колонны будет располо
жена между восьмой укрепляющей и седьмой отгонной тарелками.

При расчете питательной секции необходимо показать, что ко
личества и составы проходящих ее потоков удовлетворяют основ
ным уравнениям материального баланса для верхнего и нижнего 
уровней (сечений) этой секции.

Схема питательной секции и все 
обозначения паровых и жидких пото
ков приведены на рис. 1.1.

К о л и ч е с т в а  п о т о к о в .  Имея 
ввиду, что рабочее флегмовое число в 
укрепляющей части г =  2 , а рабочее 
паровое число в отгонной части s =
=  1,464, получим (в киломолях на 
100 кмоль сырья): количество флегмы, 
стекающей с восьмой укрепляющей 
тарелки

g K =  rD =  2 • 36,6 =  73,2
количество пара, поступающего из пи
тательной секции на эту тарелку

Vm =  +  D =  73,2 +  36,6 =  109,8
количество пара, уходящего с седьмой 
отгонной тарелки

Ул =  я/?= 1,464 -63,4  =  92,8

количество флегмы, поступающей из питательной секции на седь
мую отгонную тарелку

ёт =  +  R  =  92,8 +  63,4 =  156,2
Проверка:

Vm = V a +  Кс =  9 2 , 8 +  1 7 =  109,8 

gm =  ёк +  ge =  73,2 +  83 =  156,2 

где количество паровой фазы сырья
Vc =  e'G =  0,17 • 1 0 0 =  17

и количество жидкой фазы сырья
gc = ( l  — e')G =  (l — 0,17) • 100 =  83

С о с т а в ы  п о т о к о в .  Зная состав флегмы g K, стекающей с 
восьмой укрепляющей тарелки (табл. 1.9), состав пара Vn, ухо
дящего с седьмой отгонной тарелки (табл. 1. 1 0 ) и состав паровой

I
I

Р и с. 1.1. С хем а питающей сек  
ции колонны.



фазы сырья Vс (табл. 1.7), можно рассчитать состав пара Ут, по
ступающего из питательной секции на восьмую укрепляющую та
релку, по известным уравнениям:

у тУ'ш =  £к< 1  +  °У'о1 

УтУ'т1 =  У Х { +  УсУ'с1

После подстановки в них значений величин, получим:

¿ С  =  0 . 6 7 ^  +  0 , 3 3 ^

^  =  0 , 8 4 5 ^  +  0 , 1 5 5 ^

Расчеты составов у'т1 по этим уравнениям для каждого ком
понента сведены в табл. 1. 11 .

Из табл. 1.11 видно, что составы пара у'т1, рассчитанные по 
обоим уравнениям, отличаются незначительно и, без заметной по
грешности, могут считаться одинаковыми. Следовательно, количе
ства и составы потоков, проходящих питательную секцию, удов
летворяют основным уравнениям материального баланса для верх
него уровня этой секции.

Зная состав пара Ул (табл. 1.10), уходящего с седьмой отгон
ной тарелки, состав флегмы g к (табл. 1.9), стекающей с восьмой 
укрепляющей тарелки, и состав жидкой фазы сырья £ с (табл. 1.7 ), 
можно рассчитать состав флегмы ц т, поступающей из питательной 
секции на седьмую отгонную тарелку, по уравнениям:

8  А  =  У У т  +

8  х' , =  8  х ' ' +  р  х ' ,&1П т1 5 К КI 1 с/

После подстановки в них значений величин, получим: 

х'т1 =  0 ,5 9 0 ' ,  +  0 ,4 1х'м  

<„,. =  0 , 4 6 8 ^  +  0 , 5 3 2 ^

Расчеты величин х'т1 по этим уравнениям для каждого компо
нента сведены в табл. 1. 12 .

Как видно из табл. 1.12, составы х'т1 флегмы, рассчитанные по 
обоим уравнениям, отличаются незначительно и, без заметной по
грешности, могут считаться одинаковыми. Следовательно, количе
ство и составы потоков, проходящих питательную секцию, удов
летворяют основным уравнениям материального баланса для ниж
него уровня этой секции. Если эти уравнения удовлетворяться не 
будут, необходимо повторить аналитический расчет «от тарелки 
к тарелке», имея в виду примечания, сделанные к табл. 1.9 и 1.10.
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10 . К о л и ч е с тв о  холодного орош ения

Количество go (в киломолях на 100 кмоль сырья) холодного 
орошения, подаваемого на верх колонны, определяется из уравне
ния теплового баланса ее укрепляющей части. Согласно схеме 
(рис. 1.2 ) ,  это уравнение запишется так:

VтЯт +  ёоЧо =  ёкЯк +  (О +  ёо)
откуда

_ ёкЯк
4  о ~  %

где Ут, g к и Б  — количества потоков, известные из предыдущих 
расчетов; С}т, <7К, — энтальпии соответствующих потоков

(рис. 1.2), кДж/кмоль.
Показанные на рис. 1.2 темпе

ратуры потоков определены в пре
дыдущих расчетах (табл. 1.9).

Для определения энтальпий 
потоков рассчитаем их средние 
молекулярные массы:

М ,

(”< £ ^ м м и - Л

=  2  М Л ,  (поток Ущ)

5

( п о т о к у )

4

^ 0 = 2  ^¡У'т  (потоки £  и £ 0)

а к ,Т т ш3 5 * К  х'и,Т,'Я5К

Р и с. 1.2. С х е м а  укрепляющ ей части 
колонны.

Значения у'т1, х'к{ и у'т  берем 
из табл. 1.11. Все необходимые 
вычисления сводим в табл. 1.13.

Пользуясь графиком энталь
пий смесей легких углеводородов 

по температурам, давлениям (для паров) и молекулярным массам 
потоков [4, с. 10], находим энтальпии последних (в ккал/кг) и пе
ресчитываем их в кДж/кмоль.

Получим:
<20  =  542 • 43,5 =  23615  кДж/кмоль 
Як — 318 ■ 53,9 =  17 146 кДж/кмоль 

С}т =  622 -50, 1 = 3 1 2 3 5  кДж/кмоль 
<?0 =  2 1 3 - 4 3 , 5 =  9295 кДж/кмоль

Подставляя значения количеств потоков и их энтальпий в уравне
ние теплового баланса, будем иметь:

1 0 9 ,8 -3 1 2 3 5  — 7 3 ,2  • 17146 -  36,6 • 23615
ёо 2 3 6 1 5  -  9 2 9 5  

: 91 кмоль на 100 кмоль сырья



К о м п о н е н т ы
сы р ья

П о го ни D и g Q П о т о к  g K П о т о к  V

М1
yDi Ml y Dl

/
xk í MÁ t v'm l M t» m t

сн4 ............... 16 0,0096 0,1535 0 ,000188 0,0030 0 ,0033 0 ,0 5 2 9
С2Нв .................... 30 0,0202 0,6060 0 ,00180 0,0540 0 ,0079 0 ,2 3 7 0
с3н 8 ............... 44 0,9560 42,0000 0 ,3700 16,280 0 ,5652 2 4 ,5 0 0
« - С 4Ы ю  . . . 58 0,0130 0,7530 0 ,5600 32,500 0 ,3775 2 1 ,9 0 0
« -С 5Н12 ■ . . 72 — — 0 ,0710 5,100 0 ,0474 3 ,4 1 0

Сумма . . . . 0,9986 «  1 М 0 = 4 3 ,5 1 .0 0 2 9 8 8 «  
«  1

M  =
* к

=  53,9

1 ,0 0 1 3 «  1 М у  «
v m

»  50,1

Известно, что при работе колонны с полным конденсатором-хо
лодильником, флегма gi (рис. 1.2 ) ,  стекающая с верхней тарелки, 
служит горячим орошением на верху колонны, так как температура 
флегмы T\ =  TD. В случае работы колонны с парциальным конден
сатором флегма gi образуется в последнем. Количество горячего 
орошения на верху колонны определяется по формуле [5, с. 146]:

где Q2— энтальпия паров со второй тарелки; q D — энтальпия флег
мы g-j, при ТХ =  ТВ.

Как показывают расчеты, Q2 мало отличается от Qd, поэтому 
можно принять, что Q2 «  Qd', также, ввиду близости составов д и с
тиллята и флегмы g\ (табл. 1.9), будем считать, что q D есть эн
тальпия жидкого дистиллята при TD =  314 К.

Тогда

а — a  Q d~  д° s i  —  S O  Q  _ а

По тому же графику энтальпий [4, с. 10] найдем: 
qD =  226 • 43,5 =  9840 кДж/кмоль

Получим:

g! =  91 gggjj? _  =  95 кмоль на 100 кмоль сырья

Флегмовое число на верху колонны будет равно:
S i _  95
D  36 ,6

=  2,6

Следовательно, флегмовое число возрастает от г =  2 в низу 
укрепляющей части до г\ =  2,6 на верху колонны. Так как число 
теоретических тарелок рассчитывалось при постоянном значении 
г =  2 , то оно получилось с некоторым превышением, обеспечиваю
щим известный резерв разделительной способности колонны.



1 1 . Тепловая н а гр у з к а  ки п я ти л ь н и ка  колонны  
и количество пар о во го  орошения  
в низу ее отгонной части

Тепловая нагрузка (2Р кипятильника колонны определяется из 
уравнения теплового баланса ее отгонной части. Согласно схеме 
(рис. 1.3), это уравнение запишется так:

ё т Я т  +  Фр =  К Л  4 *  %Яя
откуда

<Эр =  +  Я ? *  —  ёт Я т

где §т, Уа , /? — количества потоков, известные из предыдущих рас
четов (см. п. 9 ) ;  Ят, (¿л, Ян — энтальпии соответствующих потоков 
(рис. 1.3), кДж/кмоль.

Приведенные на рис. 1.3 температуры потоков были найдены 
в предыдущих расчетах (табл. 1.9).

Д ля определения энтальпий я™, (2Л и Яп потоков рассчитываем 
их средние молекулярные массы:

5

М8т= ^ М , х ' т1 (поток £ и)

(поток Кл)

5

Мя —  2  М {х'ш (поток Я)

Значения х'т{, у'л1 и х'К1 берем из табл. 1.14.



К о м п о не нт ы
сы р ья

М ;

П оток  Ул П о т о к  е т П о т о к  Я

У Л  ( М/ л  1 Хт1 М/ т 1 ХМ м 1х т

с н ,  . . . . 16 0,0013 0,02 0 ,00077 0,0123 _ _
С2Нв . . . 30 0,0065 0,19 0 ,00384 0,1152 — —

С3Н8 . . . 44 0,5680 24,90 0 ,35140 15,4620 0 ,040 1,76
58 0,3780 21,80 0 ,49600 28,7700 0 ,665 3 8 ,5 7

к -С 5Н 1г . . 72 0,0448 3,23 0 ,14750 10,6200 0 ,295 2 1 ,2 4

Сумма .  . — 0,9996 »  1 М„ « 5 0 ,3
у л

0 ,9995  и  1 Ма «  50 1,0 М д »=61,6

С помощью графика энтальпий смесей легких углеводородов 
[4, с. 10] находим:

<3 Л =  618 • 50,3 =  31 109 кДж/кмоль 
цт =  377 • 55 =  18 632 кДж/кмоль 

=  423 • 61,6 =  26 052 кДж/кмоль

Подставляя значения величин, входящих в уравнение тепло
вого баланса, будем иметь:
%  =  92,8 • 31109 +  63,4 • 26052 — 156,2 • 18 632 =

=  1629 • 103 кД ж  на 100 кмоль сырья

Для определения количества парового орошения, идущего 
из кипятильника под нижнюю (первую) отгонную тарелку, необ
ходимо написать уравнение теплового баланса кипятильника. Это 
легко сделать, пользуясь схемой (рис. 1.3):

(# +  ^я) Ч\ +  =  КЧя +
откуда

*  С * “ * .
где <71 и <3 д — энтальпии соответственно флегмы, стекающей с ниж
ней отгонной тарелки в кипятильник, и пара, поступающего из ки
пятильника на эту тарелку.

Температуры потоков флегмы и паров найдены раньше (см. 
табл. 1.10 и рис. 1.3).

Находим средние молекулярные массы этих двух потоков:

М у к —  2  М {у'Я{

Значения х'н и у'Н1 берем из табл. 1.10. Все вычисления сводим 
в табл. 1.15.



Компоненты сырья М1

П о т о к  + у ^ ) П о т о к  У д

/
х и м / и уш

С зН 8 ................. 44 0 ,0782 3,44 0,1045 4,60
н -С 4Н ю .................... 58 0 ,7190 41,50 0,7580 43,80
М-С5Н 1 2 .............. 72 0 ,2020 14,50 0,1375 9,90
С ум м а .................... --- 0 ,9992  «  1 1,0 М у к  =  58,3

Пользуясь графиком энтальпий [4, с. 10], находим:
<7! =  41 -5 9 ,4  =  24327 кДж/кмоль 

=  690 • 58,3 =  40279 кДж/кмоль

Тогда, по уравнению, написанному выше:
1629 • 103 -  63 ,4  (26052 -  24327) , п п

Vд = ------------ 40279 — 24327----------- -  =  95 кмоль на 100 кмоль сырья

Раньше было найдено количество парового орошения на верху 
отгонной части Ул =  92,8 кмоль на 100 кмоль сырья. Как видно, 
количество паров к низу отгонной части возрастает незначительно. 
Тем не менее, рассчитывая выше число теоретических тарелок в от
гонной части при постоянном паровом числе в =  1,464, мы полу
чили его с небольшим запасом, который обеспечивает некоторый 
резерв разделительной способности колонны.

1 2 . Основные разм еры  колонны

Д и а м е т р  к о л о н н ы .  Внутренний диаметр колонны опреде
ляется по формуле:

где Усек — наибольший секундный объем паров, проходящих через 
сечение колонны; ш — допускаемая скорость паров в полном (сво
бодном) сечении колонны.

Определим 1/сек- Из предыдущих расчетов известны количества 
паров в следующих сечениях колонны: 
на верху (под верхней укрепляющей тарелкой)

У2 =  &1 +  О =  95 +  36,6 =  131,6 кмоль на 100 кмоль сырья 

под нижней укрепляющей тарелкой
Ут =  109,8 кмоль на 100 кмоль сырья 

над верхней отгонной тарелкой
Ул =  92,8 кмоль на 100 кмоль сырья



ч низу колонны (под нижней отгонной тарелкой)
Уд =  95 кмоль на 100 кмоль сырья

Как видно из этих данных, наиболее нагруженным по парам, 
является верхнее сечение колонны. Найдем объем паров на верху 
колонны (под первой тарелкой) по формуле:

2 2 ,4 0 вГ 2 -0,1 • 1062V =¥ с е к  — 3 6 0 0 - 273л г

Здесь Оп — часовое количество 
паров на верху колонны, равное:

100М,ср 100 • 55
= 476 кмоль/ч

где Очас — производительность ко
лонны по сырью, кг/ч; Мср— сред
няя молекулярная масса сырья 
(табл. 1. 1).

При определении объема паров 
ввиду повышенного давления ( я ^ =
=  1,43 • 10б Па) введен коэффи
циент сжимаемости 1.

Методы расчета 1  подробно из
ложены в литературе [1, с. 14].

Согласно табл. 1.9, пары на верху колонны практически п о л 
ностью состоят из пропана. Поэтому коэффициент сжимаемости 
для них можно найти как для паров чистого пропана. Критическая 
температура пропана Ткр =  369,8 К, критическое давление про-

Р и с. .4. С хем а работы  к о л п а ч к о 
вой тарелки:

/ —  ж и д к а я  ф а з а ;  2 —  п о т о к  п а р о в .

пана Р Кр =  4,21 • 106 Па, температура паров (табл. 1.9) Т2 
Приведенная температура пропана:

321 К.

321
■ пр ■

Приведенное давление:

Лпр —  р кр

369,8

1,43 • 10б 

4,21 • !0 6

:0 ,87

=  0,34

По графику [1, с. 9] находим: 1  =  0,77. Тогда 
4 7 6 - 2 2 , 4 - 3 2 1  -0,1 • 10е ■ 0 ,77К , 0,184 м3/с

3 6 0 0 -2 7 3 -  1,43-  10 6

Если таким же способом рассчитать объемы паров для трех 
других нижележащих сечений колонны, то они окажутся мень
шими, чем 0,184 м3/с. Поэтому диаметр колонны будет опреде
ляться по верхнему сечению (под первой тарелкой). Принимая 
для проектируемой колонны тарелки с круглыми колпачками 
(рис. 1.4), определим допустимую скорость паров в полном (с в о 
бодном) сечении колонны по формуле:

и =  0,305с \/̂ рп (рж рп)



где и — массовая скорость паров, кг/(м2 -ч) ;  рп и рж — плотности 
паров и жидкости на верху колонн (в расчетном сечении), кг/м3; 
с — коэффициент, зависящий от расстояния между тарелками и 
определяемый по графику [6 , с. 638].

Имея в виду, что дистиллят колонны практически полностью 
состоит из пропана, по табл. [7, с. 175] найдем плотности его в 

жидком и парообразном состоянии при темпера
туре и давлении на верху колонны:

рп =  0,0339 г/см3 =  34 кг/м3

рж =  0,460 г/см3 =  460 кг/м3

16

К

i s ;

" Т

_i

Принимая расстояние между тарелками ко
лонны /гт == 400 мм, по графику [6 , с. 638] найдем 
значение коэффициента с =  540.

Подставляя найденные величины в формулу, 
получим:

=  0 ,305с ^ 3 4  (460 — 34) =  197 • 102 кг/(м2 • ч) 

Линейная скорость паров определяется так:

=  0,161 м/сW ■
рп •3600

197- 102 
34 • 3600

Тогда внутренний диаметр колонны будет ра
вен:

А 4 - 0 ,1 8 4
3 ,1 4 -0 ,1 6 1

=  1,2 М

Р и с. 1.5. С хем а 
д л я  расчета р аб о 
чей вы соты  колон 

ны.

Принимаем полученный расчетом диаметр 
DB =  12Ô0 мм.

В ы с о т а  к о л о н н ы .  Основываясь на лите
ратурных данных [3, с. 630— 633], выбираем сред
ний к. п. д. колпачковой тарелки т] =  0,5.

Выше расчетом от «тарелки к тарелке» было найдено число 
теоретических тарелок в укрепляющей части Щ  =  8 . Следователь
но, число практических тарелок в этой части тарелок будет:

N  У:
N1

Для отгонной части число теоретических тарелок было опреде
лено равным N° =  7. Следовательно, число практических тарелок 
в этой части колонны будет равно:

N o  =  . ■ =  05 =  14

Всего практических тарелок в колонне:

JVp =  tfjr + W » =  1 6 +  14 =  30



Холодное (острое) орошение подается на первую (верхнюю) 
укрепляющую тарелку. Паровое орошение из кипятильника (испа
рителя) колонны подается под ее нижнюю отгонную тарелку. П о 
этому на основании практических данных примем расстояние ме- 
}кду верхним днищем колонны и ее верхней укрепляющей тарелкой 
hD =  1,0 м (рис. 1.5), высоту питательной секции (расстояние м е
жду нижней укрепляющей и верхней отгонной тарелками) /zg =  
=  1,2 м и расстояние между нижним днищем и нижней отгонной 
тарелкой hR =  1,5 м.

Тогда рабочая высота колонны:

Я р =  А0  +  ( * Ур - 1 ) А т +  А0 +  ( ^ -  1)АТ +  А* =
=  1 , 0 +  (1 6 — 1) 0 , 4 0 +  1 , 2 +  (1 4 —  1) - 0 , 4 0 +  1 , 5 =  14,9 м

Диаметры основных штуцеров колонны рассчитываются по 
обычным формулам гидравлики с последующим принятием их со 
гласно существующим нормалям.

Гидравлический расчет тарелки здесь не дается ввиду того, что 
он подробно рассматривается в ряде литературных источников 
[8 , с. 321; 9, с. 223; 10, с. 169].

ОТГОННАЯ РЕКТИ Ф И КАЦ И О Н НА Я  КОЛОННА

Рассчитать отпарную рафинатную колонну установки очистки 
масел парными растворителями при следующих исходных данных: 
производительность колонны по сырью (смесь рафината и раство
рителя) G =  50 000 кг/ч; содержание растворителя в сырье с х =  
=  2 масс.%; состав растворителя — 50 масс.% фенола и 
50 масс.% крезола; плотность рафината при температуре 293 К 
равна р29з =  880 кг/м3; молекулярные массы —  рафината М2 =  620, 
растворителя Ai, =  100; давление в колонне jt =  101,3-10® П а; 
содержание растворителя в нижнем продукте (остатке) колонны 
хц =  0,005 масс.% ; расход перегретого водяного пара Z — 2 масс.%  
на сырье.

Заданная для расчета отгонная ректификационная колонна 
предназначена для выделения растворителя из практически неле
тучего остатка, в основном состоящего из масла (рафината). В тех
нологии нефти такие колонны называются отпарными.

Процесс ректификации в колонне протекает в присутствии пе
регретого водяного пара. Ввиду того что исходное сырье (раство
ритель +  масло) представляет собой бинарную систему, состоящую 
из летучего растворителя (низкокипящий компонент) и практиче
ски нелетучего масла (высококипящий компонент), можно считать, 
что по всей высоте колонны паровой поток будет состоять только 
из паров растворителя и водяного пара. При расчете колонны 
необходимо определить для всех ее межтарелочных отделений эле
менты ректификации — составы, количества, температуры и эн
тальпии паровых и жидких потоков, чтобы установить, какое число 
тарелок необходимо при заданных условиях разделения.



Определение элементов ректификации в отгонной колонне про
водим аналитическим методом «от тарелки к тарелке» путем ис
пользования уравнений материального и теплового балансов, урав
нения изотермы жидкой фазы бинарного раствора и уравнения 
Авогадро — Дальтона.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА КОЛОННЫ

1. По заданным производительности, составам сырья и нижнего 
продукта колонны определяют количества дистиллята и остатка, 
имея в виду, что дистиллят будет представлять собой чистый рас
творитель.

2. Определяют элементы ректификации во всех межтарелочных 
отделениях колонны. Расчеты ведутся для каждого межтарелоч- 
ного отделения по следующей схеме:

а) из уравнения Авогадро — Дальтона находят количество па
ров растворителя, предварительно определив их парциальное дав
ление и парциальное давление водяного пара;

б) из уравнения материального баланса объема колонны, за 
ключенного между низом ее и рассматриваемым межтарелочным 
уровнем, находят количество и состав флегмы;

в) из уравнения теплового баланса того же объема колонны 
определяют энтальпию флегмы, а по энтальпии — ее температуру;

г) определение элементов ректификации прекращается на меж-
- тарелочном отделении, в котором количество паров растворителя

окажется больше количества дистиллята. Последнее означает, что 
тарелка, которую покидает это количество паров является нереаль
ной (лишней) и верхней тарелкой колонны должна считаться пре
дыдущая.

3. По уравнению материального баланса однократного испаре
ния, зная содержание растворителя в сырье и флегме, стекающей 
на верхнюю тарелку колонны, находят массовую долю отгона 
сырья в питательной секции (эвапорационном пространстве).

4 . Из уравнения теплового баланса всего объема колонны опре
деляют энтальпию подаваемого в нее сырья и по энтальпии — его 
температуру.

5. Определяют диаметр и высоту колонны. Для этого предвари
тельно задаются конструкцией (типом) тарелки и расстоянием ме
жду тарелками, а затем рассчитывают допустимую скорость паров 
в наиболее нагруженном ими верхнем сечении колонны. Диаметр 
колонны, найденный по паровой нагрузке, должен быть проверен 
по жидкостной нагрузке, так как количество остатка колонны ве
лико по сравнению с количеством дистиллята и водяного пара.

РАСЧЕТ

1. Кол и честв о  в ер х н е го  и ни ж н его  продуктов  
колонны

Из уравнения материального баланса колонны находим коли
чество б  верхнего продукта, который представляет собой чистый



растворитель, так как рафинат практически нелетуч:

с . - х в  0 ,02  -  0 ,00005 
в  -  ф г £  О =  , _  о ооо5г 50 ООО =  1 ООО кг/ч

где с\ =  0 ,02  — концентрация растворителя в сырье в массовых 
долях; хп — 0,00005 — то же в остатке; у 0 «  1 — то же в дистил
ляте.

Количество нижнего продукта колонны (рафината):

Я =  с  — £> =  50 000 — 1000 =  49 000 кг/ч

2 . О пределение элем ентов р ектиф икации

П е р в о е  м е ж т а р е л о ч н о е  о т д е л е н и е  (рис. 1.6). Коли
чество паров растворителя Уя, отгоняющихся из флегмы стекаю
щей в низ колонны, находим из уравне
ния Авогадро — Дальтона:

откуда

VR =

. Pz ' 18 
' />12^1

ZpijMi 
P ,  • 18

где p i2 —  парциальное давление паров 
остатка, состоящего из весьма малого 
количества растворителя (первый, низко- 
кипящий компонент) и рафината (вто
рой, высококипящий компонент); р 2 — 
парциальное давление водяного пара в 
низу колонны.

Расход водяного пара на отгонку 
растворителя:

Z =  0.02G =  0,02 • 50 000 =  1000 кг/ч

Ри с. 1.6. Р асчетн ая  схем а 
отгонной колонны.

На основе промышленных данных 
принимаем температуру в низу колонны 
7 Н =  548 К и находим парциальное да
вление паров остатка в низу колонны по уравнению изотермы 
жидкой фазы:

Р\1 =  Р\ХЯ “Ь ^2 0  Хя)

где Р\, Р2 — давления насыщенных паров соответственно раство
рителя и рафината при Гн =  548 К; х 'к — мольная доля раствори
теля в остатке.

Так как рафинат практически нелетуч, то ~  0, и следова
тельно:



Чтобы создать некоторый запас разделительной способности 
колонны, примем давление насыщенного пара растворителя рав
ным давлению насыщенного пара наиболее тяжелого компонента — 
крезола. По таблице [11, с. 121] давление насыщенного пара кре
зола при 548 К составляет Р\ =  5,2-98,1 =  510,1 кН/м2 =  
=  5 1 0 ,1 -103 Па.

Пересчитаем состав остатка из массовых долей в мольные:
х> __хк м п
я М ,

где М\ =  1 0 0 — молекулярная масса растворителя; Мл — молеку
лярная масса остатка, равная

М р  =  - -----------------------
К  I__________ £<_

Мх "И М 2

Ввиду того что Хн — величина очень малая, М н ^  М2, следо
вательно

х „М 9 0,00005 • 620
-------- ¡00------=  0,00031

Т огда
Р ч  =  Р 1 4  =  510,1  • Ю3 - 0,00031 =  о, 16 • 103 Па

Парциальное давление водяного пара:
р г  =  п  — р 12 =  101,3 • Ю3 — 0,16 ■ 103=  101,14 • 103 Па

Подставив числовые значения в уравнение Авогадро— Д аль
тона, получим:

17 1000 • 0,16 • 103 • 100 о ,
^ ~  101,14 • 103 • 18 = = 8 ’6 7  КГ/4

Количество ^1 флегмы, стекающей с нижней тарелки (см. 
рис. 1.6 ) ,  найдем из уравнения материального баланса объема 
колонны, заключенного между ее низом и первым межтарелочным 
отделением (под первой тарелкой):

£1 =  У я +  Я =  8,67 +  49 000 =  49008,67 кг/ч

Состав х\ этой флегмы определим из уравнения концентраций 
для того ж е  сечения колонны:

£ 1А'1 —  у я У к  +  Р х я
откуда

У ву а +  Нхв 8,67 • 1 +  49 000 . 0,00005

*  =  "  V  = --------------49Ш ад7--------------=  О’0 0 0 2 3

Здесь у я  «  1, так как в любом сечении колонны пары состоят 
только из растворителя, а рафинат практически нелетуч.

Мольный состав флегмы:
1 1



Теперь определим энтальпию и температуру флегмы.
Энтальпию флегмы найдем из уравнения теплового баланса 

объема колонны, заключенного между ее низом и первым межта- 
релочным отделением (см. рис. 1.6 ):

g lq l +  Zi0 =  VrQr +  Z iR +  R qR
откуда

VrQr z  (‘ r  ~  'o) R^r 
q i -  j x

где Q r —  энтальпия паров растворителя при T R =  548 К, кДж/кг; 
qR — энтальпия остатка при Tr =  548 К, кДж/кг; ¿я —  энтальпия 
водяного пара при 7^ =  548 К, кДж/кг; i0 — энтальпия водяного 
пара при его подаче в колонну (принята равной ip) .

Энтальпию Qr паров растворителя определим как величину, 
среднюю между энтальпиями паров фенола и крезола, пользуясь 
таблицами [И, с. 94— 124]. Энтальпию qR остатка находим по таб
лицам (Приложение 2), считая его за чистый рафинат. Энтальпию 
перегретого водяного пара находим по таблицам [ 12] или другому 
источнику.

Получим:
Qr =  990 кДж/кг; qR =  628 кДж/кг; г0 =  г‘я =  ЗОЗй кДж/кг

После подстановки в уравнение числовых значений величин 
найдем:

8,67  -990  + 1  ООО (3030 -  3030) +  49 000 • 628 _  с 0 Q „  п _  
qx = ------------------------49Щ67 КА Ж/КГ

Ввиду малого содержания во флегме g\ растворителя (Х\ =* 
=  0,00023) можно без заметной погрешности считать ее чистым 
рафинатом. Энтальпии флегмы q x =  628 кДж/кг соответствует тем
пература 7’i =  7’H =  548 К. Такое совпадение температур объяс
няется только тем, что в низу колонны из 49008,67 кг флегмы испа
ряется всего 8,67 кг растворителя, что практически не влияет на 
температуры потоков g i и R.

Таким образом, для первого межтарелочного отделения опре
делены все элементы ректификации и можно перейти ко второму 
межтарелочному отделению.

В т о р о е  м е ж т а р е л о ч н о е  о т д е л е н и е  (между первой и 
второй тарелками — рис. 1.6). Д ля всех последующих отделений 
расчет проводим по той же схеме, как и для первого межтарелоч
ного отделения.

Парциальное давление паров растворителя, покидающих пер
вую (нижнюю) тарелку:

р12= />,*; =  510,1 • 103 • 0,00145 =  0,74 • 103 Па

где Р, =  510, 1-103 Па — давление насыщенного пара крезола при 
температуре на первой тарелке 7  ̂ =  548 К.

Парциальное давление водяного пара:
р 2 =  л - р и =  101,3 • Ю3 — 0,74 • 103=  100,56 • 103 Па



Количество парового потока — паров растворителя, поднимаю
щихся с первой тарелки, по уравнению Авогадро — Дальтона:

у, -  АР'*М±- -  1000 • °-74 • 103 • 100 _  л 1 , к г /ч  
1 рг • 18 100,56 • 103 -1 8  ~~ И КГ/Ч

Количество флегмы, стекающей со второй тарелки на первую: 
£ 2=  К, +  #  =  41,1 +  49000 =  49041,1 кг/ч

С остав этой флегмы в массовых долях:
V ,!/. +  41,1 • 1 +  49 000 - 0,00005

х 2 ~  49041,4 =  Р>00089

где г/[ ^  1 , так как пары состоят практически только из раство
рителя.

С остав флегмы в мольных долях:

4  =  1 =  ¡ +  Ж ( . \ . »________ ~ т  =  0 , 0 0 5 3
М 2 \ х 2 )  620 \ 0,00089 )

Энтальпия флегмы:
_  -  г  ((2 -  ¿о) +  _  41,1 • 990 +  1000 (3030 -  3030) +  4900 • 628 

42 е 2 49041,1 —

=  628 кДж/кг
Энтальпии отдельных потоков остались теми же, что и в пер

вом межтарелочном отделении потому, что Т1 =  7^ =  548 К. 
Ввиду малого содержания во флегме £ 2 растворителя (х2 =  
=  0 ,00089) ,  можно без заметной погрешности считать ее чистым 
рафинатом. Поэтому, ее энтальпии ^2 == 628 кДж/кг будет по- 
прежнему отвечать температура Т2 =  Т, =  Тп =  548 К. Как вид
но, и на второй тарелке температура осталась прежней. Объясне
ние этому было дано выше.

Т р е т ь е  м е ж  т а р е л о ч н о е  о т д е л е н и е  (между второй 
и третьей тарелками — рис. 1.6 )

р12 =  Р,.*' =  510,1 • 103 • 0,0053 =  2,7 • 103 Па
р г  =  л  — р 12=  101,3 • 103 — 2,7 • Ю3=  98,6 • 103 Па 

, ,  г Р 12М1 1 0 0 0 -2 ,7 -  103 ■ 100 1СГ1 
К 2 = =  Т 7 7 1 Г  =  -  9 8 ,6 - 1 0 3 .1 8  =  1 5 2  КГ/Ц

& ,=  К2 +  /? =  152 +  49 000 =  49 152 кг/ч
_  У 21/2 +  152 - 1 +  49 000-0 ,00005 _  п .

Х3 -----------— 49 152 — и.иисЯЬ

хз =  . м, / I Г =  ГпгГ/ I Г = 0 ,0 1 9 2
^  М 2 [ х 3 )  т  620 \ 0,00315 1)

„ __  ^ 2^2 2  (12 ~  'о) +  КУяЬ ----------------------------------- -------------------------- ------

152 - 990 +  1000 (3031 -  3030) +  49 000-628 . 
----------------------------- 4 ^ 5 2 ------------------------ =  628 кДж/кг



По причине, изложенной выше, температура флегмы ¿¡з остается 
неизменной:

Т-л =  Т2 =  Т х — Тк —  548 К

Ч е т в е р т о е  м е ж т а р е л о ч н о е  о т д е л е н и е  (между 
третьей и четвертой тарелками). На рис. 1.6 четвертая тарелка не 
показана по причине, которая объясняется ниже. Имеем:

р 12 =  Р хх'ъ =  510,1 • 103 • 0,0192 =  9,8 • 103 Па 

р2 =  я _ р 12=  Ю1.3 • 103 — 9,8 • Ю3 =  91,5 • 103 Па
, ,  г р 1 2М 1 1 0 0 0 - 9 ,8 -  103 - 100 СГ1А .

=  - £ п 8 -  =  9 1 .5 .  103 - .8  =  6 0 0  КГ/4

+  Я =  600 +  49 000 =  49 600 кг/ч 
К,нз +  600 • 1 +  49 000-0 ,00005  

* < =  - " . г — - ---------------4 9 Ш --------------=  0 -0 1 2 2
1

, + J 00 f ___!_____ Л
 ̂М 2 \х4 I Т  620 U .0 1 2 2  ) 

^  ( {'з ~  ‘ о) RQ r  __

=  0,071

Я а R i

600 • 990 +  1000 (3030 — 3 030) +  4900 • 628 =  633 кДж/кГ
49 600

Ввиду незначительного' содержания растворителя во флегме 
( * 4 =  0 ,0 1 2 2 ), последнюю по-прежнему можно считать чистым ра- 
финатом. Этой энтальпии q 4 =  633 кДж/кг соответствует темпе
ратура Т4 =  550,5 К, которая определяется по таблице (Прило
жение 2 ).

П я т о е  м е ж т а р е л о ч н о е  о т д е л е н и е  (между четвер
той и пятой тарелками, не показанными на рис. 1.6). Давление 
насыщенных паров растворителя при Т4 =  550,5 К составляет 
Р 1 =  5 3 4 ,6 -103 Па. Кроме того

р12 =  Р |Х' =  534,6 • 103 - 0,071 =  38 ■ 103 Па 
p z =  n — p ]2=  Ю1,3 • 103 — 38 • Ю3 =  63,3 • Ю3 Па

и  Zp\2M\ __  1000 • 38 • 103 • 100 __ о о о п
4 —  р z  • 18 6 3 , 3 - Ю 3 - 18 o o o U  К Г / Ч

g 5 =  у 4 +  д  =  3330 +  49 000 =  52 330 кг/ч

Проанализируем полученные данные.
Количество паров растворителя V4 =  3330 кг/ч значительно 

превосходит его количество, содержащееся в сырье ( 1 0 0 0  кг/ч), 
подаваемом в колонну. Этого быть не может, так как ни в какие 
другие точки колонны растворитель извне не подается.

Количество флегмы g 5 =  52 330 кг/ч, стекающей на четвертую 
тарелку, превосходит количество сырья G =  50 000 кг/ч, подавае
мого в колонну. Этого также быть не может, так как на верх 
колонны никакого орошения не подается.



Поэтому при вы б р ан н ом  р а с х о д е  водяного  пара, принятой тем
перат уре ни за  колонны  и за д а н н о м  содерж ан и и  растворителя 
в остатке для отгонки растворителя необходимы три теоретиче
ские тарелки.

Тогда с верхней (третьей) тарелки в питательную секцию ко
лонны будет поступать =  600 кг/ч паров растворителя, а на 
эту тарелку из питательной секции будут поступать £ 4 = 4 9  600 кг/ч 
флегмы с содержанием растворителя =  0,0122. При этом тем
пература в питательной секции, а следовательно, и на верху ко
лонны будет равна Тя =  7̂ 4 =  550,5 К, как это определено в рас
чете четвертого межтарелочного отделения.

3 . Д о л я  отгона сырья 
в питательной  секции  колонны

Зная составы сырья и его равновесных паровой и жидкой фаз 
при Т0 — Т\ =  550,5 К, находим массовую долю отгона по урав
нению:

У а  ха

где С\ =  0 ,0 2  — массовая доля растворителя в сырье; х а =  х4 — 
=  0 , 0 1 2 2  — массовая доля растворителя в жидкой фазе сырья; 
Ус, —  1 —  массовая доля растворителя в паровой фазе сырья (от
гоне) .

Подставив числовые значения получим:
0,02 - 0,0122 „ ПП7„ 

е =  1 - 0,0122 = ° . ° 0 7 9

Количество растворителя, отгоняющегося от сырья в питатель
ной секции:

Ус =  еО =  0 ,0079 • 50 000 =  395 кг/ч

Тогда количество жидкой фазы сырья, поступающей из пита
тельной секции на верхнюю (третью) тарелку:

§ с =  б — Кс =  50 000 — 395 =  49 605 кг/ч

Оно почти равно количеству флегмы g .̂ Незначительная раз
ница между gc  и g  ̂ объясняется тем, что с самого начала расчета 
мы пренебрегли очень малым содержанием растворителя в 
остатке.

4 . Э нтал ьпия и т е м п е р а ту р а  сырья 
на входе в колонну

Энтальпия подаваемого в колонну сырья определяется из урав
нения теплового баланса всей колонны:

бЦа ”Ь 2/0 =  -Офд +  КУя. +  
где <7о — искомая энтальпия сырья, кДж/кг; — энтальпия пара 
верхнего продукта колонны — растворителя при 7’̂  =  550,5 К,



кДж/кг, ¿о — энтальпия перегретого водяного пара при Т а  =  
=  550,5 К.

Ввиду очень малой разницы между ¿о и /о, будем считать 
/в да ¿о. Тогда

О О . + Я ? , ,  1 0 0 0 .9 9 1 +  49 000-628 
Ча =  %  =  50 000--------------=  6 3 3  К Д ж /КГ

По энтальпии сырья определим его температуру, считая сырье, 
ввиду незначительного содержания в нем растворителя, чистым 
рафинатом. Найдем, что температура сырья на входе в колонну 
должна быть равна ТС =  ТВ —  550,5 К. Это объясняется тем, что 
в питательной секции от сырья отгоняется незначительная доля 
(е  =  0,0079).

5. Д и ам етр  колонны

Для расчета диаметра колонны воспользуемся формулой:

в X л  и

где DB — внутренний диаметр колонны, м; D — количество верх
него продукта, кг/ч; ¿  — количество водяного пара, кг/ч; и —  до
пустимая скорость паров в полном (свободном) сечении колонны, 
кг/(м2 -ч).

В связи с тем что жидкостная нагрузка оказывает относи
тельно меньшее влияние па работу колонны, чем паровая, допу
стимую скорость паров определим по формуле Саудерса и Брауна. 
Устанавливаем тарелки с круглыми колпачками. Расстояние 
между тарелками hT =  400 мм.

Найдем допустимую скорость паров:

и =  0,305с У рп (рж — р„)

где с =  450 —  коэффициент, определяемый по графику [6, с. 639]; 
рп и рж — плотность соответственно паров и жидкости для расчет
ного сечения колонны, кг/м3.

Расчетным сечением в колонне будет ее верхнее сечение, так 
как через него проходит в единицу времени наибольший объем 
паров. Температура в этом сечении TD —  550,5 К. Определим пред
варительно среднюю молекулярную массу паров на верху ко
лонны, зная, что в течение 1 ч через это сечение проходит 1 0 0 0  кг 
растворителя, содержащего 50 масс.% фенола и 50 масс.% кре
зола, и 1000  кг водяного пара.

Получим:
D +  Z _  1000 + 1 0 0 0  ? п  _

М  ~  0 ,5 D 0 ,5 0  Z 500 500 1000 '3U ,°
Мф Л/« +  18 94 +  108 +  18

где Мф =  94 — молекулярная масса фенола; Мк =  108 — молеку 
лярная масса крезола



Плотность паров при давлении в колонне л =  101,3 • 103 Па и 
температуре Го =  550,5 К определится по формуле:

М  • 2 7 3  30,5 • 273
Рп : 22,47' D 2 2 ,4 -5 5 0 ,5

= 0,665 кг/м3

Плотность рафината при 550,5 К равна р,„ =  720 кг/м3. Тогда 

и =  0,305 • 450 Y 0,665 (720 — 0,665) =  3000 кг/(м2 • ч)

Диаметр колонны:
D  4 (1 0 0 0 + 1 0 0 0 )  _

в V  3 ,14-3000  u ,y d  м

Выбираем в соответствии с существующими нормалями DB =  
=  1 м =  1000 мм. Проверим полученный диаметр колонны по 
жидкостной нагрузке. Примем для тарелки сегментную сливную 
перегородку. Определим величину подпора слива hc„ (рис. 1.4) 

над сливной перегородкой по формуле [5 , с. 209].

/гсл =  0,002846,

где ki —  безразмерный коэффициент, учитывающий 
изменение скорости и сужение потока жидкости в 
результате сжатия его стенками при подходе к 
сливной перегородке, — определяется из рис. 79 
[5, с. 210]; V — объем жидкости, перетекающей с 
тарелки на тарелку, м3/ч. L Cn — длина сливной пе
регородки, равная (0,75 +  0,8) D B.

В нашем случае:

^  =  ^  =  ^  =  68,9 м3/4

т

720

Р и с . 1.7. С хем а 
д л я  р асч ета  ра
бочей  вы соты  

колонны.

дем:

Примем:

Ь сл  =  0 , 8 £ > в =  0 , 8  • 1 =  0 , 8  м.

Величина k\ =  1,17 при 0.8-

Подставляя числовые значения в формулу, най-

Лсл =  0,00284 -1, 17 68,9 \!/. 
0,8 =  0,064 м

Высота сливной перегородки /сл для колонн, подобных рассчи
тываемой, может колебаться в пределах 50— 75 мм. Примем 
¿сл == 75 мм.

Тогда
/сл “I- Нсл =  75 -|- 64 =  139 мм

Высоту верхней камеры колонны примем равной hD =  1,5 м 
(рис. 1.7). Величина (/сл +  Нсл) меньше hD и h T (рис. 1.7 ) соот
ветственно в 10,8 и 2,9 раза, что лежит в допустимых пределах.



Следовательно, принятые диаметр колонны и конструкция с л и в 
ного устройства тарелки обеспечивает нормальную работу отпар- 
ной колонны.

6. Высота колонны

Для обеспечения некоторого запаса разделительной способно
сти колонны принимаем к. п. д. тарелки г|т =  0,4 [3, с. 630— 633]. 

Тогда число практических тарелок в колонне будет:
3

Л/Р =  — =
Р Пт 0,4

где Мг =  3 — число теоретических тарелок.
Высота, занятая тарелками (рис. 1.7):

К  =  (ЛГР — 1) Ат =  (8  — 1) • 0,4 =  2 ,8  м

Высоту /гл нижней камеры колонны рассчитаем, приняв сем и 
минутный запас остатка (рафината) и расстояние от свободной 
поверхности жидкости в низу колонны до нижней тарелки р а в 
ным 1 м [9, с. 184]:

и /? ■ 7 • 4 . . 4 9 0 0 0 - 7 - 4  . . о п .
Ая =  — — 7 7 3 "+  1 ~  7Г ; ; л  +  1 =  2,01 М

6°Р ж я ° и 60 -7 2 0  - 3 , 1 4 -  12

Рабочая высота колонны:
Н р == Ад -)- к 0 -(- =  1,5 -|- 2 ,8  2 ,01 =  6 ,3 1 м

Диаметры штуцеров колонны рассчитывают по обычным фор
мулам гидравлики — см., например, [13].

Ф РА КЦ И О Н И РУЮ Щ И Й  АБСОРБЕР

Рассчитать фракционирующий абсорбер для извлечения про
пана и более тяжелых углеводородов из жидкой и газовой фаз 
питания, состав которых приводится в табл. 1.16.

Таблица 1.16

Номера
компо
нентов

Компоненты
Состач жидкой 

фазы
кмоль/ч

Состав газовой 
фазы
кмоль/ч

1 с н 4 ................................ 34,8 322,0
2 с 2н б ............................ 60,0 135,6
3 С3н 8 ............................ 147,0 127.8
4 и з о -С4Н | 0 .................. 54,0 26,6
5 116,8 47,8
6 иЗО-С5Н 1 2 ......................... 45,2 9,8
7 60,4 11,2
8 С .Н . 1 ..................... 63,2 2,8

Сумма ........................ 581,4 683,6



Фракционирующий абсорбер предназначен для возможно более 
полного извлечения пропана из газожидкого сырья, содержащего 
значительные количества этана и метана. Конструктивно он пред
ставляет собой комбинированный аппарат, состоящий из абсорб
ционной и десорбционной частей (абсорбера и десорбера), полу
чающих раздельное питание — газовое и жидкое. Газовое питание

большое количество этана, до 90— 95% пропана и более тяжелые 
углеводороды.

Подробное описание работы фракционирующего абсорбера 
имеется в литературе [14, с. 33].

Фракционирующий абсорбер рассматривается как абсорбцион- 
но-десорбционная колонна. В основу его расчета положены урав
нение и график Крейсера. Особенности и схема расчета процес
сов абсорбции многокомпонентных смесей изложены в литературе 
[5, с. 234— 242].

В качестве расчетных температур для абсорбции и десорбции 
обычно принимают среднеарифметические значения температур 
верха и низа соответственно абсорбера и десорбера. Для абсорб
ции многокомпонентной углеводородной смеси эта средняя рас
четная температура равна 303—313 К, для десорбции она состав
ляет величину порядка 353— 393 К.

абсорбера состоит из газового сырья 

у!

Р и с. 1.8. Р асчетн ая  сх е м а  фракционирующего 
абсор бер а.

2  подаваемого извне, и 
продуктов отгонки 
поступающих в нее из 
десорбера (рис. 1.8 ). 
Жидкое питание десор
бера состоит из жидкого 
сырья 2  Цу подаваемого 
извне, и насыщенного аб
сорбента, поступающего 
из абсорбера. Насыщен
ный абсорбент состоит из 
тощего абсорбента ¿ а. 
подаваемого со стороны 
на верх абсорбера и по
глощенных им в этой 
части аппарата углеводо
родов 2  К- Продуктами 
разделения во фракцио
нирующем абсорбере яв
ляются: уходящий сверху 
сухой газ 2 « 1> включаю
щий весь метан, до 90— 
95% этана и небольшое 
количество пропана, и 
уходящий снизу жидкий 
остаток 2  ¿т +  ¿а, вклю
чающий абсорбент, не-



Анализ работы фракционирующего абсорбера показывает, чтб 
при значительном количестве десорбируемых компонентов и от
носительно высокой их температуре может существенно ухуд
шиться работа абсорбера. При слишком же низкой температуре 
насыщенного абсорбента приходится подводить большее количе
ство тепла в низ десорбера, что приводит к увеличению эксплуа
тационных расходов. Для того чтобы уменьшить влияние высокой 
температуры продуктов десорбции на процесс абсорбции, в каче
стве расчетной температуры абсорбции принимают температуру 
низа абсорбера.

Технологическим расчетом аппарата должны быть определены: 
количества и составы верхнего и нижнего продуктов, количество 
тощего абсорбента, температуры верха и низа десорбера, тепло 
кипятильника, точки отбора сорбента для промежуточного охлаж 
дения его, основные размеры (диаметр и высота) абсорбера и 
десорбера, а также гидравлическое сопротивление тарелок.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА
ФРАКЦИОНИРУЮЩЕГО АБСОРБЕРА

1. На основании практических данных принимают: давление 
в аппарате; коэффициент извлечения пропана; содержание этана 
в нижнем продукте (остатке); число теоретических тарелок в аб 
сорбере и десорбере; температуру низа абсорбера и среднюю тем
пературу в десорбере.

2. Определяют количества пропана и этана в остатке, ^уш^ 
ность этого расчета сводится к подтверждению ранее принятой 
величины коэффициента извлечения пропана, поэтому вычисления 
ведутся методом постепенного приближения.

3. Составляют материальные балансы абсорбционной и де- 
сорбционной частей колонны по каждому компоненту и потоку.

4. Определяют количество тощего (свежего) абсорбента, по
даваемого на верх абсорбера.

5. На основе полученных выше данных и заданного состава 
питания рассчитывают концентрации компонентов в потоках про
дуктов абсорбера и десорбера и их молекулярные массы. Состав 
потока, стекающего с низа десорбера, определяется с учетом ко
личества тощего абсорбента.

6 . Определяют температуры верха и низа десорбера: первую —  
по уравнению изотермы паровой фазы, вторую по уравнению 
изотермы жидкой фазы, составы которых рассчитаны выше. П ро
веряется ранее выбранная средняя температура этой части аппа
рата. При большом расхождении расчет необходимо повторить, 
задавшись новым значением средней температуры десорбера.

7. Составляют тепловой баланс абсорбера и определяют коли
чество тепла, которое необходимо отнять от абсорбента путем его 
промежуточного охлаждения. Для этого предварительно рассчи
тывается количество тепла, выделяющегося при абсорбции.



8 . Составляют тепловой баланс десорбера и определяют коли
чество тепла, которое необходимо подвести в низ десорбера с 
целыо отгонки абсорбированных легких углеводородов.

9. Определяют число практических тарелок в абсорбере и де- 
сорбере.

10. Определяются точки отвода абсорбента по высоте абсор
бера для промежуточного охлаждения его. Расчет ведется мето
дом постепенного приближения.

11. Определяют диаметры абсорбера и десорбера. Предвари
тельно рассчитывают массовую скорость паров в наиболее нагру
женном ими сечении абсорбера (под его нижней тарелкой). Опре
деляют диаметр десорбера. Предварительно находят массы газа 
в верхнем и нижнем сечениях десорбера и ведут расчет по наибо
лее нагруженному из них (чаще нижнему). Все вычисления де- ' 
лаются так же, как и при определении диаметра абсорбера.

12 . Определяют рабочую (полезную) высоту аппарата.
13. Проводят гидравлический расчет тарелок, принятых для 

абсорбера и десорбера.

РАСЧЕТ

1. П риняты е для р асч е та  исходные данные 
(усл овия р азд ел ен и я )

На основании промышленной практики принимаем следующие 
исходные данные: давление в аппарате п —  1,3 7 -106 Па (здесь и 
далее в расчете давление всюду абсолютное); коэффициент извле
чения пропана при абсорбции ср3 =  0,905; количество этана в 
жидкости (остатке), уходящей с низа десорбера, не более 3 мол.% 
от количества пропана в этой же жидкости; число теоретических 
тарелок в абсорбере Na =  10, в десорбере =  10 ; температура 
низа абсорбера 316 К; средняя температура в десорбере 366 К; 
ключевыми компонентами приняты для абсорбции — пропан, для 
десорбции —  этан.

В расчете приняты следующие обозначения: 1Н — количество 
данного углеводорода (i — номер компонента в табл. 1.16) в жид
ком питании аппарата, кмоль/ч; и/г- — то же в газовом питании, 
кмоль/ч; Ai фактор абсорбции данного углеводорода; 5 г — фак
тор десорбции данного углеводорода; — коэффициент извлече
ния данного углеводорода при абсорбции; <р'— то же при десорб
ции; Zj — общий коэффициент извлечения данного углеводорода, 
равный отношению его количества в жидкости, уходящий с низа 
десорбционной части, к суммарному его количеству в жидкой и 
паровой фазах питания аппарата; £,• — константа фазового равно
весия данного углеводорода при температуре и давлении в низу 
абсорбера; kt  константа фазового равновесия данного углево
дорода при средней температуре в десорбере; lmi — количество 
данного углеводорода, уходящего с жидкостью с низа десорбера 
кмоль/ч.



2 . Кол и честв а  пропана и этан а  в о с т а тк е .  
Коэф ф ициент изв л ечен ия , 
ф акторы абсорбции и десорбции

Количество пропана 1т3 (в кмоль/ч), уходящего с низа десор- 
бера, найдем по формуле:

¿тЗ ~  2 3 (/,3 +  Vfз)

где — общий коэффициент извлечения пропана (третьего ком
понента) из жидкого и газового питания аппарата.

Величину общего коэффициента извлечения пропана опреде
ляем по формуле [4, с. 172]:

~  1 - 6  
2 з — Фз 1 —

¿з
где ф3 =  0,905 (принято выше); 6 =  — .

Здесь и ниже константы фазового равновесия 6  определяются 
по номограмме [2, с. 159]:

¿5 =  2,3 (при 366 К и 1, 37-  106 Па)

&  =  5,15 (при 366 К и 1, 37-  106 Па)
2,3

Тогда
----- 6.16—  ° - 4 4 6

г 3 =  0,905 -| ■■_ 10^0°54.406446 =  0 ,842

Подставив в формулу значения величин, получим:

1тз =  0,842 (146 127,8) =  231 кмоль/ч

Присутствие этана в остатке нежелательно, поэтому допусти
мое его количество 1т2 находим из условия:

1т2 0,03/т3
или

1т2 =  0,03 • 231 =  6,93 кмоль/ч

Выше, при принятых условиях абсорбции и десорбции (темпе
ратура, давление, число теоретических тарелок), была выбрана 
величина фз =  0,905; необходимо подтвердить расчетом, что эта 
величина выбрана правильно.

Коэффициент извлечения пропана при абсорбции ф3 определим 
по формуле [15, с. 30]:

„  ___  ^ з О  ~  Ф з )  ~  1тЗфз — —у----------------------
Фз (и!3 ~  1тз) ~  с’?3

где ф '— коэффициент извлечения пропана при десорбции.



Предварительно найдем некоторые величины.
а. При принятом значении коэффициента извлечения пропана 

при абсорбции ф3 =  0,905 и числе теоретических тарелок в абсорб
ционной части Й а =  Ю. по диаграмме Кремсера [13, с. 165] найдем 
фактор абсорбции пропана: А 3 =  1.

б. Из соотношения А2 =  А 3 у -  найдем фактор абсорбции этана 
(к2 =  3 и й3 =  1,02 при 316 К и 1 ,37 -106 П а ) :

Л2=  1 ^  =  0,34

в. По диаграмме Кремсера при Л/а =  10 и А2 =  0,34 определим 
коэффициент извлечения этана при абсорбции: <р2 =  0,34.

г. Рассчитаем коэффициент извлечения этана при десорбции 
по формуле [14, с. 39]:

^2 — 1т2 +  Ф2^2 __  60  — 6,93 +  0,34 • 1 3 5 ,6 __ п ПС 1
Цг +  Фг И г  -  1тг) 60 +  0 ,3 4 (1 3 5 ,6  -  6,93) - и ’У01

д. По диаграмме Кремсера определим фактор десорбции этана
при Л/д =  10 иф2 =  0,961. Получим 5 2 = 1 , 2 .
е. Определим фактор десорбции пропана 5 3 из соотношения:

1 , 2 - 2 , 3  „
5 3 =  5 2—т- =  -- ------- ---  0,536

к 2 5,15

ж. При 5 3 =  0,536 и Л/д =  10, найдем по диаграмме Кремсера: 
ф' =  0,536.

Подставив числовые значения величин, получим:

147 ( 1 -  0 , 5 3 6 ) -  231 . . . п о п е  
фз 0 ,536 (127,8  -  231) — 127,8

Найденная величина фз =  0,896 незначительно отличается от 
принятой ранее (расхождение составляет примерно 1 %)-

Проверим величины ¿ 3, 1т з и 1т2 по формулам, приведенным 
в начале расчета, подставив фз =  0,896, и сравним полученные 
их значения с вычисленными ранее. Имеем:

—  0,896 ! _  о,896 • 0 .446 =  0.834

Найденная в начале расчета величина =  0,842 отличается 
от 0,834 примерно на 1%.

Далее
/т3 =  0 ,8 3 4 ( 1 4 7 +  127,8) =  229,2 кмоль/ч

Расхождение с найденной ранее величиной /т3 =  231 кмоль/ч 
составляет менее 1 % •

Кроме того, получается:
1т 2 —  0,03 • 229,2 =  6,88 кмоль/ч



Расхождение с вычисленным ранее значением составляет ме
нее 1 % •

Ввиду незначительного расхождения между ранее принятой 
величиной фз =  0,905 и полученной расчетом ф3 =  0,896, а такж е 
удовлетворительного совпадения соответствующих значений Zz, 
/т з и /т 2 повторного расчета не делаем. В случае большого рас
хождения между принятой и рассчитанной величинами фз необхо
димо весь расчет повторить, выбрав другое значение фз.

В дальнейшем расчете принимаем ф3 =  0,905 и соответствую
щие этому значению все другие величины.

Для определения составов и количеств потоков аппарата не
обходимо знать коэффициенты извлечения (ф г- при абсорбции и ф , 

при десорбции) каждого углеводорода.
Факторы абсорбции для всех углеводородов питания (кроме 

пропана и этана) рассчитываем по соотношению:

А  =  Л з ^ ;  или Л, =  Л2-^-

где I — номер компонента.
Факторы десорбции определим по соотношению:

к' ^
•$< =  5 з т т  или 5 1 =  5 2- |  к3 к2

Результаты расчетов и 5,- для всех углеводородов сводим 
в табл. 1.17.

Таблица 1.17

Компоненты

А б с о р б ц и я  при Гд = 3 1 6  К 
и я = 1 , 3 7 - 1 0 в ‘ Па

Д е с о р б ц и я  при 7'д = 3 6 6  К 
и л — 1 .3 7 -Юб Па

к 1 А1 <
/

Ф,

с н 4 .................................. 13,20 0,0775 0,0775 16,80 3,900 1,000
С2Н6 ................................ 3,00 0.3400 0,3400 5, 15 1,200 0,961
С3Н8 ................................ 1.02 1,0000 0,9050 2 ,30 0,536 0,536
и з о - С4Н1Э ......................... 0,50 2,0400 1,0000 1,40 0,325 0,325

0,37 2,7600 1,0000 0 .95 0,220 0,220
«30-С5Н1 2 ......................... 0,16 6,4000 1,0000 0 ,5 0 0, 116 0,116

0,14 7,2900 1,0000 0 ,4 2 0,098 0 ,098
0,05 20,0200 1,0000 0,22 0,051 0,051

Коэффициенты извлечения для всех остальных углеводородов 
питания, кроме пропана и этана, находим по диаграмме Крейсера: 
при абсорбции — по известным значениям Л,- и Л/а =  10, а при 
десорбции — по известным значениям 5,- и А/д =  1 0 .

Результаты определений фг и ф' для всех углеводородов пи
тания также помещены в табл. 1.17.



3 . М атер иал ь н ы й  баланс абсорбции и десорбции

Количество газа, поступающее под нижнюю тарелку абсор
бера, складывается из количеств углеводородного газа питания 
аппарата и углеводородов, отогнанных в десорбере:

и Ы —  ^(1 +  юс1

где иы — суммарное количество углеводорода, поступающего под 
нижнюю тарелку абсорбера в газовой фазе, кмоль/ч.

Количество десорбированных углеводородов, определяем по 
выражению [14, с. 37]:

=  1с М

где /  ̂— количество каждого углеводорода в жидкой фазе, посту
пающей в десорбер, кмоль/ч.

По формуле [15, с. 30]:

Необходимые величины для подстановки в эту формулу по
мещены в табл. 1.16 и 1.17.

Количество поглощенных абсорбентом углеводородов (в 
кмоль/ч), покидающих абсорбер в жидкой фазе, определяется по 
следующему выражению:

¿ы  =  ^мФг

Количество каждого углеводорода (в кмоль/ч) в сухом газе, 
покидающем абсорбционную часть аппарата, находим по фор
муле:

« и  =

Количество углеводородов (в кмоль/ч), покидающих десорбер 
в жидкой фазе, /т , определяем по формуле [14, с. 38], зная для 
каждого из них величины 1с1 и ф'

*И|“ * с | 0 - Ф д

Результаты вычислений по определению материальных балан
сов абсорбции и десорбции сведены в габл. 1.18.

4 . К о л и ч е с тв о  то щ его  абсорбента

Данные по суммарному количеству газа, поступающего в аб
сорбер, и поглощенных углеводородов (табл. 1.18) позволяют 
определить количество тощего абсорбента.

Количество тощего (свежего) абсорбента, подаваемого в аб
сорбер, определяется с учетом поглощенных углеводородов из 
следующего выражения [14, с. 32]:

. ¿ а  +  2  1ы
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Где ¿ а — количество тощего абсорбента, кмоль/ч; % 1 Ы —  суммар
ное количество поглощенных углеводородов в жидкой фазе,
кмоль/ч, ^  у&г суммарное количество газа, поступающего в аб
сорбер, кмоль/ч.

Тогда

£. =  А,£з11оы — 2 * и =  1 -1,02- 1276,42 — 692,5 =  609 кмоль/ч

5. Составы и молекулярные массы потоков 
фракционирующего абсорбера

Мольный состав каждого из потоков фракционирующего аб
сорбера определяем делением часового количества киломолей дан
ного углеводорода на суммарное часовое количество киломолей 
всех углеводородов в этом потоке. При этом состав х'т1 опреде
ляется как отношение к (/т г +  £а). Результаты вычисления 
состава потоков сведены в табл. 1.19.

Средняя молекулярная масса любого газового потока рассчи
тывается по формуле:

Л1у =  2 9;м ,

где у'( —  мольная доля ¿-го компонента в соответствующем газо
вом потоке (из табл. 1.19).

Например, средняя молекулярная масса газообразного сырья 
абсорбционной части равна:

М у =  0,304 • 16 +  0,224 • 30 +  0,314 • 44 +  0,0513 • 58 +  0,0734 • 58 + 
+  0,0134 • 72 +  0,0149 ■ 72 +  0,0050 • 86 =  35,1

Средняя молекулярная масса любого жидкого потока рассчи
тывается по формуле:

П
м х =  2  х\М1

1

где х\ — мольная доля ¿-го компонента в жидком потоке (из 
табл. 1.19).

Так, средняя молекулярная масса поглощенных углеводородов 
равна:

М х =  0,0433 • 16 +  0,1409 • 44 +  0,524-44 +  0,0944-58 +  0,1347-58 + 
+  0,0245 • 72 +  0,0288 • 72 + 0,0094 • 86 =  45,97

Вычисленные средние молекулярные массы потоков сведены 
в табл. 1.20.
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Поток Обозначение потоков 
на рис. 1.8 М или М„ 

У

Сырой газ (газовая фаза сырья) . . 2 а^ 30,60
Газовое сырье абсорбционной части 2  41 =  2  юп +  2 35,1
Сухой г а з ..............................

2  10 Ч 22,31
Тощий абсорбент................... ¿а 120,00
Поглощенные углеводороды . . . . 2 1ы

(принято) 
45 97Насыщенный абсорбент, покидаю

щий абсорбционную часть . . . . 2  ¡Ы +  ¿а 82,1
Жидкость на верху десорбера . . . 2 'с г 49,59
Десорбированный г а з ................... 2 усг 40,34
Остаток после десорбции ............... 2  1т1 ~  2  ~  2  х>а 58,10
Жидкость, покидающая десорбер _2 1т1 "Ь ¿а 88,14

6. Температурный режим десорбера

Температуру верха десорбера рассчитываем при помощи урав
нения изотермы паровой фазы, покидающей верхнюю десорбцион- 
ную тарелку:

Значения у'ы см. в табл. 1.19.
Расчет по этому уравнению ведется методом постепенного при

ближения. Задаемся значением температуры верха десорбера и 
для каждого компонента газового потока, покидающего верхнюю 
тарелку десорбера, определяем по графику [2, с. 159] константы

Таблица 1.21

Компоненты
/

Уы 
(табл. 1.19)

к'̂  при Тс — 323 к, 
я=1,37-106 Па

/ У а

С Н 4 .......................... 0,1090 13,800 0,0079
0,2540 3,300 0,0769
0,4630 1,200 0,3870ызо-С4Н 1 0 ................ 0,0659 0,572 0,1150н-С4Н ,0 .................. 0,0769 0,430 0,18301130-С5Н ] 2 ............... 0,0122 0,190 0,0641
0,0130 0,169 0,07800
0,0060 0,066 0,09250

Сумма ...................... 1.0000 — 1,0044 «  1



фазового равновесия &г. Результаты расчета представлены в 
табл. 1.21. Искомая температура Тс =  323 К.

Температура низа десорбционной части рассчитывается мето
дом постепенного приближения при помощи уравнения изотермы 
жидкой фазы, покидающей низ десорбера:

Значения х ',  см. в табл. 1.19ГП1
Методика определения температуры низа десорбера подобна 

методике определения температуры верха десорбера. В резуль
тате расчета, который здесь не приводится, получим Тт  =  400 К-

Средняя температура в десорбере:
Гд=  Т° ^ Тт =  323 + 400 =  361.5К

Расхождение с принятым в условиях разделения значением 
средней температуры в десорбционной части 366 К  составляет 
примерно 5%.

7. Тепловой баланс абсорбера
Тепловой баланс абсорбера составляется с целью определения 

количества тепла С20, которое надо отнять от циркулирующего аб-
1и,

IV ,

Чзоз

/

ЬдуЦзпя

сорбента для поддержания температуры 
низа абсорбера, принятой ранее равной 
316 К.

Уравнение теплового баланса абсорбера 
имеет следующий вид:

^  +  ^£а =  ^  \  +  Ъ .  +  <2о
где Я — количество тепла соответствующего 
потока, кВт. Нижний индекс соответствует 
наименованию потока на схеме (рис. 1.9) и 
в табл. 1.23.

Величины, входящие в это уравнение, 
приведены в табл. 1.23. Энтальпии потоков 
определены по графику [4].

Абсорбция компонентов из газового по
тока сопровождается выделением тепла <2а, 
количественно равного теплоте растворения 
компонентов в абсорбенте. В технологиче
ских расчетах, если нет более точных дан
ных, теплота растворения углеводородов 
принимается равной их теплоте конденса
ции. Нетрудно показать, что тепло абсорб
ции Яа несколько больше того тепла, кото
рое надо отвести из абсорбера для поддержания в нем желатель
ной температуры.

Пользуясь графиком [16, с. 67], определяем теплоту конден
сации отдельных углеводородов, входящих в состав газового

$322.7

\

Рис. 1.9. Схема для рас
чета теплового баланса 
абсорбционной части 
фракционирующего аб

сорбера.



потока при давлении п =  1,37 • 106 Па и сводим эти величины в 
табл. 1.22.

Таблица 1.22

о
Компоненты X

и
ó

X
асЩо

еч
X

£ X i и О о X
и О и а а; и

Теплота конденсации, 
к Д ж / к г ...................... 419 362 295 244 257 232 232 204

Таблица 1.23

Обозначение 
потоков 

(рис. 1.9)

Количе 
ство,

кмоль/ч

М олеку
лярная

масса

Количе
ство,
кг/ч

Т емпера- 
тура,

К

Энталь
пия,

кДж/кг

Обозна
ченне

теплового
потока

Количе
ство

тепла,
кВт

П р и х о д

2  г)п • • • • 683,60 30,60 20 920 303 503 Ог 2 950
(принято)

592,77 40,34 23 912 323 548
<4

3 650

¿ а .................. 609,0 120,00 73 080 303 315 6410
(принято) ьа

Сумма . . . . 1885,37 — 117912 — — — 13010

Р а с х о д

и .................. 609,0 120,00 73 080 316 348 7 065

2  «и . . . . 583,92 22,31 13 000 303 470 1 700

2 1ы • • • • 692,50 45,97 31 835 316 227 2 025

Всего . . . . — — — — 10 790
По разности

с приходом — — — — - Фо 2 220
Сумма . . . . 1885,42 - 117915 13010

Средняя мольная теплота конденсации определяется по 
правилу аддитивности. Зная мольные доли х'ы углеводородов 
(табл. 1.19), перешедших в раствор, и их теплоты конденсации г,- 
(табл. 1.22), найдем среднюю мольную теплоту конденсации по 
формуле:

=419-16- 0,0443 +  362 - 30 • 0,1409 +  295 • 44 • 0,524 + 244 • 58 • 0,0944 + 
+257-58-0,1347 +  232-72-0,0245 + 232-72-0,0288+204-86-0,0094 =

=  13032 кДж/кмоль



Количество тепла, выделяющегося при абсорбции:

О =  г' 2  К, =  13 032 • 692,5 =  9 - 106 кДж/ч =  2500 кВтт  01

Как видно из табл. 1.23, количество тепла, которое надо от
вести от абсорбента:

<20=  13 010— 10 790 =  2220 кВ т

Это количество тепла, как было сказано выше, несколько ниже 
тепла абсорбции.

8. Тепловой баланс десорбера

Количество тепла <2Д, которое подается в низ десорбера для 
отгона от абсорбента легких углеводородов, поглощенных им в 
абсорбере (главным образом метана и эта
на), определяется из уравнения теплового 
баланса десорбера.

В нашем случае уравнение запишется 
так:

<2гс +  <Э£а +  =  Сое +  ®1т  +

где ( } —. количество тепла соответствующего 
потока, кВт. Нижний индекс соответствует 
обозначению потока на схеме (рис. 1.10) и 
в табл. 1.24.

Величины, входящие в это уравнение, 
приведены в табл. 1.24.

Из табл. 1.24 следует:

(2Д =  20 308 — 4160 — 7065 =  9083 кВт

Тепло <2д =  9083 кВт вносится в десор- 
бер парами, состоящими главным образом 
из пропана и бутана. Эти пары выделяются 
из нижнего продукта десорбера, при его частичном испарении 
(7'т  =  400 К ) в кипятильнике.

Примем, что средняя теплота испарения пропана и бутана 
г =  276 кДж/кг (табл. 1.22), и найдем количество паров:

у  9083^3600 =  ц 800 к г /ч
А Г ¿/О

ЯцьЧш '¿л Я т

Рис. 1.10. Схема для 
расчета теплового ба
ланса десорбционной 
части фракционирующе

го абсорбера.



Обозначение Количе  М олеку Количе Т емпе- Энталь Обозна
чения

теплового
потока

Количе-
потоков 

(рис. 1.10)
ство,

кмоль/ч
лярная
масса

ство,
кг/ч

ратура,
К

пия,
кДж/кг тепла,

кВт

П р и х о д

2  . . . . 1268,6 49,59
£■ а . . . . . . 609,0 120,00
По разности

с расходом — —
Сумма . . . . 1877,6 —

Р а с х о д

иС1 . . . . 592,77 40,34

^  1т1 . . . . 675,83 58,1
¿ а ................... 609,0 120,00
Сумма . . . . 1877,6

62 910 316 238 % 4 160
73 080 316 348

С
7 065

— _ _ <3д 9 083
135 990 — — — 20 308

23 912 323 548 3 640
39 000 400 485 5 260
73 080 400 565 11 408

135 992 — — 20 308

9. Число практических тарелок 
фракционирующего абсорбера

Число практических тарелок в абсорбционной части опреде
ляется по формуле:

N1 =  -
Ч̂а

где Л̂ а — число теоретических тарелок; г]а — к. п. д. практической 
тарелки абсорбера.

Примем для абсорбера контактные тарелки клапанного типа 
117, с. 41].

К. п. д. такой тарелки г]а =  0,5 [3, с. 630—633] и

^  =  ^  =  20

Число практических тарелок в десорбционной части определяем 
из выражения:

где А̂ д — число теоретических тарелок в десорбере; г)д — к. п. д. 
тарелки.

Десорбер относительно более нагружен по жидкости, чем аб
сорбер. Здесь более устойчиво будут работать тарелки из Б-об- 
разных элементов [18, с. 100], которые мы и будем устанавливать.

Подобный вариант, когда в одном и том же аппарате приме
няют тарелки различных конструкций, объясняется стремлением



интенсифицировать работу тарелок во всех сечениях колонны. При
нимаем к. п. д. тарелок десорбера г)д =  0,5 [3, с. 630— 633]. Тогда

Ч  =  ^  =  20

10. Определение точек отвода абсорбента 
для промежуточного охлаждения его

Избыточное тепло <20, выделяемое в процессе абсорбции, рас
ходуется на нагрев абсорбента и растворенных в нем углеводоро
дов. Если это тепло не будет отводиться, то температура в низу 
абсорбера Тк окажется выше принятой Та —  316 К. Ее можно 
определить из уравнения теплового баланса:

Qo =  (^а "Ь 2  ¿6/) Мх <7̂16)

где М х — средняя молекулярная масса насыщенного абсорбента, 
покидающего абсорбционную часть (из'табл. 1.20); <7̂  — энталь
пия насыщенного абсорбента при искомой температуре Тк, кДж/кг; 
<7з1б — то же при температуре Г а =  316 К.

Тогда

* . - « ■ +  (¿, + 1 \ ) « , =293 +  <609" в 2 Х - 368 “ ДЖ/КГ

По графику [4, с. 10] найдем: Гк =  348 К.
Тепло С?0 отводится за счет промежуточного охлаждения аб

сорбента.
Абсорбент необходимо выводить с той очередной /-й, считая 

сверху, тарелки, на которой его температура Г,- станет равной или 
несколько большей принятой ранее максимальной температуры 
абсорбции Г а =  316 К. Охлажденный от температуры 7\ до его 
начальной температуры Гн =  303 К  абсорбент возвращается на 
( ¿ + 1)-ю тарелку и направляется на повторное охлаждение при 
новом предельном повышении температуры абсорбента. Очевидно, 
последней ступенью охлаждения должна считаться та, после ко
торой абсорбент, стекающей с нижней, в нашем случае — двадца
той, тарелки абсорбера будет иметь температуру Г а =  316 К.

Осуществляемое таким образом ступенчатое охлаждение аб
сорбента позволяет поддерживать по высоте абсорбера среднюю 
температуру, близкую к средней температуре абсорбции, равной 
Г а +  Г ч

2
Решение поставленной задачи возможно в том случае, если 

известна закономерность изменения температуры по высоте аб
сорбера. Однако такая закономерность не установлена из-за от
сутствия надежных данных, позволяющих определить степень из
влечения отдельных компонентов газовой смеси на каждой кон
тактной ступени абсорбера. Поэтому считаем, что при переходе



газа от тарелки к тарелке снизу вверх количество его умень
шается на одну и ту же величину, характеризуемую коэффициен
том сокращения количества газового потока.

Из практики известно, что температура газа по высоте абсор
бера изменяется незначительно. Поэтому примем температуру 
газа в абсорбере постоянной и равной 303 К-

Приступая к расчету промежуточного охлаждения абсорбента, 
нужно знать:

1) коэффициент сокращения количества газа по высоте абсор
бера при переходе от тарелки к тарелке;

2) число молей абсорбента, стекающего с г-й на (1+ 1)-ю 
тарелку;

3) среднюю молекулярную массу абсорбента на любой г'-й та
релке;

4) температуру на любой 1-й тарелке.
Ниже последовательно рассматривается определение этих ве

личин.
а. Коэффициент сокращения количества газа по высоте аб

сорбера.
Предполагая, что коэффициент сокращения количества газа 

при переходе от тарелки к тарелке остается постоянным, по фор
муле [5, с. 239] найдем:

вого потока при переходе от тарелки к тарелке; и1 + | — коли
чества газа, прошедшего ( г + 1)-ю тарелку и поступившего под 
г'-ю тарелку соответственно.

Получим

(числовые значения величин см. табл. 1.18).
б. Количество насыщаемого абсорбента, стекающего с г-й на 

(г '+ 1)-ю тарелку, рассчитывается, согласно материальному ба
лансу, по выражению:

где и — количество жидкости, стекающей с г-й и поступающей на 
(г -(- 1)-ю тарелку, кмоль/ч.

В табл. 1.25 приведен расчет количества жидкости, стекающей 
с тарелок абсорбера. Например, количество жидкости, стекающей 
с первой сверху тарелки абсорбера, равно:

/: =  А, +  (02 -  У]) =  609 -|- (606,98 — 583,92) =  632,06 кмоль/ч

сокращения количества газо-

*г =  £а +  (и/+1 — и,)



Номера
'арелок

"1
"¡+1= —  с и; + . - °  1 ;г=£,а + (";+1 ~°1>

1 583,92 23,06 632,06
2 606,98 47,03 656,03
3 630.95 71,95 680,95
4 655,87 97,85 706,85
5 681,77 124,78 733,78
6 708,70 152,77 761,77
7 736,69 181,87 790,87
8 765,79 212,11 821,11
9 796,03 243,55 852,55

10 827,47 276,23 885,23
11 860,15 310,20 919,20
12 894,12 345,51 954,51
13 929,43 382,22 991,22
14 966,14 420,41 1029,41
15 1004,33 460,08 1069,08
16 1044,00 501.31 1110,31
17 1085,23 544,17 1153,17
18 1128,09 589.83 1198,83
19 1173,75 636,18 1245,28
20 1220.1 692,50 1301,50

в. Изменение средней молекулярной массы насыщаемого аб
сорбента по высоте абсорбционной части.

По мере движения абсорбента в низ абсорбера происходит 
насыщение его поглощаемыми легкими углеводородами и умень
шение средней молекулярной массы всей системы. Зная количе
ство поглощенных углеводородов и считая (для упрощения рас
четов), что их средняя молекулярная масса по высоте абсорбера 
изменяется незначительно, можно вычислить по правилу аддитив
ности среднюю молекулярную массу насыщенного абсорбента на 
каждой из всех двадцати тарелок по выражению:

Мц — М аХа “Ь М П' у (1 Х а)

где Мц — средняя молекулярная масса насыщенного абсорбента 
на 1-й тарелке; М а — средняя молекулярная масса тощего абсор
бента; М п. у — средняя молекулярная масса поглощенных углево
дородов (из табл. 1.20); х'Л — мольная доля тощего абсорбента 

в насыщенном (1ы +  1а), стекающем с 1-й тарелки.
Например, средняя молекулярная масса насыщенного абсор

бента, стекающего с первой сверху тарелки абсорбера, равна:

М 1 , =  120 609
632,06 +  45,97 632,06 -  609 

632,06 117,08

То же — со второй тарелки: 
. .  , оп 609

М /2— 120 656|03
656,03 -  609 

656,03



Аналогично рассчитаны средние молекулярные массы насы
щенного абсорбента на всех последующих тарелках абсорбера. 
Результаты расчета представлены графически (кривая 1 на 
рис. 1.11).

г. Температура на тарелках абсорбера.
На основе предположения, что изменение температуры по вы

соте абсорбера пропорционально сокращению газового потока 
при переходе от тарелки к тарелке, для определения темпера
туры абсорбента на любой ¿-й тарелке используем соотношение

[5, с. 239]:

ч  _ 2 ^ и1+1
т —тк н

откуда

Ь  =  тк - (Тк- Т и)

2  «ъ -  2 01 

2 > » - р г+1
2] 1>ь 2  и\

50 ВО 70 °С 
323 .333 343 К

Рис. 1.11. График для определения 
мест промежуточных охлаждений 

абсорбента

где 7\— искомая температура на 
/-й тарелке абсорбера, К; Тв — 
температура абсорбента на вхо
де в абсорбер, К; 7'„ — темпера
тура абсорбента на выходе из 
абсорбера при отсутствии проме
жуточного охлаждения, К- 

Таким образом
Т1 =  348 —

1276,42 — г+1 _- (348 — 303)
1276,42 — 583,92 

=  348 — 0,065 (1276,42 — о,+|)

Например, температура жидкости, поступающей на первую та
релку:

Тй =  348 — 0,065 (1276,42 -  583,92) =  303 К

Температура жидкости на первой тарелке:
Т1 =  348 — 0,065 (1276,42 -  606,98) =  304,5 К

Аналогично рассчитаны температуры на второй и последующих 
тарелках абсорбера и результаты расчета представлены кривой 2 
на рис. 1.11. Как видно, на восьмой тарелке температура насы
щенного абсорбента 78 =  316,8 К.

Если абсорбент вывести при этой температуре и охладить до 
температуры Т'а =  303/С, то количество тепла, снимаемого при 
этом в промежуточном холодильнике, можно определить но сле
дующему уравнению теплового баланса:

<2 а =  1&М 1& (<7*16)8 <7зоз)



где Я I — количество тепла, снимаемого при первом промежуточ
ном охлаждении абсорбента, кДж/ч; /8 — количество насыщенного 
абсорбента, выводимого с восьмой тарелки (табл. 1.25), кмоль/ч; 
М ;8 — средняя молекулярная масса насыщаемого абсорбента на 
восьмой тарелке (по кривой /, рис. 1.11).

Получим:
<2, =  821,11 • 101 (340 — 296) =  3,64 • 106 кДж/ч =  1010 кВт

В результате охлаждения абсорбента температура в низу аб
сорбера понизится от Тк =  348 К  до Т'к.

Определим энтальпию абсорбента при новой конечной темпе
ратуре Т'к по уравнению:

„ж _ л ж  _|_____ ~  ________  296 -I- 8' ~  3,64 ‘ 106 — 337 кДж/кг
дтк 303 (Ь а +  % 1 Ь)М Х +  (609 +  692,5)-82,1 Д

По графику [4, с. 10] найдем: Г« =  335 К. Эта температура 
превышает расчетную Га =  316 К. Необходимо в какой-то точке 
снова охладить абсорбент. Для этого рассчитаем температуры 
абсорбента на девятой— двадцатой тарелках при Т'к по урав
нению:

Т( = Т 'К — (Т'к — Т„) ~ ° ‘+1 =  335 — (335 — 303) — -,42~ 0<+' =  
‘ к V к 2 0б- 0 г 1276,42 -  796,03

=  335 — 0,0665 (1276,42 — о,+|)
Например, новая температура жидкости на десятой тарелке: 

Т{0 =  335 — 0,0665 (1276,42 — 860,15) =  307,3 К
Аналогично рассчитаны температуры на всех последующих та

релках абсорбера и результаты расчета представлены в виде кри
вой 3 на рис. 1.11.

Выведем абсорбент на второе промежуточное охлаждение с че
тырнадцатой тарелки при температуре Тц = 317 К  и охладим его 
до температуры Т'ц — 303 К.

Тогда
<Зп =  /н ^ ш ( ^ 7“ (?зжоз)= 1029,41-89,5(314-285) =

=  2,67 • 106 кДж/ч =  741 кВт

,Ж =  =  8 --106 -  3,64 •106 -  2,67•-,д6 =  300,7 кДж/кг
чт”к Ч ш  П ( ¿ а +  2 ,1 Ь)М Х (60Э +  692,5) • 82,4 ^

По графику [4, с. 10] Гк =  317 К.
Новые температуры на пятнадцатой — двадцатой тарелках рас

считываются по уравнению:

Т ,=  п - ( Г К- Т а)
2  иь - ъ

1276,42— V . . .
=  317 — (317 — 303) |27б;42 -  1004,33 =  317 — 0,0515 (1276,42 -  ош )



Результаты расчета температур по этому уравнению на пят
надцатой— двадцатой тарелках абсорбера представлены в виде 
кривой 4 на рис. 1.11.

Полученная температура низа абсорбера мало отличается от 
ранее принятой Га =  316 К- Следовательно, в нашем случае двух
ступенчатое охлаждение абсорбента позволяет поддерживать в 
низу абсорбера назначенную в начале расчета температуру.

Определения теплообменной поверхности промежуточных хо
лодильников здесь не приводится. В качестве теплообменной по
верхности в соответствующих межтарелочных отделениях абсор
бера следует применить трубчатые провальные тарелки, которые 
одновременно будут играть роль добавочных абсорбционных та
релок.

11. Диаметры абсорбера и десорбера
Наиболее нагружено по газу сечение абсорбера под его ниж

ней тарелкой. Диаметр абсорбера (в м) в этом сечении:

где Оа — количество газа, проходящее через рассчитываемое се
чение, кг/ч; ия — массовая скорость газов в сечении абсорбера под 
нижней тарелкой, кг/(м2-ч).

Величина в а определяется выражением:

при этом М у — средняя молекулярная масса газа (табл. 1.20).
Пропускная способность клапанных тарелок на 12—50% выше 

пропускной способности тарелок с круглыми колпачками. Примем 
увеличение пропускной способности клапанных тарелок по отно
шению к колпачковым равным 20%. Тогда скорость газов по урав
нению Саудерса и Брауна определится уравнением:

где с —  постоянная, зависящая от расстояния между тарелками,— 
определяется по графику [6, с. 639] как для колпачковых тарелок

в» =  2  °ыМу  =  1276,42 ■ 35,1 =  44 802 кг/ч

иа =  1,20 • 0,305с ]/рг (рж — р,

Таблица 1.26

Расстояние между 
тарелками мм Постоянная с

450
500
550
600
650
700

600
670
720
760
800
830



или по табл. 1.26; рг и рж — соответственно плотности газов и жид
кости в рабочих условиях низа абсорбера ( п =  1,37-166 Па, 
Г ' =  317 К), кг/м3.

Плотность газа:
35.1 -1.37. Ю - .е т  , КГ/М1

1 22,4Г'л0 22,4-317-0,1 ■ 106

где я0 =  0,1 • 106 Па — нормальное давление.
Плотность жидкости (насыщенного абсорбента) находим по 

формуле Крэга:
0288 __ 1,03МХ __1,03 - 82,1 _ _  ^
Р288 —  44,29 +  М х 44,29 +  82,1 ’

где Мх — молекулярная масса насыщенного абсорбента, стекаю
щего с двадцатой тарелки (табл. 1.20).

В  пересчете на температуру Г* =  317 К:
рж =  649,4 кг/м3

Приняв расстояние между тарелками /гт =  500 мм, по табл. 1.26 
определяем коэффициент с =  670.

Тогда
иа =  1,20 • 0,305 • 670 1/19,1 (649,4— 19,1) =  27000 кг/(м2 • ч)

,  /  4 • 44 802 _  . „
V  3,14-27000 ’

Согласно нормальному ряду диаметров по ГОСТ 9617— 61 при
нимаем диаметр абсорбера =  1,6 м.

Диаметр десорбера, как и абсорбера, определяется по наибо
лее нагру* энному газами сечению. Количества газа в верхнем и 
нижнем сечении десорбера соответственно равны:

бд =  2  ¡Мь =  592,77 • 40,34 =  23 912 кг/ч
б£=  Кд=  118 000 кг/ч

Таким образом, диаметр рассчитываем по нижнему сечению 
десорбера: ____

О = 1 / ^V яыд
где ид— массовая скорость газов в сечении под нижней тарелкой 
десорбера, кг/(м2-ч).

Пропускная способность выбранных нами тарелок на 5-об^ 
разных элементов равна пропускной способности тарелок с круг ' 
лыми колпачками. Поэтому скорость газов определим по уравне
нию Саудерса и Брауна, записанному так:

ид =  0,305с /рг (Рж — Рг)
где рг и рж — соответственно плотность газа и жидкости в рабочих 
условиях низа десорбера (л =  1,37-10" Па, Тт — 400 К ),  кг/м3.



По содержанию пропана' и бутана в остатке десорбера 
(табл. 1.18) несколько упрощенно определяем среднюю молеку
лярную массу их смеси, подаваемой в низ десорбера:

М г
Тогда

236,0
477,2 • 44 241.2

477.2 • 58 =  51,3

Рг =
М тл • 273 51,3 • 1,37 • 106 • 273

=  21,8 кг/м322,4Гт я э "  22,4-400-0,1 • 106

По формуле Крэга находим плотность жидкости, покидающей 
десорбер:

,03М* _  1,03-88,14± О288:2̂88 44,29 +  Мх '  44,29 +  88,14 =  0,685

и .

где̂  М х —  молекулярная масса жидкости, покидаю
щей десорбер (из табл. 1.20).

В  пересчете на температуру Тт  =  400 К  плот
ность рж =  579 кг/м3.

Приняв расстояние между тарелками /гт =  
= 600 мм по табл. 1.26, определяем коэффициент 
с =  760. Тогда

ил —  0>305 • 760 у"21,8 (579 — 21,8) =  25 800 кг/(м2 • ч) 

д У  3,14й . • 118 000 
1,14-25 800 =  2,43 м

Рис. 1.12. Схема 
для расчета ра
бочей высоты 
фракционирую
щего абсорбе

ра.

Согласно нормальному ряду диаметров по 
ГОСТ 9617—61, принимаем диаметр десорбера 
£>д =  2,6 м.

12. Высота аппарата

Полезная высота аппарата (рис. 1.12):
Нп — + Л2 +  Л3 +  /г4 +  /г5

где — высота над верхней абсорбционной тарел
кой, м; И.2 — высота, занятая тарелками абсорбе
ра, м; Л3 —  расстояние между нижней тарелкой 

абсорбера и верхней тарелкой десорбера, м; /г4 — высота, заня
тая тарелками десорбера, м; /15 — высота нижней части десор
бера, м.

Высоту над верхней абсорбционной тарелкой с учетом распо
ложения отбойного устройства примем в три раза большей рас
стояния между тарелками в абсорбере:

Н[ =  ЗЛХ =  3 • 0,5 =  1,5 м 

Высота, занятая абсорбционными тарелками:

Л2 =  (Л^— 1)Лт =  (20— 1) -0,5 =  9,5 м



Примем расстояние между нижней абсорбционной и верхней 
десорбционной тарелками равным /13 =  2 м.

Высота, занятая десорбционными тарелками:
А4 =  (N1 — 1) Ат =  (20 —  1) • 0,05 =  9,5 м

Примем высоту нижней части десорбера /15 =  3,1 м.

Н„ =  1,5 4~ 9,5 -(“ 2-1- 9,5 —|— 3,1 =  25,6 м

13. Элементы конструктивного оформления 
клапанной тарелки 
и ее гидравлическое сопротивление

Диаметр контактной клапанной тарелки на 30 мм меньше внут
реннего диаметра абсорбера. Тарелка располагается на опорном 
кольце. Клапанные элементы размещены по вершинам равносто
роннего треугольника, одно из оснований которого обязательно па
раллельно линии слива и приема жидкости (рис. 1.13).

Рис .14. Схема клапанного эле
мента тарелки:

/ — клапан; 2— скоба-ограничитель.

Принимаем шаг элементов в одном ряду 100 мм, между рядами 
87 мм. Длина линии слива обычно составляет (0,7 +  0,9)Уа. В  на
шем случае диаметр абсорбера £>а =  1600 мм. Примем длину ли
нии слива =  0,750а =  0,75-1600 =  1200 мм.

На такой тарелке можно разместить 144 клапанных элемента, 
Схема клапанного элемента с указанием размеров приведена на 
рис. 1.14. Высота сливной перегородки Нсл (рис. 1-13), выполняе
мой в виде вертикальной пластины, составляет от 25 до 51 мм
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[3, с. 392]. Примем /гсл =  37 мм. Гидравлическое сопротивление 
клапанной тарелки [20, с. 114]:

А Р  =  А Р с +  А Ра +  АР Ж

где АРс — перепад давления на сухой тарелке, Па; АРа — перепад 
давления, необходимый для преодоления сил поверхностного натя
жения жидкости, Па; А Рж — перепад давления, необходимый для 
преодоления сопротивления столба жидкости на тарелке, Па.

а. Перепад давления на сухой тарелке:

a Рг

Здесь I —  коэффициент местного сопротивления, определяемый 
опытным путем и в среднем для клапанных тарелок равный
2,5—3,5 (примем £ =  3,0); рг — плотность газа в рабочих условиях 
низа абсорбера, кг/м3; т 0 — скорость газа в отверстиях под клапа
нами, м/с:

V,w0 = foN0
где Усек — секундный объем газов под нижней тарелкой абсорбера, 
м/с; /о сечение одного отверстия под клапаном, м2; N0 — число 
отверстий (клапанов) на тарелке, равное 144.

Имеем:
_  22,4vb lT " n 0 22,4 - !276,42 • 317 • 0,1 • 106 

сек 3600-273л 3600-273- 1,37- Ю6 = 0 ,6 5 8  м3/с
nd20 3,14 • 0,0352 

/о =  —  = ---- -4--- =  0,000962 м2

Величина d0 — 0,035 м — диаметр отверстия под клапаном 
(рис. 1.14).

Тогда
_  0.658 ,  ,

0 0,000962- 144 _  ’ М/С

Плотность газа рг =  19,1 кг/м3.
Подставляя найденные величины в формулу перепада давления 

на сухой тарелке, получим:
4 7^2

АРС =  3,0—̂ — ■ 19,1 =646 Па

б. Перепад давления, необходимый для определения сил поверх
ностного натяжения жидкости:

АР =  —d3

где сг = 0,015 Н/м — поверхностное натяжение жидкости [21, с. 44]; 
d3 — эквивалентный (гидравлический) диаметр щели под кла-
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паном, м. Для клапанных тарелок с?э = 2а = 0,012 м (рис. 1.14), 
следовательно

д р __ 4 • 0,015 _ с  п
АР° ~  0,012

в. Перепад давления, необходимый для преодоления сопротив
ления столба жидкости на тарелке, определяется по эмпириче
скому уравнению:

ЛРЖ =  9,81/г/гсл +  28 у Г К
2

Здесь К  — коэффициент, равный для клапанных тарелок 0,5; 
(2 — часовой объем жидкости, стекающей с нижней (двадцатой) 
тарелки абсорбера:

=  ЬоМх, ^  130' ’5 ' 8̂ -  =  164,5 м3/ч
Рж 649,4

где /20 =  1301,5 кмоль/ч — количество насыщенного абсорбента, по
кидающего двадцатую тарелку абсорбера (табл. 1.25); М х= 82,1 
молекулярная масса насыщенного абсорбента (табл. 1.20 ); 
рж =  649,4 кг/м3 — плотность насыщенного абсорбента (см. стр. 60 
и 71).

Поэтому ______
ДРЖ =  9,81 • 0,5 • 0,037 +  28 ^  0,5 ( - ^ ) 2 =  591Па

Тогда
ДР =  646 +  5 +  591 =  1242Па

Рассмотрим условие открытия клапана на орошаемой жид
костью тарелке. Он откроется при скорости газа (в м/с), опреде
ляемой по формуле [20, с. 114]:

, ,•/" 2г (Ок -  О»)
т  =  У  ^ —

где Ск — масса стального клапана, кг; б ® — масса цилиндриче
ского столбика жидкости над клапаном, кг; / — площадь клапана, 
на которую действует давление газа, м2; рг =  19,1 кг/м3 —  плот
ность газа в рабочих условиях низа абсорбера.

Масса стального клапана (см. рис. 1.14) подсчитывается по 
формуле:

Ок — —4- 6рст

где с1 к =  0,065 м — диаметр клапана; 6 =  0,001 м — толщина кла
пана; рст =  7800 кг/м3 — плотность стального материала клапана. 

Тогда
=  3,14-0,0652_ . 0,001 • 7800 =  0,026 кг

к 4



Массу цилиндрического столбика жидкости над клапаном мож
но подсчитать по формуле:

я«/?
(Лсл -(- АН) рж

где /гсл — 37 мм — высота сливной перегородки (рис. 1.13); АН__
высота подпора жидкости над сливной перегородкой, м; рж — 
649,4 кг/м3 — плотность насыщенного абсорбента.

Высоту подпора жидкости над сливной перегородкой опреде
лим по формуле [22, с. 34]:

ДА

где q количество жидкости, приходящееся на единицу длины 
слива в 1 ч

„ __  <2 __  154,5<7 — Т 7  =  —П Г  =  137 м3/(м ■ ч)
Поэтому

мДЛ =  Г % Й 5 ) ! = 0-076

с ж =  - ’14‘40-065- (0,037 + 0,076).- 649,4 =  0,244 кг

Для упрощения принимаем, что сферическая поверхность кла
пана (рис. 1.14), на которую действует давление газа, равна пло
щади круга, диаметром 0,045 м, поэтому

!  _  3^4^045  _  0>0015д м2

Тогда
—  -I • 9,81 (0,026 + 0,2447 , 0 п

0 У 0,00159 • 19,1 — 13,2 м/с
Такую скорость должен иметь поток газа в отверстии под кла

паном, чтобы поднять клапан и цилиндрический столбик жидкости 
над ним. После поднятия клапана в отверстии под ним установится 
скорость газа хю0 =  4,75 м/с.

14. Гидравлическое сопротивление тарелки 
из Э-образных элементов

Определим гидравлическое сопротивление верхней тарелки де- 
НЭЗЭ— 61К ° НСТРУКЦИЯ 66 соответствУет Н0Рмали ВНИИНефтемаша

Уравнение для определения гидравлического сопротивления та- 
релки из о-образных элементов имеет вид [23, с. 38]:

Д/> =  Д/>С +Д/>0 +д/>ж
где А РС — перепад давления на сухой тарелке, Па; А Ра — перепад 
давления, необходимый для преодоления сил поверхностного натя-
76



жения и сил трения, Па; АР т  — перепад давления, необходимый 
для преодоления сопротивления столба жидкости высотой, равной 
глубине погружения прорезей Б-образных элементов в жидкость, 
Па.

а. Перепад давления на сухой тарелке:
2

=  Рг

где | _  коэффициент сопротивления сухой тарелки (для тарелок 
из Б-образных элементов | =  20); ш0 — скорость газа в патрубках, 
м/с; рг — плотность газа под верхней тарелкой в рабочих условиях 
(л =  1,37-106 Па, Г  =  331 К  — принята), кг/м3.

Скорость газа (в м/с):
__ Реек

Хй>0~  Л>
где Усек — секундный объем газа в сечении под верхней десорбци- 
онной тарелкой, м3/с; /о — площадь для прохода газов (живое се
чение тарелки); по нормали Н939—61 выбираем ¡0 =  0,585 м2.

Количество газа в сечении под верхней тарелкой примем рав
ным секундному объему газа над верхней тарелкой. Зная количе
ство киломолей газа, покидающего верхнюю тарелку (из табл. 1.18 
2  ис,=  592,77 кмоль/ч), и температуру под верхней тарелкой 
Т =  331 К, найдем:

22.4 2  о Л  22,4 .-592,77. 331-0.1-10« _ п 0 1 0 „ 3/л 
»сек =  3600 . 273я ~ =  3600 • 273. 1,37 ■ №  - и ,а 1 9  М /С

Тогда

»• — 5 Ж - 0’544 м/с

Плотность газа под верхней тарелкой при Мг —  40,34 
(табл. 1.20) найдем по формуле:

М гя  • 273 40.34- 1,37- 10» -273 _  0 , . 3 
Р г —  22,4Гло 22,4-331 *0.1 • Ю6

После подстановки числовых значений величин получим:

ДРС =  20.2^11.21 =  61 Па

б. Перепад давления, необходимый для преодоления сил по
верхностного натяжения, находим по эмпирической формуле:

АР  =  1,11ш2-4р'-2 =  1,11 • 0.5442,4 • 211,2 =  9,75 Па

в. Перепад давления, необходимый для преодоления сопротив
ления столба жидкости:

Д Р Ж  =  ( Л  +  Щ  Р ж Я



где Н глубина погружения прорезей Б-образных элементов в 
жидкость, м (примем /г =  0,027 м); ДА — высота подпора жидкости 
над сливной перегородкой (рис. 1.15), м; рж — плотность жидкости

в рабочих условиях на верхней 
тарелке десорбера (7  ̂=  323 К ), 
кг/м3.

Высота подпора жидкости (в 
м) определяется по формуле:

ДЛ - п - 6400
Здесь я — количество жидко

сти, приходящееся на единицу 
длины слива в 1 ч, м3/(м-ч):

2  1с1Мхя

Рис. 1.15. Схема тарелки из Б-об- 
разных элементов,

где 2  ¿сг — количество жидкости, 
поступающей на верхнюю тарел
ку десорбера (из табл. 1.18), 
кмоль/ч; М х — молекулярная мас
са этой жидкости (из табл. 1.20 
Мх =  49,59); рж — плотность 
жидкости в рабочих условиях 
на верхней тарелке, кг/м3; — 
1,93 м — длина сливной перего

родки для тарелки диаметром 2,6 м по нормали Н939—61.
Относительную плотность жидкости определяем по формуле 

Крэга:
П28я- 1.03 М х _  1,03-49,59 п с , г 
Н288 44,29 +  м х 44,29 +  49,59 —  и,04°

В  пересчете на температуру Т =  323 К  и в кг/м3 получим: 
Рж =  513 кг/м3.

Поэтому
Я-

1268,6 • 49,59 = 64 м3/(м • ч)

м

513- 1,93

Д* =  (ё^о)2 =0.047
АРж =  (0,027 +  0,047) • 513 • 9,81 =  372 Па 

Сопротивление тарелки:
ДР =  61 +  9,75 +  372 ~  443 Па 

Расчет диаметров штуцеров фракционирующего абсорбера де
лается по обычным формулам гидравлики и здесь не приводится.

ЭКСТРАКЦИОННАЯ КОЛОННА
Рассчитать экстракционную колонну для разделения смеси аро

матического углеводорода о-ксилола и парафинового углеводорода 
«-октана, используя в качестве растворителя диметилсульфоксид
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(ДМСО) при следующих исходных данных: производительность 
колонны ’по сырью в  =  25 000 кг/ч; кривая равновесия (рис. 1.16) 
[24]; состав сырья — о-ксилола ук =  30 объемн.% и н-октана 
у0 =  70 объемн.%; содержание о-ксилола в рафинате икл== 
=  5 объемн.%; относительная плотность о-ксилола р277 — 0 ,»оо8 
а н-октана =  0,6849; температура процесса Т = 313 К.

Экстракционная колонна предназначена для экстракции арома
тических углеводородов из смеси с неароматическими углеводоро
дами, входящими в состав катализатов ри-  ̂
форминга.

Углеводородное питание О в экстрактор 
поступает в нижнюю часть, а раствори- < 
тель 5 подается в верхнюю часть аппарата ,

о-Ксшюл 
100 объемн.%

I  Уя 

1

т -1

1>о

Тн

т-1

Рис. 1.16. Диаграмма равновесия системы 
диметилсульфоксид — о-ксилол — «-октан 

при Т =  313 К.

%
Рис. 1.17. Расчетная 
схема экстракционной 

колонны.

(рис. 1.17). Продуктами колонны являются уходящая сверху рафи- 
натная фаза Я и уходящая снизу экстрактная фаза Е. На схеме 
экстракционной колонны рядом с массовым количеством каждого 
потока указано также его объемное количество V.

Для создания дополнительной движущей силы экстракции в ко
лонне поддерживают определенный температурный градиент [25, 
с 230]. Поэтому на верху колонны температура Тв выше темпера
туры Та в низу аппарата. Давление в колонне практически не ока
зывает влияния на процесс.

Для экстракционной колонны должны быть известны условия 
равновесия системы растворитель — ароматический углеводород — 
неароматический углеводород.

При данной температуре, отвечающей условиям равновесия си
стемы, противсточная экстракция одним растворителем характери
зуется следующими параметрами [25, с. 112].

а) числом теоретических ступеней контакта;
б) относительным расходом растворителя;



в) составом фаз рафината /? и экстракта Е.
Эти переменные нельзя выбирать произвольно из-за существо

вания между ними определенной зависимости. Можно выбрать лю
бые два из параметров, тогда два других будут определены расче
том. Часто в качестве независимых переменных назначаются 
составы фаз /? и Е. Число ступеней контакта, необходимое для по
лучения заданного состава этих фаз, и соответствующий расход 
растворителя определяются построением или расчетом.

Для определения числа ступеней контакта построением по из
вестным методам [26] помимо кривых равновесия должны быть 
заданы линии сопряжения (ноды). Если по условиям равновесия 
систем растворитель — ароматический углеводород — неароматиче
ский углеводород в литературе [24, 27— 33] имеются в настоящее 
время обширные сведения, то для линий сопряжения они весьма 
ограничены [27, 31, 34]. Расчет числа ступеней контакта в экстрак
ционных колоннах методами построения вызывает в этой связи 
определенную трудность и поэтому часто его осуществляют по 
эмпирическим формулам [25].

При наличии достаточных сведений о фазовых равновесиях си
стем жидкость^ жидкость удобно расчет материального баланса 
экстракционной колонны производить при помощи диаграмм рав
новесия, а число ступеней экстракции определять, пользуясь эмпи
рической формулой Альдерса [25].

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА ЭКСТРАКЦИОННОЙ КОЛОННЫ

1. По заданным производительности и составам сырья и рафи- 
натнои фазы на треугольной диаграмме определяют количество 
растворителя, экстрактного и рафинатного растворов, минимальное 
содержание экстрагируемого вещества в экстракте.

2. Составляют материальный баланс экстракционной колонны 
при этом учитывают градиент температуры в аппарате. Проверяют 
правильность составления материального баланса колонны со
поставлением количеств экстрагируемого вещества в исходном 
растворе и в растворах, покидающих аппарат. Расчетом подтверж
дают минимальное содержание экстрагируемого вещества в экс
тракте.

3. Составляют тепловой баланс колонны. При этом если в рас
чете принимают температуру верха колонны равной температуре 
при которой заданы условия равновесия системы, то из теплового 
баланса определяют температуру подачи сырья в аппарат. Если 
в расчете принимают температуру низа колонны равной темпера
туре равновесия системы, то из теплового баланса определяют тем
пературу подачи растворителя в колонну.

4. Определяют число теоретических тарелок в колонне.
5. Определяют число практических тарелок в колонне.’ Предва

рительно задаются типом тарелок и величиной их к. п. д.
6. Определяют диаметр колонны. Для этого предварительно за

даются числовым значением диаметра и подтверждают его расче-
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том расстояния между тарелками. При правильно подобранном 
диаметре колонны расчетное расстояние между тарелками должно 
находиться в рекомендуемых пределах. Расчет ведут по тарелке, 
на которой разность плотностей встречных потоков минимальна. 
При этом скорость потока в переливном патрубке (устройстве) та
релки сравнивается с предельным допустимым ее числовым значе
нием, рассчитываемым по формуле Стокса.

7. Определяют высоту колонны.
8. Рассчитывают диаметры штуцеров, а затем принимают их по 

существующим нормалям.

РАСЧЕТ

1. Материальный баланс колонны

Материальный баланс экстракции рассчитывается при помощи 
построений на диаграмме равновесия (см. рис. 1.18). Из точки 5 
проведем касательную линию к кривой равновесия в точке ф. Точ
ка Е м пересечения касательной линии со стороной треугольной 
диаграммы равновесия определяет максимальное содержание

е-Ксилол ЮОобъемн. %

Рис. 1.18. Схема к расчету материального баланса 
экстракции.

о-ксилола в экстракте, равное отрезку О Ем или и'кв =  92,5 объ- 
емн.%. Дальнейшим расчетом эту величину надо подтвердить.

На стороне ОК  треугольной диаграммы отметим точку 6, коор
дината которой соответствует отрезку Об и равна содержанию 
о-ксилола в сырье ик =  30 объемн.%. Точки (3 и 5 соединим ли
нией йБ. На стороне О К  треугольной диаграммы отметим точку Р, 
координата которой соответствует отрезку ОР и равна содержанию 
о-ксилола в рафинате икп =  5 объемн.%. Точки Р  и <3 соединим 
линией и получим точку пересечения М линий 05  и РС,}.



Отношение величин отрезков йМ  и определяет объемную 
кратность подачи растворителя к исходному сырью:

™  1 41а  =  -=■ =  1,41 
М Б

Количество растворителя (в м3/ч) рассчитывается по формуле:
50 =  а 1/с

где Ус — количество сырья, м3/ч.
Количество сырья (в м3/ч) равно:

V с =  —~
Рс

где рс — плотность сырья при температуре подачи его в аппарат 
Т =  313 к, кг/м3.

Плотность сырья при температуре Т =  313 К  найдем так:
Рс == Рк^к “ Ь Ро»о

где рк и ро — плотность а-ксилола и н-октана при температуре 
7 =  313 К, кг/м3; и и0 — содержание о-ксилола и н-октана 
в сырье, объемн. доли.

Опустив подробности вычисления величин рк и р0, имеем:
рс =  866,8 • 0,3 +  684,9 • 0,7 =  739 кг/м3

Тогда
к с =  ̂ ^  =  33,8 м3/ч

=1,41 ■ 33,8 =  47,65 м3/ч

Отношение величин отрезков РМ  и определяет отношение 
количеств конечных фаз. Оно равно:

р — ЕЖ- — 2,32
МС}

Количество фазы экстракта (в м3/ч) рассчитывается по фор
муле:

р —
0 6 + !

где /•'и— суммарная загрузка сырья и растворителя в колонну, м3/ч. 
Величина загрузки колонны равна:

р о =  ]/с +  =  33,8 4- 47,65 =  81,45 м3/ч
При известной величине загрузки экстрактора, количество фазы 

экстракта будет равно:

^  =  - т ! ^  =  56’95 ^
Количество фазы рафината (в м3/ч) найдем как разность между 

количеством загрузки аппарата и количеством фазы экстракта:
=  /?„ — =  81,45 — 56,95 =  24,5 м3/ч



Для расчета количеств растворителя S, рафинатного раствора 
R и экстрактного раствора Е  (в кг/ч) необходимо знать плотности 
этих потоков при соответствующей температуре.

Температуру подачи сырья в аппарат приняли равной темпера
туре процесса Т =  313 К. Для поддержания температурного гра
диента в колонне и создания дополнительной движущей силы экс
тракции примем температуру на верху колонны равной Тв =  318 К, 
а температуру в низу колонны — равной Тн =  Т =  313 К.

Количество растворителя (в кг/ч), если допустить, что его плот
ность не зависит от температуры и равна ps =  1101,4 кг/м3 [35, 
с. 319], определяется так:

S  =  S„ps =  47,65 • 1101,4 =  52500 кг/ч

Количество рафинатного раствора (в кг/ч) вычисляется по фор
муле:

R  =  R vPr

где рк — плотность рафинатного раствора при Т =  318 К, кг/м3.
Плотность рафинатного раствора при указанной температуре 

равна:
P« — Рк^кД +  Ро̂ оД

где рк и р0 — плотность о-ксилола и н-октана при Тв =  318 К, кг/м3; 
0кп и voR— содержание о-ксилола и н-октана в рафинатном рас
творе, объемн. доля.

Состав рафинатного и экстрактного растворов дан в табл. 1.27.

Таблица 1.2 7

Компоненты

Состав растворов

фаза рафината 
(точка Р на 

рис. 1.18)

фаза экстр акта  
(точка Q на 

рис. 1.18)

об. доли об. доли

о-Ксилол ................... 0,05 0,1550
к - О к т а н ................... 0,95 0,0114
Д М С О ....................... — 0,8336
Сумма ....................... 1,00 1,0000

Подставляя числовые значения величин в формулу для ря, 
найдем:

рд =  863,5 • 0,05 +  680,4 • 0,95 =  690 кг/м з 

Тогда количество рафинатного раствора:
# =  24,5 • 690= 16920 кг/ч



Количество экстрактного раствора найдем из материального 
баланса аппарата (см. табл. 1.28):

Е  =  77500 —  16920 =  60580 кг/ч
Таблица 1.28

П о ступ ае т Количество Выводится Количество
в экстрактор  
(см. рис. 1.17) мЗ/ч кг/ч

из экстрактора 
(см. рис. 1.17) м3/ч кг/ч

Исходный раствор
О .................

Растворитель 5
Сумма ................

33,80
47,65
81,45

25 000 
52 500
77 500

Рафинатный 
раствор Я . . 

Экстрактный 
раствор Ё  . .

Сумма ...............

24,5

56,95
81,45

16 920

60 580 
77 500

Проверим правильность материального баланса по о-ксилолу. 
Для этого необходимо рассчитать в массовых долях состав исход
ного сырья, экстрактного и рафинатного растворов по формуле:

X I =  V, -у—
Р277п

где VI —  содержание компонента в потоке, объемн. доли; р£77. — 
относительная плотность компонентов потока при температуре Т 
(см. табл. 1.29); р277п — относительная плотность потока при тем
пературе Т.

Относительная плотность р $Па потоков дана в табл. 1.29. Расчет 
состава потоков в массовых долях сделан в табл. 1.30.

Таблица 1.29

Потоки (см. рис. 1.17) Т емпература 
потока, К

Относительная 
плотность потока 

Т
р277п

Исходный р а с т в о р ............... 313 0,739
Рафинатный раствор . . . . 318 0,690
Экстрактный раствор . . . . 313 1,063

Количество о-ксилола в исходном растворе:
Ск =  хкй  =  0,352 • 25 000 =  8790 кг/ч 

Количество о-ксилола в рафинатном растворе:
Я к =  хкЯ  =  0,0626 • 16 920 =  1060 кг/ч 

Количество о-ксилола в экстрактном растворе:
£ к =  х^Е =  0,1266 ■ 60 580 =  7680 кг/ч



Потоки
Содержание 
компонентов 
v объемн. 

доли

Относительная
Тплотность

при температуре 
потока

Содержание
компонентов

Т
р277/

* < = °г - г — •
р277п 

масс, доли

Исходный раствор:
«-октан .................. 0,7 0,6849 0,648о-ксилол .............. 0,3 0,8668 0,352

Сумма ......................... 1,0 — 1.000
Рафинатный раствор:

«-октан .................. 0,95 0,6804 0,9374о-ксилол .............. 0,05 0,8635 0,0626
С у м м а ......................... 1,00 — 1,0000
Экстрактный раствор:

«-октан .................. 0,0114 0,6849 0,0073о-ксилол ............... 0,1550 0,8668 0,1266Д М С О .................. 0,8336 1,1014 0,8661
Сумма .......................... 1,0000 — 1,0000

Количество о-ксилола, покидающего колонну:
Як +  £к =  1060 +  7680 =  8740 кг/ч

Расхождение между величинами количеств о-ксилола на выходе 
из аппарата и на входе в аппарат составляет примерно 0,6 %.

Относительное содержание о-ксилола в экстракте (без учета 
растворителя):

// __  1 а а  0,1550
0.1550 + 0,0114 • Ю0 =  93,1 объемн. %

где уке и 1>0Е содержание о-ксилола и н-октана в экстрактном 
растворе соответственно (см. табл. 1.27), объемн. доли.

Расхождение между значениями величин и'кв и 0ке  составляет 
0,65 /о и указывает на достаточно высокую точность расчета мате
риального баланса экстракции.

2. Тепловой баланс колонны

В нашем случае тепловой баланс экстрактора составляется для 
определения температуры, при которой следует подавать в аппарат 
растворитель, чтобы поддерживать температуру на верху его 
7'в =  318 К.

Составление теплового баланса является простой задачей и по
этому расчет здесь не приводим. Температура, при которой раство
ритель поступает в аппарат, равна 319 К.



3. Число теоретических и практических тарелок 
в колонне

Число теоретических тарелок при противоточной экстракции 
одним растворителем можно рассчитать по формуле Альдерса [25, 
с. 122]:

8 — 1ф:
е

где ф — неэкстрагированная доля о-ксилола; е — коэффициент экс
тракции; п — число теоретических тарелок в аппарате.

Неэкстрагированная доля о-ксилола равна отношению его коли
чества в фазе рафината к количеству в сырье:

V „Я  0.05 -24,5 
ф== =  0,30-33,8 = 0 >1207

Коэффициент экстракции е, объемы фаз экстракта Е к и рафи
ната связаны следующим соотношением [25, с. 91]:

Еа

в котором к — коэффициент распределения о-ксилола, выраженный 
в нашем случае в объемных единицах.

Величина коэффициента распределения экстрагируемого компо
нента между фазами экстракта и рафината определяется экспери
ментально. В нашем случае 6 =  0,47 [24]. Тогда

п 56,95 .
е =  0 ’47Ж Г ==1’09

Подставив числовые значения величин в формулу Альдерса, 
получим:

0 1207 = __1 ' °9 ~  1—
1,09 — 1

откуда п =  5,4.
Из всех видов колонных аппаратов наиболее перспективными 

для многотоннажной экстракции являются экстракционные колон
ны с ситчатыми (перфорированными) тарелками [36]. К. п. д. сит- 
чатых тарелок в экстракционных колоннах колеблется в пределах 
от 0,2 до 0,45 [26, с. 260]. Примем к. п. д. тарелки г|т =  0,3. Тогда 
число практических тарелок в колонне:

4. Диаметр колонны
Диаметр экстракционной колонны и расстояние между ее та

релками взаимосвязаны. Расстояние (в м) между ситчатыми та
релками при струйном режиме их работы рекомендуется прини
мать равным [36]:

Нт =  /гс 0,2



где Нс — высота слоя диспергируемой жидкости, скопляющейся на 
тарелке, м.

Диаметр колонны нужно подобрать так, чтобы расстояние 
между тарелками находилось в пределах 0,25— 0,6 м.

Так как в аппарат поступает растворителя больше, чем сырья, 
то диспергированной фазой является тяжелая, а сплошной — лег
кая (сырье).

Экстрактор рассчитывается по тарел
ке, на которой разность плотностей ми
нимальна [36]. В нашем случае мини
мальная разность плотностей будет на 
нижней тарелке. Она равна:

Др =  рЕ — рс =  1063 — 739 — 324 кг/м3

При этом плотность фазы экстракта в 
низу колонны (см. табл. 1.28):

Ре  '■
60580
56,95 1063 кг/м3

Высота слоя диспергируемой жидко
сти, скопляющейся на тарелке (см. 
рис. 1.19):

/?с =  Д/?| Ц- Д/?2 -1-

где Д/11 — высота слоя диспергируемой 
фазы, необходимая для преодоления со
противлений потоку диспергированной 
фазы в отверстиях перфорированной та
релки, м; Д/г2 — высота слоя дисперги
руемой фазы, необходимая для создания 
скорости сплошной фазы в переливном 
патрубке тарелки, м; Д/г3 — высота слоя 
диспергируемой фазы, необходимая для
преодоления сопротивлений при протекании сплошной фазы в меж- 
тарелочном отделении, м.

Величина ДЛ[ рассчитывается по формуле [26, с. 341]:

Рис. 1.19. Схема к расчету 
расстояния между тарел

ками:
/ — диспергированная среда; 

2— сплошная среда.

ДА, =  -
Д̂р

(I — 1|)2) !
2 7С2п

где рд — плотность диспергированной фазы, равная для нижней та
релки плотности рЕ экстрактного раствора, кг/м3;

• к

площадь отверстия
площадь поперечного сечения колонны

да0 — скорость диспергированной фазы в отверстиях тарелки, м/с; 
£ — ускорение силы тяжести, м/с2; с0 ~  0,7 — коэффициент суже
ния,



Ситчатые тарелки (рис. 1.20), применяемые в экстракционных 
колоннах, мало отличаются от ситчатых тарелок, применяемых 
в ректификационных колоннах. Диаметр отверстий у ситчатых та

релок может быть в пределах 0,003—
0,008 м.

При расположении отверстий по 
треугольной сетке суммарная их доля 
по отношению ко всей площади та
релки рассчитывается по формуле:

fn =  0,9065 (- ^ )2

где d0 — диаметр отверстий, м; t0 — 
шаг отверстий, м.

Числовые значения величины fn 
(в %  ко всей площади тарелки) в за
висимости от диаметра отверстий и их 
шага даны в табл. 1.31.

Долю /п площади отверстий тарел
ки найдем из табл. 1.31, приняв диа
метр отверстий d0 =  0,005 м и шаг ме
жду ними t0 =  0,015 м. Она будет рав
на 10,1% .

Примем диаметр колонны D„ =  1,2 м. Тогда площадь попереч
ного сечения колонны составит:

я/)2 3,14- 1.22 
F K =  S { +  S 2 +  53 =  — ^---- =1,13 m

Площади S i, S 2 и 5з см. на рис. 1.20.
Таблица 1.31

Ш аг tQ между 
отверстиями, м

Доля :п площади отверстий в 
при диаметре d

% ко всей 
3 отверстий

площади тарелки 
в м

0,003 0,004 0,005 0,006 0,007 0,008

0,007 16,8 29,6
0,008 12,7 22,6 35,4
0,009 10,1 17,9 28,0
0,010 8,2 14,5 22,6 32,8
0,011 6,7 12,0 18,7 26,9 36,7
0,012 5,7 10,1 15,7 22,6 30,8
0,013 4,8 8,6 13,4 19,3 26,3 34,3
0,014 4,2 7,4 11,6 16,8 22,6 29,6
0,015 3,6 6,5 10,1 14,5 19,7 25,7

Величина отношения площади отверстия к площади попереч
ного сечения колонны при этом равна:

Рис. 1.20. Схема ситчатой та
релки (в плане):

51— перфорированная площадь; 
иеперфорированная площадь; 
площадь сечения переливного 

патрубка:



Суммарная площадь отверстий на тарелке:
F 0 =  faF K=  0,101 • 1,13 =  0,114 м2 

Количество отверстий на тарелке:

п0 =  =  --4 ,° ’114т  =  5800
nd l 3,14 • 0.0052

Скорость диспергированной фазы в отверстиях тарелки рассчи
тывается по формуле:

F K
Wo =  WR-iT-Г  О

где шд — фиктивная скорость диспергированной фазы в полном се
чении колонны, м/с.

Величина фиктивной скорости равна:
E v 56,95 а Ai л /

Шд—  3600FK ~  3600-1,13 — 0>014 м/с
Тогда

0Jraí = ____ ____
0,114

0,014-1,13 п ío n  . 
Wo =  — ñTTd—  =  0,139 м/с

Скорость жидкости в отверстиях тарелок в промышленных экс
тракционных колоннах составляет 0,1—0,3 м/с [37, с. 362].

Подставив в формулу для A/ti числовые значения величин, по
лучим:

д. 1063 (1 -  17,4-10_6)-0,1392 п п п сс  
=  W -------2.9.81.0,7*---- =  0,0066 M

Величина Дh2 рассчитывается по формуле [36]:

ДА2 =  еп-"^Рс2£Лр
где еп — коэффициент гидравлического сопротивления переливного 
патрубка тарелки, равный 1,5— 4,5; иип — скорость сплошной фазы 
в переливном патрубке, м/с; рс — плотность сплошной фазы под 
нижней тарелкой экстрактора, принимаемая равной плотности 
сырья, кг/м3.

Скорость сплошной фазы в переливном патрубке:

Wa: 3600S3

при этом 5з — площадь поперечного сечения переливного па
трубка, м2.

Величина 5з равна:
5 3 =  /пт^ к

где /пт — доля площади переливного патрубка от площади попе
речного сечения колонны.



Для промышленных экстракционных колонн величина /пт нахо
дится в пределах 0,013—0,036 [26, с. 343]. Примем /пт =  0,03. Тогда 
площадь поперечного сечения переливного патрубка будет равна:

53 =  0,03 • 1,13 =  0,0339 м2

Внутренний диаметр переливного патрубка:
йв=  1,128 1/^7= 1,128 У Ш 3 9  =0,207 м

Наружный диаметр переливного патрубка при толщине его 
стенки бет =  0,006 м составит величину йн =  0,219 м. Такого диа
метра с1н трубы выпускаются промышленностью.

Подставив в формулу для гоп числовые значения величин, най
дем:

^  3600 • 0,0339 =  О’^78 м/с

Экстракционная колонна будет работать неудовлетворительно, 
если значительное количество диспергированных капель будут уно
ситься через переливной патрубок со сплошной фазой. Поэтому 
скорость сплошной фазы в переливном патрубке должна быть 
меньше скорости осаждения капель с диаметром 0,001— 0,002 м 
[36]. Для нахождения предельного допустимого значения скорости 
шп. д сплошной фазы в переливном патрубке воспользуемся фор
мулой Стокса [37, с. 375]:

ё Ар л2
дап-д"~ !8цс

где £ =  127-106 м/ч2 — ускорение свободного падения; й — диаметр 
капель, м; (хс — динамическая вязкость сплошной фазы, кг/(м-ч).

Динамическую вязкость сплошной фазы (сырья) при темпе
ратуре Тш —  313 К  определим по формуле [8, с. 58]:

где х'0 и х'к — мольные доли н-октана и о-ксилола в сырье соот
ветственно; цо, Цк — динамические вязкости октана и о-ксилола при 
313 К  соответственно, г/(см-с) [7, стр. 225 и 323].

Зная массовые доли «-октана и о-ксилола в сырье (табл. 1.30), 
найдем их мольные доли:

_  0,648/114 п с о  

х °  0,648 0,352 ,0 
114 +  106 

, _  0.352/106 _  п о7 
к 0,648 0,352 ’

114 +  106
Получим:

1ё Не =  0,37\ё 0,00625 +  0,63 1ё 0,00425 =  -2,31 =  3,69
или

цс =  0,0049 гДсм • с) =  1,76 кг/(м • ч)



Тогда, приняв диаметр самых мелких капель равным d =  
=  0,001 м и подставив числовые значения величин в формулу для 
ы)а. д, найдем предельное числовое значение скорости сплошной 
фазы в переливном патрубке:

* П.д -  127‘ 1™ 0 | -  1300 м/ч =  0,37 м/с

Унос диспергированных капель происходить не будет, так как 
«Кп <  ®п. д. В  случае получения адп >-ЗД'п. д следует увеличить диа
метр колонны и поперечное сечение переливного патрубка.

Подставив в формулу для Д/12 числовые значения величин, пред
варительно при этом приняв коэффициент еп =  4,5, получим:

, _ 0.2782 • 739 
Л« 2 =  4,5 -2-9.81 -324 0,04 М

Величина Д/г3 рассчитывается по формуле [26, с.
»1.

341]

Д/г3 =  1,5 ^  = 1,5  =  0,000034 м‘3 2£Др
Таким образом

2-9,81-324

Ас =  0,0066 +  0,04 + 0,000034 =  0,046634 м
Примем высоту слоя диспергируемой жид

кости /гс =  0,2 м.
Расстояние между тарелками должно быть 

равно:
Лт =  0,2 +  0,2 =  0,4 м

Условие 0,25 <  /гт <  0,6 выполняется и по
тому диаметр колонны Ок =  1,2 м выбран 
правильно.

-с

Рис. 1.21. Схема для 
расчета рабочей вы
соты экстракционной 

колонны.

5. Высота колонны
Рабочая высота аппарата (рис. 1.21):

Яр =  //рц  +  Я т +  /г4+  0,5
где Нр— рабочая высота аппарата, м; Нр, „ — 
высота разделительной камеры, м; # т — вы
сота, занятая тарелками, м; /14 — высота сли
ва рафината над верхней тарелкой, м.

Высоту разделительной камеры примем в 5 раз большей рас
стояния между тарелками в аппарате:

Я р. к =  5ЛТ =  5 • 0,4 =  2 м

Высота, занятая тарелками:
Нт =  (Ыр — 1) /гт =  (18 — 1) • 0,4 =  6,8 м

Высоту слива рафината над верхней тарелкой примем равной 
=  2ЛТ =  2 • 0,4 =  0,8 м



Тогда
.Я р =  2 +  6,8 +  0,8 + 0,5=  10,1 м

Высота слоя тяжелой жидкости в разделительной камере:
И\ —  0,5ЯР. к =  0,5 • 2 =  1 м

Высота слива рафината равна:
А3 =  Пр. к +  Я т +  А4 =  2 +  6,8 +  0,8 =  9,6 м

Высота слоя сплошной фазы в колонне:
Л2 =  А3 — =  9,6 — 1 =  8,6 м

Диаметры штуцеров колонны рассчитываются по обычным фор 
мулам гидравлики — см. например, [39, стр. 97—98] — и прини 
маются в соответствии с действующими нормалями.



Глава 2

Т Е П Л О В Ы Е
П Р О Ц Е С С Ы

6 настоящей главе приводятся технологические расчеты тепло
обменных аппаратов и трубчатых нагревательных печей, широко 
применяемых в современных процессах нефтеперерабатывающей 
промышленности.

Из т е п л о о б м е н н ы х  а п п а р а т о в  наиболее распростра
ненными являются поверхностные аппараты рекуперативного типа, 
в которых теплопередача от горячего теплоносителя к холодному 
через разделяющую их стенку происходит непрерывно.

Особенности теплового расчета теплообменного аппарата опре
деляются его назначением и конструкцией.

В задачу теплового расчета любого теплообменного аппарата 
входит определение величины поверхности теплообмена путем со
вместного решения уравнения теплового баланса и теплопередачи.

В зависимости от технологического назначения теплообменника 
исходные данные для его расчета должны быть различными.

При расчете теплообменника основными исходными данными 
должны быть количества и начальные температуры потоков. При 
расчете холодильника (конденсатора-холодильника) должны быть 
заданы количество, а также начальная и конечная температура го
рячего охлаждаемого продукта. При расчете подогревателя (испа
рителя, кипятильника) должны быть заданы количество, а также 
начальная и конечная температуры нагреваемого продукта. Кроме 
перечисленных исходных данных во всех трех случаях необходимо 
знать некоторые физические свойства теплоносителей, главным об
разом их плотности и вязкости.

Следует иметь в виду, какой расчет теплообменного аппарата 
проводится — проектный или поверочный. При проектном расчете 
наряду с тепловым ведется и конструктивный расчет, состоящий в 
определении основных размеров аппарата и компоновки его эле
ментов (например, определении количества труб и способа их раз
мещения, диаметра теплообменника и т. д.).

Поверочный тепловой расчет проводится в том случае, когда 
имеется готовый (стандартный) теплообменник и требуется опреде
лить, сколько таких аппаратов необходимо установить, чтобы по
верхность их теплообмена соответствовала полученной в резуль
тате расчета.

При проектировании технологических установок для нефтепере
рабатывающих заводов чаще всего приходится делать поверочные



тепловые расчеты стандартных теплообменных аппаратов. Пове
рочному тепловому расчету теплообменного аппарата должен 
предшествовать его выбор на основе ряда технологических и тех- 
нико-экономических соображений, которые излагаются в курсах 
технологии нефти и газа и процессов и аппаратов »нефтеперераба
тывающей промышленности.

Задачей технологического расчета любой нагревательной или 
реакционно-нагревательной т р у б ч а т о й  печи  является опреде
ление ее поверхности нагрева, размеров камер радиации и конвек
ции, потерь напора в змеевике и основных размеров дымовой 
трубы.

Прежде чем приступить к технологическому расчету, необхо
димо выбрать тип печи. Выбор типа печи, а также большинства 
показателей режима работы в значительной мере определяются ее 
конкретным назначением.

Исходными данными для расчета нагревательной трубчатой 
печи являются следующие: производительность по сырью; фракци
онный состав (разгонка) сырья и его плотность; начальная и ко
нечная температуры сырья; давление в конце змеевика печи; харак
теристика топлива. Если в печи должен быть установлен паропере
греватель, то задаются количеством водяного пара, подлежащим 
перегреву, его начальными параметрами (давление, степень влаж
ности) и конечной температурой нагрева.

В  процессе технологического расчета печи следует обратить осо
бое внимание на выбор (принятие) некоторых величин, которые 
в значительной степени влияют на весь режим работы печи и ее 
размеры. К  таким величинам относятся: коэффициент избытка воз
духа, температура отходящих дымовых газов, потери тепла в окру
жающую среду кладкой и печными двойниками, допускаемая теп- 
лонапряженность радиантных труб и температура дымовых газов 
в конце топки (выбор двух последних показателей, связанных друг 
с другом, должен быть подтвержден расчетом), скорость сырья на 
входе в змеевик печи, система экранирования топки (тип экранов.), 
компоновка конвекционной поверхности и некоторые другие.

Наиболее ответственной и трудоемкой частью технологического 
расчета печи является определение величины прямой отдачи 
(лучистого теплообмена в топке), которое в принципе осуществ
ляется методом постепенного приближения: исходя из конкретного 
технологического назначения печи, выбирают теплонапряженность 
радиантных труб и температуру дымовых газов в конце топки (на 
перевале), а затем расчетом устанавливают их взаимное соответ
ствие. Если расчет показывает, что выбранная температура газов 
на перевале не соответствует принятой теплонапряженносги ради
антных труб, то расчет повторяют, задавшись другим значением 
этой температуры. В результате расчета прямой отдачи нахо
дят количество тепла, воспринимаемого радиантными трубами, по
верхность нагрева радиантных труб, их теплонапряженность и тем
пературу дымовых газов в конце топки или на входе в камеру кон
векции.



Расчет прямой отдачи в случае трубчатых печей с чисто фа
кельным сжиганием топлива ведется по методу Белоконя, под
робно рассмотренному в литературе [5, 40, 41].

При проектировании трубчатых печей с панельными горелками 
расчет прямой отдачи следует вести по методу, предложен
ному ВНИИНефтемашем и достаточно подробно изложенному в 
литературе [42].

Важным этапом расчета трубчатой печи является гидравличе
ский расчет ее змеевика, в результате которого определяется дав
ление в начале змеевика. Если в трубах печи происходит частич
ное или полное испарение сырья, то потерю напора в змеевике 
определяют по методу Бакланова [5], предполагающему ряд допу
щений. При этом расчет ведется методом постепенного прибли
жения.

ТЕПЛООБМЕННЫЙ АППАРАТ ТИПА “ ТРУБА В ТРУБЕ“
Рассчитать необходимую поверхность теплообмена и число теп

лообменных аппаратов типа «труба в трубе» для нагревания нефти 
дистиллятом дизельного топлива при следующих исходных дан
ных:

а) дистиллят дизельного топлива: количество =  16 000 кг/ч; 
относительная плотность р|®| =  0,835; кинематическая вязкость — 
при 293 К  '\729з == 1,05-10'6 м2/с, при 323 К  vз2з =  1-Ю_6 м2/с; на
чальная температура 7’{ =  538К

б) нефть: количество 02 =  80 000 кг/ч; относительная плотность 
р2̂  =  0,860; кинематическая вязкость — при 293 К  Угэз =  
=  2 -10-® м2/с, при 323 К у32з =  1,7-Ю ' 6 м2/с; начальная темпера
тура Т'ч =  393 К.

Рассмотреть два варианта расчета: 1) наружная и внутренняя 
трубы гладкие; 2) наружная поверхность внутренней трубы ореб- 
ренная.

Основными элементами аппарата в соответствии с нормалями 
ВНИИНефтемаша Н382—56 является секция пучка, показанная на 
рис. 2.1 (см. ниже). Один из теплоносителей движется по внутрен
ним трубам, делая в них два хода. Другой теплоноситель движется 
в межтрубном пространстве кольцевого сечения, делая в нем тоже 
два хода.

Из конструктивной схемы секции на рис. 2.1 видно, что в тепло
обменнике осуществляется полный противоток. Теплообменные ап
параты данного типа могут иметь одну, две или три секции. Секции 
включаются последовательно.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА ТЕПЛООБМЕННИКА

1. Выбирают конечную температуру одного из потоков тепло
обменивающих сред. Она должна быть принята такой, чтобы обес
печить достаточно высокий средний температурный напор в тепло
обменнике.



2. Из уравнения теплового баланса теплообменника определяют 
энтальпию того потока, конечная температура которого неизвест
на. По энтальпии находят конечную температуру этого потока. 
Рассчитывают тепловую нагрузку теплообменника.

3. Рассчитывают средний температурный напор в теплообмен
нике. Определяют поверхность теплообменника по предварительно 
выбранному коэффициенту теплопередачи.

4. По нормали ВНИИНефтемаша Н382— 56 [43, с. 215] для 
расчета принимают один из теплообменников типа «труба в 
трубе».

5. Определяют физические параметры теплоносителей: коэффи
циент теплопроводности, теплоемкость, плотность, кинематическую 
вязкость теплоносителей при их средних температурах в теплооб
меннике.

6. Определяют коэффициент теплоотдачи со стороны теплоноси
теля, проходящего по внутренним трубам теплообменника. Предва
рительно рассчитывают скорость этого теплоносителя и величину 
критерия Рейнольдса (последнюю необходимо определить также 
для предварительного выбора расчетной формулы, по которой на
ходится коэффициент теплоотдачи). Затем находят коэффициент 
теплоотдачи со стороны теплоносителя, проходящего в межтруб- 
ном пространстве кольцевого сечения.

7. Определяют коэффициент теплопередачи в теплообменном 
аппарате для следующих четырех случаев:

а) при отсутствии оребрения и чистых поверхностях внутренних 
труб;

б) при отсутствии оребрения и загрязненных поверхностях внут
ренних труб;

в) при оребрении наружной поверхности внутренних труб и 
отсутствии загрязнений;

г) при оребрении наружной поверхности внутренних труб и 
наличии загрязнений.

Коэффициенты теплопередачи для случаев а) и в) в последую
щих расчетах не используются. Их определяют только для того, 
чтобы путем сравнения можно было показать влияние загрязнений 
на величину коэффициента теплопередачи в аппарате.

8. Определяют поверхность теплообмена и необходимое число 
принятых для расчета (см. п. 4) теплообменных аппаратов.

РАСЧЕТ

1. Выбор конечной температуры
На основании практических данных примем конечную темпера

туру дистиллята дизельного топлива Т\ =  433 К. Во всех после
дующих расчетах, за исключением специально оговоренных слу
чаев, в обозначениях величин нижний индекс «1» относится к 
горячему теплоносителю (дистиллят дизельного топлива), а ниж
ний индекс «2» — к холодному теплоносителю (нефти).



2. Температура нефти на выходе из теплообменника 
и его тепловая нагрузка

Запишем уравнение теплового баланса аппарата в следую
щем виде:

гДе <?*" — энтальпия дистиллята дизельного топлива при на

чальной (71) и конечной (77) температурах, кДж/кг; , <7*,, —
энтальпия нефти при начальной (Т'2) и конечной (Г0  температу
рах, кДж/кг; г] — коэффициент использования тепла, равный
0,93—0,97 (для данного расчета принято значение 0,95).

Из этого уравнения определим энтальпию Л  нефти и затем
2

ее конечную температуру П .
Для дальнейших расчетов необходимо относительные плот

ности теплоносителей пересчитать с р|$ на рЦ» [44, с. 34]. Тогда 
получим (вычисления опущены): рЦ =  0,839 — для дистиллята 
дизельного топлива; р2®8 =  0,863 — для нефти.

Энтальпии теплоносителей определены по таблице (см. При
ложение 2):

Подставляя найденные величины в уравнение теплового ба
ланса, получим:

откуда <7* — 297 кДж/кг. Этой энтальпии соответствует темпера
тура 7̂  =  414 К.

Тепловая нагрузка теплообменника равна:

3. Средний температурный напор

Средний^температурный напор АТср в теплообменнике опре
деляем по формуле Грасгофа, имея в виду, что в аппарате

9*; =  С  =  618 КДж/кг 

<7*" =  ?*зэ =  342 кДж/кг 

<7*- =  ¿/*93 =  244 кДж/кг

16 000 (618-342) - 0,95 =  80 000 — 244

<?1 == О, =  16 000(618-342) =

=  4,42 • 106 кДж/ч=  1226,7 кВт



Дистиллят дизельного

538 К ---- ----------*  433 К
414 К  <•-------------  393 К

Д^макс =  124 К  ЛГмин — 40 К
^ м
2,3 1 д ^ -  2,31В .

=  А7 макс -  ^ „и и =  =  74 К
„ п .  А Г макс п  о 1 _  124

дт ® 40ш мин

4. Выбор теплообменника

Для того чтобы по действующим нормалям выбрать один из 
теплообменных аппаратов типа «труба в трубе», следует ориенти
ровочно определить необходимую поверхность теплообмена.

Примем на основании практических данных коэффициент теп
лопередачи в теплообменнике 6 =  290 Вт/(м2-К). Тогда предпола
гаемая поверхность теплообмена определится по формуле:

р  =  12! 6:7- ^  =  5? м2290 • 74

По нормали ВНИИНефтемаша Н382— 56 [43, с. 215] выбираем 
теплообменник «труба в трубе» ТТР7-2 с поверхностью теплооб
мена по наружному диаметру внутренней трубы (без ребер) 30 м2.

Чтобы обеспечить предварительно найденную поверхность теп
лообмена 57 м2, очевидно, следует установить два таких аппарата.

Техническая характеристика теплообменника ТТР7-2: диаметр 
внутренних труб 48 X  4 мм; диаметр наружных труб 89 X  5 мм; до
пускаемая максимальная температура в трубном пространстве 
не более 723 К; в межтрубном пространстве — не более 473 К.

Учитывая допускаемые температуры потоков, направим по внут
ренним трубам дистиллят дизельного топлива, а по межтрубному 
пространству — нефть.

Схема теплообменного аппарата (одной секции) показана на 
рис. 2.1.



5. Физические параметры теплоносителей 
при их средних температурах

Дистиллят дизельного топлива. Средняя температура: 
т [ + т "  538 +  433

Гер, \ =  -!-2— = ------2~,----=  486 К
Коэффициент теплопроводности [13]:

^ср,| =  ^ Ж '  (1,0 — 0,00047Гср. ,) =
Ргв8

=  (1 _  0,00047 • 486) =  0,123 Вт/(м • К )и.ооУ
Теплоемкость [13]:

Спп. 1 -- (0,762 +  0,00347^. ,)
сри

=  ■ ' ■ - (0,762 + 0,0034 • 486) =  2,64 кДжДкг ■ К)
У~ 0,839

Относительная плотность: 
ргср. , =  р29з _  а (7^  1 _  293) =  0,835 — 0,000725 (486-293) =  0,696

Кинематическая вязкость по формуле 1 росса [ГЗ]:
, V, , т 2 — 273 
*2 ^  ~  П 'б  Г, — 273

где п — коэффициент.
В нашем случае:

V, =  у293=  1,05 ■ 10~6 м2/с; л?2==== ^323 === 1 ■ Ю " 6 м2/с 
Г, =  293 К; Т2 —  323 К  

Решив формулу относительно п при известных VI и у2, полу
чим

. V, , 1,05-10“
1в—  ‘е , ,л-н~,10'

п — т ,-  273 , 323 -273
- =  0,05

18 Г , -  273 н 293 -  273 
Тогда кинематическая вязкость для дистиллята дизельного 

топлива при 486 К  определится из уравнения:

‘В ■ 0, 05 ‘в  ЬТ 7 =  ° ’051ё Ъ Г Ш  =  ° ’0513
откуда

Уф, 1 == ,У43б === 0,92 10 6 м2/с

Нефть. Средняя температура:

о̂р.2г ,п9 = ^ = ЭЭЗ+ ^  =  403,5 К



Расчеты физических параметров сделаны по приведенным 
выше формулам: коэффициент теплопроводности А,ср 2 =  
=  0,125 Вт/(м • К); теплоемкость сср.2 =  2,282 кДж/(кг • К); отно-
сительная плотность рг<;р-2 =  0,784.

г 277
Кинематическая вязкость определена аналогично предыду

щему расчету:
vcp. 2=  V404 =  1,43 • 10~6 м2/с

6. Коэффициенты теплоотдачи
а. Коэффициент теплоотдачи а! от дистиллята дизельного 

топлива к внутренней поверхности малой трубы.
Скорость потока дизельного топлива (в м/с):

ш , =  ЗбООр’р. ,f,

Здесь рср. ! =  593 кг/м3 — плотность дистиллята дизельного 
топлива при Гср. , =  486 К ; /1 — площадь поперечного сечения 
всех труб в одном ходу аппарата:

я d2
=  =  0,785 • 0,042 • 7 =  0,0088 м2

где dB =  0,04 м—внутренний диаметр внутренней трубы; N\ =  7— 
число труб в одном ходу [43, с. 215].

Тогда
1.6- Ю4 п-то. . / .

аУ| —  3600 • 696 • 0,0088 —  ’7 М' С

Критерий Рейнольдса:

Recp. 1 =  — -  =  ' 0,°_46 =  31 700 
vcp. , 0,92 • 10 6

Следовательно, режим движения турбулентный, поэтому ве
личину а, [в Вт/(м2 • К )] рассчитываем по формуле [45, с. 89]:

о,о21

Критерий Прандтля:
п  ^ср. î -cp. iPep. 1 0,92 * 10  ̂• 2,64 • 103 • 696 ^  ^

ср-1 == Аср. , =  0J23 =  13,7

Предварительный расчет показывает, что отношение
/ РГср. ,
\ Prw. , I ~

Тогда
а, =  0,021 • 3 1 7000-8 • 13,7°>« =  791 Вт/(м2 • К)



б. Коэффициент теплоотдачи аг от гладкой наружной поверх
ности малой трубы к нефти.

Нефть движется в межтрубном пространстве кольцевого сече
ния, площадь в (м2) которого для одного хода подсчитывается по 
формуле:

Ь  =  0,785 N^01 — й2н)

где £>„ =  0,079 м — внутренний диаметр наружной трубы; =  
=  0,048 м — наружный диаметр внутренней трубы.

Тогда
/2 =  0,785 • 7 (0,0792—0,0482) =

=  0,022 м2 
Скорость потока нефти:

С2 80 000
д а 2  =

360°Рср. 2/2 3600 • 784 • 0,022

=  1,29 м/с

Эквивалентный диаметр кольце
вого сечения:
с1э =  Б в— ¿„=0,079— 0,048 =  0,031 м

Критерий Рейнольдса: 
ю2йэ __  1,29 • 0,031
уср. 2 1,43- 10-6

28000 Рис. 2.2. Поперечный разрез труб 
теплообменника.

Режим движения турбулентный, поэтому величину ссг 
[в Вт/(м2 • К)] определяем по формуле [45, с. 89]:

а2 =  0,021 

Критерий Прандтля:

ср' 2 ОрО,8 р г0,43 
¿ 3  ср. 2 ср.

в / Р Г с р .,\0.«
• 2 V  Р г „ .  2 /

р -  ___ У ср- 2с ср. 2Рср. 2
ср. 2 ул ср. 2

,43- 10-6 - 2,282 - 10я -781 
0,125 =  20,5

Принимая по изложенным выше соображениям значение
сомножителя

Рг,ср. 1

Рг-

0,25
1, найдем:

0,125а2 =  0,021 • 28 ООО0’9 • 20,5°-4э =  1104 Вт/(м2 • К)

в. Коэффициент теплоотдачи аг от оребренной наружной по
верхности малой трубы к нефти (рис. 2.2).

Расчет 02 [в Вт/(м2 • К)] ведем по формуле [5, с. 554]:

а' =  а.2( 1 + Ш ^ )



где Л — высота ребра, м; р — характеристика эффективности пря
мых продольных ребер; б — толщина ребра, м; 5 — шаг ребер по 
окружности трубы, м.

Для принятых оребренных труб к — 0,013 м и б =  0,001 м.
Значение р определяется из выражения:

о 1Ь (тИ)
Р шЛ

Здесь Щ т к )  — гиперболический тангенс произведения т/г, 
определяемый по таблице [45, с. 380]; величина т  рассчитывается 
по формуле:

Г  2аг 
т  — У  5Хр

в которой Я,р — коэффициент теплопроводности материала ребер, 
равный в нашем случае 46,5 Вт/(м-К).

Находим значение р:

4 / 1 ^ ) “■(/ И Ш '« 11) „ , г

* = - - Т Щ Г ~  л /  2 •1104 . . 7 Г =  '
У  бЛр У  °-°01 • 4б>5

Во многих случаях значения р можно брать из таблиц [46, 
с. 564].

Шаг ребер по окружности трубы определим по формуле:

где п =  20 — число прямых продольных ребер. Тогда 

5 =  3,14 ̂ 0.048 =  0)0075 м

Коэффициент теплоотдачи:

о5 =  1104 (1 +  0,013 0̂ 0075 ~  ° ’00'"') =  2265 Вт/(м2 • К)

Как видно, коэффициент теплоотдачи от оребренной поверхно
сти к нефти более чем в 2 раза выше коэффициента теплоотдачи от 
гладкой поверхности к нефти.

Хоблер [46, с. 565] считает, что если > 5, то применение 
ребристой поверхности целесообразно. В нашем случае



7. Коэффициент теплопередачи
а. При отсутствии оребрения и чистых поверхностях труб:

 ̂= 1 . 6™ Г "  =  ~  0,004 1 =  Вт/(м2 • К)
СС] Лст о>2 791 46,5 1104

б. При отсутствии оребрения и загрязненных поверхностях 
труб:

= _______1
.1 4. *!_-I. А  
Л Л, Л2

Согласно литературным данным [5, с. 558], принимаем тепловое 
сопротивление загрязнений со стороны дистиллята дизельного 
топлива

со стороны нефти 

Тогда

^  =  0,00061 (м2 • К)/Вт 

-тг- =  0,00104 (м2 • К)/Вт

/г' = — :------- !--------- =  258 Вт/(м2 • К )
-ППГ +  0,00061 +0,00104 44о

в. При оребрении наружной поверхности внутренней трубы и 
отсутствии загрязнения.

Коэффициент теплопередачи, отнесенный к гладкой поверхно
сти, определим по формуле [45, с. 196]:

к  _  1__________
1 , 6СТ | 1 

СС, ^ст ^2 ^  2

В принятом для расчета теплообменнике поверхность теплооб
мена (по наружному диаметру внутренней трубы, без ребер) 
^ 1 =  30 м2, а коэффициент оребрения (при 20 ребрах) <р =  4,3 [43, 
с. 215], поэтому величина ребристой поверхности:

Р 2 =  ф/7! =  4,3 • 30 =  129 м2
Тогда

к1 =  —  о,004 1 зо~ ^  688 Вт/(м2 • К )
791 +  46,5 +  2265" 129 

Как видно, в данном случае коэффициент теплопередачи в

466“¡Ц-= 1.54 раза выше, чем при неоребренной поверхности.
г. При оребрении наружной поверхности внутренней трубы и на

личии загрязнений, принимая те же, что и в п. «в», значения тепло
вых сопротивлений, получим:

*'•=  1 — к— б г = --------- !--------- = 323 Вт/(м2 • к >+ i  б88 +  0-00061 +  0>00104



8. Поверхность теплообмена
В соответствии с заданием, рассчитаем поверхность теплооб

мена для двух случаев.
а. При отсутствии оребрения и загрязненных поверхностях:

С?, 1226,7- 103
*1 Д Т,ср 258 • 74 : 65 М2

Необходимое число сдвоенных секций (теплообменников):

Дизельное
топливо

7 / _  65 __п п
30 ’

С запасом принимаем Z ' =  3 
б. При оребрении труб и загрязненных 

поверхностях:
<Э, 1226,7 • ю3

Я ' * Д Т.,ср 323 • 74
=  51 м2

Необходимое число сдвоенных секций:

Рис. 2.3. Схема соеди
нения секций теплооб

менников.

С запасом принимаем г'\ — 2.
Из расчета следует, что потребная услов

ная (гладкая) поверхность теплообмена 
при оребрении в 1,27 раза меньше, чем при 

гладких трубах. Эффект оребрения наружной поверхности внутрен
ней трубы был. бы значительно большим, если бы в межтрубном 
пространстве проходил более вязкий продукт.

Сдвоенные секции включаются в схему установки последова
тельно, причем теплоносители движутся противотоком (рис. 2.3).

ХОЛОДИЛЬНИК ВОЗДУШНОГО ОХЛАЖДЕНИЯ
Рассчитать горизонтальный холодильник для охлаждения керо

синового дистиллята воздухом при следующих исходных данных: 
количество охлаждаемого керосина 01 =  35 000 кг/ч; относитель
ная плотность керосина р2̂  =  0,800; начальная температура керо
сина Т\ =  377 К ; конечная температура керосина 77 =  315 К; 
начальная температура воздуха (сухого) 7,2 =  299К; конечная 
температура воздуха Т{ =  333 К.

При расчете рассмотреть аппарат с гладкой и оребренной на
ружной поверхностью.

В нефтеперерабатывающей промышленности все большее рас
пространение получают воздушные холодильники и конденсаторы- 
холодильники различных технологических потоков.

Применение аппаратов воздушного охлаждения дает ряд экс
плуатационных преимуществ, из которых главнейшими являются: 
экономия охлаждающей воды и уменьшение количества сточных



вод; значительное сокращение затрат .труда на чистку аппарата 
ввиду отсутствия накипи и отложения солей; уменьшение расходов, 
связанных с организацией оборотного водоснабжения технологи
ческих установок.

Трубки в аппаратах воздушного охлаждения применяются с на
ружным спиральным оребрением, в результате чего существенно 
улучшается теплопередача. Интенсификация теплообмена с по
мощью оребрения поверхности труб может быть достигнута только 
при условии хорошего подвода тепла от стенок труб к ребрам, что 
обеспечивается изготовлением ребристых труб из материалов с вы
соким коэффициентом теплопроводности или изготовлением ребри
стых труб из биметалла, причем материал ребер должен обладать 
большим коэффициентом теплопроводности, чем материал трубы.

Ниже приводится проектный расчет воздушного холодильника 
горизонтального типа.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА ХОЛОДИЛЬНИКА

1. Определяют тепловую нагрузку холодильника, т. е. количе
ство тепла, отнимаемого от керосина в холодильнике за 1 ч.

2. Из уравнения теплового баланса аппарата определяют коли
чество холодного теплоносителя — воздуха (в кг/ч), а затем рас
считывают секундный объемный расход воздуха при его начальной 
температуре и подбирают тип вентилятора.

3. Выбирают тип труб для аппарата.
4. Определяют коэффициент теплоотдачи со стороны горячего 

теплоносителя, проходящего по трубам. Предварительно находят 
физические параметры горячего теплоносителя и выбирают линей
ную скорость движения его в трубах пучка, при которой обеспечи
вается устойчивый турбулентный поток.

5. Определяют коэффициент теплоотдачи со стороны воздуха 
в случае применения гладких труб. Предварительно принимают 
размеры фронтального к потоку воздуха сечения аппарата, т. е. 
длину трубы, шаг труб по ширине пучка и количество труб в одном 
горизонтальном ряду. Желательно, чтобы сечение аппарата, фрон
тальное к потоку воздуха, было квадратным или близким к квад
рату, так как при этом достигается наиболее равномерное охлаж
дение труб.

6. Определяют коэффициент теплопередачи для холодильника 
с гладкими трубами, учитывая тепловые сопротивления внутрен
него и наружного слоев загрязнений.

7. Определяют средний температурный напор в холодильнике.
8. Определяют приведенный коэффициент теплоотдачи со сто

роны воздуха в случае использования оребренных труб. Этот коэф
фициент учитывает влияние конвективного теплообмена между 
оребренной поверхностью и потоком воздуха и теплообмена тепло
проводностью через металл ребер на теплоотдачу пучка оребрен
ных труб к воздуху. Поэтому предварительно находят коэффициент 
теплоотдачи конвекцией при поперечном обтекании воздухом пучка



оребренных труб, а также коэффициенты, учитывающие эффектив
ность передачи тепла теплопроводностью через ребра.

9. Определяют коэффициент теплопередачи для холодильника 
с оребренными трубами, учитывая тепловые сопротивления внут
реннего и наружного слоев загрязнения. При этом необходимо 
иметь в виду, что коэффициент теплопередачи через ребристую 
стенку имеет различные числовые значения в зависимости от того, 
по какой поверхности ведется расчет — гладкой или ребристой [45, 
С. 196].

Так как выше (см. п. 6) коэффициент теплопередачи в холо
дильнике рассчитывался на единицу гладкой поверхности трубы, 
то коэффициент теплопередачи в холодильнике с оребренными тру
бами необходимо рассчитывать также на единицу гладкой поверх
ности трубы, чтобы учесть влияние оребрения гладкой поверхности 
на эффективность теплопередачи.

10. Рассчитывают поверхность теплообмена холодильника с 
оребренными трубами и количество труб. Проводится компоновка 
поверхности теплообмена, т. е. определяется число труб в одном 
горизонтальном ряду пучка, число труб в одном ходу, число ходов, 
которое делает горячий теплоноситель в одном горизонтальном 
ряду (или пучке труб), и, наконец, число горизонтальных рядов 
в пучке. Вычерчивают конструктивную схему трубного пучка и 
определяют его толщину (высоту).

11. Определяют аэродинамическое сопротивление и мощность 
электродвигателя к вентилятору.

РАСЧЕТ

1. Тепловая нагрузка холодильника

Тепловую нагрузку определяем по формуле:

<3, =  С,

где (¿1 —  количество тепла, отнимаемого от керосина в холодиль
нике, кДж/ч; — энтальпия керосина соответственно при м м
температуре Т\ =  377 К  и 77 =  315 К, определяемая по формуле 
Крэга или по таблице (см. Приложение 2).

Ниже ведется расчет по формуле:

<7 ?  =  ■; != ■ (0,762 Т +  0,0017 Г  — 334,253)
УРж

где Т —  соответствующая (П  и Т'{) температура керосина; рЦ — 
относительная плотность керосина при 288 К, которая рассчиты
вается по формуле [44, с. 34].



Находим:

«Л =  о*; =  —2 =  (0,762 • 377 +  0,0017 ■ 3772— 334,253) =Чт1 3̂77 0,804 '
=  216 кДж/кг

<Л =  С  =  -л== (0 ,7 6 2  • 315 +  0,0017 • 3 1 52— 334,253) =ЧГ, 0,804 V > I
=  82,5 кДж/кг 

<2, =  35ООО(216—82,5) =  4,67 • 106 кД ж /ч=  1300 кВт

2. Массовый и объемный расходы воздуха

Из уравнения теплового баланса холодильника

0 ' ( « ? ; - £ ; ) = 0 * е т - ‘Э Т
найдем:

С, - < Л А
г  Ч  Г! г1) _  О.^2 гг™// г грГ г/п/г / /«/

■* 2 срГ2 “  СрГ2

где б 2 — количество воздуха, кг/ч; с'р, с'р — средние теплоемкости 
(при постоянном давлении) воздуха соответственно при его ко
нечной и начальной температурах, определяемые по таблице 2.1 
[47, с. 547], кДж/(кг • К).

Таблица 2.1

р„- V К у-Ю6,г, к кг/мэ кДж/(кг-К) Вт/(м-К) М 2 /С Рг

273 1,2930 1,005 0,0243 13,30 0,714
293 1,2045 1,005 0,0257 15,11 0,713
313 1,1267 1,009 0,0271 16,97 0,711
333 1,0595 1,009 0,0285 18,90 0,709
353 0,9998 1,009 0,0299 20,94 0,708
373 0,9458 1,013 0,0314 23,06 0,704

Имеем:

1,009-333 — 1,005-299 1 36 0 00 кг/ч

Найдем плотность воздуха при его начальной температуре 
72 =  299 К  и барометрическом давлении, равном нормальному 
Ро =  101 308 Па, из уравнения:

р =  == ' 211. =  1,18 кг/м3 
Т'2 299

где ро — плотность воздуха при нормальных условиях, кг/м3.



Секундный расчетный расход воздуха: 
О, 136 000

3600р„ 3600- 1,18 32 м3/с

При выборе вентилятора необходимо иметь в виду, что он дол
жен не только обеспечить подачу необходимого количества воздуха 
при колебании его температуры, но и преодолеть гидравлическое 
сопротивление пучка труб, т. е. создать необходимый напор при 
колебании нагрузки по воздуху.

Для проектируемого аппарата выбираем осевой вентилятор 
Ц А ГИ  УК-2М, с регулируемым углом установки лопастей [48, с. 76, 
табл. 11].

В зависимости от угла наклона лопастей вентилятора его аэро
динамическая характеристика изменяется в пределах: производи
тельность по воздуху 65-103—290-103 м3/ч или 18—80 м3/с; полный 
напор 42— 403 Па; потребляемая мощность 3,9—53 кВт.

3. Характеристика труб
а. Оребренная труба (рис. 2.4,а).
Для холодильника выбираем оребренные биметаллические тру

бы. Отечественная промышленность выпускает оребренные трубы

Рис. 2.4. Оребренная (а) и гладкая (б) трубы:
А — алюминий; — бронза.

для воздушных холодильников длиной 4 и 8 м. Для дальнейшего 
расчета принимаем ¿  =  4 м. Материал внутренней трубы — ла
тунь ЛО-70-1. Материал оребрения — алюминиевый сплав АД1М. 
Количество спиральных витков (ребер), приходящихся на 1 м 
трубы, X  =  286. Коэффициент оребрения ф =  9.

б. Гладкая труба (рис. 2.4,6).
Для сравнения принимается тот же материал, что и у оребреи- 

ной трубы.



4. Коэффициент теплоотдачи со стороны керосина

Коэффициент теплоотдачи со стороны керосина сч будет иметь 
одно и то же значение как в случае гладкой наружной поверхности 
трубы, так и в случае оребренной.

Определим физические параметры керосина при его средней 
температуре в холодильнике:

Т', + Т ',' 377+ 315
Тср. I = --- а--- =  346 К

Коэффициент теплопроводности:

V  . =  т ? -  (1 ~  0,00047Гср. ,) =
Р288

=  (1 -  0,00047 • 346) =  0,14 Вт/(м ■ К )

Теплоемкость:

Сср-1 л/ 288' 0,00347’Ср. 1) —
У Р288

1 (0,762 — 0,00034 • 346) =  2,18 кДж/(кг • К )
V  0,804

Относительная плотность:

Р^р- 1 =  Рот ~  а (Т'ср — 293) =  0,8 — 0,000765 (346 — 293) =  0,760

где а — средняя температурная поправка на 1К, определяемая по 
таблице [44, с. 34].

Кинематическую вязкость керосина при Гер. 1 =  346 К  примем 
по практическим данным: уСр. 1 =  0,9-10~6 м2/с.

Этот параметр может быть рассчитан, если известны значения 
VI и Уг при каких-либо двух температурах. Для этого можно вос
пользоваться, например, известной формулой Гросса [13, с. 61].

Определим теперь минимальную линейную скорость движения 
керосина в трубах холодильника, при которой обеспечивается 
устойчивый турбулентный поток, т. е. при которой Немин =  104

Ке =  ю 4 =  —минД‘
' ’ср. 1

откуда
Ю Ч р  , Ю4 • 0,9 - Ю-6

и>шн =  I,  ^ —  =  0’43 м/с

Обычно при расчете теплообменников скорость жидкости внутри 
труб принимается от 0,5 до 2,5 м/с. Для проектируемого холодиль
ника выбираем скорость керосина w =  1,5 м/с >  йУмин- Тогда

1,50-0,21 
0,9 ■ 10_6

Иесрл = 4 ’’ =35000



При R e ^ l O 4 для определения коэффициента теплоотдачи со 
стороны керосина воспользуемся формулой [49, с. 186]:

0,021 ^  Re« .Р г »  s,

где РгСр. 1 —  критерий Прандтля при температуре Гер. i =  346 К; 
Ргю. 1 — критерий Прандтля при температуре стенки трубы со сто
роны керосина Tw, ь е; — поправочный коэффициент, учитывающий 
отношение длины трубы L  к ее диаметру [49, с. 186], в нашем слу
чае равный единице.

Найдем критерий Прандтля при температуре TCJ>_ ] =  346 К:
VcP- >Чр. 1рср. I 0,9- 1(Г6- 2,18- 760 -3600 -л-о

РГср. > = ---- ^ ^ =  Ш’73

Предварительно принимаем (с последующей проверкой) темпе
ратуру стенки трубы со стороны керосина Tw, \ =  344 К. Находим 
также, как это сделано выше, физические параметры керосина при 
этой температуре: cpw. i= 2 ,1 4  кДж/(кг-К); vw. i =  0,96-10_6 м2/с; 
pw [ =  0,760; кюА =0,50 кДж/(м-ч-К) =0,14 Вт/(м-К).

Тогда критерий Прандтля при TwA =  344 К
п  0,96 . 2,14 - 760.3600 0/1
r r w. I — ю6 • 0,5 — 1 ,

и коэффициент теплоотдачи со стороны керосина:

а, =  0,021 • 35 ООО0-8 • 10.730-43 ( у ^ - )0'2’ ■ 1 =  1676 Вт/(м2 • К )

5. Коэффициент теплоотдачи а2 со стороны воздуха 
в случае применения гладких труб

В  целях правильного выбора расчетной формулы для а2, сле
дует определить значение критерия Re для воздуха при поперечном 
обтекании им шахматного пучка труб холодильника.

Примем, что фронтальное к потоку воздуха сечение аппарата 
будет L  X  £ =  4 X 4  м2 (рис. 2.5) с шагом труб по ширине пучка 
St =  0,052 м. Шаг труб по глубине пучка S2 найдем следующим 
образом: ___________  ___________

s „ - / s i  -  =  / 5 2  -  ( f  )2 =  45 M M

Определим число п труб в одном горизонтальном ряду пучка 
(рис. 2.5) из формулы:

В =  (п —  1 )5 | +  о!з
Получим:

. . В - с 1 3 . . 4 -  0,028
П = 1 + - ^ = 1 + - Т о52-  =  76

В дальнейшем уточним это число расчетом отдельных секций 
пучка. Примем число рядов труб но вертикали одной секции пв= 6.



Определим площадь сжатого (наименьшего) сечения в пучке 
труб, через которое проходит воздух:

/?с =  I  {В -  пй3) =  4 (4 —  76 • 0,028) =  7,5 м2 

Скорость воздушного потока в сжатом сечении:

Щ'-
64
7,5 ^8,5 м/с

где Уд — действительный секундный расход воздуха (берется из 
паспортных данных на вентилятор), 
м3/с.

Средняя температура воздуха:

2ЭЭ + -3_31  =  316КГер. 2
Т '2 + т%

По табл. 2.1 находим интерполя
цией кинематическую вязкость возду
ха при его средней температуре: V  =  
=  17,26 • 10_6м2/с.

Теперь определим величину крите
рия Рейнольдса:

К е  _  « М а . _  8,5 • 0,028_ =  13 §()()
Рис. 2.5. Схема размещения 
труб в воздушном холодиль

нике.V 17,26-10

Коэффициент теплоотдачи аг определим из уравнения [49, 
с. 191], справедливого при Ие =  2-102 0,2-106:

Ыи =  0,37еатНе°'6
Получим:

а2 =  0,37-^-еатКе°-6 =  0,37 1 • 13 800^=  105 Вт/(м2 • К )
1*3 >

глр Р„Ф =  1 — поправочный коэффициент, учитывающий угол ата
ки принимается по таблице [49, с. 190]; Х=0,0273 Вт/(м • К ) ко
эффициент теплопроводности воздуха при его средней температуре; 
Гср,2 =  316 К  (табл. 2.1).

6. Коэффициент теплопередачи для пучка гладких труб

Для биметаллических труб (латунь — алюминий) и загрязнен
ной поверхности теплообмена (внутренней и наружной) этот коэф
фициент определяется по формуле:

1



ГДе ( я )з . в — тешювое сопротивление внутреннего слоя загрязнения 
[принимаем для прямогонного керосина равным 0,00035 (м2-К)/Вт 
(см. Приложение 5)]; ( - ^  =  =  0,000022 (м2 • К)/Вт -  тепло
вое сопротивление латунной стенки трубы при 6 =  0,002 м и 
Л =  91,9 Вт/(м • К); (-£)_ =  -5 ® -  =  0,000073 (м2 • К)/Вт -  тепловое 
сопротивление алюминиевого слоя трубы при 6 =  0,0015 м и Я =  
=  205 Вт/(м • К); н — тепловое сопротивление наружного слоя
загрязнения — выбираем в пределах 0,00017 — 0,00086 [50], для 
дальнейшего расчета эта величина принята равной 0,00060 (м2- Ю/Вт.

Подставив эти значения в формулу получим:

к== — }------- — --------- -------------------- ^ = 9 0  Вт/(м2-К)
“¡ОТО" +  0,00035 +  0,000022 +  0,000073 + 0,00060 Ч---—

105

7. Средний температурный напор

При многоходовом потоке теплоносителя в трубном простран
стве холодильника (в нашем случае — керосин) и одноходовом по
токе теплоносителя в межтрубном пространстве (в нашем случае — 
воздух) средний температурный напор определяется по методу Бе
локоня [5, с. 561]:

д т __  т макс— тмин
^ 1 ср ' I

о о 1„  1макс2,3 1в-
т мин

Здесь ДГср -средний температурный напор, К; тМакс, тмин-  со
ответственно большая и меньшая разность температур, определяе
мая по формулам:

Т макс =  0 +  О,5А7’ 
тм„н =  0 — 0,5 ДГ

где 0 разность среднеарифметических температур горячего и 
холодного теплоносителей

0 = Т[ + т" Т'2 + г"

а А Г  характеристическая разность температур.
Рассчитаем А Т по формуле:

Л Т =  У ( Е т , +  ДГ2)2 — 4 Р  а т\ К т2

'т, ^ 1 "7  ^  — перепад температур в горячем потоке; ДГ2 =  
Т2 Г2 перепад температур в холодном потоке; Р  — индекс 

противоточности. В ндщем случае Р =  0,98 [5, с. 562].
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Имеем

Тогда

ДГ, == 377 — 315 =  62К 
Д7’2 =  333 — 299 =  34К 

Т =  \/(62 + 34)2 — 4-0,98-62-34 =  30,9К
377 +  315 299 +  333 ОЛ1/.

0 2 2 ^
тмакс =  30 + 0,5 -30,9 =  45,5К
тми„ =  30 — 0,5 • 30,9 =  14,5К

А ̂ ср =  45,5 4̂ - =  27,ЗК
2,3 1д Ь'Ь

14,5

Проверим температуру стенки трубы.
Температуру стенки трубы со стороны керосина найдем по фор

муле:
£ ДГСР 90 • 27,3

г . . . - Г е р . , ------ ^  =  7 3 - - ^ = 7 1 , 5 1 4

Найденная температура близка к ранее принятой =  71 К.

8. Коэффициент теплоотдачи ак 
при поперечном обтекании воздухом 
пучка оребренных труб

При спиральном оребрении труб, расположенных в шахматном 
порядке, для определения коэффициента теплоотдачи [в Вт/(м2-К).1 
воспользуемся формулой [51]:

/ / \ 0.68 
Л о с  л 1 I 1 п  0,33 ,-0,77*0,3 ,0,15ак =  0.364Л. —— I  Рг аз б,, см

где % =  0,0273 Вт/(м-К) — коэффициент теплопроводности воздуха 
при его средней температуре (табл. 2.1); рв — плотность воздуха 
при Тср. 2, кг/м3; ии’о — скорость воздушного потока в сжатом (у з 
ком) сечении одного ряда труб оребренного пучка, м/с; ц — дина
мическая вязкость воздуха при Г ср. 2, Па • с; Рг =  0,71 — крите
рий Прандтля при Гср.г; бр — средняя толщина ребра, м.

Величину о>о определим по формуле [52]:

где Ши — скорость набегающего воздушного потока при входе в 
трубный пучок, т. е. в свободном сечении перед секциями



оребренных труб; о = S n/d3 (5П — поперечный шаг оребренных труб, 
принятый ранее равным 0,052 м)

0,052 . QC 
0,028 —  ’

fip =  0,0105 м — высота ребра; S p =  0,0035 м — шаг ребер. 
Скорость набегающего воздушного потока:

_  Уд _
LB  FCB

где Уд— действительный секундный расход воздуха, м/с; F CB — 
=  L y ^ B  —  4 X 4 = 1 6  м2 — фронтальное к потоку воздуха сече
ние аппарата.

Таким образом
64 . .а>„ =  — =  4 м/с

Средняя толщина ребра:
S б] + б2 бр =  2

где 6i =  0,0006 м — толщина ребра в его вершине; б2 =  0,0011 м — 
толщина ребра в его основании.

Имеем:
бр =  0,0006 + °-0011 =  0,00085 м

Скорость воздушного потока в сжатом сечении:
, 4 • 1,86 1 с /

'  0 0,00085 0,0105 0,028 —  10,6 М' С 
0,028 ‘ 0,028 ' 0,0025

Динамическая вязкость воздуха при Г ср. 2-
H =  vpB =  17,26 • 10_6- 1,1166= 19,26- 10_6 Па-с

(численные значения v и рв взяты из табл. 2.1).
Подставив в формулу значения всех величин, получим:

ак =  0,364 • 0,0273 /-bllÜl l » Ш 0,68 . о ,7 I o’33 • 0,028"°'77Х  
* I  19,26-10~6 /

X  0,00085o'1 • 0,049° 15 =  95 Вт/(м2 • К)
Коэффициент теплоотдачи ак сильно зависит от диаметра тру

бы d3, несколько меньше от толщины ребра бр и почти не зависит 
от диаметра ребра d4.

9. Приведенный коэффициент теплоотдачи апр 
со стороны воздуха в случае пучка оребренных труб

Приведенный коэффициент теплоотдачи аПр учитывает конвек
тивный теплообмен между оребренной поверхностью и потоком 
воздуха и передачу тепла теплопроводностью через металл ребер.



Его величину необходимо знать, чтобы определить коэффициент 
теплопередачи к.

В литературе отсутствуют надежные данные, позволяющие под
считать апр Для случая ребристой спиральной поверхности. Ввиду 
малого шага спирали опре
деляем приведенный коэф
фициент теплоотдачи по 
формуле [53, с. 137] для дис
ковых (круглых) ребер:

апр =

1 +  ̂ ( £ е д- 1)
■фак

1 +  Рз^Ик

¡Л р (д ,+ д г)

Рис. 2.6. График д л я  определения коэф ф и 
циента Е.

И Й

где /•'р — поверхность ребер, 
приходящаяся на 1 м дли
ны трубы, м2/м; — полная 
наружная поверхность 1 м 
оребренной трубы, м2/м;
Е — коэффициент эффектив
ности ребра, учитывающий 
понижение его температуры 
по мере удаления от осно
вания ,— находим по рис. 2.6 
[53, с. 52]; ел — коэффициент, 
учитывающий трапециевид
ную форму сечения реб
р а , — находим по рис. 2.7 
[53, с. 52]; ф =  0,85 — экспе
риментально найденный ко
эффициент, учитывающий 
неравномерность теплоотда
чи по поверхности реб
ра; рз =  (-£) = 0 ,0 0 0 6 0
м2 • К/Вт — тепловое сопро
тивление загрязнения на
ружной поверхности трубы, 
принимаемое (для сравне
ния) равным тепловому сопротивлению наружного загрязнения 
поверхности гладких труб (см. выше).

Находим поверхность ребер, приходящуюся на 1 м длины трубы 
(см. рис. 2.4):

«оЧ/

Рис. 2.7. График д л я  определения коэф ф и
циента 2 д.

, =  пх 2̂
л 2  .2

“ 4  ~  ¿ 3
^4^ср]

где х  =  286 — число спиральных витков ребер, приходящихся на
1 м длины трубы. Имеем:

Р р =  3,14 • 286 (2 0,0492 -  0.0282
+  0,049 • 0,00085) =  0,761 м2/м



Определяем наружную поверхность участков гладкой трубы ме
жду ребрами, приходящуюся на 1 м длины трубы:

/=-тр =  л ^ 3(1 — х52) =  3,14 • 0,028 (1 — 286 • 0,0011) =  0,06 м2/м

где бг — ширина ребер у основания (см. рис. 2.4).
Полная н аруж н ая  поверхность 1 м оребренной трубы будет 

равна:

Предварительно вычисляем соотношения, необходимые для 
пользования рис. 2.6 и 2.7:

Чтобы учесть наружное загрязнение труб, необходимо вычис
лить подкоренные выражения аргументов графических зависимо
стей (см. рис. 2.6 и 2.7) и поделить их на величину (1 +  р3'фак). 

Получим:

Здесь Я,а =  201,2 В т / ( м - К ) — коэффициент теплопроводности 
алюминиевого ребра трубы.

Так как й4 — ё 3 =  2/гр, то

10. Коэф ф ициент теплопередачи  
для п учка  оребренных труб

Ведем расчет на единицу гладкой поверхности трубы по фор
муле [45, с. 196]:

где /•'ст — поверхность гладкой трубы (по наружному диаметру), 
приходящаяся на 1 м ее длины

+  0,761 +  0,06 =  0,821 м2/м

/ ________ ^ ________  (г]
Я,а(б, + 62)(1  +РзФ «к) 1 4

( ¿ 4  —  й 3 )  —

/ 201,2 (0,0006 +  0,0011) (1 +  0,00026 • 0,85 • 95)
95 • 0,85 (0,049 — 0,028) =  0,3

Тогда по рис. 2.6 Е =  0,96, по рис. 2.7 ед =  1,02. 
Определяем приведенный коэффициент теплоотдачи:

76 ВтДм2 • К)



Все остальные величины и обозначения — прежние. Получим:
1к 0 =

1 +  0,00035 +  0,00022 +  0,000075 +  0,00060 +  1
1676 ’ ’ ^  1 0,821 76

=  330 Вт/(м2 • К)

Следовательно, при прочих равных условиях оребрение гладкой 
поверхности трубы со стороны воздуха приводит к значительному

/ ззо \
увеличению коэффициента теплопередачи (в -до“ =  3,7 раза1.

11. Поверхность теплообмена холодильника 
и компоновка труб в нем

Находим поверхность теплообмена холодильника с оребрен- 
ными трубами, отнесенную к гладким трубам, так  как  значение £0 
для этих труб также рассчитывалось на единицу гладкой поверх
ности трубы.

р  _  <?1 13 • 10е
к 0 ДГср 330 • 27,3

Количество труб:

= 1 4 5  м2

=  =  412
/=■, 0,352

где /м =  3,14-0,028-4 =  0,352 м2 — поверхность теплообмена одной 
трубы.

Если бы наружная поверхность труб не была оребрена, то по
верхность теплообмена аппарата

с  _  <Э' _  1 3 -ю »  _  5 2 9  м2
г к  Д7’ср 90 • 27,3 

т. е. была бы больше в

529 „ ,-р - — — 3,7 раза

Определим число щ труб для одного хода керосина при приня
той ранее скорости движения керосина ш =  1,5 м/с:

О, • 4 35 0 0 0 -4
о — ---------------------------- —  =  25 труб

3600р. 3600 • 760 • 3 ,14 • 0,0212 • 1,5 :-’ср. 1 “ “ | и

Д ля удобства монтажных работ пучок труб распределим на 
три секции, в каждой секции разместим по 141 трубе. Схема ком
поновки пучка одной секции аппарата показана на рис. 2 .8 , а.

Из этой схемы видно, что охлаждаемый продукт — керосин по
следовательно делает 6 ходов в секции, причем в каждом из них 
движется одновременно по 24 и 23 трубам.



Такая схема теплообмена называется смешанно-перекрестным 
током. И ндекс противоточности для нее Р =  1. Выше при расчете 
было принято Р  0,98. Это не вносит сколько-нибудь заметной 
погрешности в определение величины ДГср.

«

Рис. 2.8. Схема движения керосина в трубном 
пучке (а) и компоновка трубных пучков (б).

К ак видно из схемы расположения труб в секциях, общее число 
труб в холодильнике составляет Ма =  423.

12. Аэродинамическое сопротивление пучка труб

Аэродинамическое сопротивление пучка труб (в Па) опреде
ляем по формуле [52, с. 93]:

ДР =  9,7 (хи'о)2 п в ( ^ - )  Ке-° '21

где рв =  1,18 кг/м3 — плотность воздуха при его начальной темпе
ратуре; Ш о =  10,6 м/с — скорость воздуха в сжатом (узком) сече
нии оребренного трубного пучка; п в =  6 — число горизонтальных 
рядов труб в пучке (по вертикали); — 0,028 м — наружный диа
метр трубы (см. рис. 2.4).

Критерий Рейнольдса, отнесенный к диаметру труб <1Ъ:

К аг _  10,6-0,028



АР =  9>7 - ё г 10,62 - 6 ( ^ ж Г ° 72 • 16800" о,24 =  334 П а
Выбранный выше вентилятор ЦАГИ УК-2М развивает  напор 

до 403 Па, поэтому он с известным запасом по производительности 
и напору обеспечит работу холодильника.

13. Мощность электродвигателя к вентилятору
Расход электроэнергии для вентилятора (в кВт) определим по 

формуле:
Л/э =  0,00981

где -ц =  0,62 — к.п.д . вентилятора (принимается). Имеем:

=  0,00981 17,5 кВт

При подборе электродвигателя расчетную мощность следует 
увеличить на 10% для обеспечения пуска двигателя. Поэтому дей
ствительная мощность двигателя:

Л/Э. д =  1, =  1,1 • 17,5 =  20 кВт

Согласно [48, с. 67, табл. 11], установочная мощность электро
двигателя составляет 53 кВт. Коэффициент использования устано
вочной мощности

Как правило, <р =  0,3 -т- 0,5.

КОЖУХОТРУБЧАТЫЙ КОНДЕНСАТОР-ХОЛОДИЛЬНИК

Рассчитать кожухотрубчатый конденсатор-холодильник у ста
новки каталитического крекинга при следующих исходных данных: 
в конденсатор-холодильник из ректификационной колонны посту
пает парогазовая смесь в количестве 79 740 кг/ч, в том числе 
сухого газа 8440 кг/ч, бутан-бутиленоЕой фракции 12 300 кг/ч, де- 
бутанизированного бензина 56 000 кг/ч, водяного п ара  3000 кг/ч; 
относительная плотность дебутанизированного бензина р ^  =  0,745; 
начальная температура охлаждающей воды Т'2 =  298 К; давление 
на верху ректификационной колонны 157• 103 Па (1,6 ат).

Состав углеводородной части газов и паров, поступающих в а п 
парат, приводится в табл. 2 .2 , кривая ИТК дебутанизированного 
бензина изображена на рис. 2.9.

Особенности работы конденсаторов-холодильников и общие 
принципы их технологического расчета достаточно подробно и зл о 
жены в литературе [5, с. 563— 566]. Ниже приводится поверочный 
расчет стандартного кожухотрубчатого конденсатора-холодильника



установки каталитического крекинга. В этом аппарате проис
ходит неполная конденсация продуктов парогазового потока, ко
торый затем  в газосепараторе разделяется на жирный газ, неста
бильный бензин и воду. Ж ирный газ содержит небольшое коли
чество водяного пара и значительное количество бензиновых 
ф ракций, нестабильный бензин содержит заметное количество рас
творенных газов с высокой летучестью. Именно поэтому жирный 
газ и нестабильный бензин направляются на газофракционирую
щую установку, на которой получают стабильный бензин, бутан- 
бутиленовую и пропан-пропиленовую фракции и сухой газ. Под
робно об этом сказано в литературе [54, с. 216—219].

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА КОНДЕНСАТОРА-ХОЛОДИЛЬНИКА

1. Определяю т температуру парогазового потока на входе в 
конденсатор-холодильник. Она должна равняться температуре на 
верху колонны, из которой этот поток поступает в конденсатор- 
холодильник. Углеводородная часть потока представляет насы
щенные пары, поэтому их температуру нужно определять по урав
нению изотермы паровой ф азы  методом постепенного приближе
ния. Т ак  как  дебутанизированный бензин является сравнительно 
широкой фракцией, то для большей точности расчета разбиваем 
его на четыре узких фракции, каждую из которых принимаем за 
условный компонент с температурой кипения, равной средней тем
пературе кипения этой узкой фракции по ИТК бензина. С другой 
стороны, в целях некоторого упрощения расчета этан и этилен 
объединяются в одну этан-этиленовую фракцию, летучесть кото
рой будет определяться как для  этана; пропан и пропилен будут 
считаться одной пропан-пропиленовой фракцией, с летучестью, 
определяемой по пропану; бутаны и бутилены считаются одной 
бутан-бутиленовой фракцией, с летучестью, определяемой по 
бутану.

2. О пределяю т температуру в конце первой зоны конденсатора- 
холодильника. В этой зоне происходит частичная конденсация 
углеводородной части паров, а водяные пары достигают темпера
туры насыщения. Расчет температуры в конце первой зоны ве
дется по следующей схеме: а) задаются несколькими значениями 
этой температуры и при каж дом из них находят долю несконден- 
сировавшихся углеводородных паров по методу Трегубова, а з а 
тем строят кривую «доля паров — температура»; б) по этой кри
вой при нескольких температурах определяют доли паров, рас
считывают соответствующие им парциальные давления водяного 
пара и строят кривую «парциальное давление водяного пара — 
температура»; в) при тех же температурах (или любых других 
в том ж е  интервале) находят давление насыщенного водяного 
пара в чистом виде и на графике (п. «б») строят кривую «давле
ние насыщенного водяного пара — температура»; г) координа
тами точки пересечения двух последних кривых будут температура 
в конце первой зоны и соответствующее ей парциальное давление



насыщенного водяного пара; д) по кривой (п. «а») находят долю 
паров, соответствующую температуре в конце первой зоны.

3. Во второй зоне конденсатора-холодильника будет происхо
дить совместная конденсация углеводородных и водяных паров. 
Температура в конце второй зоны, а значит и на выходе из кон
денсатора-холодильника, будет зависеть от начальной тем пера
туры охлаждающей воды: чем ниже последняя, тем ниж е темпе
ратура на выходе из аппарата и выше степень конденсации паров. 
Однако полной конденсации паров не произойдет и, к ак  сказано 
выше, конденсатор-холодильник будет покидать поток, находя
щийся в парожидком состоянии. Температура в конце второй 
зоны или, что все равно, на выходе из аппарата д о лж на  н азн а 
чаться на 10— 15 К выше начальной температуры охлаж даю щ ей 
воды. При этой температуре рассчитывают, по методу Трегубова, 
долю паров (а следовательно, и долю конденсата) на выходе п а 
рожидкого потока из конденсатора-холодильника и количества 
каждого компонента в парах и конденсате. Определяют такж е ко
личество сконденсировавшегося водяного пара.

4. На основе результатов предыдущих расчетов рассчитывают 
тепловые нагрузки обеих зон конденсатора-холодильника.

5. Определяют расход охлаждающей воды и ее температуру в 
конце первой зоны аппарата.

6 . Выбирают тип кожухотрубчатого конденсатора-холодильника 
по существующим нормалям. Д ля  этого на основании практиче
ских данных выбирают коэффициент теплопередачи в проектируе
мом аппарате, а также рассчитывают средний температурный н а
пор в нем. Затем определяют предполагаемую поверхность тепло
обмена, а по ней выбирают подходящий стандартный аппарат. 
Следует учесть при этом, чтобы скорость воды, проходящей по 
трубкам, не была низкой, так как коэффициент теплоотдачи от 
стенок труб к воде ниже, чем коэффициент теплоотдачи со стороны 
конденсирующихся паров, и, следовательно, им будет опреде
ляться значение коэффициента теплопередачи в аппарате.

7. Определяют средние температурные напоры в обеих зонах 
конденсатора-холодильника.

8 . Определяют коэффициенты теплопередачи д ля  обеих зон 
выбранного в п. 6 стандартного аппарата.

9. Определяют поверхности теплообмена каждой зоны аппа
рата, общую поверхность теплообмена и необходимое число аппа
ратов ранее выбранной конструкции.

РАСЧЕТ

1. Температура смеси углеводородных и водяных паров  
на входе в конденсатор-холодильник

Задача сводится к определению температуры на верху колон
ны, из которой углеводородные пары (табл. 2 .2 ) в смеси с во
дяным паром поступают в конденсатор-холодильник. С целью 
некоторого упрощения расчета давление в аппарате  считаем



К ом понен
ты  . . . н 2 СН4 С2Н4 с 2н в СзНв С3Н 8 изо-

-С4Н8
Н-С4Нв изо-

-С4Ню
М*С4Ню Д еб утан и- 

зирован- 
ный бензин

Сумма

К оли ч е
ство , кг/ч 100 1560 620 1190 3170 1800 5400 6900 56 000 76 740

постоянным и равным я = 1 5 7  • 103 Па (1,6 а т ) . Д ля  всех последую
щих расчетов принимаем, что углеводородная часть парогазовой

смеси, поступающей в конденсатор- 
холодильник, состоит из следующих 
компонентов: водорода, метана, 
этан-этиленовой фракции, пропан- 
пропиленовой фракции, бутан-бути- 
леновой фракции и четырех узких 
фракций дебутанизированного бен
зина, с содержанием каждой из них 
в бензине по 25 масс. %.

а. Среднюю температуру кипе
ния узкой фракции бензина нахо
дим как температуру ее 50% -го от
гона (выкипания) по НТК. В нашем 
случае по рис. 2.9 будем иметь: 
Гер., =  326 К, Гер. 2 =  353 К, Гср, з =  
=  391 К, Гор. 4 = 4 5 0  К.

б. Среднюю молекулярную массу каждой узкой фракции опре
деляем по формуле Воинова:

М =  52,63 — 0,246Гср. , +  0,001 Г |р. £

/
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Рис. 2.9. График разгонки дебу
танизированного бензина по ИТК-

С редняя молекулярная масса первой бензиновой узкой фрак
ции:

М, : 52,63 — 0,246 • 326 +  0,001 • 3262 =  79

Аналогично получим: М 2 —  90, М3 = 1 0 9 ,  М4 =  145. 
Н аходим  среднюю молекулярную массу бензина:

М е 4

У
¿А Щ
(= 1

где с{ — массовые доли узких фракций — компонентов в бензине 
(С] =  с2 =  Сз =  с4 =  0,25). Имеем:

0,25 0,25 0,25 0,25 
79 +  90 +  109 +  145



в. По массовым количествам (табл. 2.2) и молекулярным мае' 
сам углеводородов определим молекулярные массы  углеводород
ных фракций по формуле:

т\  +  т 2 +  . ■ ■ +  т п
А Ь  =

. _1— — j- 
м, ^  м 2 + тп

Мп

где Ш[, т 2, т п —  массовые количества углеводородов, входя
щих в данную фракцию; М и М 2, . . . .  М„ — молекулярные массы 
этих углеводородов. Этан-этиленовгя фракция ( 2 С 2):

620 +  1190 _ _ 0Г1 л  

М с 2 —  б20_ 1190 ’
28 +  30

Пропан-пропиленовая фракция ( ^ j C 3):
3170 +  1800

М с,= 3170 1800
42,6

42 п 44

Бутан-бутиленовая фракция ( 2 С - 0
5400 +  6900

A ie ,: 5400
56

6900
58

= 57,1

г. Мольный состав парогазовой смеси, поступающей в конден
сатор-холодильник, рассчитан на основе данны х, полученных 
выше (т а б л .-2.3).

Таблица 2.3

Номера
компо
нентов

Компоненты м
Массовое 
колич е- 

ство, 
кг/ч

Массовая
доля

°1

Число
молей,

кмоль/ч

Мольная
доля

/
С1

1 н , ...................................... 2 100 0,0013 50 0,0455
2 с н 4 .................................. 16 1 560 0,0205 97,5 0,0887

3 ^ с 2 ( э т а н ) ................. 29,4 1 810 0,0235 61,6 0,0561

4 2  С3 (пропан) . . . . 42,6 4 970 0,0661 116,7 0,1062

5 2  С4 (б у тан )................. 57,1 12 300 0.161 215,4 0,1960

6 Первая узкая фракция 
бензина ..................... 79 14 000 0,183 177,2 0,1612

7 Вторая узкая ф рак
ция бензина . . . . 90 14 000 0,183 155,6 0,1416

8 Третья узкая фракция 
бензина ...................... 109 14 000 0,183 128,4 0,1168

9 Четвертая узкая фрак
ция бензина . . . . 145 14000 0,183 96,6 0,0879

Сумма ............................. — 76 740 1,005« 1 1099,0 1,0

Водяной пар ................. 18 3 000 ““ 166,7



д. Т ем пературу  Т\ паров на входе в конденсатор-холодильник 
определяем методом постепенного приближения по уравнению 
изотермы паровой фазы [1, с. 113]:

э ,
Y i L  =  N
Á4 k, iv 

l
Здесь  с\  — мольные доли компонентов в смеси (табл. 2.3); 

k i — кбнстанты фазового равновесия компонентов при давлении 
л =  157 • 103 П а  (1,6 ат) и температуре Т[, определяемые по фор
муле:

k i = A r

в которой Р,- — давления насыщенных паров компонентов при тем
пературе Т\\ Ы — коэффициент, учитывающий влияние водяного 
пара на состояние системы [1, с. 112]:

N =  1 + —  =1 rJ г г
1 -  у'г п — Рг

где р 2 =  пу'г — парциальное давление водяного пара в смеси 
с углеводородными парами; — мольная доля водяных паров 
в их смеси с углеводородными парами, равная

Уг =  I '  +  и
В последней формуле 1 ' — количество водяного пара 

(табл. 2 .3),  кмоль/ч; и — количество молей углеводородной смеси, 
поступающей в конденсатор-холодильник (табл. 2 .3 ), кмоль/ч.

Н айдем величину N  для нашего случая:

N  =  — !—-  = -----------!----------- — 1 152
1 - у 'г . 166,7 1*1 0 /

166,7 +  1099

П рим ем  Т\  =  393 К и. по диаграмме Кокса [55, с. 45; 56] найдем 
давления насыщенных паров всех компонентов (табл. 2 .3 ), кроме 
водорода. Разделив давление пара каждого из них на я, найдем 
константы фазового равновесия компонентов: 62 =  246, къ =  82 
к4 =  35, &5 =  14,7, £6 =  4,32, =  1,64, кь =  0,67, к9 =  0,102. Д ля 
® ^ ° Р ° да  константу фазового равновесия находим по номограмме 
[57], й] =  350. Подставив в уравнение изотермы паровой фазы 
все известные величины, получим:

9
Y  С1 0,0455 ■ 0,0887 0,0561 0.1062 . 0,1960 ,
ÁU kt 350 ^  246 "*■ 82 "i 35 г  ~"14,7

, 0,1612 , 0,1416 , 0,1168 , 0,0879 
~  4,32 "т“ 1,64 "Г  0,67 ' 0,102 —  ’

П олученная сумма несколько больше величины N, определен
ной выше, однако расхождение составляет примерно 2 ,2 %, по
этому пересчета не делаем.



Следовательно, температура 71 =  393 К.
Водяной пар был бы в насыщенном состоянии, если бы его 

парциальное давление р г  при Т\ =  393 К было равно давлению 
насыщенных паров воды Р г при той же температуре. По таблицам 
насыщенного водяного пара [49, с. 589 или Приложение 4] н ах о 
дим, что при 393 К Р г  =  200-103 Па (2,03 ат ) .  Парциальное д а в 
ление водяного пара в смеси с углеводородными парами при входе 
в конденсатор равно:

р г  =  Я Й -  157 ■ 10» „ ¿ У , Ю9 = 2 0 . 6  • №  П а

Следовательно, р г  Рг,  т. е. водяной пар, поступающий в 
конденсатор-холодильник вместе с углеводородными парами, н а 
ходится в перегретом состоянии.

2. Температура в конце первой воны 
конденсатора-холодильника

В первой зоне аппарата происходит частичная конденсация 
углеводородных паров в присутствии перегретого водяного пара, 
который в конце зоны переходит в насыщенное состояние. Это 
означает, что при температуре Тг парциальное давление рг\  водя
ного пара станет равным давлению насыщенного водяного пара 
Р 2 1 при той же температуре. Очевидно, что Т\ будет ниже той 
температуры, при которой рг \  =  Рг \  — 157 -103 П а (1,6 ат), так  
как углеводородные пары в первой зоне полностью не конден
сируются. Предположив, однако, что Рг — Р г =  157 • 103 Па, по 
таблицам насыщенного водяного пара находим, что температура, 
соответствующая этому давлению паров, ~ 3 8 6  К. Следователь
но, Тх должно быть ниже 386 К.

Таблица 2.4

Номера
компо
нентов

Компо
ненты

Т1 = 373 К Т 1 = 353 К Г 1 =  333 к

Р И О - 6 ,
Па

Р г Ю - 8 .
Па > я

рг-ю- 6 .
Па

1 н 2 400 415 430
2 с н 4 36,8 234 33,9 216 30,7 195

3 £ с 2 И 70 9 57,4 7.14 45,5

4 2 Сз 4,16 26,6 3,19 20,4 2,13 13,6

5 £ с 4 1,67 10,6 1,12 7.1 0,71 4,55

6 ДБг * 0,392 2,48 0,228 1,44 0,132 0,84
7 д б 2 0,161 1,03 0,09 0,57 0,045 0,288
8 Д Б 3 0,057 0,363 0,03 0,188 0,013 0,083
9 ДБ< 0,0085 0,054 0,0036 0,023 0,0014 0,0087

* Сокращ енное обозначение каж дой из четы рех узких ф р ак ц и й  д еб утан и зи рован и ого  
бензина.



Задаемся несколькими значениями температуры Т{: 373, 353 и 
333 К. Д л я  каждой температуры по диаграмме Кокса находим 
значения Р,- — давлений насыщенных паров компонентов и рас
считываем — константы фазового равновесия для них. Кон
станты фазового равновесия для Н2 находим по номограмме [57]. 
Полученные данные сведены в табл. 2.4.

Для каждой из выбранных температур Тг рассчитываем е\ — 
мольную долю паров в конце первой зоны конденсатора-холодиль
ника аналитическим методом Трегубова по уравнению [1, с. 113]:

=  1  1 + * ; (А|л _ , ) = 1

где х'и — мольные доли компонентов в конденсате в конце первой 
зоны; с\ — мольные доли компонентов в углеводородных парах, 
поступающих в конденсатор-холодильник (табл. 2 .3); Ы — попра
вочный коэффициент (см. п. 1 расчета).

Д ля примера рассчитаем е\ при Т х =  353 К. После несколь
ких попыток принимаем е\ =  0,785.

Находим:

уу =  1 4-------166'7—  =  1 194
^  0,785-1099

Расчет приведен в табл. 2.5
Аналогичные расчеты сделаны для Т и равной 373 К и 333 К.
Расчет значений г/н — мольных долей компонентов в парах в 

конце первой зоны, ведется по уравнению равновесия [1, с. 112]:

У и — к^Ых'и

Результаты  расчетов сведены в табл. 2.6.
По данным табл. 2.6 строим кривую (рис. 2.10) зависимости 

е\ от температуры. Чем больше точек (е\, Т{), тем точнее кривая 
е{ =  / (7 ’1). Кроме трех рассчитанных (табл. 2.6) точек мы имеем 
еще одну, соответствующую температуре входа паров в аппарат 
(393 К). По этой кривой находим значения е\ при нескольких 
произвольных (в интервале 333 — 393 К) температурах, например:

Т{ =  333 К е\ — 0,65
Г, =  353 К е\ =  0,785
Г, =  373 К 61 =  0,9
Г, =  393 К в{ =  1,0

Рассчитываем парциальные давления водяного пара при этих 
температурах по формуле:
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Определим р г \ для Т ! =  373 К:

р * , =  157 • 103_ 1 6 б ?7 _ == 2 2 )6 . юз п а  (0,23 ат)

Аналогичные расчеты сделаем для всех других ранее выбран
ных температур и результаты сведем в табл. 2.7. По этим данным

Таблица 2.7

Температура Гь К . . • . 333 353 373 393
рг , • 10- 3 . П а ........................... 29,2 25,4 22,6 20,7

строим кривую р г \  =  ${Т\) зависимости парциального давления 
водяного пара в смеси с углеводородными парами от температуры 
в конце первой зоны (рис. 2.11). Как и должно быть, с пони
жением температуры системы доля углеводородных паров умень
шается вследствие их конденсации, а доля водяных паров и их 
парциальное давление возрастают.

V
400

380

Р-103Па

-4

360
АО /
V! ч У

340 275 р
* 20 / Ч,)

320
1

ш +■

300 п I
,5 ол 0.7 0Л 0,5 е 300 зщ 380 420 ТиК

Рис. 2.10. Граф ик для опре- Рис. 2.11. Кривые зависимо-
деления е'. сти и р г  от температуры.

На том же рис. 2.11 построена кривая зависимости давления 
насыщенного водяного пара от температуры. Данные для по
строения взяты из таблиц насыщенного водяного пара [49, с. 589]. 
Точка А пересечения кривых р 2 =  / ( 7’1) и Р 2 =  ( ( Т Х) имеет коор
динаты: температуру Т 1 =  340,5 К и парциальное давление водя
ного пара р г  1 =  Р г  =  27 ,5-103 Па. Найденная температура Т\ =  
=  340,5 К есть температура в конце первой зоны аппарата, так 
как при ней парциальное давление водяных паров становится рав
ным давлению насыщенного водяного пара (пар достигает состоя
ния насыщения). По графику (рис. 2.10) при Т\ =  342 К находим 
мольную долю углеводородов, находящихся в паровой фазе, в 
конце первой зоны. Она равна е1 =  0,7.
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3. К ол и честв а  углеводородных компонентов
в паровой и жидкой ф азах в конце первой воны 
конденсатора-холодильника

а. Зн ая  долю  углеводородных компонентов в парах, найдем 
количество паров в конце первой зоны:

=  е \ и  =  0,7 • 1099 =  769,3 кмоль/ч

Количество конденсата в конце первой зоны:

£{ =  (1 — е[ ) и  =  {\ — 0,7) ■ 1099 =  329,7 кмоль/ч

б. Чтобы определить количество каждого компонента в паро
вой и жидкой фазах в конце первой зоны, нужно по формулам 
[1, с. 112 , 113] рассчитать составы фаз при Г] =  342 К и е\ =  0,7 
Д ля  этого предварительно, как и ранее, найдем значения Р и при
342 К по диаграм м е Кокса и определим &2, &з......... &э- Константу
фазового равновесия водорода найдем по номограмме [57]. Ре
зультаты расчетов состава фаз и количеств каждого компонента 
в парах и конденсате даны в табл. 2.8. Суммарные данные (по
следняя колонка таблицы) вполне удовлетворительно совпадают 
с исходными по количеству компонентов парогазовой смеси, по
ступающих в конденсатор-холодильник.

4. К ол ичества и составы паровой и жидкой фаз 
на выходе из конденсатора-холодильника

а. Примем температуру Т{  парожидкой смеси на выходе из 
аппарата на 10 К выше начальной температуры охлаждающей 
воды:

Г{  =  Г2 +  10 =  298 +  10 =  308 К

При 77 =  308 К и л =  157-103 Па рассчитаем мольную долю 
паров и составы жидкой и паровой фаз по уравнениям:

9
*21 =  У ------- г 1 ----------=  1^  1 1)

где х'ц — мольные доли компонентов в конденсате на выходе из 
аппарата; е£ — мольная доля паров на выходе из аппарата; N — 
поправочный коэффициент (см. п. 1 расчета); у'и— мольные доли 
компонентов в парах на выходе из аппарата.

Расчет ведется методом постепенного приближения.
После нескольких попыток принимаем е2 =  0,46.
Находим:
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Здесь у'г — мольная доля насыщенного водяного пара в смеси 
с углеводородными парами при Т'{ =  308 К, по закону Дальтона:

где Р г  —  давление насыщенного водяного пара при 308 К, Па.
Константы фазового равновесия компонентов при Т{ =  308 К, 

я  =  157* 103 П а  определяются так же, как это делалось выше. Р ас
чет приведен в табл. 2 .9 .

б. З н ая  величину е2, найдем количество углеводородных паров 
на выходе из конденсатора-холодильника:

У2 =  е2и  =  0,46 • 1099 =  505,54 кмоль/ч

Количество углеводородных компонентов в конденсате на вы
ходе из аппарата:

§2 =  (1 — е'2) Ь' =  (1 — 0,46) • 1099 =  593,46 кмоль/ч

Количество несконденсировавшегося водяного пара на выходе 
из конденсатора-холодильника найдем из формулы:

Получим:

Z f2 =  (N  — 1) е '2L' =  (1,037 — 1) • 0,46 • 1099 =  18,7 кмоль/ч

Следовательно, водяного конденсата на выходе из аппарата 
будет:

^конд =  Z'  — Z2 =  166,7 — 18,7 =  148 кмоль/ч

В табл. 2 .1 0  дан расчет количеств каждого компонента в паро
вой и жидкой фазах на выходе из конденсатора-холодильника.

В двух предпоследних колонках табл. 2.10 определены коли
чества каж дого  компонента в парах  и конденсате.

Из табл. 2.10 следует, что значения L't и L'2i по каждому ком
поненту мало отличаются друг от друга. Таким образом, расчеты 
произведены с достаточной точностью.

Полученные данные положены в основу теплового расчета ап
парата.

5. Тепловые нагрузки  
по зонам конденсатора-холодильника

П е р в а я  з о н а .  Чтобы не усложнять расчет определением эн
тальпий каж дого  компонента смеси, будем в дальнейшем смесь 
углеводородных компонентов в любой из фаз считать за один 
компонент с молекулярной массой, равной молекулярной массе 
смеси. Водяной пар учитывается отдельно.



Общее выражение для тепловой нагрузки первой зоны конден
сатора-холодильника запишем так:

д ,  =  V  - е ' д } '  -  (1 -  е ') д Ц  +  г '  ^

где и  =  1099 кмоль/ч — количество углеводородной смеси; 
д п / = = о п ^  —  энтальпия у гл ев од ор од н ы х паров  при в х о д е  в аппа- 

 ̂1
рат, кДж/кмоль; ^  — то же в конце первой зоны, кДж/кмоль; 
<7* =  — энтальпия конденсата углеводородов в конце первой 
зоны, кДж/кмоль; е\ =  0,7 — мольная доля паров  в конце первой 
зоны; 1 ’ = 1 6 6 ,7  кмоль/ч — количество водяного п ара ,  поступаю
щего в аппарат; ¿"-=  гзэь ¿г, =  ¿342 — энтальпия соответственно 
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перегретого водяного пара при входе в аппарат  и насыщенного 
пара в конце первой зоны, кД ж/кмоль.

Пользуясь графиком [4, с. 10], находим энтальпии смесей лег
ких углеводородов.

Молекулярные массы:
а) углеводородных паров на входе в аппарат (табл. 2.3)

. .  76740
=  1 0 9 9 - =  7 0

б) углеводородных паров в конце первой зоны (табл. 2 .8 )
М „ =  54

в) конденсата углеводородов в конце первой зоны (табл. 2 .8 )
М х, =  108 _____________________________

Энтальпии:
<7̂  =  177,5 . 70 =  54 000 кД ж /км оль  
<7̂  _  639  . 5 4  — 34  500 кД ж /км оль  

<7*^ =  3 9 7 .1 0 8  = 4 2  800 кД ж /км оль

По таблицам энтальпий водяного пара [58] находим:

¿393 =  2700- 18 =  48 500 кД ж /км оль 
¿342 =  2630 • 18 =  47 400 кД ж /км оль  

Подставляя в уравнение найденные значения величин, полу
чим:
< ?!=  1099[54000 — 0,7 • 34 500 — (1 — 0,7) ■ 42 800] +

+  166,7 (48 500 — 47 400) »  18,9 • 10® кД ж /ч  »  5230 кВт
В т о р а я  з о н а .  Уравнение для тепловой нагрузки второй 

зоны:
<Э2 =  и  \ e \ q \  +  (1 -  е[) -  е Щ ,  -  (1 -  е'2) «/ЭД +



где е2 —  0,46 — мольная доля углеводородных паров на выходе 
из ап п ар ата ;  <7п„ =  д" — энтальпия углеводородных паров на вы-

Т | зоз

ходе из ап п ар ат а ,  кДж/кмоль; <7*, =  <7*8 — энтальпия конденсата
Г1

углеводородов на выходе из аппарата, кД ж/км оль; =  
=  18,7 кмоль/ч  — количество несконденсировавшегося водяного 
пара на выходе из аппарата; г'коиа=  148 кмоль/ч — количество
водяного конденсата на выходе из аппарата; /п» =  / " — энтальпия
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насыщенного водяного пара на выходе из аппарата, кД ж/кмоль; 
77 =  308 К — температура на выходе из конденсатора-холодиль
ника; св =  75 кД ж/(кмоль • К) — мольная теплоемкость воды. 

М олекулярные массы:
а) углеводородных паров на выходе из аппарата (табл. 2 .11)

МУ! —  41,4

б) конденсата углеводородов на выходе из аппарата 
(табл. 2 . 10 )

М х, =  94,2

По графику [4, с. 10] получим:

з̂о8 ~  555 • 41,4 =  23 000 кДж/кмоль

Уж ~  ^05 • 94,2 =  28 800 кДж/кмоль

По таблицам  энтальпий водяного пара [58] находим:

¿£08 =  2560- 18 =  46100 кДж/кмоль

Все остальные энтальпии были найдены при расчете тепловой 
нагрузки первой зоны.

П одставляя  в уравнение значения всех величин, получим:

<Э2=  1099 [0,7 • 34 500 +  (1 -  0,7) 42 800 — 0,46 • 23 000 —
— (1 — 0,46) • 28 800] +  166,7 • 47 400 — 18,7 • 46 100 — 148 • 35 • 75 =  

=  18,45 • 106 кД ж /ч  =  5130 кВт 

Общ ая тепловая нагрузка конденсатора-холодильника:

<2 =  <21 +  <Э2=  18,9-106+  18,45- 10б =  37,35- 106 кДж/ч =  10 360 кВт

6. Расход охлаждаю щ ей воды
и ее тем пература в конце первой зоны

Не учитывая потерь тепла в окружающую среду и принимая
температуру охлаждающей воды на выходе из аппарата 77 =  
=  328 К, определим расход воды.

Уравнение теплового баланса конденсатора-холодильника: 
< } = 1 Р с в ( Н - Г 3)



откуда

Г
Са(Т2 ~ Г2)

где № — расход воды, кг/ч; (3 — тепловая нагрузка ап парата ,  кВт; 
72 =  298 К — начальная температура воды; св= 4 ,1 8 7  к Д ж / ( к г - К ) — 
теплоемкость воды.

Получим:

V? ■■
10 360- 103 - 3,6 

4,187(328 -  298) =  297 000 кг/ч

Пользуясь схемой распределения температур в конденсаторе- 
холодильнике (рис. 2 .12), легко определить температуру воды из 
уравнения теплового баланса любой из зон.

Рис. 2.12. Схема распределения температур 
в конденсаторе-холодильнике.

Тепловой баланс первой зоны: 

откуда
Г  ГГ 2 • <2 . 328 — 5130- 10е • 3,6 

297 000-4,187 = 313 к

7. Выбор типа кож ухотрубчатого  
конденсатора-холодильника

Согласно схеме температур в конденсаторе-холодильнике 
(рис. 2 .12), средний температурный напор в аппарате определим 
по формуле Грасгофа:

ДТ'макс ДТ'мин 65 10АГ.ср ■
2,3 1д-

= 27 К

где
М И Н

д  7'макс = т \ — П  =  393 — 328 =  65 к  
Л7\,ин =  77 — П  =  308 — 298 =  10 К



Н а основании практических данных [5, с. 557] для водяного 
конденсатора паров бензина в присутствии газа, примем коэф
фициент теплопередачи в конденсаторе-холодильнике & =  
=  235 В т/(м 2 -К ). Тогда поверхность теплообмена будет равна:

/=’ = <3
к АТ,ср

10 360- 103 
235-27 1633 М2

Выбираем конденсатоп-холодильник К-10-600 жесткого типа 
[59]. Конструктивная схема аппарата представлена на рис. 2.13. 
Необходимые данные по аппарату: наружный диаметр трубок 
¿а =  25 мм, толщина стенок трубки бст =  2 мм, длина трубки 
/т =  6000 мм, материал трубок — латунь Л 0 7 0 — 1, поверхность 
теплообмена по наружному диаметру составляет 600 м2, общее 
число трубок равно 1250, давление в корпусе 9 81-103 Па (10 ат).

Г| гг ^  /АI ч

Рис. 2.13. Схема конденсатора-холодильника.

Горячий теплоагент (углеводородные газы, бензин, вода) дви
жется в межтрубном пространстве, холодный теплоагент (вода) — 
по трубкам. Устанавливается три аппарата выбранной конструк
ции. В последующих расчетах величина ^  и число необходимых 
аппаратов будут уточнены.

8 . Определение средних температурных напоров 
по зонам аппарата

И з схемы выбранного для расчета аппарата (рис. 2.13) сле
дует, что горячий и холодный теплоносители движутся в нем пе
рекрестным током. Средние температурные напоры по зонам рас
считаем по формуле [49, с. 182]:

Д7’ср =  еД Г ар

где е — поправочный коэффициент к среднему температурному на
пору, вычисленному для противотока; АГпр — средний температур
ный напор при противотоке теплоносителей.

Поправочный коэффициент е определяется по графику [43, с. 20 
или 60, с. 206] как функция вспомогательных величин Р  и Я, зна
чения которых для нашего случая даются ниже.



(Г; -  Т " )  -  (Г . -  х ,)  (393 -  328) -  (342 -  313) _  ^  у

т\ -  Г , 393 -  342 

Т Г2 -  т ,  _  328 -  313
3,4

По графику [43, с.20, рис. 1-10] находим: е =  1,0. Тогда 
Д7’ср. 1 =  еД 7 ’пр. =  1 -45 =  45 К

Вторая зона (рис. 2.12):

По гряфику [43, с. 20. рис. 1-10] находим: е — 0,95. Тогда 
Д Г ср. 2 =  8 Д 7 ’пр. 2 =  0 , 9 5 - 1 8 = 1 7 К

Видимо, без заметной ошибки средние температурные напоры 
для первой и второй зон можно было рассчитывать по формуле 
Грасгофа для случая чистого противотока. Расчет  А Т Ср. \ и АТср.2  
можно также провести по методу Белоконя [5, с. 561].

9. Коэффициенты теплопередачи по зонам 
конденсатора-холодильника

П е р в а я  з о н а .  В этой зоне, как показывает расчет (см. 
табл. 2.8), происходит частичная конденсация углеводородных па
ров в присутствии перегретого водяного пара. Коэффициент теп
лоотдачи [в Вт/(м2-К)] от конденсирующих углеводородных паров 
к наружной поверхности горизонтальной трубки аппарата  рассчи
таем по формуле [49, с. 199]:

где г — теплота конденсации углеводородных паров, Дж/кг; р 
плотность конденсата, кг/м3; К — коэффициент теплопроводности 
конденсата, Вт/ (м • К.) > ¡л — динамическая вязкость конденсата,



П а-с; А Т — разность температур конденсирующегося пара и стен
ки, К; йн =  0,025 м — наружный диаметр трубок аппарата.

Значения р Д  и ц берутся при средней температуре погранич
ного слоя конденсата Тт\, г  — при средней температуре конден
сации Т$1.

Согласно рис. 2 . 12:

Т \ +  Т , 393 +  342
= ----2—  = ------2------~ 368 К

П ринимаем, что температура стенки трубы Т«я =  326 К. Тогда 
средняя температура пограничного слоя конденсата:

Тш  =  0,5 (7*,, +  Г„,) =  0,5 (368 +  326) =  347 К

Зная молекулярную массу конденсата (табл. 2.8), относитель
ную плотность его найдем по формуле Мамедова [5 5 , с. 30]:

„29! _  0,59(Ш — 6,479 _  0,590 • 108 -  6,479
^ 277 0,693М +  7,581 0,693-108 +  7,581 —  ’

Пересчитав по известным формулам [13, с. 21] в р |»  полу-
чим р | | |  =  0,855. Аналогично найдем плотность конденсата при
Тт\ =  347 К. Она будет равна Р347 =  803 кг/м3. Коэффициент теп
лопроводности находим по формуле:

Яз47 =  - ^ ^  (1,0 — 0,00047Гт1) =

=  (1 — 0,00047 • 347) =  0,132 Вт/(м • К)

Значение г  находим как разность энтальпий конденсата в па
ровой и жидкой  фазах при Тз1 =  368 К и давлении 157 -103 Па по 
графику [4, с. 10]:

Г368 : ?368 ~  3̂68 =  771 — 460 =  311 кДж/кг

Без заметного ущерба для точности расчета примем конденсат, 
образовавшийся в первой зоне, за н-октан. Интерполяцией найдем 
его динамическую вязкость по таблице [7, с. 225]: ц =  0,314 X  
X  Ю~ 3 П а-с .

Величина АТ  будет равна

АТ  =  Тл -  Тт1 =  368 -  326 ==42 К
П одставляя  найденные величины в формулу для а{, получим:

а , и № у ш щ ш щ т =  1380
'  0,314-10 3 - 42-0,25 ;

В соответствии с конструкцией аппарата [59] среднее число 
трубок, расположенных в одном вертикальном ряду пучка, равно 
и = 1 5 .  Поэтому коэффициент теплоотдачи а {  от конденсирую
щегося пара к поверхности пучка горизонтальных трубок найдем 
по формуле:

а{  =  епа|



где еп — усредненный поправочный коэффициент при различном 
размещении труб в пучке, — определяется по графику [39, с. 305]. 

В нашем случае при п =  15 получим:
а{  =  0,6 • 1380 =  828 Вт/(м2 • К)

Присутствие в первой зоне перегретого водяного пара, во до 
рода и углеводородов, которые практически не конденсируются 
(СН4, 2 ^ 2, 2 С з  — см. табл. 2 .8 ), будет значительно снижать ко 
эффициент а". Надежных данных о снижении а{  для нашего с л у 
чая в литературе нет. Согласно рекомендации Егиазарова [61, 
с. 220], примем, что а" будет снижаться примерно пропорциональ
но объемному (или мольному) содержанию неконденсирующихся 
паров в общей смеси.

Вычислим среднее для первой зоны мольное содержание не
конденсирующихся паров в общей смеси. Н а основе полученных 
выше данных (табл. 2.3 и 2.8) имеем:

. __ 166,7 +  50 + 9 7 ,5  +  61.6 + 1 1 6 ,7  п 0 „
Ун. и 166 ,7+ 1099 U ,áy

то же в конце первой зоны
,  _  166.7 +  50 +  97,32 +  61,5 +  114 Л ГЛ

166,7 +  769,3

Среднее значение:
У*, с =  0,5 (у'я. н +  у'и. к) =  0,5 (0,39 +  0,52) =  0,455

Следовательно, полученное значение а! нуж но снизить на 45 ,5% . 
Получим:

ai =  <х7 (1 — у'п. с) =  828 (1 — 0,455) =  450 Вт/(м2 • К)
Средняя температура воды в первой зоне (рис. 2.12):

т . + Г »  313 +  328 
Тср. i =  ■ — -  = ----- 2------=  321 К

Физические параметры воды при тср. j =  321 К берем из т а б 
лицы (Приложение 4): v32i =  0,577 • 10~б м2/с ;  р321 =  989 кг/м3; 
Л32, =  63,0 • Ю-2  Вт/(м • К); РГ321 =  3,68.

Критерий Рейнольдса:
Re =  V̂321

где w  — скорость воды в трубках, м/с; d B =  0,021  м — внутренний 
диаметр трубки.

Скорость воды в трубках:
W  ■ 4XQ) = ----------------------

3600p321ncf"iV|

где W  — 297 000 кг/ч — расход воды; N¡ =  =  312 — количество 
трубок в одном ходу аппарата.



Получим:

Тогда

297 000 - 4 п „
т ~  360 0 -9 8 9 -3 ,1 4 -0 ,0 2 12• 312 ’ '

Нез21 =  °’77-0’021, =  28 ООО 
32 0,577- Ю-6

Режим д ви ж ени я  турбулентный, поэтому а2 определяем по 
формуле:

1 / р .  \0,25
„  __П 0 2 1  — Ре°'8Рг0’43 I —-3 -̂1а 2 —  и , и / 1  ^  А е 321̂ г 321 ^ р Гз2в]

где Рг326 = 3 , 3 7  — критерий Прандтля при температуре стенки 
Тю\ =  326 К (см. Приложение 4).

Таким образом

а 2 =  0,021 • 28 ООО0,8 • З,680,43 • ( у § - ) ° ’25 =  4080 Вт/(м2 ■ К) 

Коэффициент теплопередачи в первой зоне:

' 1 = Х Т Ж Т Т  =  1 Г ^ Г 7 П Г  =  400 В т /(м 2 ’ К )
а "  Яст а 2 450 85 4080

где Хот =  85 В т / ( м • К) — коэффициент теплопроводности латуни.
Проверка ранее принятой температуры стенки (наружная по

верхность) :
1 0 0 - 4 5

г " '  “  т• ' ---------¿ Г ~  — 5 5 “ “  К

Расхождение с ранее принятым значением Т№\ — 326 К допу
стимое, поэтому пересчета не делаем.

В т о р а я  з о н а .  Во второй зоне происходит совместная, но 
не полная, конденсация углеводородных и водяных паров. П рак
тически неконденсирующимися остаются три компонента: Н2, С Н4 
и 2 С г  (табл. 2.10). Среднее значение ^  — коэффициента тепло
отдачи при совместной конденсации углеводородных и водяных 
паров определяем по приближенной формуле:

(11ур2у ~1~ GElвQ2B
а! = 0.2у +  Сгв

где сну — коэффициент теплоотдачи от конденсирующихся угле
водородных паров к стенкам трубок, В т/(м 2-К); оси — то же для 
водяных паров, В т /(м 2-К ); С?2у — тепло конденсации углеводород
ных паров во второй зоне, Вт; (22в — то же для водяных паров, Вт.

Коэффициенты теплоотдачи ац, и а и  от конденсирующихся 
углеводородных и водяных паров к наружной поверхности стенок 
трубок будем определять так же, как делали это при расчете пер
вой зоны.



Предварительно подготовим необходимые данные. Средняя 
температура конденсации во второй зоне:

Тз2 =  --1\  —  =  342 *  308 =  325 К

Примем температуру стенки трубы Гю2 =  313 К. Тогда средняя 
температура пограничного слоя конденсата будет равна:

Тт2 =  0,5 (Тз2 +  Тт2) =  0,5 (325 +  313) == 319 К

Средняя молекулярная масса конденсата, образовавшегося во 
второй зоне, определяется по следующей формуле:

У\МУ\ ~  К МУ2 _  769’3 •54 -  505-54 • 41_’4 _  7Й
Мк2==:! У \ - У 2 769,3 -  505,54 _

где все величины известны из предыдущих расчетов.
Следует обратить внимание на то, что молекулярная масса 

конденсата в конце второй зоны (Мх2 =  94,2) будет больше 
Мк2=  78, так как конденсат в конце второй зоны представляет 
смесь из конденсата первой зоны и конденсата, образовавшегося 
во второй зоне.

Величину М к2 можно определить также по формуле:

, ,  &2М х2 ~  &\М х\
Мкй =  -

где все величины известны из предыдущих расчетов.
Плотность углеводородного конденсата, образовавшегося во 

второй зоне, находим по молекулярной массе, как  при расчете пер
вой зоны. Получим: р$£ =  0,846, р3,9 =  824 кг /м 3. Коэффициент 
теплопроводности рассчитывается так же, как в первой зоне. Он 
равен >1319== 0,133 В т /(м -К ) .  Теплоту конденсации углеводород
ных паров находим, как и в первой зоне, по средней молекулярной 
массе образовавшегося конденсата М,<2 =  78, пользуясь графиком 
[4, с. 10]. Получим:

Г325 <?325 — ?325=  652 — 313 =  339 к Д ж /кг

Примем конденсат, образовавшийся во второй зоне, за я-гексан. 
Тогда его динамическую вязкость найдем по таблице [7, с. 212]: 
Цз19 =  0 ,255-10-3 П а-с.

Величина ДГ будет равна:

& Т = Т $2 — Гш2 =  325 — 3 1 3 =  12 К

Подставляя полученные величины в формулу для сну, найдем:

а [ у =  1 2 8 1 /^  339-103 -824^-0,1333 = = 2 Ш 0  В т /(м 2 . К ) 
у у  0 ,2 5 5 -Ю_ 3 - 12-0,025



По таблице (Приложение 4) находим физические парамет
ры воды при Тт2 =  319 К; ц31э =  0 ,595-10~3 П а-с; Х319 =  64 X 
X  Ю~2 В т(м  • К ) ,  рз19 =  989,7 кг/м3, г$ =  г325 =  2380 кД ж/кг 
[7, с. 57].

Определяем коэффициент теплоотдачи от конденсирующихся 
водяных паров к стенке:

| |2 8 1 / 2380.10-. 989,7^
V 0 ,595-10 3 • 12 - 0,025

Тепло, выделяющееся при конденсации углеводородных и водя
ных паров во второй зоне, подсчитываем по формулам:

^2у =  (^1 П )  ^к2Г325 
®2в ^  ^конд ' *

где все величины известны из предыдущих расчетов.
Подставив численные значения этих величин, получим:
(?2у =  (769,3 — 505,54) • 78 • 339 =  6,98 • 106 кДж/ч =  1940 кВт

<Э2в =  148 • 18 • 2380 =  6,35 • 106 кДж/ч =  1770 кВт
Таким образом

2100- 1940- 103 +  5650- 1770- 103 о о л л  п  ,  тгч 
--------- ГЭ40~~К)3 +  1770 • 103--------- =  3 8 0 0  В т/(М 2 - К )

В соответствии с конструкцией аппарата [59] среднее число 
трубок, расположенных в одном вертикальном ряду пучка, равно 
п =  15. П оэтому коэффициент теплоотдачи а{  от конденсирую
щихся паров к поверхности пучка горизонтальных трубок найдем 
по формуле:

а "  =  е„а{

где еп — поправочный коэффициент, определяемый по графику 
[39, с. 305].

В нашем случае при п =  15 получим:
а? =  0,6 • 3800 =  2280 Вт/(м2 • К)

Присутствие во второй зоне практически неконденсирующихся 
компонентов Н 2, С Н 4 и 2  С2 (табл. 2.10) будет сильно снижать 
коэффициент а"- Так же как при расчете а\  в первой зоне, примем 
снижение а{  пропорциональным мольному содержанию неконден
сирующихся компонентов в их смеси с конденсирующимися па
рами. На основе полученных выше данных (табл. 2.8 и 2.10) 
имеем:
в начале второй зоны мольная доля неконденсирующихся компо
нентов

50 +  97,32 +  61,5 п м  
Ун. н 769,3 ’

то же в конце второй зоны



Среднее значение:

У и- С =  °>5 К  Н +  у». к)=  0-5 (0-27 +  0,41) =  0,34

Следовательно, найденное значение а" нужно снизить на 34%. 
Получим:

о, =  а"  (1 — у'я с) =  2280 (1 — 0,34) =  1500 Вт/(м2 • К)

Подсчет коэффициента теплоотдачи аг со стороны воды во вто
рой зоне подобен подсчету а 2 в первой зоне.

Средняя температура воды (рис. 2.12):

т, +  То 313 +  298 
с̂р. 2 == 2 ===----- 2----- =  306 к

Физические параметры воды при тср. 2 =  306 К (Прилож ение 4): 
Узоз =  0,761 • 10-6 м2/с; р306 =  994,2 кг/м3; А,306 =  62 • 10~2 Вт/(м • К); 
Р  г зоб 5,11 Рг3|3 =  4,31.

Критерий Рейнольдса:
_  мс1в

Не™ ~  Г306

Скорость воды в трубках:
297 000-4

Ш 3600-994,2-3,14-0,0212 - 312 —  и ’ М' С

Иечг«= 0,76' °’°1^ =  21 000
306 0.761 ■ Ю 6--------------------------------------------------------

Коэффициент теплоотдачи определяем по формуле: 

% - 0 . 0 2 1 ^ Ке « Р г « ( - Е й й ) " ' ”  =

=  0,021 ■ 21 ООО"-1 • 5 ,1«‘ — 3800 Вт/(м! • К)

Коэффициент теплопередачи во второй зоне:

-  | ».Ш | ~  1030 Вт/(“ ! ' Ю
1500 +  85 +  3800 

Проверка ранее принятой температуры стенки трубки:
*2 ДГСр 2 1030-17

Т * = Т Л --------^  =  325 -------Г500— =  3 1 3,3 К

Ввиду совсем незначительного расхождения между принятым 
и полученным значениями пересчета не делаем. Л егко  проверить, 
что перепад температуры по толщине стенки невелик, поэтому при 
расчете в первой и второй зонах им можно пренебречь.



10. Поверхность теплообмена аппарата

П ервая зона:
5230-Ю 3 

* 1  ЛТ’ср. 1 ~  400 • 45

Вторая зона:
р  _  <32 _  5130- 103 . ,

2 ^ А Т ’ср.г Ю ЗО-17 2 9 4  М

О бщ ая поверхность теплообмена:

/=■ =  ^ , +  ^  =  292 +  294 =  586 м2

Средний коэффициент теплопередачи для конденсатора-холо
дильника:

к - .
Р А Т ср

где ДГср =  27 К — средний температурный напор для всего аппа
рата, найденный раньше (см. п. 7).

Имеем:
^ 1 0 3 6 0 -ю 3 „ г с  ,  ггч 
к =  586 • 27 =  655 Вт/(м ■ К)

Н айденная поверхность теплообмена является минимальной, 
так как определялась без учета загрязнения ее.

П ринимая на основе практических данных [62, с. 153] тепловые 
сопротивления: накипи внутри трубок б ,Д н =  0,00043 (м2-К )/В т 
и наружных загрязнений 6ГД „  =  0,00007 (м2-К)/Вт, определим 
коэффициенты теплопередачи в первой и второй зонах аппарата. 

Д ля  первой зоны:

=  п — ¿г— б ~  =  — -------------!-------------- ---  334 Вт/(м 2 ' К)
ТГ +  ^  +  К  Ш  +  0,00043 +  0’00007

Д ля  второй зоны:

к '2 =  ~\------ ¿Г------ 6 ~  =  ------------ -----------------== 680 Вт/(м2 • К)
Т о1о + 0 .0 0 0 4 3  +  0,00007

Поверхности теплообмена по зонам:
р , 5230 • 103 2

^  "334^45“  ^  3 5 0  М 
Р, 5 130 ■ 10 3 . . г  2 

=  ~68(Г-Т7 =  М

Общая поверхность теплообмена:

Г  =  Р '1 +  /=2 =  350 +  445 =  795 м2



Средний коэффициент теплопередачи для конденсатора-холо
дильника:

к ' =  ' 07950 27°3 = 4 8 0  Вт/(м2 • К)

Необходимое количество аппаратов:

где Т7! =  600 м2 — поверхность теплообмена одного аппарата 
(см. п. 7).

Из расчета следует, что для заданных условий необходимо 
установить последовательно два конденсатора-холодильника типа 
К-10-600, обеспечивая резерв поверхности теплообмена.

ИСПАРИТЕЛЬ
Рассчитать испаритель пропановой колонны газофракциони

рующей установки при следующих исходных данных: производи
тельность колонны по сырью О =  20 000 кг/ч; молекулярная масса 
сырья 55; давление в низу колонны (абсолютное) 1 ,47-106 Па.

Количества, составы и температуры потоков, поступающих в 
испаритель и уходящих из него (см. рис. 1.3), приведены 
в табл. 2.11.

Таблица 2.11

О бозна
Состав Ч и сл о

Поток чен и е  
па рис. 

1.3
компо
ненты

мольная
доля

на 100 
км оль 
сы рья

Г. К

Флегма из колонны в испари Я +  у к С3н 8 0,078 158,4 378
тель С ,н п 0,719

С5Н 12 0,203
Нижний продукт колонны Я С3н 8 0,040 63,4 383

(остаток из испарителя) С4Н,о 0,665
С5Н12 0,295

Пары из испарителя в колонну С3Н8 0,105 95,0 383
С4Н,о 0,758
с 5н 12 0,137

Горячим теплоносителем в испарителе, как правило, является 
водяной пар.

В результате расчета испарителя необходимо определить его 
поверхность теплообмена и количество греющего пара. Исходные 
данные к расчету испарителя получаются в результате расчета 
ректификационной колонны, которую он обслуживает.

Параметры греющего пара должны быть выбраны так, чтобы 
обеспечить в испарителе достаточно высокий температурный 
напор.



1. О пределяю т тепловую нагрузку испарителя.
2. О пределяю т расход греющего пара, причем предварительно 

принимают его параметры и коэффициент удержания тепла в ис
парителе.

3. О пределяю т средний температурный напор в испарителе.
4. Рассчитываю т коэффициент теплоотдачи со стороны кипящей 

флегмы. В результате расчета этот коэффициент выражают как 
функцию теплонапряжения поверхности нагрева испарителя.

5. Рассчитываю т коэффициент теплоотдачи со стороны конден
сирующего водяного пара. В результате расчета этот коэффи
циент в ы р аж аю т как функцию теплонапряжения поверхности на
грева.

6. Определяю т коэффициент теплопередачи в испарителе с уче
том теплового сопротивления стенки трубы и загрязнения обеих ее 
поверхностей.

Так как  коэффициенты теплоотдачи со стороны обоих теплоно
сителей являются функциями теплонапряжения поверхности на
грева, которая пока неизвестна, расчет ведется далее методом по
степенного приближения по следующей схеме:

а) задаю тся  тремя-четырьмя различными значениями тепло
напряжения поверхности нагрева и для каждого из них находят 
коэффициенты теплоотдачи и коэффициент теплопередачи;

б) по соответствующим значениям теплонапряжения и коэффи
циента теплопередачи определяют величину температурного на
пора;

в) строят график зависимости теплонапряжение — температур
ный напор, называемый нагрузочной характеристикой испарителя;

г) зная  для данного аппарата средний температурный напор 
(см. п. 3 ) ,  по графику находят теплонапряжение его поверхности 
нагрева;

д) делением полученного значения теплонапряжения на сред
ний температурный напор определяют для данного аппарата коэф
фициент теплопередачи.

7. Рассчитывают поверхность теплообмена и по существующим 
нормалям выбирают типовой испаритель.

8. Определяют скорости технологических потоков в штуцерах 
типового испарителя.

РАСЧЕТ

1. Тепловая нагрузка испарителя

Эта величина определяется из уравнения теплового баланса 
испарителя (см. рис. 1.3):

( * + * ' « )  ■ ? ? , + « ; = « ? ? , + I V ; .
1'Ле С?' — расход тепла в испарителе (тепловая нагрузка), кДж на 
100 кмоль сырья; Я и Ун — количества потоков, кмоль на



100 кмоль сырья (см. табл. 2 .11); q f  , g*, — энтальпии п о то 
ков при соответствующих температурах, кДж/кмоль.

Предварительно найдем средние молекулярные массы потоков, 
пользуясь данными табл. 2.7;

M R+V =  44 • 0,078 +  58 • 0,719 +  72 • 0,203 =  59,7
R

M R =  44 • 0,040 +  58 • 0,665 +  72 • 0,295 =  61,6 
M v  =  44 ■ 0,105 +  58 ■ 0,758 +  72 • 0,137 =  58,5

R

По графику [4, с. 10] или по таблицам (Приложение 2 и 3) н а 
ходим энтальпию потоков:

=  ¿7* ' =  410,3 • 59,7 =  24 495 кДж/кмоль 

<7*' =  qfs3 =  422,9 • 61,6 =  26 051 кДж/кмоль 

qf[ ~  7̂383 =  690,8 • 58,5 =  40 412 кДж/кмоль

Тогда
QÍ =  63,4 • 26 051 +  95 • 40 412 — (63,4 +  95) 24 495 =

=  1,61 • 10® кД ж  на 100 км оль с ы р ь я

Число молей сырья, подаваемого в колонну:
п  20 000 Qc. ,Сг1 — — — — оо4 кмоль/ч

Часовой расход тепла в испарителе:

Qp =  Q'p 1 M =  1,61 ‘ 106Ж  =  5>8 6 - 106 кДж/ч = 1 6 3 0  кВ т

2. Расход грею щего пара

В качестве горячего теплоносителя в испарителе используется 
водяной пар.

Флегма, поступающая в испаритель, нагревается от Т\ —  378 К 
до Т2 =  383 К и частично испаряется за счет тепла конденсации 
водяного пара. На основе данных промышленной эксплуатации  
аналогичных испарителей и с целью обеспечения достаточного т ем 
пературного напора при теплопередаче от конденсирующегося во
дяного пара к кипящей флегме принимаем следующие п арам етры  
греющего пара [58, с. 93]: давление Р  =  785-103 Па; тем пература  
T's =  443 К; теплота конденсации г  =  2049,5 кДж/кг.

Расход пара определим из следующего равенства:

где 1  — расход греющего пара, кг/ч; т]т — коэффициент уд ер ж ан и я  
тепла.



С учетом коэффициента удержания тепла (в среднем для теп
лообменников г]т =  0,95) получим:

1630 - 103 • 3,6 , П|П 
2049,5 • 0,95 ~  3 0 1 0  * г /ч

3. Температурны й напор
по поверхности нагрева испарителя

Температура горячего теплоносителя — конденсирующегося во
дяного пара — остается неизменной и равной Т'8 =  443 К. Следо
вательно, температурный напор в испарителе будет одинаковым по 
всей его поверхности и равным

д Т = Т ' $ —  Т2 =  433 — 383 =  60 К

4 . Коэффициент теплоотдачи а 2 
со стороны кипящ ей флегмы

Д л я  пузырькового режима кипения жидкости в большом объеме 
сс2 [в В т/(м 2-К)] можно определить по следующей зависимости, 
предложенной Кружилиным [49, с. 206]:

л  .  ч 0,033 /  %0,33 <\ 0,75

а2 =  7 , 7 7 .1 0 - 2[ - ^ _ _ )  .,0,45 ПЖ|2т0.37 • 4- ----------- а0'7п I \ Г, I „и,ад„0,12т0 “
Рж Рп /  \ а  /  Срж *3

где рп, р«< — соответственно плотности паровой и жидкой фаз, кг/м3; 
г  — теплота парообразования, Дж/кг; а — поверхностное натяжение 
на границе раздела между жидкостью и паром, Н/м или кг/с2;

— теплопроводность жидкости, В т/(м -К );  ц® — коэффициент 
динамической вязкости жидкости, Па • с; сРж _  теплоемкость жид
кости, Д ж /(к г  • К); Та — температура кипения флегмы, К; <? — теп- 
лонапряжение поверхности нагрева, Вт/м2.

Все физические параметры в формуле определяются при тем
пературе кипения флегмы Т8 =  Т2 — 383 К.

Плотность паровой фазы определим по уравнению Менделее
ва — Клапейрона:

__ Т0 я
Рп Р° Тд ' Я0

где ро — плотность пара при нормальных условиях, кг/м3; Т0 — 
== 273 К; л  =  1,47 - 106 П а — давление в испарителе; яо =  
=  98,1 • 103 Па;

Имеем:

22,4 - Ц ?  =  2 ’6  КГ/ МЗ

После подстановки всех величин в формулу получим:



Относительную плотность жидкости (остатка) можно опреде
лить по формуле Мамедова [44, с. 37]:

0.590Л1 „ — 6,4790293 _  --------- Е-----------
277 0,693МЛ +  7,581

где Мд =  61,6 (определена выше). Получим:
9ОД 0,590-61,6 — 6,479 _ 0 ( , 

р 277 0,693-61,6 +  7,581

После этого по известным формулам или графикам нетрудно 
найти плотность остатка при температурах:

Т2 =  383 К Рж =  528 кг/м3

Т =  288 К рж =  602 кг/м3

Теплоту парообразования найдем как разность энтальпий п а 
ровой и жидкой фаз (см. п. 1 расчета):

г =  <7£  — <7*' =  690,8 — 422,9 =  267,9 кД ж /кг  =  267,9 • 103 Д ж /к г .

Поверхностное натяжение (в Н/м) на границе раздела пар — 
жидкость определим по формуле Этвиша:

21,2 • 10—6 ,т т .4
а / М  \у. \ ‘ Кр ■‘ 4

\ Рж /

где Л1 =  Л1я =  61,6 — средняя молекулярная масса остатка; рж =  
=  528 кг/м3 — плотность остатка при температуре Т2 =  383 К; 
ТКр — критическая температура остатка, К; Т3 = Т 2 =  383 К; б —■ 
постоянная, равная 7 К.

Найдем псевдокритическую температуру остатка по критиче
ским температурам компонентов и их мольным долям в остатке:

7\ф — х\ТКр. | -|- х'2Т Кр 2 ХзТкр. з

где Ткр .  ,  =  368,6 К (С3Н4); Гкр.2 =  426 К (С4Н 10); Гкр.3= 4 7 0 ,2  К (С5Н 12).
Значения х\, х2, х з — мольных долей компонентов в о ста тк е  

приведены в табл. 2 . 11.
Получим:

Гкр =  0,04 368,6 +  0,665 426 +  0,295 470,2 =  436,8 К 

Подставляя найденные величины в формулу Этвиша, получим:

о =  2Д 21‘61° ~ 6 (436,8 -  383 — 7) =  4,15 • 10~3 Н/м 

\~528")

Коэффициент теплопроводности жидкости (остатка) вычислим 
по формуле:

(1 — 0,00047 Т2) =
Р28«

=  (1 -  0,00047 • 383) =  0,182 Вт/(м • К)



Коэффициент динамической вязкости жидкости (остатка) как 
для смеси неассоциированных жидкостей можно определить по 
формуле [46, стр. 42]:

1г И, =  х[ ^  (X, +  х' ^  ц2 +  х'  ^  (*з

где ць  ц2, Из— коэффициенты динамической вязкости компонентов 
жидкости (остатка).

Предварительно найдем для каждого из компонентов остатка 
значение и при 383 К.

По графику [63, с. 482] имеем для пропана (С3Н8) при двух 
произвольно взятых температурах:

Г  =  320 К и '  =  8 • 1(Г6 - 9,81 =  78,5 • 10-6 Па . с 
Т" =  340 К и "  =  7 • 1(Г6 • 9,81 =  68,6 ■ К Г 6 Па • с 

Д ля  дальнейших расчетов воспользуемся формулой [46, с. 40]

Здесь С — некоторая постоянная величина, которую легко найти 
из этой зависимости:

Пользуясь той же формулой, определим |Л1 при Т2 — 383 К:

откуда ц,1 =  5 4 - 10_6 П а-с .
По тому же графику [63, с. 482] имеем для бутана (С4Ню):

при 290 К | х ' =  18 - 10_6 • 9,81 =  176,5 • 10~6 Па • с 
при 310 К и "  =  15 • 10_6 • 9,81 =  147 • 10~6 Па • с 

Расчеты, аналогичные сделанным для пропана, дают:

С =  366; |л2 =  8,1 • 10_6 -9,81 = 8 9 , 3  • 10-6 Па • с 
Д л я  пентана (СбН^) получим:

при 290 К и '  =  24 • 10_6 • 9,81 =  235 • 10~6 Па . с 
при 308 К ц "  =  20 • 10~6 • 9,81 =  196 • 10~6 Па • с 
С =  390; (13= 11 ,3 . 10_6 . 9,81 =  111 ■ 10_6 Па ■ с

Теперь по формуле, приведенной выше, найдем коэффициент 
динамической вязкости для жидкого остатка в испарителе при 
Т2 =  383 К:

[ё  =  0,04 \ё  54 • 10_б +  0 ,6651ё  89,3 • 10_6 +  0,295 ^ 1 1 1 -  10~6

Т 'Т "  1е - V -

340 -  320

откуда



С"ж =  - ¡ 7 = ® "  (0' 762 +  ° . ° 0347'!) =
У Р288

=  _ 1 _  (0,762 +  0,0034 • 383) =  2,68 кД ж Д кг • К) =  2680 Д ж /(кг  • К)
V  0,602
Подставляя все найденные выше значения в формулу для  осг, 

получим:
,  / 2 8 .2 6 7 .9 .1 0 . р  х  ■

2 \  528 -  28 /  \4,15 • 10 /

у __________°-182°’7э_________  . п°'7 =  4,24а0’7 Вт/(м2 • К)
Х  (9 2 ,7 .Ю -6)0'45-2680°-12.3830'37 4 ' 4 Д '

Таким образом, в зависимости от теплонапряжения поверхности 
нагрева испарителя коэффициент теплоотдачи [в В т/(м2-К )]  со 
стороны флегмы будет выражаться формулой:

а 2 =  4,24<70,7
Выше, при определении значения коэффициента теплоотдачи за  

жидкую фазу везде принимается остаток Й, а не флегма (Ув +  /?),  
так как при температуре в испарителе 
Т2 =  383 К именно остаток нахо
дится в равновесии с паром У/?.

5. Коэффициент теплоотдачи а ,  
со стороны конденсирующегося  
водяного пара

Для случая конденсации водяного 
пара внутри горизонтальных труб 
предложено уравнение [8, с. 202]

к т  п  0 ,5  гт О .З  г т О .З  ( I \ 0 ' 33Ы и =  сИек П а Пу 1 - ^

которое в рабочем виде записывается 
так:

___ < г)г* л 0,5<0,35 ^ “*0,25а 1=1,36Л<7 I а в
где А =  ф(7’Ср) — коэффициент, зависящий от средней тем пературы  
конденсата и определяемый по графику (рис. 2.14); q — теплона- 
пряжение поверхности нагрева испарителя, Вт/м2; I — длина т р у 
бы, м; йв — внутренний диаметр трубы, м.
Средняя температура конденсата равна:

ГСр =  0 , 5 ( П +  Гш1)
где Т'$ — температура насыщенного пара, К; Тт — тем п ер ату р а  
стенки со стороны конденсирующегося пара, К-

Температура ТшЬ как правило, мало отличается от Т'3, п о 
этому без большой погрешности можно принимать Гср Т'3 =» Т ш\. 

По графику (рис. 2.14) при 7 ^  =  443 К Л =  6,2. Тогда а] =
=  1,36 • 6,2 • 60'35 • 0,02~0,23 • ц ' ь =  42<?0'5 Вт/(м2 • К).

Рис. 2.14. Зависимость в е л и 
чины А  от 7"ср.



6. Коэффициент теплопередачи

С учетом тепловых сопротивлений стенки и загрязнений ее 
обеих поверхностей коэффициент теплопередачи определим из 
уравнения:

Ь = ____________ !____________
' | бет  _|_ 61 2̂ | 1

С1] Я»ст ^ 2  СС2

где 6СТ =  0,0025 м — толщина стенки трубы; Д,Ст =  33,53 В т/(м-К) — 
коэффициент теплопроводности материала стенки трубы; -^- =А)
=  0,000215 (м2 • К)/Вт — тепловое сопротивление загрязнения внут-

Таблица 2.12

В еличины
Р е зу л ь та т ы  расчетов

1 2 3

щ, Вт/м2 (п р и н и м ается ).............................. 30 000 50 000 70 000
СС) =  42 <7°’5, Вт/(м2 • К ) ............................... 7 266 9 408 11 088
а 2 =  4,24 д0'7. Вт/(м2 • К ) .......................... 5 766 8 226 10 473
к. Вт/(м2 • К) . . ............................................ 833 895 930

К .................................................... 36 56 75

ренней поверхности труб, — принимается как среднее значение для 
водяного пара и мягкой воды [5, с. 5581; ^ -  =  0,0006 (м2 • К)/Вт —

Л 2
тепловое сопротивление загрязнения 
наружной поверхности трубы, — при
нимается как для светлого нефтепро
дукта [5, с. 558].

Тогда
. __________________ !__________________

I ОП09Ч 1 ‘—
—  +  +  0,000215 +  0,0006 +  —
<*1 33,53 а 2

_________1________
—  +  —  +  0,00089 
се ] а 2

Так как а\  и аа являются функ
циями теплонапряжепия д, величина 

которого неизвестна, то вычисление й ведем методом постепенного 
приближения. Задаем ся различными значениями д и для каждого 
из них находим а ь  аг, к и ДГср. Результаты расчетов сведены в 
табл. 2.12.

По данным этой таблицы строим график зависимости я — АТсР 
(рис. 2.15), называемый нагрузочной характеристикой испарителя.

Рис. 2.15. График зависимости 
Ч Д7"ср'



Зная, что в рассчитываемом испарителе средний температурный 
напор ДГср =  60 К, находим по графику (рис. 2.15) соответствую
щее теплонапряжение поверхности нагрева <7 =  54 500 Вт/м2.

Коэффициент теплопередачи в испарителе:

й =  . ^ _  =  ^ 5 0 0  =  908 Вт/(м2 • К)
А /  (*р Ь и

7 . Поверхность теплообмена испарителя

Расчетная поверхность теплообмена:
<2р I 630 000 _ о 0 2 

=  —  =  54 500 м
По нормали ВНИИН ефтемаша ОН26-02-6—66 принимаем и с 

паритель с паровым пространством типа 800 П П  ^  • Шифр а п 
парата означает: испаритель с паровым пространством, д иам етр  
корпуса 800 мм, условное давление в корпусе и в трубках Р у == 
=  1,57-106 Па (16 ат).

Этот аппарат имеет поверхность теплообмена г  =  41) м , один  
трубный пучок из 86 трубок диаметром 25 X  2,5 и длиной 6 м, 
трубки из стали 10.

8. Температура на внутренней поверхности трубы

Эту температуру можно определить из уравнения:

ГШ) =  Та — Я (—  +

Здесь Т'3 —  443 К
а , =  42д0'5 =  42 (54,5 • 103)0'5 =  9828 Вт/(м2 • К)

Тогда

1 ^  =  0,000215 (м2 • К)/Вт
Л)

Тш =  443 -  54,5 • 103( ^ д  +  0,000215) -  427 К

Следовательно, средняя температура конденсата:
Гср =  0,5 (443 +  427) =  435 К

При определении коэффициента теплоотдачи <%1 значение п а 
раметра А нами было взято при П  =  443К. Как видно, Гср м е н ь 
ше П  примерно на 2%, что находится в пределах точности т е х 
нического расчета.

ТРУБЧАТАЯ ПЕЧЬ 
С ИЗЛУЧАЮ Щ ИМИ СТЕНКАМИ ТОПКИ
Рассчитать трубчатую печь с излучающими стенами топ ки  

для нагрева и частичного испарения отбензиненной нефти при  
следующих исходных данных: производительность печи по сы р ью
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(отбепзиненной нефти) О =  1900 т/сут; начальная и конечная теМ^ 
пература сырья соответственно Т1 =  453 К и 7’2= 6 2 3  К; плотность 
отбензииенной нефти при 293 К р29з =  900 кг/м3; массовая доля 
отгона сырья при температуре 623 К и давлении я  =  196 • 103 Па 
на выходе из печи е =  0,6 (расчет доли отгона в примере опущен); 
плотность отгона при 293 К ргэз =  875 кг/м3; плотность остатка 
однократного испарения при 293 К ргэз =  950 кг/м3; топливо — 
газ состава (в объемн.% ) СН4 — 98, С2Н 6 — 0,3, С3Н 8 — 0,2, 
м-С4Ню — 0,1, С 0 2 — 0,3, 1Ч2— 1,1; плотность газа 0,730 кг/м3 (при 
нормальных условиях).

Теоретические основы работы трубчатых печей, их конструкция 
и расчет широко освещены в литературе [5, 40—42, 64].

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА ПЕЧИ

1. Рассчитывают процесс горения топлива.
2. Определяют к. п. д. печи, ее полезную и полную тепловую 

мощность, расход топлива.
3. Определяют поверхность нагрева радиаитных (экранных) 

труб и основные размеры камеры радиации (топки). Расчет ведут 
по схеме:

а) задаются температурой дымовых газов на выходе из топки 
и находят количество радиантного тепла (прямую отдачу топки);

б) принимают теплонапряжение радиантных труб и определяют 
их поверхность нагрева;

в) находят температуру сырья на входе в радиантные трубы;
г) выбирают диаметр и полезную длину труб и находят их 

число;
д) выбирают тип печи, проводят компоновку радиантной по

верхности и определяют основные (внутренние) размеры топки;
е) принимают тип газовой горелки и, зная ее теплопроизводи- 

тельность и полную тепловую мощность печи, определяют количе
ство горелок и площадь излучающих стен печи.

4. Проверяют, находится ли в допустимых пределах скорость 
сырья на входе в змеевик печи.

5. Рассчитывают лучистый теплообмен в топке. Этот расчет про
водится с целью подтверждения (проверки) взаимного соответ
ствия ранее выбранных температуры дымовых газов на выходе из 
топки и теплонапряжения поверхности радиантных труб. Если 
в результате расчета окажется, что при выбранном теплонапряже- 
нии радиантных труб температура газов на выходе из топки будет 
значительно отличаться от ранее принятой, то необходимо принять 
новое значение этой температуры и повторить оасчет, начиная 
с п. 3.

Расчет ведут по схеме:
а) находят коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией 

от дымовых газов к радиантным трубам;
б) рассчитывают максимальную температуру горения, среднюю 

температуру поглощающей среды (газа в топке), температуру из
лучающей стены;



в) рассчитывают эквивалентную абсолютно черную поверх
ность излучения;

г) находят действительную температуру дымовых газов на вы 
ходе из топки.

6. Определяют величину конвективной поверхности нагрева 
печи, число конвекционных труб и размеры камеры конвекции.

7. Проводят гидравлический расчет змеевика печи и опреде
ляют давление на входе в него.

8. Определяют потери'напора в газовом тракте печи и рассчи
тывают основные размеры (диаметр и высоту) дымовой трубы.

РАСЧЕТ

1. РАСЧЕТ ПРОЦЕССА ГОРЕНИЯ

Определим низшую теплоту сгорания топлива (в кД ж /м 3) по 
формуле:

<Эр =  360,33 • СН4 +  590,4 • С2Н4 +  631,8 • С2Н6 +  868,8 • С3Н6 +
+  913,8 • С3Н8 +  1092,81 ■ мзо-С4Н,0 +  1195 • н-С4Н ,0 +  1146 • С4Н8 +  

+  1460,22-С 5Н |2 + 251,2Н2

где СН4, С2Н4 и т. д. — содержание соответствующих компонен
тов в топливе, объемн. %.

Получим:

<2;; =  (360,33 • 98 +  631,8 • 0,3 +  913,8 - 0 , 2 + 1 1 9 5  • 0 , 1 ) =
=  35 800 кД ж /м3

или
<2р =  - | ^ -  =  49040 к Д ж /кг

Пересчитаем состав топлива в массовые проценты.
Результаты пересчета сведены в табл. 2.13.

Таблица 2.13

Компоненты
Молекуляр

ная
масса

М {

Мольная
(объемная)

доля
Г1

м 1г1

М ассовый % 
М1г1

с н 4 ............................. 16 0,980 15,680 95,84
с 2н 6 ............................. 30 0,003 0,090 0,55
С3н 8 ............................. 44 0,002 0,088 0,54

58 0,001 0,058 0,35
с о 2 .............................. 44 0,003 0,132 0,84
N . .......................................... 28 0,011 0,308 1,88

Сумма ......................... — 1,000 М т «  16,36 100,0



Определим элементарный состав топлива в массовых процен
тах. Содержание углерода в любом ¿-м компоненте топлива нахо
дим по соотношению:

ё1- ^ п 1
1 М 1

где п,{ — число атомов углерода в данном компоненте топлива. 
Содержание углерода:

С О  с о
ЖЛ ^  8 , - ^ п .  95 ,84-12-1  0,55- 12-2

— ¡5—  +  — » —  +
сн, сн4

. 0 ,5 4 -1 2 -3  . 0 ,3 5 -1 2 -4  . 0 ,8 4 -1 2 -1  о 
+  44----------Н -------ад---------Ь ------ 44------  =  7 3 ,3  МЗСС- %

С одержание водорода:
н ^ Н щ  «-С4Н Г

н -  2  н<= 2сн, сн,
9 5 ,8 4 -4  . 0 ,55 -6  . 0 ,54-8  . 0 ,35-10  0

~  Т б I 30 ' 44  ̂ 58 “ 2 4 ’^ 3  « а с е .  о/ 0

где т 1 — число атомов водорода в данном компоненте топлива. 
Содерж ание кислорода:

0 ГП • 16Р 0 ,8 4 -1 6 -2
0  =  - ^ £ -------= ------ л ----- =  0,61 масс. %

Мсо, 44
где Р  — число атомов кислорода в молекуле С 0 2.

Содержание азота:
- 14га 1 ,88-14-2  

М =   = - !- з д ------ =  1-88 масс- %м и, 28
где п — число атомов азота в молекуле.

Проверка:
С +  Н +  О +  N =  73,3 +  24,23 +  0,61 +  1 ,8 8 =  100 масс. %

Определим теоретическое количество воздуха, необходимого 
для сж игания 1 кг газа, по формуле:

. 0.0267С +  0.08Н +  0,01 (Б — О) _
—  0,23

_  0,0267 - 73,3 +  0,08 - 24,23 +  0,01 (0 -  0,61) _  1б д 4  к г /к г  
0,23

Д ля печей с излучающими стенками коэффициент избытка воз
духа а  —  1,03 ч- 1,07. Принимаем а =  1,06. Тогда действительное 
количество воздуха:

¿ д =  (х/,0=  1,06 • 1 6 ,9 4 =  17,96 кг/кг



где рв =  1,293 кг/м3 — плотность воздуха при нормальных усло
виях (273 К и 0,1 • 106 Па).

Определим количество продуктов сгорания, образующихся при 
сжигании 1 кг топлива:

т со, =  0.0367С =  0,0367 • 73,3 =  2,69 кг/кг

т н,о =  0,091-1 =  0 ,09 -24 ,23  =  2,18 кг/кг

то, — 0,2310(а — 1) =  0,23 ■ 16,94 (1,06 — 1) =  0,23 кг/кг 
т Ы) =  О,7710а +  О,ОШ =  О,77 • 16,94- 1,06 +  0,01 • 1 , 8 8 =  13,84 кг/кг 

Суммарное количество продуктов сгорания:

2  т 1 =  2,69 +  2,18 +  0,23 +  13,84 =  18,94 кг/кг 

Проверка:
2  т,  =  1 +  а Ц =  1 +  1,06 • 16,94 =  18,95 кг/кг

Содержанием влаги в воздухе пренебрегаем.
Найдем объемное количество продуктов сгорания (в м3) на

1 кг топлива (при нормальных условиях):
т с п  -22,4 2,69-22,4*

^со2 =  ?;------ =  — п —  =  1,37 м3/кг
Л 'со, 44

т Н ,0  • 22,4 2,18-22,4

M H,fl 18

т 0% • 22,4 0,23 • 22,4

" о , 32

_  m N, • 22,4 _ 13,84-22,4

=  2,71 м3/кг

AÍN, 28
Суммарный объем продуктов сгорания:

2 ^ = 1 , 3 7  +  2,71 +  0,16 +  1 1 ,0 7 =  15,31 м3/кг 

Плотность продуктов сгорания при 273 К и 0,1 • 10е Па:

У \ т ,  18,95

0“ =  ^ “ 1 5 5 Г = ‘ -24 кг /и *

Определим энтальпию продуктов сгорания на 1 кг топлива 
при различных температурах по уравнению:

qr — (T — 273) (mco.cco, +  тн,оСн2о +  т о £ о г +  r t infu)

где Г — температура продуктов сгорания, К; ссо2, с н,о, со,, с — 
средние массовые теплоемкости продуктов сгорания, определяемые 
из таблицы (см. Приложение 7), кДж/(кг • К).

Найдем для примера величину <7500:
— (500 — 273) (2,69 • 0,9207 +  2,18 • 1,9004 +

+  0,23 • 0,9391 +  13,84 • 1,0362) =  4807 кД ж /кг
Результаты расчетов сведены в табл. 2.14.



т. к .................. 273 300 500 700 1 100 1 500 1 900
Чт кД ж /кг . . . 0 561 4 807 9 260 18 837 29 070 40 048

Рис. 2.16. График зависимости температура — энтальпия.

По данным этой таблицы строим график q — Т (энтальпия про
дуктов сгорания — температура), — рис. 2.16.

2. К . п . д . печи, ее тепловая нагрузка  
и расход топлива

К. п. д. печи найдем по формуле:

,  /  Qпот Чух

п = ' ~ Ы + ^

где — 1 — потери тепла в окружающую среду, в долях от низ- 
%

Чухшеи теплоты сгорания топлива; — -----потери тепла с уходящими

дымовыми газам и , в долях от низшей теплоты сгорания топлива.
Примем, что === 0,06 и температура дымовых газов, поки- 

^ р
дающих конвекционную камеру печи, на 120 К выше темпера
туры Т\ сырья, поступающего в печь:

Т’Ух = 7 ’1 + Д Г  =  4 5 3 +  120 =  573 К

При Гух =  573 К найдем по графику q — Т (рис. 2.16) потерю 
тепла с уходящими дымовыми газами

qyx =  7000 кД ж/кг

или в долях от низшей теплоты сгорания топлива:
о™ 7000



Подставив численные значения величин получим, что к. п. д. 
печи

т) =  1 — (0,06 +  0,143) =  0,797 
Полная тепловая нагрузка печи ф т

О полезн

Ч
где £2полезн — полезное тепло печи, кДж/ч.

Полезное тепло печи (в кД ж/ч) рассчитываем по формуле:

^ п о л езн  =  0  И ? , +  0

где й  — производительность печи по сырью, кг/ч; е —  0,6 — массо
вая доля отгона сырья на выходе из печи при Т2 =  623 К (е мож
но определить по кривой однократного испарения сы рья или ана
литическим методом Трегубова [5, с. 174]; в данном расчете вели
чина е задана); — энтальпия соответственно паровой и 
жидкой фаз сырья на выходе из печи при Т2 =  623 К, кДж/кг; 
<7* — энтальпия сырья на входе в печь при Т { =  453 К, кДж/кг.

По таблицам энтальпий жидких нефтепродуктов и нефтяных 
паров (см. Приложение 2 и 3),  зная плотности отбензиненной неф
ти, отгона и остатка однократного испарения, найдем:

<7* =  <7*5з =  378 кДж/кг

з =  819 кДж/кг 

=  ?623 =  1070 кДж/кг
Тогда

Ф полезн 2=5 — 0°24100̂  [0,6 • 1070 +  (1 -  0,6) • 819 —  378] =

=  46,87- 106 кД ж /ч  =  13 020 кВт

Подставляя в формулу соответствующие величины, получим

=  -̂ э у -8 =  58,6 ■ 10« кДж/ч =  16 300 кВ т

Часовой расход топлива:
в =  О п д  =  ^ 6 ,8 7 . 10°

<2^ 49 040 • 0,797
ИЛИ

о / __ В  __  1200 \ п л л ч/
в  = - ^ = о Ж = 1 6 4 4  м / ч

3. Поверхность нагрева радиантных труб 
и размеры камеры радиации (топка)

Поверхность нагрева радиантных труб (в м2) определяется по 
формуле;

Я р =  - ^  
р ? р



где 0 Р —  количество тепла, переданного сырью в камере радиации, 
кВт; Яр — теплонапряжение радиантных труб, кВт/м2.

Количество тепла, переданного сырью в камере радиации (пря
мая о тд ач а  топки), найдем из уравнения теплового баланса топки:

<3 р - ( < ? Х - < г , п) в

где т]т —-коэффициент эффективности (к. п. д.) топки; Ятв — эн' 
тальпия дымовых газов на выходе из камеры радиации при тем
пературе Тп, кДж/кг топлива.

П ри м ем  Тп — 1023 К и определим по графику я — Т (рис. 2.16)

Ятп =  Ч\т =  17 ООО кДж/кг топлива

Р ан ее  было принято, что потери тепла в окружающую среду 
равны 6 % . Пусть 4% в том числе составляют потери тепла в топке. 
Тогда

Ъ  =  1 — 0,04 =  0,96
и
<3Р =  (49 040 • 0 ,96— 17000) • 1200 =  36,1 • 106 к Д ж / ч =  10030 кВт

П рим ем  теплонапряжение радиантных труб яР =  67 кВт/м2 
(дальнейш им расчетом подтвердим эту величину).

Таким образом, поверхность нагрева радиантных труб будет 
равна:

„  10 030 2
Р = = —67—  =

О пределим температуру Тк сырья на входе в радиантные трубы. 
П о л а г а я  на основе опытных и расчетных данных, что нефть 

в конвекционных трубах не испаряется, найдем ее энтальпию я¥
*  К

на входе в радиантные трубы из уравнения:

Ср =  0 [ е < ^  +  ( 1 - е ) < 7 * - 0 *  ]

Следовательно

<7* =е<7" +  (1 — е)я™ —  - ^ -  =  0,6 • 1070 +
К '  2 1 2  и

+  ( 1 - 0 , 6 )  - 8 1 9 - ^ - ^  =  514 кДж/кг

По таблице энтальпий нефтепродуктов (см. Приложение 2) 
искомая температура Тк =  507 К.

В ы бираем  трубы диаметром 1 2 7 X 8  мм с полезной длиной 
/тр =  9,5 м (полная длина грубы с учетом заделки концов в труб
ные двойники равна 10 м).

Число радиантных труб:

Я р 150Ы — ___— ________________ =  40
р я<*н/тр 3,14 • 0,127 • 9,5



Учитывая опыт промышленности, принимаем печь беспламен
ного горения с двухрядным экраном двухстороннего облучения, с 
горизонтальным шахматным расположением труб и двум я нижними 
конвекционными секциями (рис. 2.17).

Выход сырья^

Горелки
— Горелки

Топливныи
газ

Топливный.

Рис. 2.17. Схема печи с излучающими стенами 
топки.

По существующим нормам принимаем шаг размещ ения экран
ных труб 5  =  0,25 м. Тогда расстояние между вертикальными ря
дами радиантных труб: _

5] =  0125^7 3  = 0 ) 215 м

По данным ВНИИН ефтемаша (40, с. 14] расстояние от излучаю
щих стен до трубного экрана должно быть от 0,6 до 1,0 м. Прини
маем это расстояние а т =  1 м. В каждом вертикальном ряду



экрана разместим по 17 труб. Тогда высота радиантной камеры 
(топки) составит (см. рис. 2.17):

/гт =  (ЛГр—  1 ) 5  +  0 , 5 5  +  21т

где А̂ р — число труб в одном вертикальном ряду; /т =  0,25 м — 
расстояние от нижней и верхней труб вертикального ряда соответ
ственно до пода и потолка печи.

П одставив числовые значения величин, получим:

Лт =  (1 7 — 1) -0,25 +  0,5 ■ 0,25 +  2 -0 ,2 5  =  4,63 м

Ш ирина радиантной камеры печи:

йт =  2а1 +  5 , =  2 - 1 +  0,215 =  2,215 м

На потолке левой и правой частей радиантной камеры разме
щаем по три трубы с шагом 0,25 м.

Объем камеры радиации:

Ут =  Ьгк т1т =  2,215 • 4,63 • 9,5 =  97,4 м3 

Теплонапряжение топочного объема печи:

<3т 16 300 , л т\ I о 
=  97^  =  167,4 кВт/м3

Д л я  обеспечения равномерного обогрева каждой трубы экрана 
по окружности и по длине принимаем для проектируемой печи га
зовые горелки В Н И И Н ефтемаш а типа ГБП2а теплопроизводи- 
тельностью цг =  69,78 кВт (60 000 ккал/ч) [40, с. 43].

Количество горелок:
п __От.__ _[6300 __

Ут 69,78 3 6

П ринимаем для каждой из двух излучающих стен топки по 
114 горелок: 19 горелок по длине излучающей стены и 6 горелок 
по высоте.

Так к ак  размер горелки 0,5 X  0,5 м, то площадь каждой излу
чающей стены печи:

Я — (19 • 0,5) (6 • 0,5) =  28,5 м2
а двух стен

Н зя =  2Я =  2 • 28,5 =  57 м2

4 . П роверка скорости сырья 
на входе в змеевик печи

Оптимальное значение скорости сырья на входе в змеевик печи 
с учетом эффективного теплообмена и минимальных энергетиче
ских зат р а т  на прокачивание сырья составляет 0,5—2,5 м/с.

Проверим, соответствует ли скорость подачи сырья для проек
тируемой печи установленным пределам.



При двухпоточном движении сырья в змеевике печи его линей
ная скорость (в м/с) определится по формуле:

4 ОШ = --------------5—
З600р453я ^ ш

где с?в =  0,09 м — внутренний диаметр конвекционных труб; т —
— 2 — число потоков сырья; р453 =  800 кг/м3 — плотность сырья 
(нефти) при 453 К.

Подставив числовые значения величин, получим:
4 • 79 166 о г с /

3800 • 800 • 3,14 • 0,092 • 2 ~  ’ М' С

Как видно, начальная скорость сырья в змеевике печи нахо
дится в допустимых пределах.

5. Расчет лучистого теплообмена в топке

Целью этого расчета является определение действительной тем 
пературы дымовых газов на выходе из топки при принятом тепло- 
напряжении радиантных труб или проверка ранее выбранной тем
пературы дымовых газов, покидающих топку.

Расчетная формула имеет вид [42, с. 11]:*
4

7’П =  У  ‘ 100‘ « 2 р - ( 2 р . к Н  04

где Тп — температура газов в конце топки, К; С е— постоянная из
лучения абсолютно черного тела, равная 5,73 В т / (м 2-К );  Д в — 
эквивалентная абсолютная черная поверхность, м2; ф р. е — количе
ство тепла, передаваемое продукту в камере радиации конвекцией, 
кВт; 0 — средняя температура наружной стенки экрана ,  К; ^  — 
коэффициент, зависящий от отношения Н8р./Н8, — определяется по 
графику [42, рис. 11]; я — поверхность излучающих стен топ
ки, м2.

Определим коэффициент теплоотдачи [в В т/(м 2-К )]  свободной 
конвекцией от дымовых газов к радиантным трубам по формуле:

ок =  2,1 / Г п- 0

Средняя температура наружной поверхности стенки р ад и ан т
ных труб 0 определяется из уравнения:

0  =  т  +  9 р ( - ^  +  х )

где т — средняя температура сырья в радиантных трубах, К; а 2 —  
коэффициент теплоотдачи от стенки труб к нефти, В т / (м 2 • К)"; 
б — толщина стенки трубы, м; к — коэффициент теплопроводности 
материала стенки труб, В т /(м -К ) .

Средняя температура сырья в радиантных трубах:

т =  Тк ̂  Гг =  -5()7 1~623 =  565К



П риним ая <*2 = 9 4 0  В т /(м 2-К ) ,  а Я =  45,4 В т /(м -К ) ,  получим: 

е _ 5 0 7  +  66 8 5 о ( ^  +  - ^ - ) = 6 4 7 К

Тогда

а к =  2,1 V  Ю23 — 647 =  9,3 Вт/(м2 • К)

Определим среднюю температуру поглощающей среды (газов в 
топке),  используя рекомендуемую Бахшияном [40, с. 93] формулу:

г р  ___ г р  , С р .  к  +  Ф р . П
— 1 п л —^

В 2 ]  т ср

где <2р. к — тепло, переданное в радиантной камере конвекцией, 
кВт; С?р. п — потери тепла радиантной камерой в окружающую сре
ду, кВт; 2  т с р — средняя суммарная теплоемкость продуктов сго
рания 1 кг топлива в интервале температур от Тп до Т у

Д л я  определения ср предварительно зададимся Т у  =  1173 К и 
по [42, рис. 18] определим ср =  1,21 к Д ж /(к г -  К).

О пределяем количество тепла, переданное в радиантной камере 
конвекцией:

(2р.к =  а кНр(<РкТп — в)

где фк — коэффициент, учитывающий снижение температуры газов 
в области труб по сравнению с температурой газов, покидающих 
топку. П ри  расчетах этот коэффициент может быть принят равным 
0,9 [42, с. 85].

Получим:
<2р_ к =  9,3 • 150(0,9 • 1023 — 647) =  415 380 Вт ~  415,4 кВт

Количество тепла, потерянное радиантной камерой в окружаю
щую среду:

<?Р.п =  <2т(1 — Т1т)= 16 300(1 — 0,96) =  652 кВт

Т аким  образом
т ' __ 1 п оо  I (415,4 +  652) • 3600 __ 11 у — 1023 +  ■ 1200 . |8 94. ,-2—  — 11ЬЗК

Расхож дение с принятой ранее величиной Ту  незначительно. 
Температуру излучающей стенки, согласно опытным данным 

В Н И И Н еф тем аш а [40, с. 93], можно найти по формуле:

ГЛ=  1,2ГП=  1,2 • 1 0 2 3 =  1228К

Рассчитаем  эквивалентную абсолютно черную поверхность Я в. 
Предварительно определим все необходимые для этого величины.

Н айдем  угловой коэффициент для случая лучистого теплооб
мена меж ду поверхностью экранных труб и излучающей стенкой, 
или коэффициент облученности рня- Этот коэффициент показы
вает, во сколько раз эффективная (расчетная) поверхность Пнн



взаимного излучения экрана и излучающей стенки больше поверх
ности радиантных труб, т. е.

П 1
Р я я  — '

Основы расчета Пнн достаточно подробно изложены в ряде 
руководств [40, 42, 65, 66 и др.Д.

Ниже излагается схема расчета П ни для нашего случая.
или 1 :10) вычерчиваемВ любом масштабе (лучше 1 :20 

схему топки печи с разме
щенными в ней трубами.

Ввиду симметричности 
топки на схеме (рис. 2.18) 
дана только левая поло
вина ее.

Для упрощения в ле
вом вертикальном ряду 
показаны верхние девять 
труб из семнадцати, а в 
правом вертикальном ря
д у — нижние семь труб из 
семнадцати.

Расчетная поверхность 
взаимного излучения П НК{ к 
определяется для каждой 
трубы отдельно. Ввиду 
симметричного размеще
ния труб относительно из
лучающей стенки, очевид
но, достаточно найти ПНК[ 
для половины труб левого 
ряда, половины труб пра
вого ряда и труб левой я 
половины потолочного эк
рана. Д ля  получения сред
ней расчетной поверхно
сти Яд* одной трубы достаточно для нашего случая подсчитать 
/7н/?. для части вычерченных труб. Эти трубы на схеме (рис. 2.18) 
пронумерованы (1, 3, 5, 7, 9\ V , 3', 5', 7', 9' и 10, 11, 12).

Из точек Л и В, ограничивающих высоту излучающей стенки, 
К каждой из пронумерованных труб проводим касательные (н а 
пример, к трубе / — касательные ВВ\,  ВВ[, АА[, АА\\  к трубе  
5 ' — касательные ААу,  АА'у, В В У, В'у).

Четыре касательные образуют у каждой трубы две в о о б р а 
жаемые упругие нити, как бы натянутые на трубу, — внутренню ю  
и внешнюю (например, для трубы 1 — нить ВВ[А\А  — в н еш н яя  и 
нить ВВ\ А[В\А\А  — внутренняя; аналогично для трубы 5'  нить  
ААь'ВуВ — внешняя и нить АА'ь'ВуАуВяВ — внутренняя).

Рис. 2.18. С хем а к 
расчету поверхности  
взаимного и злучения.



По методу «натянутых нитей» расчетная поверхность взаимного 
излучения для трубы 1 определится следующим образом:

Пил,  =  0,5 к т  +  ^ В \ А \  +  ^  А[В\ +  ^  В 1А 1 +  М А \  -

— (В В Х +  ^  В,А\  +  А\А)]

но ВВ\  =  ВВ\,  а А \ А ~ А \ А ,  поэтому

Пня, =  0,5 А\В\  +  ^  В1Л 1)

Аналогично для трубы 5'-.

Пня&- == 0,5 А£'Вв' -)- ^  Ав'В^’)

Следовательно, для любой /-й трубы нашей схемы расчетная 
поверхность взаимного излучения определяется по формуле:

П н я 1 —  0,5 (>^ Л;В; +  ^  ЛгВ,)

Д л я  определения разм еров  ^  А^В  ̂ и ^  А 1В 1 при расчете # я я г 
любой трубы необходимо рядом со схемой топки вычертить в мас
ш табе 1 : 1 окружность диаметром, равным наружному диаметру 
трубы, т. е. с1и =  127 мм. Проводя к этой окружности касательные, 
параллельны е касательным к соответствующей трубе на схеме, 
отметим на ней четыре точки, которые ограничат две искомые дуги.

Н апример, на окружности с с/н= 1 2 7  мм таким способом для 
трубы  1 найдены точки А\,  А[, В\, В\\ для трубы 5 ' — точки Ау,  
А у ,  Ву ,  Вь', которые ограничили нужные нам дуги: ^  А уВ у  и

А у В у .  Такие построения на этой окружности сделаны для всех 
пронумерованных труб (на рис. 2.18 не показаны).

Д лина любой дуги (в мм) легко найдется геометрически:

^  ¿ А Ж

где йн =  127 мм — наружный диаметр трубы; А  А 1ОЩ — централь
ный угол, соответствующей дуге A^Bi.

При таком способе вычисления длины дуг окружность на 
рис. 2.18 не обязательно чертить в масштабе 1 : 1.

Результаты вычислений длин дуг и расчетных поверхностей 
взаимного излучения для всех пронумерованных труб представ
лены в табл. 2.15. Все расчетные поверхности Пня1 отнесены к
1 мм длины труб.

Средняя расчетная поверхность взаимного излучения для одной 
трубы экрана:

П7я  =  Щ ™ 1 =  -8̂ ~  =  72,2 мм2

Поверхность взаимного излучения для всего экрана печи:

Пня  =  =  40 • 72,2 =  2888 мм2 на 1 мм длины трубы



Номер 1 
трубы 

(по рис. 2.18)
*  а м ]

(рис. 2.18)

/ /О 
^  А 10В1 

(рис. 2.18)

А ¡В 1 — 
3,14* 127

360

X -г
мм

-  4 В« '=
З .Н 1 2 7  „  

360
х /  а ' ов'° ,

мм

= 0 .5  а '.в ' .+  
+ ^ Л {В 1). 

мм2

1 42 53 46 59 52,5
3 67 77 74 85 79,5
5 95 93 105 103 104,0
7 65 82 72 91 81,5
9 75 80 83 89 86,0
1' 52 50 57 55 56,0
3' 76 92 84 102 93,0
5' 91 83 101 92 96,5
7' 85 77 94 85 89,5

10 30 20 33 22 27,5
и 30 37 33 41 37,0
12 62 52 68 57 63,5

^  П н н 1 = 8 6 6 ,5

Находим величину коэффициента облученности, или углового 
коэффициента:

где Яр =  лс/„Л/р — поверхность экрана печи, приходящаяся на 1 м м  
длины трубы.

Тогда
2888 а  1 о 1

3 ,14‘ 127-40 ’

Определим угловой коэффициент для  случая лучистого т е п л о 
обмена между газовым слоем и трубным экраном.

Величину этого углового коэффициента ргн  найдем по гр аф и ку  
[40, с. 98], имея в виду, что отношение шага труб к их д и а м етр у

Д ля двухрядного экрана получим:

ркя =  0,43 +  0,20 =  0,63

Найдем поверхность неэкранированных стен топки.
Из принятой схемы компоновки экранных труб (см. рис. 2 .17) 

видно, что неэкранированными поверхностями топки являю тся ее 
торцевые стены и часть фронтовых стен, не занятых газовыми г о 
релками. П лощадь этих поверхностей равна:

=  4от/гт +  2 (/гх/хр — Я) =  4 • 1 • 4,63 +  2 (4,63 • 9,5 -  28,5) =  49,5  м2



Определим приведенную степень черноты трубного экрана по 
формуле [40, с. 89]:

Л] . Аг

Здесь
Л| — е1/е// (Ркя “Ь Р1) 

г! -  е4
'Р(Гу)- т4у -  е4

А 2 — (1 — ву ) еяел (рнк +  р2)
Т* -  04

Ъ ( Т Я)-

где г у  — степень черноты газового слоя; ен =  ед =  0 ,9— степень 
черноты экрана и излучающей стенки [40, с. 118]; рь р2 — расчет-

Я р
ные величины, зависящ ие от отношения - у -----поверхности нагрева
радиантных труб к поверхности неэкранированных стен топки. 

Найдем степень черноты газового слоя.
Д л я  печей с излучающими стенками топки [40, с. 94]:

еу  =  1 — К

где % — коэффициент прозрачности газовой среды, определяемый 
по таблице [40, с. 94] в зависимости от температуры Т у

При 7 > = 1 1 7 3  К коэффициент X =  0,72, а еу =  1 — 0,72 =  
=  0,28.

Определим 01 и р2, ^ (Т 'у ) и г|)(Гд).

Так  как - ^ -  =  -^ -^  =  3,03, то по таблице [40, с. 91] найдем:

Р, =  0,193; р2 =  0,079 
, ч 10234 — 6474 п е с с

^  ( т у) — - т т ш гг ш г ~  0,5561163* -  6474

. , т  ч 10234 — 6474 __п /1Чй
Ф ( ? * ) —• 1228“ — 6474 0 ,4 3 8

Вычислим значения А х и А 2 по формулам, приведенным выше: 

Л, =  0,28 • 0,9 (0,63 +  0,193) =  0,20 
Л2 =  (1 — 0,28) • 0,9 • 0,9(0,181 +  0,079) =  0,15

Тогда
0,20 . 0,15 _ п ?

ПР —  0,556 0,438

а эквивалентная абсолютно черная поверхность

«



Коэффициент гр определим по отношению —ц — — и ,э4 А

Из графика [42, рис. 11] имеем: г|) =  1,75.
Определим действительную температуру дымовых газов, поки- 

дающих топку:

=  V тк [ ш й т з  (10 030 ООО -  415 400) +  647*] =  1030 К

Расхождение с принятой температурой находится в допустимых 
пределах.

Таким образом, подтверждается ранее назначенная теплона- 
пряженность радиантных труб <7Р =  67 кВт/м2 и рассчитанная п о 
верхность нагрева экрана Нр — 150 м2.

Если полученная расчетом температура Тп будет значительно 
отличаться от принятой, то следует повторить расчет, задавш и сь  
другим значением Тп.

6. Расчет конвективной поверхности нагрева печи

Поверхность нагрева конвекционных труб определяется по ф о р 
муле:

Н . --------5*—к] ДГср

где Ок — количество тепла, передаваемого сырью в конвекционных 
трубах, Вт; ¿1 — коэффициент теплопередачи в конвекционной к а 
мере печи, В т/(м 2-К ); ДГср — средний температурный напор, К.

Количество тепла, передаваемого сырью в конвекционных т р у 
бах:

<ЭК =  (Эполезн — Р р =  13020— 10 030 =  2990 кВ т =  2,99 • 106 В т

Коэффициент теплопередачи в конвекционной камере вы ч и с
ляется по формуле:

г* 1 ,1  ( а ,  +  а л)

где а! — коэффициент теплоотдачи конвекцией от дымовых г а з о в  
к трубам, В т/(м 2-К ); а л — коэффициент теплоотдачи излучением 
от трехатомных газов к трубам, В т/(м 2-К ).

Коэффициент а ь  определим по формуле [8, с. 133], из которой:

“Н
где С — постоянная, для шахматного пучка труб, равная 0,33; р — 
коэффициент, зависящий от числа рядов труб в пучке (п о л агая ,  
что число рядов будет более 10, примем р =  1) [8, с. 133]; Яг —  к о 
эффициент теплопроводности дымовых газов, В т /(м -К ) .

Критерии Яе и Рг в формуле вычисляются при средней т е м п е 
ратуре дымовых газов в камере конвекции (определяющий р а з 
мер _  наружный диаметр труб). Скорость газов рассчитывается 
для самого узкого сечения пучка.



В камере конвекции устанавливаются трубы с полезной длиной 
/тр =  9,5 м, наружным диаметром йн =  102 мм и толщиной стенки 
6 мм. В каждой камере размещается змеевик для одного потока 
сырья. В одном горизонтальном ряду его установлено в шахматном 
порядке по четыре трубы (рис. 2.17) с шагом 5  =  172 мм.

Найдем наименьшую площадь свободного сечения для прохода 
дымовых газов. Согласно приведенной схеме, она будет равна:

/г ~ (Ьк М н )  ¿тр == [(^1 1 ) ^ 4 “ М н ]  ¿тр =:
=  [(4— 1) • 0,172 +  3 • 0 , 1 0 2 - 4 - 0 , 1 0 2 ]  • 9,5 =  3,93 м2

где П\ =  4 — число труб в одном горизонтальном ряду.
Определим линейную скорость дымовых газов в самом узком 

сечении пучка по формуле:
в  2  У Лр

Д О :
т • 3600/г • 273

где Гер =  0 ,5 (7’п +  Тух) =  0,5(1023 +  573) =  798 К — средняя тем
пература дымовых газов в камере; т =  2 — число параллельно ра
ботающих камер или, в нашем случае, число потоков сырья.

Тогда
1200- 15,31-798 , о /

2 -3600 -3 ,93 -273  ’ М' С
ДО :

Д ля определения критериев Ие и Рг нужно вычислить для ды
мовых газов при Гер =  525 К кинематическую вязкость, плотность, 
теплоемкость и коэффициент теплопроводности.

Коэффициент динамической вязкости найдем по формуле:

х'1М 1м _  у  х {А

»г - Ь  ■*(

где А4Г, (хг — молекулярная масса и динамическая вязкость дымо
вых газов; — молекулярные массы компонентов дымовых газов; 
р,»— динамические вязкости компонентов дымовых газов, — опре
деляются по номограмме [49, с. 597]; х\ — объемные доли компо
нентов дымовых газов в смеси.

Таблица 2.16

Компоненты 
дымовых газов М1

т кг/кг 
топлива

х масс, 
доля

(при нор 
мальных 

условиях), 
мЗ/кг топлива

/
х г

объемн
доля

с о 2 ................ 44 2,69 0,142 1,37 0,0896
н 2о ................ 18 2,18 0,115 1,71 0,177
о 2 ...................... 32 0,23 0,012 0,16 0,0104
N 2 ................. 28 13,84 0,731 11,07 0,723

Сумма . . . . — 2  ш ;= 1 8 ,9 4 1,0 2  =  15,31 1,0



Все необходимые расчеты сделаны в табл. 2.16. Поэтому

Иг =
М  Г 27,7

1*1

771,4- 10
г- —  3,58 • 1(Г5 Г1а-сI'3

Плотность дымовых газов 

Мг
Рг : 22,4

То 27,7 273 __Л /1 о о  / я
22,4 ‘ 798 0>422 кг/м

Кинематическая вязкость газов:

3,58 • 10,-5

0,422 =  8,5 • 10_5 м2/с

Коэффициент теплопроводности дымовых газов найдем по ф орм уле 
[8, с. 125]:

К  =  2  х\х1

где — коэффициент теплопроводности компонентов дымовых г а 
зов, определяемый по таблице [8, с. 430].

Необходимые расчеты сделаны в табл. 2.16, где Яг =  
=  0,067 В т /(м -К ).

Теплоемкость дымовых газов:

сг — с1х 1

где с,- — теплоемкости компонентов дымовых газов [8, с. 130]; —  
массовые доли компонентов в дымовых газах.

Результаты расчетов приведены в табл. 2.16, из которой и б е 
рем значение сг =  1,23 к Д ж /(к г-К ) .

Находим значения критериев:

Ке = 1,8-0,102 2150

Рг:

8,5-10

Угсгрг _  8,5- 10~5 - 1,23-0,422- 10;
Лр 0,067 =  0,66

цг шз, 
Па-с

м 1*1 _з х1-
Вт/(м-К)

\ 1х 1,
Вт/(м-К)

с1-
кДжДкг-К)

с1х 1'
кДж/(кг-К)И,

3,95 0,041 96 0,057 0,0051 1,16 0,165
3,17 0,027 118 0,072 0,0127 2,15 2,247
0,33 0,045 7,4 0,063 0,00066 1,05 0,013

20,2 0,037 550 0,057 0,0412 1,12 0,821

Мг= 2 7 ,7 — 771,4 — Хг = 0,067 — сг =  1,23



После подстановки всех величин в формулу для вычисления <21 
получим:

а, =  0,33 • 1 . 2 1500,6 • 0,66'А =  18 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплоотдачи излучением от трехатомных газов:

«л =  асо, "Ь а н,о

где а СО!, а н о  — коэффициенты теплоотдачи излучением от С 0 2 и 
Н20 ,  определяемые по номограммам [5, с. 478] в зависимости от 
средней температуры дымовых газов в конвекционной камере, 
силы поглощения трехатомных газов и температуры стенки.

Предварительно найдем величины, необходимые для пользова
ния номограммами.

Среднелогарифмическая температура дымовых газов в конвек
ционной камере:

Т п -  Т ух 1023 -  573
П р = ---------- = -----------------¡023" =  773  К

43 ^  2-31gü ?
Эффективная толщина газового слоя рассчитывается по фор

муле [5, с. 479]:
/ =  1,87 (S +  5,) — 4, ld„

где Si — расстояние м еж ду рядами труб или шаг труб по глубине 
пучка.

Так как  трубы расположены в шахматном порядке (см. 
рис. 2.17), то

с  S / T  172 Кз"S , =  —| ^ — =  148 мм

1 =  1 ,87(0,172 + 0 ,1 48 )  — 4,1 -0,102 =  0,192 м

Парциальное давление углекислого газа  при давлении внутри 
печи зт =  0 ,1-10е Па:

PCOi =  Y ^ =  1 ^ Г 0,1 ’ Ю6 =  8,95- 103 Па

То ж е для  водяных паров:

я  “  - ё г о л ' 106 “ 17' 8 ' 101 Па

Сила поглощения С 0 2 и Н20  в газовом слое:

(p l )со2=  Рс о 1 =  8,95 • Юз. о(192 =  1,72 • 103 Па • м 

0>1)н&= Рн&1 = 17’8 ' Ю3 - 0,192 =  3,41 • 1 0 4 1 а - м



Температуру стенок конвекционных труо примем на 35 К вы ш е 
средней температуры сырья в них [5, с. 483]:

Эст =  Г' +  т '~ +  3 5 =  453 +  5-~- +  35 =  515 К

По номограммам [5, с. 478] находим:

а СОг =  4,65 Вт/(м2 • К) 

а Н!0 =  6,98 Вт/(м2 • К)
Тогда

<хл =  4,65 +  6,98 =  11,63 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплоотдачи излучением газов можно определить 
также по формуле Нельсона [5, с. 479].

Суммарный коэффициент теплопередачи будет равен:

Л, =  1,1 (1 8 +  11,63) =  32,6 Вт/(м2 • К)

В конвекционной камере проектируемой печи теплопередача от 
дымовых газов к сырью в трубах осуществляется при смеш анно
перекрестном токе с индексом противоточности, равным единице 
[41, с. 116]. Поэтому средний температурный напор рассчитывается 
по уравнению Грасгофа:

А Гсп = макс — ДУ мин

2.3 1Е ■ мин 
гДе

Д т макс — Тп Тк', Д ̂ мин =  Тух Т2

Из исходных данных и предыдущих расчетов необходимые т е м 
пературы известны, поэтому

АГмакс=  1023 — 507 =  516 К
ДТ’мин —  573 — 453 =  120 к

»у , 516 120 0-70 V

Таким образом, поверхность нагрева конвекционных труб
„  2 ,9 9 -10е оог „2 

~  '32Т6Т272 —  33 5  М

Определим число труб в конвекционной камере

N - - Як ■■ = --------— -------=  110пс1„1т р 3,14-0.102-9.5

или в одной камере:



Принимаем Л^ =  56, тогда число труб по вертикали в одной 
камере:

_  лг' _  56 
т  «I 4 ^

Высота, занимаемая трубами в конвекционной камере, при 
шаге труб по глубине конвекционного пучка 5 ]  =  0,148 м:

Нк =  ( т —  1 )5 ,  =  (1 4 — 1) • 0,148 =  1,925 м

7. Гидравлический р асчет змеевика печи

Целью гидравлического расчета является определение гидрав
лического сопротивления змеевика печи. Давление на выходе из 
змеевика печи в нашем случае известно: лк= 1 9 6  • 103 Па. В проек
тируемой печи происходит частично испарение сырья, поэтому гид
равлический расчет змеевика ведем по методу Бакланова [41].

Давление сырья на входе в змеевик печи рассчитываем по 
формуле:

Л-ВХ =  Л'К “Ь &Ри "Ь АРн -)- ДР к АРСТ
где АРШ — потери напора на участке испарения, Па; ДРН — потери 
напора на участке нагрева радиантных труб, Па; ДРК — потери на
пора в конвекционном змеевике печи (по одному потоку), Па; 
А Р ст — статический напор, необходимый для подъема нефти в змее
вике от уровня ее ввода в конвекционный змеевик до уровня вы
вода из радиантных труб, Па.

Расчет необходимо начинать с определения потерь напора на 
участке испарения:

АР ¡, Ян Пк
гд е  пн — давление в начале участка испарения, Па.

Началу участка испарения соответствует сечение змеевика, в 
котором сырье нагревается до температуры начала однократного 
испарения (ОИ). При этой температуре давление насыщенных 
паров сырья становится равным давлению в начале участка испа
рения, которое определяется методом постепенного приближения.

Д ля  облегчения расчетов предварительно строят вспомогатель
ную кривую зависимости температуры начала однократного испа
рения сырья Та. о. и от давления (или, что то же самое, кривую за 
висимости давления насыщенных паров сырья от температуры на
ч ал а  однократного испарения). Фракционный состав отбензиненной 
нефти (сырья) приведен в табл. 2.17.

Таблица 2 .17

П ределы  ки
пения фрак-
гий, К . . . 453 -5 2 3 523—573 573—618 618-710 710 -735 735-773 >773В ыход фрак
ций, масс. % 20,0 16,0 14,0 20,0 10,0 10,0 10.0



Порядок построения кривой Р  =  ц>(Тп, 0. и) следующий:
а) для каждой фракции отбензиненной нефти (табл. 2.17) н а 

ходим среднюю температуру кипения (к ак  среднеарифметическую 
температуру начала и конца кипения);

б) рассчитываем молекулярные массы фракций по формуле 
Воинова:

М  =  52,63 — 0,246 Гср +  0,001 Гер

в) зная массовую долю Х{ каждой фракции 
в сырье и ее молекулярную массу М,-, находим 
ее мольную долю х'1 в сырье;

г) каждую узкую фракцию в соответствии 
с ее молекулярной массой приравниваем (ус
ловно) к индивидуальному углеводороду (ал- 
кану). Находим при нескольких температурах 
(в нашем случае при 533, 573 и 613 К) по 
диаграмме Кокса для каждой фракции давле
ние ее насыщенных паров Р ь  По уравнению 
изотермы жидкой фазы

Рис. 2.19. График д ля  
определения д а в л е 

ния паров.находим для каждой из выбранных темпера
тур давление паров сырья.

Все эти определения и расчеты сведены в табл. 2.18. По дан ны м  
этой таблицы построена кривая Р  =  ц>(Тн. 0. и ) давления паров 
сырья (рис. 2.19).

Таблица 2 .1 8

Пределы
кипения

фракции,
К

т .ср ’
к М 1

х1'
масс.

%
Х1 /

Х1

533 К 573 К 613 к

СЧ
Е

СО
1
О

оГ

со
1о

я
а. С Р

г
10

_
3. 

П
а

СО ’
1
О

ч" я
<С* с

я
С

м "
1
О

оГ

п  "
1о

о. С

453-523 488 171 20,0 0,117 0,285 266,6 76 666,5 190 1199,7 341,9
523-573 548 218 16,0 0,093 0,228 73,32 16,8 200 45,3 499,9 114,6
573-618 320 258 14,0 0,069 0,171 26,7 4,5 8 6 , 6 1,5 226,6 38,7
618-710 663 329 20,0 0,061 0,151 4,0 0,67 16,7 2,5 106,6 16
710-735 723 398 10,0 0,025 0,062 0,6 0,04 2,7 0,16 23,3 2,6
735-773 753 434 10,0 0,023 0,057 0 0 0,93 0,053 8 0,453

773 823 528 10,0 0,019 0,046 0 0 0 0 0,93 0,04

Сумма — — 100,0 0,407 1,000 — 98,01 — 239,2 — 514,3

Предварительно задаемся давлением в начале участка и сп аре
ния лн =  0,5• 106 Па и по кривой (рис. 2.19) находим тем п ературу  
начала однократного испарения (закипания) отбензиненной нефти,



соответствующую этому давлению, Гн =  613 К. Если эта темпера
тура выше той, с которой сырье входит в радиантные трубы, то зна
чит испарение сырья начинается в радиантной секции. В нашем 
случае Тн >  Тк (см. стр. 160).

Найдем эквивалентную (расчетную) длину радиантных труб 
д л я  одного потока сырья:

1э ==: ¿трЛ/^р1 -{- (А^р1 ---- 1)

где  /тР == Ю м — полная длина трубы; Np  ̂=  20 — число радиантных 
труб в одном потоке; гр =  50 — коэффициент, зависящий от вида 
соединения труб [40, с. 131]; с?в =  0,111 м — внутренний диаметр 
радиантных труб.

Тогда
/ ,=  10 • 20 +  50 -0,111(20 — 1) =  306 м

Рассчитаем эквивалентную длину участка испарения:

Яг„ -  От1 — —1____ 1л . !
и „ „ж 9 Ятл “  Ят2 К

где  q f  = 7 8 0  кДж/кг — энтальпия сырья в начале участка испа
рения при Гн =  613 К; Я* = 5 1 4  кДж/кг — энтальпия сырья на 
входе в радиантные трубы; Ят, — энтальпия сырья на выходе из 
печи, равная (см. стр. 160):

Ят = е я ит +  (1 — ё)я% =
1 2 1 2 1 2

=  0,6 • 1070 +  (1 — 0,6) • 819 =  970 кДж/кг 

Таким образом
970 — 780 олс т о

^  9 7 0 -  514 - 3 0 6 =  128 М

Определим давление в начале участка испарения по формуле 
Бакланова:

У п 2к +  А1Л  +  В12и

где я к — 196-103 Па — давление сырья на выходе из змеевика печи 
или, что то же самое, в конце участка испарения; А и В — расчет
ные коэффициенты.

Коэффициент А находим по формуле [40, с. 132]:
0,815Я^

Р ж 4

где  К — коэффициент гидравлического сопротивления, равный для 
атмосферных печей 0,020—0,024 (принимаем А. =  0,024); Ьу — се
кундный расход сырья по одному потоку, кг/с; рж =  690 кг/м3 — 
плотность сырья при средней температуре на участке испарения 
Гер =  0,5 (613 +  623) =  618 К



Имеем:
,  1900-1000 . .  .

1 2 -24 -3600  к г с̂

Следовательно
, 0 ,815 -0 ,0 24 -И 2

=  201690-0 ,1115

Коэффициент В  находим по формуле [40, с. 132]:

В =  9 , 8 1 Л - ^ -
/ирп

где е =  0,6 массовая доля отгона сырья на выходе из печи;
р п =  - щ д  =  0,0005 средняя плотность паров сырья при давлении
9,81 Па (принимается) [40, с. 133].

Получим:

д - 9-81 2т ° о , о т =  1280 • 104

Давление в начале участка испарения:

я н =  V(196 • 103)2 +  201 ■ 128 • 196 • 103 +  1280 ■ 104 ■ 1282 =
=  0,5 • 106 Па =  500 • 103 Па

Полученное значение я н совпадает с ранее принятым зн аче
нием, поэтому пересчет не требуется.

Вычисляем потерю напора на участке испарения:

ДЯИ =  500 • 103— 196 • 103 =  304 • 103 Па

Потери напора АРН на участке нагрева радиантных труб:

д р  __ 1 1 »_  ц2
~ Х с1в 2рж

где К =  0,031 — коэффициент гидравлического сопротивления,— 
выбираем по таблице [5, с. 502]; /„ — эквивалентная длина уч астка  
нагрева радиантных труб по одному потоку, равная /н =  /э— /и =  
=  306 — 128 =  178 м; с?в =  0,111 м — внутренний диаметр р ади ан т
ных труб; и  — массовая скорость сырья в трубах, кг/(м2-с) ;  р ж  =  
=  735 кг/м3 — плотность отбензиненной нефти при средней тем п е
ратуре на участке нагрева радиантных труб Тср =  0 ,5 (521+ 613) =  
=  567 К.

Массовая скорость сырья в трубах (одного потока):

1900-1000-4 ИЗО к г/ (м 2 • с)
2 - 24 - 3600 • 3,14 • 0,1112

Подставляя в формулу для ДРН числовые значения величин, по
лучим:



Потери напора в конвекционном змеевике (для одного потока) 
найдем по формуле:

АРк==Л^ Г  2^7

где X =  0,031 (см. выш е); /к — эквивалентная (расчетная) длина 
конвекционного змеевика по одному потоку, м; (1В = 0,09 м — вну
тренний диаметр конвекционных труб; ик — массовая скорость 
сырья в конвекционных трубах, кг/(м2-с) ;  рж =  780 кг/м3 — плот
ность сырья при средней температуре в конвекционных трубах 
Тср =  0,5 (453 +  521) =  487 К.

Эквивалентная длина конвекционного змеевика для одного по
тока:

1к =  №Хр +  у й  в (Л Гк-  1)

где Ы'к — число труб в одном потоке; /тР =  10 м — полная длина 
трубы; г|) =  50 [40, с. 131].

Тогда
/к =  56 • 10 + 5 0 - 0 , 0 9 ( 5 6 — 1) =  807 м 

Массовая скорость
1900-1000-4  , _ оп , , 2 ,

к 2 • 24 - 3600 • 3,14 • 0,092 КГ^  '

Подставляя в формулу для ДРК числовые значения величин, 
получим:

ДРК =  0 , 0 3 1 ^ - ^ =  514- 103 Па

Определим статический напор в змеевике печи:
АРСТ =  (Нт +  Нк) Рж§

где рж — плотность сырья при Гер =  487 К.
Получим:

ДРСТ =  (4,63 +  1,925) ■ 807 • 9,81 = 5 1 ,9  • 103 Па 

Таким образом, давление сырья на входе в змеевик печи будет: 
я вх=  196- 103 +  304 ■ 103 +  43,2 • 103 +  514 • 103 +  51,9 - 103 =

=  1109 • 103=  1,11 • 106 Па

8. Расчет потерь напора в газовом тр акте  печи

Общие потери напора по газовому тракту печи, или величина 
.  тяги дымовой трубы, рассчитывается по формуле:

ДРобш =  ДРр +  АРк +  +  Л Р тр

где ДРр — величина разряжения в камере радиации (принимается 
ДРр =  19,62 П а) ;  ДРК — потери напора в камере конвекции, Па; 
ДРг> — потери напора в борове, Па; ДРтр — потери напора в дымо
вой трубе, Па.



Потери напора в камере конвекции ДРк:
А Р к =  АРП +  ДРСТ

где ДРП— потери напора в конвекционном пучке труб, Па; ДРСТ— 
статический напор в камере конвекции при нисходящем потоке 
газов, Па.

Потери напора в конвекционном пучке труб [49, с. 35]:
Ей =  6 (2 ,7 +  1 ,7 т )  Ие-0,28

А  Ргде Еи =  — т  — критерий Эйлера; рг =  0,422 кг/м3 — плотность ргдо
дымовых газов при средней температуре газов в конвекционной к а 
мере Тср =  798 К (найдена ранее); д о =  1,8 м/с — линейная ско
рость дымовых газов в наиболее узком сечении пучка (найдена 
ранее); Ь — коэффициент, зависящий от угла  атаки (угол м еж ду  
осью трубы и направлением потока газов, в нашем случае равен 
90°), — принимается по таблице [49, с. 35] равным единице; т  =  
=  14 — число рядов труб в пучке в направлении потока газов; 
Яе =  2150 — критерий Рейнольдса (найден ранее).

Из приведенной выше формулы получим:
АРП =  Ь (2,7 +  1,7 т )  ргда2 Ре~ °'28 =

=  1 (2 ,7 +  1,7 • 14)-0,422 • 1,82 • 2150-0,28 =  4,8 Па

Статический напор в камере при нисходящем потоке газо в :
АР =  Н' (р — р ) яСТ #*к V ВОЗД ГГ) б

где Ак =  Ак+-А1 — высота столба газа  в конвекционной кам ере  
(рис. 2.17), равная /г'к =  1,925 +  0,5 =  2,425 м; рвозд — плотность 
воздуха при температуре окружающей среды, равной 303 К

1,293 - 273 , ,
Рвозд 30 303 1>165 КГ/М

Тогда
ДРСТ =  2,425(1,165 — 0,422)9,81 =  17,7 Па

а
ДЯК =  4,8 +  17,7 =  22,5 Па 

Потери напора в борове ДР б :
ДРб =  ДР£ +  ДЯ8

где АР'б — потери напора на преодоление местных сопротивле
ний, Па; ДР'б — потери напора на прямолинейном участке бо 
рова, Па.

Предварительно проведем расчет газохода.
Схема устройства газохода печи приведена на рис. 2.20. П л о 

щадь поперечного сечения борова:

где б г — секундное количество продуктов сгорания, кг/с; и  — м а с 
совая скорость газов в борове, кг/(м2-с).



Секундное количество продуктов сгорания:

Ог =
1200- 18,95

3600 3600

Массовая скорость газов в борове:

=  6,3 кг/е

и б =  ™б9т.ух

где Доб — линейная скорость газов в борове, м/с; рг — плотность

Л

У/////////.I

У/Г7//77,

ь

/777777У/Л

■>

Рис. 2.20. Схема устройства газоходов печи.

продуктов сгорания при температуре Тух — 573 К
273 . л . 273 »  е п  , ,

Ргух =  Ро =  1 >24 "573 =  °>59 кг/м

Примем линейную скорость газов в борове Доб =  8 м/с. Тогда 
«б =  8 • 0,59 =  4,72 кг/(м2 • с)

Площадь поперечного сечения борова:

5 б =

Принимаем высоту борова Не — 1,36 м, ширину Ь — 1 м, длину 
/б =  10 м.

Потери напора от местных сопротивлений рассчитываем по 
формуле:

ух

где — сум м а коэффициентов местных сопротивлений. 
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Дымовые газы делают в борове два поворота по 90° (один при 
входе в боров, другой, не показанный на рис. 2.20, — при входе в 
дымовую трубу), проходят шибер, открытый наполовину, а з а тем  
три входных канала в общий коллектор.

Коэффициент местного сопротивления при повороте на 90°:
1 = 1 , 1С

Здесь С =  /^-у-^ берется по таблице [40, с. 143]. В наш ем

случае при - у -  = 1 ,3 6  величина С  =  0,9.
Для двух поворотов:

21, =  2 • 1,1 • 0 , 9 =  1,98

По той же таблице коэффициент местного сопротивления при 
входе газа в коллектор =  0,04, для наполовину открытого ши
бера 1з =  4.

По написанной выше формуле получим:

ДР'в =  (1,98 +  4 +  0 , 0 4 ) - ^ - =  113,7 Па

Потери на прямолинейном участке борова:

у х

где % — коэффициент гидравлического сопротивления; й э — э к в и 
валентный диаметр борова, м.

Коэффициент гидравлического сопротивления, зависящий от в е 
личины критерия Рейнольдса, находим по формуле:

0,857 0,857
А =  ■

Об Ие):

где V — кинематическая вязкость дымовых газов при температуре 
в борове Гб =  Г ух =  573 К.

В нашем случае:
и — __ 2• 1,36-1 | |Р
3 ~~ Лб + 6 1,36+ 1 ’

Кинематическую вязкость дымовых газов можно рассчитать, 
как было показано выше. В целях некоторого сокращения подсче
тов, примем ее по таблице [67, с. 135]:

V =  45,81 • 10“ 6 м 2/с



Таким образом
А Р в — 113,7 +  2 ,4 6 =  116,2 Па 

Потери напора в дымовой трубе:
Д Я т р  =  АР', р +  АР''р

где АР'Гр — потери напора при входе газов в трубу и выходе из 
нее, Па; ЛРтр — потери напора на трение при движении газов 
в трубе, Па.

Предварительно рассчитаем диаметр дымовой трубы:

где « Тр— массовая скорость газов на входе в дымовую трубу, 
кг/(м2-с).

Величину и тр найдем по формуле:

где йитр — линейная скорость газов на входе в дымовую трубу (при
нимается равной 8 м/с); рВх — плотность газов при их температуре 
входа в дымовую трубу Пх, кг/м3.

Примем температуру Т'вх =  568 К. Тогда

Подставив в формулу найденные выше числовые значения, по
лучим: _______

Примем О =  1,4 м.
Потери напора при входе газов в трубу и выходе из нее опре

делим по формуле:

где |вх, £вых — коэффициенты местных сопротивлений; и ср  — мас
совая скорость газов при их средней температуре в трубе, 
кг/(м2 - с ) ;  рСр — плотность газов при их средней температуре в 
трубе, кг/м3.

Из таблицы [40, с. 142] найдем: £вх =  0,3, |ВЫх =  1,0.
Примем температуру газов на выходе из дымовой трубы 7'ВЬ1Х=

— 543 К, имея в виду потери тепла поверхностью трубы в окру
жающую среду.

Тогда средняя температура газов в трубе будет равна:

UT р ® трРвх

И
итр =  8 • 0,6 =  4,8 кг/(м2 • с)

Г

'Г/ Твх Твых
СР -------------------2----------



Плотность газов при этой температуре:
г 0 1,24-273 „ С1 , ,

Рср == Р о -Г 7- =  “ ^ 7 ---- =  °>61  КГ/М3ТСР 556

Массовая скорость газов при их средней температуре в трубе: 

Тогда

4 0  4 • 6,3 . . , ,  о
и ср  я д 2 3 14 • 1,42 КГ/(М - с )

АР'р =  (0,3 +  1,0) =  17,8 Па

Потери напора на трение при движении газов в дымовой трубе: 

д  р?0 =  а,- срТР — Л О 2Рср

где к  — коэффициент гидравлического сопротивления; Н — высота 
дымовой трубы, м.

Определим к  по формуле Якимова:

к  =  - ± -

где а  — коэффициент, принимаемый по таблице [40, с. 131].
В нашем случае:

т г= г == 0,023 
К 1.4

Предварительно приняв высоту трубы Н =  36 м, получим:
36 4,12
1,4 ' 2-0,61д р ?р =  0 , 0 2 3 ^ - - ^ г  =  8,2 Па

Таким образом
ДРтр =  17,8 +  8,2 =  26 Па

Общая потеря напора по газовому тракту  печи, или величина 
тяги дымовой трубы:

ДРобщ =  19,62 +  22,5 +  116,2 +  26 =  184,32 Па 

Проверим высоту дымовой трубы:
Ц  __ _________ общ____________

где Тв — температура окружающего воздуха К; Тср — средняя т е м 
пература дымовых газов в трубе, равная 556 К.

Тогда
Я  = ------------- . ‘,84’32 , .-------- =  36,6 м

‘ •2 9 3 - 2 7 3 ( з5з- - 5 * б ) - 9 -81

Полученное значение Н мало отличается от ранее принятого, 
поэтому пересчета делать не следует.



ВЕРТИКАЛЬНАЯ ЦИЛИНДРИЧЕСКАЯ ТРУБЧАТАЯ ПЕЧЬ

Рассчитать вертикальную цилиндрическую трубчатую печь для 
нагрева и частичного испарения экстрактного раствора, получае
мого на установке очистки масел фурфуролом при следующих ис
ходных данных: количество экстрактного раствора Ос =  480 т/сут 
(в том числе, экстракта 110 т/сут, фурфурола 370 т/сут); относи
тельная плотность экстракта р^3 =  0,975; молекулярная масса 
экстракта М 2 =  500; температура экстрактного раствора на входе 
в печь Т\ =  438 К, на выходе из печи Т2 =  503 К; давление про
дукта на выходе из змеевика печи я в =  0 ,2 5 -106 Па.

В печи следует установить пароперегреватель производитель
ностью Е =  1850 кг/ч водяного пара. Температура пара на входе 
в печь Та =  393 К, на выходе из печи Тцар == 513 К.

Топливо — газ  следующего состава (объемн. %): СН4 — 95,86; 
С2Н6 — 0,67; С 3Н8— 1,0; н-С4Н10— 1,83; С 0 2 — 0,64. Плотность 
газа при нормальных условиях рг =  0,760 кг/м3.

Общая характеристика и конструктивные особенности цилин
дрических печей (в частности, вертикальных) даны в литературе 
[5, 40, 41, 64].

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА ЦИЛИНДРИЧЕСКОЙ ПЕЧИ

1. Рассчитывают процесс горения.
2. Определяют к. п. д. печи, ее полезную тепловую нагрузку и 

расход топлива.
Расчету количества тепла, сообщаемому сырью (экстрактному 

раствору), предшествует определение доли отгона на выходе из 
печи. При этом сырье рассматривается как  бинарная система, в ко
торой низкокипящим компонентом является растворитель (фурфу
рол), а высококипящим, практически нелетучим компонентом,— 
экстракт.

3. Рассчитывают камеру радиации. Цель расчета — определение 
поверхности нагрева радиантных труб и основных размеров к а 
меры радиации, т. е. цилиндрической (основной) части печи. Расчет 
ведется по схеме:

а) определяют температуру дымовых газов на выходе из топки;
б) принимают теплонапряженность радиантных труб и опреде

ляют их поверхность нагрева и число;
в) рассчитывают внутренний диаметр печи;
г) определяют площадь поверхностей, ограничивающих топку.
4. Рассчитывают линейную скорость сырья на входе в змеевик 

печи.
5. Проводят расчет лучистого теплообмена в топке с целью 

подтверждения правильности выбора теплонапряженности радиант
ных труб при ранее найденной температуре газов в конце топки.

Расчет ведут по методу Белоконя. Если в результате расчета 
температура газов на выходе из топки будет значительно отли
чаться от ранее найденной (см. п. 3), то необходимо задаться дру-



гим значением теплонапряженности поверхности радиантных труб 
и повторить расчет, начиная с п. 3, б.

6. Рассчитывают конвекционную камеру печи, в которой р аз 
мещается пароперегреватель. Этот расчет ведется по обычной 
схеме [41, с. 197]. Цель его — определение поверхности нагрева и 
числа труб пароперегревателя, а такж е основных размеров камеры.

7. Проводят гидравлический расчет сырьевого змеевика печи и 
расчет газового сопротивления и тяги. Эти расчеты принципиально 
не отличаются от тех, которые подробно даны в предыдущем при
мере.

РАСЧЕТ

1. Расчет процесса горения
Расчет процесса горения для случая использования газообраз

ного топлива сделан в предыдущем примере, поэтому ниже приво
дим только результаты такого расчета.

Молекулярная масса топливного газа М г =  17,32. Состав топ
ливного газа (в масс. % ): СН4 — 88,51; С2Н6— 1,18; С3Н8 — 2,54; 
н-С4Н10 6,14; С 0 2 1,63.

Элементарный состав топливного газа (в масс.7о): ^  = /4,У, 
Н — 23,92; О — 1,18.

Низшая объемная теплота сгорания Qp =  37 976 кДж/м3.
Низшая массовая теплота сгорания:

Qp =  ^ = W  =  4 9 9 7 0  к Д ж / к г
Теоретическое количество воздуха, необходимого для сжигания 

1 кг топлива:
2,67 • 0,749 +  8 ■ 0,2392 -  1 ■ 0,0118 __ ] -  ,

—  0,23 1

Принимаем коэффициент избытка воздуха при сжигании га за  
а  _  [ i  Тогда действительное количество воздуха , требующегося 
для сжигания 1 кг топлива, будет равно:

=  L0a  =  17 • 1,1 =  18,7 кг/кг

Количество продуктов сгорания на 1 кг топлива: 

т со  ̂== 3,67 • 0,749 =  2,75 кг/кг 

т н2о =  9 ' °>2392 =  2,15 кг/кг 
m Ó =  0,23- 17(1,1 — 1) =  0,39 кг/кг 
t n l  — 0,77 - 17 - 1,1 =  14,4 кг/кг

Суммарное количество продуктов сгорания на 1 кг топлива:

2  m i  «  19,7 кг/кг



Температура, К . . • 273 500 700 900 1100 1500 1900

Энтальпия дымовых 
газов, кД ж /кг 
топлива .................... 0 6286 9576 14 426 19 480 30 190 41 390

Объемные количества продуктов сгорания (при нормальных 
условиях) на 1 кг топлива:

2,75 • 22,4
■ХОг'

'н2о '

ио2 =

44
2,15-22,4

18
0,39 • 22,4

32
14,4 • 22,4 

28

: 1,4 м3/кг 

■2,68 м3/кг 

=  0,27 м3/кг 

=  11,6 м3/кг

Суммарный объем продуктов сгорания (при нормальных усло
виях) на 1 кг топлива:

2  И; =  15,95 м3/кг

Плотность продуктов сго
рания при а =  1,1 и нормаль
ных условиях:

2  Щ 19,7
Ро

15,95
1,24 кг/м3

Молекулярная масса про
дуктов сгорания:

Рис. 2.21. График зависимости энталь- , Р Р Ф 9
пии дымовых газо в  от температуры. (энтальпия продуктов сгора

ния 1 кг топлива — температу
ра) . Все расчеты, необходимые для построения графика ц — Т, сде
ланы так же, к ак  и в предыдущем примере. Результаты расчетов 
приведены в табл. 2.19 и на рис. 2.21.

2. К . п. д . и полезное тепло печи.
Расход топлива

К. п. д. печи вычисляется по формуле:

я ; )

где — потери тепла печью в окружающую среду, кДж на 1 кг 

18(3



топлива; q<l— потери тепла с уходящими из печи дымовыми г а 
зами, кД ж  на 1 кг топлива.

Потери тепла печью в окружающую среду примем равными 
4% от низшей теплоты сгорания топлива:

<7, == 0,04С?р =  0,04 • 49 970 =  2000 кД ж  на 1 кг  топлива

Принимая температуру уходящих из печи дымовых газов 
Тух =  673 К, по графику (рис. 2 .2 1 ) найдем:

где С?с — количество тепла, передаваемого сырью (экстрактному 
раствору), кДж/ч; С}п — количество тепла, необходимого для пере
грева водяного пара, кДж/ч.

Количество тепла, сообщаемого экстрактному раствору в печи, 
найдем по формуле (здесь и далее индекс « 1»  относятся к фурфу
ролу, индекс « 2 » — к э к стр ак ту ) :

где G — количество экстрактного раствора, кг/ч; е  — массовая 
доля отгона; q p  — энтальпия пара фурфурола (отгона) при 
7’2 =  503 К, определяемая по таблице [11, с. 155], кДж/кг; х, и 
х2 — содержание соответственно фурфурола и экстр акта  в жидкой 
фазе экстрактного раствора, масс, доли; q*> и <7*' — энтальпии 
жидкого фурфурола соответственно при Га =  503 К и Г, =  438 К, 
определяемые по таблице [11, с. 155], кДж/кг; q f*  и q f 1 — энталь
пии жидкого экстракта соответственно при 7’2 =  503 К и 
71 =  438 К, определяемые по таблице [13, с. 395], кДж/кг; С\ и 
с 2 — состав исходного экстрактного раствора, масс. доли.

На основании расчетов массовая доля отгона е  —  0,729.
Из таблиц [11, с. 155] найдем:

<72 =  9500 к Д ж  на 1 кг топлива
Тогда

Полезное тепло печи:

Q.полезн =  Q c +  Q n

Чт,=  У503 =  8 17,3 кДж/кг 
q f ;  =  ¿7*оз =  438,4 кД ж /кг 

=  q f3'8 =  296,4 кДж/кг 
qf*  — <7*qJ3 =  483,6 кДж/кг 
q%  =  <7«8 =  328,7 кДж/кг

Тогда 
480 - 1000 

~  24 [0,729-817,3 +  (1 — 0,729)(0,16 • 438,4 +  0,84-483,6) —



Количество тепла, необходимое для перегрева водяного пара: 
Ца =  г [ с р {Та - Т а) +  гх\

где 2  — количество перегреваемого пара, кг/ч; с р — 
2,01 к Д ж / (к г -К )  — теплоемкость перегретого пара; Тп — темпера
тура водяного пара на выходе из пароперегревателя, К; Та — на
чальная температура пара, К; г  — теплота парообразования воды 
при Т8 =  393 К и Р  — 0,2-10® Па, равная 2203 кДж/кг; х — влаж 
ность пара при Та =  393 К (принимается равной 0,05 кг/кг). 

Получим:
<?п =  1850 [2,01 (513 — 393) +  2203*0,05] =  0 ,6 5 -106 кДж/ч =  181 кВт 

Следовательно
Фполезн =  8,40 ■ 106 +  0,65 • 10® =  9,05 • 106 кДж/ч =

=  2 3 4 0 +  181 = 2 5 2 1  кВт

Часовой расход топлива найдем по формуле: 
в =  «Эполезн =  9 ,0 5 -1 0 °  = 2 3 6  

ОрЦ 49 970 • 0 ,77

3. Р а с ч е т  камеры радиации

Поверхность нагрева радиантных труб

Я р =  ^
Р Я р

где (Зр — количество тепла, передаваемого сырью в радиантных 
трубах, кВ т ; др — теплонапряженность радиантных (экранных) 
труб, кВт/м2.

Сырье (экстрактный раствор) нагревается и частично испа
ряется только в экранных трубах печи. Конвекционный змеевик 
печи служ ит  пароперегревателем (рис. 2.22). Поэтому тепло, сооб
щаемое в печи сырью, будет равно прямой отдаче топки:

<2Р =  <ЭС =  8,40 • 106 кДж/ч =  2340 кВт 

Тогда из уравнения теплового баланса топки

%  =  в  (<?>, -  ь „ )

определим энтальпию дымовых газов* покидающих топку:
Ср

<7гп — <2рЛт — - ц -

где т]т — к. п. д. топки, без ущерба для точности расчета опреде
ляемый по формуле:

<?1



Тогда в расчете на 1 кг топлива:
3,40 • 10ед т =  49 970 ■ 0,96 236

По графику (см. рис. 2.21) найдем, что этой энтальпии соответ
ствует температура газов на выходе из топки Тп =  820 К.

Имея в виду, что печь предназначена для нагрева экстрактного 
раствора, склонного к разложению, примем среднюю теплонапря- 
женность поверхности экранных труб др =  14 кВт/м2. При этом, 
согласно графику [64, с. 73], максимальная 
теплонапряженность поверхности опреде
ленного участка труб будет равна *7макс —
=  1(8 <7р =  1,8 • 14 =  25,2 кВт/м2. Следова
тельно, принимать более высокие значения 
средней теплонапряженности поверхности 
экранных труб печи нецелесообразно.

Поверхность экранных труб:
и  __ 2340 __ 1 с  о 2Яр =  — =  168 м2

Принимаем для проектируемой печи 
трубы из углеродистой стали диаметром 
й а — 1 0 2 X 6  мм с полезной (рабочей) дли
ной /тр =  9 м. С учетом особенностей креп
ления труб в цилиндрических печах полная 
длина трубы принимается равной 10 м.

Тогда число труб будет равно:

ЛГР =  -
Но 168

3 ,14-0 ,102-9 =  60

Рис. 2.22. Схема пото
ков в цилиндрической 

трубчатой печи.

Найдем диаметр печи по осям труб 
(рис. 2.22), принимая шаг труб 5  =  203 мм:

МпБ 60 • 0,203 
°о =  - Г -  =  - ^ - = 3 , 8 8 м

Принимая расстояние от оси трубы до стенки печи а  =  1,5с1н =  
=  1,5-0,102 =  0,153 м, определим внутренний диаметр печи:

Д , =  Д , +  2 а  =  3,88 +  2 -0,153 =  4,19 м

Рассчитаем площадь поверхностей, ограничивающих топку ( к а 
меру радиации).

Площадь пода печи:

Рп =  0.785Д2 =  0,785 • 4,192 =  14 м2 

Площадь боковой (цилиндрической) поверхности печи:
/='б =  я£)п/тр =  3,14 • 4,19 • 9 =  119 м2 

Общая внутренняя поверхность камеры радиации:



4 . Проверка скорости сырья 
на входе в змеевик печи

Допустимое значение скорости движения сырья на входе в зме
евик печи с учетом достаточного теплообмена и минимальных энер
гетических затрат на прокачивание сырья находится в пределах
0,5—2,5 м/с.

Линейная скорость сырья:

хю —

где Vсек — секундный объем сырья, м3/с; а!в =  0,09 м — внутренний 
диаметр трубы.

Секундный объем сырья при температуре входа в змеевик печи 
Т\ — 438 К найдем как сумму соответствующих объемов экстракта 
и фурфурола:

„  __  0 1 -1 0 0 0  , о 2 -юоо
V сек — 24 - ЗбООр, 24 • 3600р2

где О] =  370 т/сут — количество фурфурола; 0 2 =  110 т/сут — ко
личество экстракта ; р1 =  870 кг/м3 — плотность фурфурола при 
7'] =  438 К; рг =  900 кг/м3 — плотность экстракта при Т\ =  438 К.

Получим:
, ,  _  370-1000 . 110-1000 п п п сл  ч/ 

сек 24 • 3600 • 870 24 - 3600 • 900 —' и >ииЬ4  м /с

Тогда линейная скорость сырья на входе в змеевик печи будет 
равна:

4 • 0,0064 , ,
3,14 ■ 0,092 ^  М̂ С

Как видно, скорость сырья на входе в змеевик печи находится 
в допустимых пределах.

5. Р асчет лучистого теплообмена в топке

Целью этого расчета является подтверждение правильности вы
бора теплонапряженности радиантных труб при ранее найденной 
температуре дымовых газов в конце топки.

Расчет проводим по методу Белоконя. Определим эффективную 
лучевоспринимающую поверхность экрана:

Н  л == ^ Я пл 4
где к  — фактор формы, равный 0,88 для однорядного экрана одно
стороннего облучения при 5/йн =  2; Я пл — цилиндрическая поверх
ность, на которой расположены трубы

Я пл =  я(Д> +  ¿ н)¿тр =  3,14(3,88 +  0,102) • 9 =  113 м2

Тогда



Найдем площадь неэкранированной поверхности кам еры  р ад и а 
ции:

/=■ =  ^  /=■, — Нл =  133 — 99,44 =  33,56 м2 
Определим эквивалентную абсолютно черную поверхность:

Н* =  Т О Т (ЕяЯл +  у г р ^
Здесь е у  — степень черноты поглощающей среды (факел, про

дукты сгорания); г|)(7) — функция распределения температур  в 
топке; е н — степень черноты поверхности экрана (принимается р а в 
ной 0,9); — степень черноты обмуровки камеры радиации (при
нимается равной 0,9); у  — коэффициент, определяемый по фор
муле:

е„ 1
1 +

* е у  е //Р
в которой

Н л 99 ,44 0,75

Степень черноты поглощающей среды находим по формуле 
[41, с. 104]:

^  ~  1 +  2,15а =  1 + 2 ,1 5 -  1,1 ~  0 ,5 9

где а  =  1,1 — коэффициент избытка воздуха.
Тогда

У =  ~  0^59 Т ~ 0,32
1 -  0 ,59  0 ,9  • 0 ,75 

Так как  значения ен и е р  одинаковы, то можем записать:

Н * =  - ^ - ( Н л +  у Р )

По Белоконю [41, с. 91]
0 ,33  0,33

0,22 + ----- =  0,22 +  - ¡ - г  =  0,52
Ч» (Т) ' «  ’ ^  1,1

Следовательно, получим:

Н3 =  0,52 (99,44 +  0,32 • 33,56) =  57 м2
Определим коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией от 

газов к трубам экрана:

а к =  2,1 У Т П — 0
где 0 — температура наружной поверхности экранных труб. Без 
большой погрешности примем ее на 35 К выше средней тем пера
туры сырья в трубах, т. е.

Ъ =  Х± +-Ь  + 3 5 =  438 + 503 +  3 5 =  506 К



Т огда

ак =  2,1 ]/820 — 506 =  8,9 Вт/(м2 • К)

Проверим температуру дымовых газов, покидающих топку. 
Находим температурную поправку к теплопередаче в топке по 

формуле Белоконя [41, с. 49]:
а к н р ( Т м акс 6 ) 10 80  //

В 2  т Ср +  а кНр

Здесь Гмакс — максимальная температура горения (в нашем слу
чае при QpTiT =  49 970 • 0,96 — 48 000 кД ж  на 1 кг топлива по 
рис. 2.21 Гмакс =  2053 К ) ;  c s — постоянная излучения абсолютно 
черного тела, равная 5,77 Вт/(м2- К ) ; 2  т с р — суммарная теплоем
кость дымовых газов при Тп — 820 К, определяемая по формуле:

V* Чтп 12 600 OQ „ ,,
2 j  t n c p — Тп_  273 820 _  273 — кДж/(кг • К)

Получим:
. „  8,9 • 168 (205 3  -  506 ) -  10‘ 8 • 5034 • 57 • 5 ,77 „

4 Г = -------------------ж ^ + 8 ,9 . , 68------------------■, ' 775 к

Находим величину аргумента излучения по формуле Белоконя:
х  =  ЮCs H s / Гмакс -  ЬТ_\3

В ^ т с р + а кНр \ 1000 
1 0 -5 ,7 7 -5 7  / 2053 — 775 \ з __0

”  236_23 +  8 )9 . 168 1 1000 ] ’
0,0

По графику [41, с. 90] находим характеристику излучения: 
р8 =  0,628.

Определяем температуру дымовых газов на выходе из камеры 
радиации по формуле Белоконя:

Тп =  р, ( Тт кс -  А Т) =  628 (2053 -  775) =  805 К

Полученная температура несколько ниже найденной ранее; рас
хождение составляет 2% , поэтому пересчета не делаем, а выбран
ное значение q p считаем правильным.

6 . Расчет конвекционной камеры

Согласно принятой ранее схеме печи (рис. 2.22), в ее конвек
ционной камере устанавливается только пароперегреватель произ
водительностью Z =  1850 кг/ч. Расход тепла на перегрев состав
л я в  Qn =  181 кВт (см. п. 2 расчета).

Определим поверхность нагрева пароперегревателя (в м2):
п Q п



гДе к„ — коэффициент теплопередачи в пароперегревателе, 
Вт/(м2-К ) ;  А^ср — средний температурный напор в пароперегрева
теле, К.

Принимаем для пароперегревателя цельнотянутые стальны е 
трубы диаметром 57 X  3,5 мм, длиной /тр =  2,5 м (длина трубы , 
омываемая дымовыми газами). Расположение труб — коридорное, 
шаг труб по ширине пучка 51 =
=  1,5с(н=86 мм, шаг труб по гл у
бине пучка (расстояние между 
рядами труб по вертикали) 5г =
=  250 мм. В одном горизонталь
ном ряду принимаем п\ =  21 трубе.

При таком числе труб рас
стояние по осям крайних труб 
будет равно:

¿т =  ( « , — 1)5 ! =
=  (21 — 1) • 8 6 =  1720 мм

Коэффициент теплопередачи в 
пароперегревателе рассчитываем 
по формуле:

—  Ч— — Л-----О! А-ст

где он — суммарный коэффици
ент теплоотдачи со стороны д ы 
мовых газов, Вт/(м2 - К ) ;  6Ст =
=  0,0035 м — толщина стенки 
трубки; А,ст =  45,2 Вт/(м • К) — 
коэффициент теплопроводности стали; аг — коэффициент теплоот
дачи от стенки трубы к водяному пару, Вт/(м2 • К).

Суммарный коэффициент теплоотдачи со стороны дымовых г а 
зов [41, с. 114]:

а , =  1 ,1 (ак +  ал)

где а к — коэффициент теплоотдачи конвекцией от газов к трубам , 
Вт/(м2-К ) ;  а л — коэффициент теплоотдачи излучением трехатом 
ных газов, Вт/(м2-К).

Коэффициент а к определим по формуле [8, с. 133]:

а к =  с р - ^ е 0'6 Рг''>“Н

где с  =  0,26 — коэффициент для коридорного пучка труб; р — ко
эффициент, зависящий от числа рядов труб в пучке [8, с. 133],— 
полагая, что число рядов будет более 10, примем р =  1; Х.г — коэф
фициент теплопроводности дымовых газов, Вт/(м-К).

Критерии Ие и Рг в формуле вычисляются при средней тем 
пературе дымовых газов в камере конвекции (определяющий



размер — наружный диаметр труб, скорость газов находится для 
самого узкого сечения пучка).

Определим наименьшую площадь свободного сечения для про
хода дымовых газов. Согласно принятой схеме (рис. 2.23) распре
деления труб, она будет равна:

/г== (Ьк п 1̂ н )  ¿тр=  [(л1 — 1) 5] -{- 3 с1и — п \ Л п\1 тр =
=  [(21 — 1) • 0,086 +  3 • 0,057 — 21 • 0,057)] • 2,5 =  1,735 м2

Определим линейную скорость дымовых газов в самом узком 
сечении трубного пучка:

_ ^ _ 2 л Л р _
3600 • /г • 273

где  Гор =  0,5 (Гп +  Гух) =  0,5 (820 +  673) =  747 К — средняя темпе
р атур а  дымовых газов в конвекционной камере.

Имеем:
236 .15 ,95 -747  , . 

3600- 1,735-273 —  ’ М/С

Д л я  определения критериев Ие и Рг нужно вычислить для ды
мовых газов при Гер =  747 К кинематическую вязкость, плотность, 
теплоемкость и коэффициент теплопроводности.

Коэффициент динамической вязкости найдем по формуле:
Мт _у  х\м1
м-г ~  Ь  —

где М г, (Лг— молекулярная масса и динамическая вязкость дымо
вых газов; М,- — молекулярная масса компонентов дымовых газов; 
Цг — динамическая вязкость компонентов дымовых газов, — опре
деляю тся по номограмме [49, с. 597]; х\— объемные (мольные) 
доли компонентов дымовых газов в их смеси.

Результаты  расчета приведены в табл. 2.14.
Получим:

,, _ Мг _ 27,77 01 п 6 г-т„ 
у  х'1м 1 871,9- 103 "  3 1 ,9  ' 10  П а ' С

Таблица 2.20

Компоненты
дымовых

газов М 1

т {,
КГ/КГ

топлива
Х 1■масс, доля

(при нор
мальных 

условиях), 
мЗ/кг 

топлива

/
х г

объемн.
доля

с о 2 ................ 44 2,75 0,139 1,40 0,087
Н20 ................... 18 2,15 0,109 2,68 0,168
о 2 ..................................... 32 0,39 0,020 0,27 0,018
N 2 ...................................... 23 14,4 0,732 11,6 0,728
С умма . . . . — 19,7 1,000 15,95 1,000



Мг т0 __ 27,77 • 273 __п 4 5 9  к г/ м 3
Р г—  22,4 ' Гер ~  22,4-747 ’4 Г/

Кинематическая вязкость дымовых газов:

^ = ^ = т ^ 1 = = 7 0 ’5 ' 10' 6 м2/с

Коэффициент теплопроводности дымовых газов найдем по фор
муле [8, с. 125]:

Яр —
где — коэффициенты теплопроводности компонентов дымовых г а 
зов, определенные по таблице [8, с. 430]. Необходимые расчеты сде
ланы в табл. 2.20, из которой и взято значение Яг= 0 ,0 5 4 8  В т/ (м -К ). 

Теплоемкость дымовых газов:

сг =  2
где с . — теплоемкость компонентов дымовых газов, определяемая 
по таблице [8, с. 130]; я , — массовые доли компонентов в дымовых 
газах. Результаты расчетов приведены в табл. 2.20, из которой 
с г =  1,24 кД ж /(кг-К ).

Находим значения критериев:

Ке =  =  1’65,0 ’̂  =  1335 
г г 70,5-10

у гс грг 7 0 ,5 - 10- 6 . 1,24 - 0 ,4 5 2 -103 п 
Р г = ~ Т Г  = -----------------0ДО48---------------------и ,/ 2

После подстановки всех величин в формулу для  вычисления 
значения а к получим:

а к =  0,26 • 1 • 13350,6 • 0,72'Л =  17 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплоотдачи излучением от трехатомных газов 
найдем по формуле Нельсона [5, с. 479];

ал =  0,025Гср — 9,3 =  0,025 • 747 -  9,3 =  9,3 Вт/(м2 • К)

м 1х \
и ,-ю з,
Па-с

м 1х\ 31 1 . ю - 3 
ч .

ч -
Вт/(м-Ю Вт/(н • К)

с 1'
кД ж /(кг-К )

с 1х 1-
кДж/(кг-К)

3,83 0,032 119,7 0,051 0,0044 1,136 0,189
3,02 0,025 120,8 0,056 0,0094 2,100 0,229
0,54 0,039 13,8 0,058 0,0010 1,039 0,021

20,38 0,033 617,6 0,055 0,0400 1,106 0,800

27,77 — 871,9 Хг  =  0,0548 — — С г =  1,24



Тогда суммарный коэффициент теплоотдачи от дымовых газов 
будет равен:

а , =  1,1 (17+  9,3) =  29 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплоотдачи от стенки трубы к водяному пару 
найдем по формуле [46, с. 161, 162]:

а 2 =  (з ,24  +  - ^ ^ - ^
V 100 У

,0.75

|26

где Тг  — средняя температура перегреваемого водяного пара, рав
ная

Т* +  Тпар _ 393 +  513 
' 1 '■— 2 2----- —

до0 — линейная скорость пара (приведена к температуре 273 К и 
давлению 0,1 • 106 Па), м/с; й ъ =  0,05 м — внутренний диаметр труб 
пароперегревателя.

Линейная скорость водяного пара при движении его двадцатью 
одним параллельным потоком равна:

4Усекшо = —пс1вп 1

Здесь «1 =  21 — число труб в одном горизонтальном ряду паро
перегревателя; Усек — секундный объем перегретого водяного пара, 
приведенный к нормальным условиям (273 К и 0,1 • 106 П а) :

Тогда

1/ 1850• 22,4 л « - г  о.
^ “ =  1бООЛ8- =  0,655 М /С

4-0 ,655  , с  .
3,14 • 0,052 • 21 —  М/С

Подставив известные числовые значения в формулу коэффи
циента теплоотдачи, получим:

0!  =  ( з , 2 4 + » ^ ) . ^  =  84, з в ^ . К )

Коэффициент теплопередачи пароперегревателя равен; 

к п =  0,0035 \ =  21,5 Вт/(м2 • К)
29 +  45,2 +  843

Определим средний температурный напор в пароперегревателе. 
Теплообмен идет по схеме:

Т„ =  820 К ------* Гух =  673 К
Гпар =  513 К -<------ Г, =  393 К

АТшкс = Т П-  Гпар =  820 -  513 =  307 К;
А Тш я  =  Ту11 — Та =  673 -  393 =  280 К



При ак°- gC2 средний температурный напор определяется
МИН

по формуле:
д у '  __ Аймаке ~Ь Д 7\тн  _ _  307 280 _ _  2 g ^

Поверхность нагрева пароперегревателя:
г  180 700 __0 0  п  о

F » ~  2 1 ,5 - 2 9 4  —  2 8 ,7  М

Число труб пароперегревателя:

Л/п =  ——— =  — - 28,7--------— 64
п м 1н1т р 3 ,14 -0 ,057-2 ,5

Число горизонтальных рядов:

т  =  -^ -  =  =  3 
21

Примем пароперегреватель с тремя пучками коридорно распо
ложенных труб. Тогда общее число труб будет равно 63.

Гидравлический расчет сырьевого змеевика печи и расчет газо 
вого сопротивления и тяги здесь не приводятся, так к ак  они анало
гичны сделанным в предыдущем примере.

í



Г л а в а  3

Х И М И Ч Е С К И Е
П Р О Ц Е С С Ы

В нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности 
широкое распространение получили следующие процессы: пиролиз 
этана и пропана с целью получения этилена и пропилена; катали
тический крекинг дистиллятного и остаточного сырья для получе
ния бензинов и газов с высоким содержанием пропан-пропиленовой 
и бутан-бутиленовой фракций; риформинг на платиновом катали
заторе бензинов и лигроинов прямой гонки с целью получения вы
сокооктановых бензинов; алкилирование изопарафиновых углево
дородов олефинами для получения высокооктановых компонентов 
бензинов; полимеризация низкомолекулярных непредельных угле
водородов с целью получения топлив или высокомолекулярных 
полимеров.

Н иже приводятся технологические расчеты реакционных аппа
ратов для  этих процессов.

Технологический расчет любого реакционного аппарата вклю
чает решение следующих основных задач.

1. Термодинамический расчет (анализ) процесса, при котором 
определяют наиболее благоприятные условия его протекания и оп
тимальную глубину (степень) превращения сырья.

2. Кинетический расчет реакционного аппарата, конечной целью 
которого является определение величины реакционного объема.

3. Тепловой расчет реакционного аппарата, позволяющий опре
делить количество тепла, которое необходимо подводить в реактор 
или отводить из него, а т ак ж е  необходимое количество теплоноси
теля и величину поверхности теплообмена.

4. Гидравлический расчет реактора, позволяющий установить 
потери напора при движении реагирующих веществ, что очень 
важно для  определения энергетических затрат на ведение процесса.

5. Конструирование и расчет аппарата и его узлов на прочность.
При расчете реакционного аппарата, как правило, все указан

ные выше основные задачи должны решаться параллельно, так как 
величины, с которыми приходится оперировать, взаимно связаны. 
Это обстоятельство и является основной причиной большой слож
ности расчета. Накопление и обобщение данных по промышленной 
эксплуатации различных реакционных систем, а такж е теоретиче
ский анализ экспериментальных данных, получаемых на лабора
торных и полузаводских установках, позволяют во многих случаях 
значительно облегчить решение этих задач. Наиболее современным



Методом решения комплекса указанны х задач является , к а к  и зве
стно, математическое моделирование, осуществляемое при широком 
использовании электронно-вычислительных машин (Э В М ).

Теоретические основы расчета, конструктивное оформление, осо
бенности работы реакционных аппаратов различного технологиче
ского назначения изложены во многих литературных источниках 
[4, 5, 54, 68, 69, 70 и др.].

Реакционные аппараты, предназна
ченные для проведения химических про
цессов, резко различаются по условиям 
работы, производительности и конструк
тивному оформлению. Поэтому и техно
логические расчеты их имеют ряд  осо
бенностей, которые рассмотрены ниже на 
конкретных примерах.

ТРУБЧАТЫ Й РЕАКТОР ПИРОЛИЗА

Рассчитать реакционный змеевик 
трубчатой печи градиентного типа (рис.
3.1) для пиролиза пропановой фракции, 
состав которой приведен в табл. 3.1. Со
став продуктов пиролиза (пирогаза) 
также дан в табл. 3.1 [4, с. 38]. Произво
дительность печи О =  10 000 кг/ч. Пиро
лиз пропановой фракции проводится с 
добавкой 1  — 2000 кг/ч (20 масс. % на 
сырье) водяного пара. Температура 
сырья на входе в печь Т\ =  308 К.

Состав топливного газа и коэффици
ент избытка воздуха приняты такими же, 
как при расчете печи с излучающими 
стенками топки (стр. 154 и 156).

Конструктивное оформление, техноло
гические показатели работы и основные 
методы расчета трубчатых печей для 
термического разложения (пиролиза) 
углеводородов достаточно подробно рас
смотрены в литературе [4, с. 51; 84, с.
124; 85, с. 90].

Наиболее совершенной в настоящее время реакционно-нагрева
тельной печыо для пиролиза углеводородов является тр уб чатая  
печь (реактор) градиентного типа с излучающими стенками и 
с экранами двухстороннего облучения.

Самой сложной и трудной задачей при расчете такой трубчатой 
печи является расчет реакционного змеевика, в котором должно 
осуществляться термическое разложение углеводородов до необхо
димой глубины в минимальное время. Процесс пиролиза сы рья 
идет при непрерывном изменении температуры, давления, объем а

Топливный
газ

Продукты
пиролиза

Рис. 3.1. С хема трубчатой  
печи градиентного типа.



Компоненты

С остав, мол. %

Компоненты

Состав, мол. %

сырье — 
пропановая 

фракция
пирогаз

сы рье — 
пропановая 

фракция
пирогаз

Н2 ................... 0,7 13,2 С3н 6 . . . 10,7 8,9
с н 4 ................... 6,3 33,6 с 3н 8 . . . 56,7 4,1
С2Нг . . . . — 0,3 С , .................. 4,1 0,9
с 2н 4 ................... 4,9 27,3 с 5+ . . . . — 2,1
С2Н6 . . . . 16,6 9,6 Сумма . . 100,0 100,0

и состава реакционной смеси по длине змеевика. Поэтому расчет 
реакционного змеевика проводят в две стадии: первая называется 
предварительным расчетом, вторая — расчетом по секциям, т. е. по 
отдельным, очень небольшим участкам змеевика.

Предварительным расчетом определяют поверхность нагрева, 
длину и число труб реакционного змеевика, а такж е  время пребы
вания реакционной смеси в змеевике, которое не должно быть 
выше некоторого оптимального значения, зависящего от темпера
туры. Расчет ведется методом последовательного приближения — 
предварительно задаются перепадом давления в реакционном змее
вике, а затем вычислениями подтверждают правильность принятой 
ранее величины.

Исходными данными для расчета являются следующие: коли
чество и состав исходного сырья (га за ) ;  состав продуктов пиролиза 
(пирогаза) ,  получаемый на основе лабораторных или полузавод- 
ских опытов термического разложения исходного сырья; количе
ство водяного пара, добавляемого к исходному сырью перед его 
подачей в печь; состав топливного газа; температура сырья на 
входе в печь.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ ПРЕДВАРИТЕЛЬНОГО РАСЧЕТА
РЕАКЦИОННОГО ЗМЕЕВИКА ТРУБЧАТОЙ ПЕЧИ
ГРАДИЕНТНОГО ТИПА
1. Рассчитывают процесс горения. Все определения проводят 

так  же, как  и при расчете печи с излучающими стенками топки.
2. Зная производительность печи по исходному сырью, составы 

сырья и продуктов пиролиза (пирогаза), определяют:
а ) молекулярную массу и плотность (при нормальных усло

виях) сырья, массовые и мольные часовые количества каждого 
компонента в сырье;

б) молекулярную массу и плотность (при нормальных усло
виях) пирогаза, массовые и мольные часовые количества каждого 
компонента в пирогазе;

в) состав парогазовой смеси на входе в печь и на выходе из нее 
в массовых и мольных долях.

Полученные данные сводят в таблицы.



3. Зная состав газа, подвергаемого пиролизу, определяют тем 
пературу в конце реакционного змеевика. Д ля этого предвари
тельно задаются величиной общего времени пребывания газовой 
смеси в змеевике печи.

4. Определяют полезную тепловую мощность (полезное тепло) 
печи, ее коэффициент полезного действия и часовой расход топ
лива.

Расчеты ведут по следующей схеме:
а) определяют температуру на выходе из реакционного зм ееви 

ка с учетом углеводородного состава сырья;
б) находят теплоту реакции и часовой расход тепла на реакции 

пиролиза;
в) определяют часовое количество тепла, необходимого д л я  н а

гревания парогазовой смеси (сырья и водяного пара) от тем пера
туры на входе в печь до температуры входа в реакционный зм ее 
вик, которая предварительно должна быть принята;

г) находят часовое количество тепла, расходуемого на н агр ева 
ние парогазовой смеси в реакционном змеевике, имея в виду, что 
в начале змеевика парогазовая смесь состоит из сырья и водяного 
пара, а в конце — из продуктов пиролиза (пирогаза) и водяного 
пара;

д) рассчитывают часовое количество тепла, расходуемого в ре
акционном змеевике;

е) находят полезное тепло печи;
ж) задаваясь  температурой уходящих из печи дымовых газов  

и долей потерь тепла печью в окружающую среду, находят к. п. д. 
печи;

з) определяют часовой расход топлива.
5. Определяют температуру дымовых газов, покидающих ради- 

антную камеру. Д ля этого из уравнения теплового баланса топки, 
зная тепловую нагрузку реакционного змеевика, находят эн тал ь 
пию дымовых газов на выходе из топки и соответствующую тем п е
ратуру.

6. Определяют поверхность нагрева реакционного змеевика , з а 
даваясь предварительно ее допускаемой теплонапряженностью. 
Выбирая диаметр и полезную длину трубы, находят общую длину 
реакционного змеевика. Принимая число параллельно включенных 
потоков, определяют полезную длину труб и число труб в одном 
потоке. Принимая полную длину одной трубы, находят полную 
длину одного потока реакционного змеевика.

7. Определяют время пребывания парогазовой смеси в реакц и 
онном змеевике.

Расчет ведут по следующей схеме:
а) принимают давление в конце реакционного змеевика, з а 

даются величиной потерь напора в нем и находят давление в н а 
чале змеевика;

б) находят плотность парогазовой смеси в начале и в конце 
змеевика, а такж е  ее среднюю плотность в реакционном зм еевике ;

в) находят массовую скорость парогазовой смеси в змеевике;



Сырье — пропановая ф ракция

Компоненты сырья Молекулярная 
масса М ^

Плотность р̂ , 
кг/мЗ

Мольная (объемная) 
Доля с,- (со ; )

Н2 .................................... 2 0,090 0,007
с н 4 ............................... 16 0,717 0,063
С2н 4 ............................... 28 1,260 0,049
С2н в ............................... 30 1,342 0,166
С3Н6 ............................... 42 1,915 0,107
с 3н 8 .................. • . . 44 1,967 0,567
С , .................................... 58 2,593 0,041
С умма ............................ — — 1,000

П р и м е ч а н и е .  П лотность сы рья можно определить т а к ж е  по формуле:
М  39,2

Рс = -22Л = -22Х =1,75 КГ/МЗ

г) находят линейную скорость парогазовой смеси в начале и 
в конце змеевика, а т а к ж е  среднюю линейную скорость в реакци
онном змеевике;

д) делением полной длины одного потока реакционного змее
вика на среднюю скорость парогазовой смеси определяют время 
пребывания смеси в реакционном змеевике. Это время не должно 
превышать ранее заданной величины. В противном случае следует 
задаться  новым значением потери напора и повторить расчет. Если 
и после этого не обеспечивается необходимое снижение времени 
пребывания, расчет реактора следует повторить, начиная с п. 3.

8. Определяют потери напора в реакционном змеевике. Этот 
расчет ведется обычно по уравнению Дарси — Вейсбаха.

Найденная величина потерь напора не должна превышать ранее 
принятую величину. В противном случае расчет следует повторить, 
начиная с п. 7, ув язы вая  величину потерь напора в змеевике со 
временем пребывания в нем парогазовой смеси.

Детальный посекционный расчет реакционного змеевика дол
жен проводиться по методике, предлагаемой в литературе [4, с. 63]. 
Ввиду сложности этот расчет не приводится. Если ограничиться 
предварительным расчетом реакционного змеевика, то все осталь
ные определения по трубчатой печи для пиролиза углеводородов 
нужно проводить в той последовательности, которая принята для 
печи с излучающими стенками топки.

РАСЧЕТ

1. Расчет процесса горения

Поскольку для данной печи состав топливного газа и коэффи
циент избытка воздуха приняты такими же, как  и выше (см,



м <с0,

М ассовая доля
Плотность 

сырья р 1С у1
кг/м3

Количество

0 ; =  10 000 Су
кг/ч 1 *

кмоль/ч
V  м  '
2 л м 1°1

0,014 0,0004 0 ,0006 4 2 ,00
1,008 0,0260 0,0450 260 16,25
1,372 0,0349 0 ,0618 349 12,42
4,980 0,1280 0,2220 1 280 42 ,68
4,494 0.1155 0,2040 I 155 27 ,50

24,948 0,6344 1,1150 6  344 144,46
2,378 0,0608 0 ,1060 608 10,48

М с =  39,2 1,0000 рс =  1,75 10 000 255,79 « 2 5 5 ,8

стр. 154— 156), то расчет процесса горения здесь не повторяем и 
все необходимые данные берем из указанного расчета. График эн 
тальпия дымовых газов — температура для  этого случая п редстав 
лен ня рис. 2.16.

2. Состав сырья и пирогаза

Для последующих расчетов необходимо иметь характеристики 
сырья и пирогаза. Они рассчитаны и приведены в табл. 3.2 и 3.3, 
которые особых пояснений не требуют *.

Из табл. 3.2 имеем: молекулярная масса сырья Мс =  39,2; плот
ность сырья рс =  1,75 кг/м3. Из табл. 3.3: молекулярная масса пи
рогаза М х =  23,8; плотность пирогаза рх =  1,07 кг/м3.

Согласно заданию, пиролиз сырья осуществляется с добавкой 
20 масс.% или 2000 кг/ч водяного пара. В табл. 3.4 дается состав  
парогазовой смеси при входе ее в змеевик печи (сырье и водяной 
пар) и на выходе из змеевика (пирогаз и водяной пар).

По данным табл. 3.4 найдем:
молекулярная масса парогазовой смеси при входе в зм еевик  

печи
. .  12 000 00 7 

вх — 366,9 ’

молекулярная масса парогазовой смеси на выходе из зм еевика  
печи

Л Л —  1 2 000  —  9 9  К Мвых — 53068 '  ¿АО

* Здесь и далее плотность и объемы сырья и пирогаза отнесены к нормаль
ным условиям.



Т аблица 3.3
Продукты  пиролиза (пи рогаз)

Компоненты
п ирогаза

М о л екул яр н ая
м асса

м <

Плотность р ,̂ 
кг/мЗ

М ольная
(объемная)

/
Д О ЛЯ  X 1

(*°г)
МА

н 2 .................... 2 0,090 0,132 0,264
с н 4 ................ 16 0,717 0,336 5,376
С2Н2 ................ 26 1,162 0,003 0,078
С2Н4 ................ 28 1,260 0,273 7,644
С2Н6 ................ 30 1,342 0,096 2,880
С3Н „ ................ 42 1,915 0,089 3,738
с 3н 8 ................ 44 1,967 0,041 1,804
с 4 .................... 58 2,593 0,009 0,522
С 6 ........................ 72 3,220 0,021 1,512

Сумма . . . . — — 1,000 М х =  23,8

П р и м е ч а н и е .  П лотность пирогаза можно определить иначе:
М г  23,8

кг'м3

Таблица 3.4

Компо
ненты

П аро газовая  см есь при входе в печь П аро газовая  смесь на выходе из печи

количество доля количество доля

кг/ч кмоль/ч м ассо вая мольная кг/ч кмоль/ч массовая мольная

н 2 . . . 4 2,00 0,0003 0,0054 110 55,00 0,0092 0,1037
с н ,  . . 260 16,26 0,0217 0,0443 2 260 141,20 0,1883 0,2657
С 2Н2 . . _ — — — 30 1,16 0,0025 0,0023
С2Н4 . . 349 12,42 0,0290 0,0338 3 200 114,36 0,2667 0,2156
с 2н„ . . 1 280 42,68 0,1067 0,1162 1 220 40,68 0,1017 0,0768
с 3н 6 . . 1 155 27,50 0,0963 0,0749 1 570 37,36 0,1308 0,0704
с 3н 8 . . 6 344 144,46 0,5287 0,3940 760 17,26 0,0634 0,0328
с 4 . . . 608 10,48 0,0507 0,0286 220 3,80 0,0183 0,0072
с 5 . . . — — _ — 630 8,76 0,0525 0,0165
Н20  . . 2 000 111,10 0,1666 0,3028 2 000 111,10 0,1666 0,2090
Сумма 12 000 365ДО 1,0000 1,0000 12 000 530,68 1,0000 1,0000

3. Конечная тем пература реакции

Конечную температуру реакции, или температуру пирогаза на 
выходе из змеевика печи, найдем по формуле линейной интерполя
ции:

Т =  Т2х2 +  Т3х3' -}- Т3х3 -)- ТАхА
где Т2, Тз и Г4 — конечная температура реакции при пиролизе угле
водородов С2Н6, С3Н6, С3Н8 и С4Ню в чистом виде, К; х2, ху, х3 и



Массовая
доля

М А
Р1х « 1 ’

Кг/мЗ

Коли‘

£  ̂=  10 000 
кг /ч

1ество

< / -
е 1 М{ ' 
кмоль/ч

Всего
продуктоз
пиролиза,

кмоль/кмоль
сырья

0,011 0,012 110 55 ,00 0 ,21 50
0,226 0,241 2 260 141,20 0 ,55 20
0,003 0,003 30 1,16 0 ,0 0 4 5
0,320 0,344 3 200 114,36 0 ,44 72
0,122 0 ,129 1 220 40 ,68 0 ,1590
0,157 0,170 1570 37 ,36 0 ,1460
0,076 0,081 760 17,26 0 ,06 75
0,022 0,023 220 3,80 0 ,01 48
0,063 0,063 630 8,76 0 ,03 42
1,000 Р х - 1 . 0 7 10 000 419,58 — 1,64

х4 — содержание углеводородов С?Нк, С3Н«, СяН* и С4Ню в сы р ье  
в расчете только на их смесь, масс. доли.

Конечная температура процесса связана с оптимальным в р е м е 
нем контакта формулами Шмидта [4, с. 41, 43]:

при пиролизе этана без выделения углерода
1 ат 1 О <7 С I 13 700
' ё  тГПт =  ~  12,75 Н— т г~

при пиролизе пропилена, пропана и бутана без выделения у г л е 
рода

1 ПП 1Л г \о  I 1 1 038
м т = - 10>96 +  - ^

где топт и Т"пт — оптимальное время контакта , с.
Пиролизу подвергается смесь углеводородов, поэтому общ ее 

время Тобщ пребывания газовой смеси в зоне реакции для всех у г л е 
водородов будет одинаковым. Общее время пребывания газовой  
смеси в зоне реакции связано с оптимальным временем [4, с. 58]:

о̂бш (1)8 ~  2>1) Т'ОПТ
Сведения о величине общего времени т0бщ пребывания га зо в  

в змеевиках трубчатых печей пиролиза приведены в табл. 3.5.
Сырье обогащено пропаном, поэтому примем по дан н ы м  

табл. 3.5 величину общего времени пребывания 0,7 с. Приняв к р а т 
ность превышения общего времени т0бщ над оптимальным временем  
Той равной 2,1, найдем:

---- ТобЩ __  0 7  __  л м
ьопт —  2  1 —  2  1 —



Пиролиз
углеводородов

Интервал

Л и тератур атем п ературы
процесса,

К

давления 
процесса • 10 э. Па тобщ- 0

с 2н „ ................... 1048-1113 208-319 0 ,7 -1 ,30 [84, с. 82]
с 3н „ ................... 1065-1095 208-319 0 ,5 -0 ,80 [84, с. 87]
с 3п 8 .................. 8 8 3 -1 1 0 3 208-319 0,7—1,13 [85, с 18]
С 4Н ,о ....................... 883— 1103 208-319 0.7—1,13 [4, с. 47]

Используя величину т0Пт =  0,33 с в формулах Шмидта 

1ё  0,33 =  -  12,75 +

1е 0,33 =  — 10,96 +  -Ц=Э -̂
* 3

найдем, что Т2 =  1117 К, а Т3 =  1055 К.
Расчет содержания углеводородов СгНб, СзН6, СзНв и С4Ню в их 

смеси в сырье сделан в табл. 3.6.

Таблица 3.6

Компоненты
Количество 

(табл. 3.2), 
кг/ч

С одержание 

м асс , доля

С2н 6 ........................ 1280 0,1363
С3н в ....................... 1155 0,1230
С3н8 .................. 6344 0,6755
С 4 ............................. 608 0,0652
Сумма ................... 9387 1,0000

Подставив числовые значения величин в формулу для определе
ния конечной температуры пирогаза на выходе из змеевика печи, 
получим:
Т =  1117 .0 ,1363+  1055-0 ,1230+1055-0 ,6755+  1055-0,0652= 1063 К

4 . Тепловая н а гр у зка  печи, 
ее к. п. д . и расход топлива

Полезное тепло печи равно:

Фполезн 1=3 Ф ] +  <Эр

где — расход тепла на нагревание смеси газов в реакционном 
змеевике, кВт; <2Р — расход тепла на реакцию, кВт.



Температура сырья перед реакционным змеевиком должна быть 
ниже той, при которой начинается реакция пиролиза [4, с. 35]. Со
гласно литературным данным, некаталитическое превращение про
пилена в этилен начинается при 883 К [85, с. 18], а пропана в эти 
л ен — при 923 К [4, с. 43]. Поэтому в нашем расчете примем тем п е
ратуру входа сырья в реакционный змеевик Тн =  873 К.

Количество тепла, затрачиваемого на нагревание парогазовой 
смеси (сырье и водяной пар) от Т\ —  308 К (задана) до 7’н= 8 7 3  К, 
найдем по формуле:

=  {Ят — з̂ов)
где й  =  ^  Ог- =  10 ООО кг/ч — количество сырья; 2  =  2000 кг/ч — 
количество водяного пара; д308, ^87з — энтальпии парогазовой смеси 
соответственно при Т\ = 3 0 8  К и 7',, =  873 К, кДж/кг.

Энтальпию парогазовой смеси найдем по правилу аддитивности, 
при этом энтальпии отдельных компонентов возьмем из таблиц  [21, 
с. 121 — 128]; массовые доли компонентов в смеси см. в табл . 3.4.

Результаты расчета энтальпий сведены в табл. 3.7, из которой 
следует, что г/873 ж  1567,9 кДж/кг и <7303 «  63,2 кДж/кг.

Таблица 3.7

Компоненты

Г] =30Е К Гн =  873 К Г =  1063 К

иЬЙ
*

О- * Х1
’

ма
сс

, 
до

ля

и*

« Iй- а

X 

& ^ Ч
'

м
ас

с,
 

до
ля

! 4
х V

 
кД

ж
/к

г иX
?.--Чо- х х1

'
м

ас
с,

 
до

ля

и*

о- *

н 2 . . . . 502,0 0,0003 0,151 8750 0,0003 2,62 11650 0,0092 106,40
с н 4 . . . . 80,4 0,0217 1,746 1897 0,0217 41,16 2743 0,1883 516,50
С2Н2 . . . 62,0 0 0 1283 0 0 1764 0,0025 4,41
с 2н 4 . . . 57,4 0,0290 1,665 1452 0,0290 42,12 2080 0,2667 555,00
с 2н 6 . . . 64,5 0,1067 6,884 1690 0,1067 180,35 2453 0,1017 249,40
С3н 6 . . . 57,0 0,0963 5,488 1451 0,0963 139,80 2092 0,1308 273,40
С3н 8 . . . 62,8 0,5287 33,200 1658 0,5287 877,50 2400 0,0634 152,30
с 4 . . . . 62,0 0,0507 3,142 1647 0,0507 83,50 2370 0,0183 43,38
С5 . . . . 62,0 0 0 1638 0 0 2353 0,0525 123,50
Н20  . . . . 65,8 0,1666 10,960 1206 0,1666 200,80 1640 0,1666 273,00
Сумма . . — 1,0000 ~63,2 — 1,0000 ~  1567,9 > — 1,0000 ~  2297,3

Ввиду небольшого давления в змеевике печи его влияние на 
энтальпию не учитывается.

Получим:
<3, =  (10000 -[- 2000)(1567,9 — 63,2) =  18,1 • 106 кДж/ч =  5015 к В т

Тепло С?1 вычислено с некоторым избытком, так как  н ач ал ь н ая  
температура перегретого водяного пара, подаваемого в зм е е в и к  
печи, значительно выше начальной температуры (Г] =  308  К) 
сы р ья ,



Расход тепла на реакцию и нагревание в реакционном змеевике, 
или количество радиантного тепла печи, определим по формуле:

<2Р =  *2п +  Я г

где <Эп — расход тепла на реакцию пиролиза, кВт; <Э2— расход 
тепла на нагревание парогазовой смеси от Тн =  873 К (сырье и во
дяной пар) до Т — 1063 К (пирогаз и водяной пар), кВт.

Расход тепла на реакцию пиролиза:

<ЭП =  Л н Ъ & 1

где  ДЯ — тепловой эффект реакции, кДж/кмоль сырья; 2 ^  =  
=  255,9 кмоль/ч — часовое количество молей сырья (см. табл. 3.2). 

Тепловой эффект реакции найдем по уравнению:
д  Я  =  Я 2- Я ,

где Я ,  и Яг — соответственно теплоты образования исходного 
сырья и пирогаза, кДж/кмоль.

Теплоты образования Я л и Я 2 можно определить путем сумми
рования парциальных теплот образования компонентов соответ
ственно сырья и пирогаза при конечной температуре Т реакции.

При температуре Т =  1063 К теплоты образования компонентов 
сырья и пирогаза приведены в литературе [86, с. 468—490], а рас
чет значений Я[ и Яг — в табл. 3.8.

Таблица 3.8

Компоненты

Т еплота 
образованияо

А Н р  
кДж/кмоль

Сырье Пирогаз

/
С1

(таб л . 3.2), 
мол. доля

с\ ДЯ°. 
кДж/кмоль 

сырья

выход

(таб л . 3.3) 
кмоль/кмоль 

сы рья

кДж/кмоль
сырья

н 2 . . . . 0,007 0,2150 _
с н 4 . . . . - 9 0  280 0,063 - 5  688 0,5520 - 4 9  850
С 2Н2 . . . +223 000 — — 0,0045 +  1 003
С 2Н4 . . . + 38 080 0,049 + 1 867 0,4472 +  17 050
с 2н 6 . . . - 1 0 6  500 0,166 - 1 7  680 0,1590 - 1 6  930
с 3н 6 . . . -  428 0,107 - 4 6 0,1460 - 6 3
С 3Н8 . . . - 1 3 0  000 0,567 - 7 3  700 0,0675 - 8  750
с 4 . . . . - 1 5 6  600 0,041 - 6  420 0,0148 - 2  320
с 5 . . . . - 1 8 1  300 — — 0,0342 - 6  200
С ум м а . . — 1,000 Я;=-Ю 1 667 «  1,64 Н2 =  - 6 6  060

Теплота реакции:
Д Я  =  Я 2 — Я , =  — 66 060 — (— 10 1 667) =  35 607 кДж/кмоль сырья

Расход тепла на реакцию пиролиза:
<2П =  Д//01 =  35 607 • 255,8 =  9,11 • 106 кДж/ч =  2530 кВт



Количество тепла, которое затрачивается на нагревание п ар о 
газовой смеси от Та =  873 К (сырье и водяной пар) до Т — 1063 К 
(пирогаз и водяной пар):

Q 2 =  (G  +  Z )  (<7юбз % 7з) =
=  (10 ООО +  2000) (2297,3 — 1567,9) =  8,76 ■ 106 кДж/ч =  2433 к В т

Величина <7юбз =  2297,3 кДж/кг в зята  из табл. 3.7.
Подставляя числовые значения величин в формулу для расчета 

количества радиантного тепла печи, получим:
Qp =  2530 +  2433 =  4963 кВт

Полезное тепло печи:
<3„о.пезн =  4963 +  5015 =  9978 кВт

Потери тепла печью в окружающую среду q\ примем равнымн 
7% от рабочей теплоты сгорания топлива Qp, в том числе, в к а 
мере радиации 5%, в камере конвекции 2%.

Примем температуру уходящих из печи дымовых газов Тух =  
=  673 К (с последующим их охлаждением в котле-утилизаторе). 
Тогда по графику q — Т (рис. 2.16) найдем их энтальпию: q 2 =  
=  8800 кДж/кг.

Теперь найдем к. п. д. печи:
/ п .  П .  \  ЛЯП0 N /% штШ

»1= 1 — 1 — | 0,07 +  —  | =  и,/0
V Qp Qp у V 49tJ4U/

Расход топлива:
g __ Q полезн _  9 97 8  • 3 6 0 0  __ д у у  к р /q

_  Qpi) 49 0 4 0  • 0 ,7 5

5. Определение температуры дымовых газов, 
покидающих радиантную камеру

Из уравнения теплового баланса топки

(где г]т — к. п. д. топки, равный г|т == 1 — 0,05 = 0 ,9 5 )  найдем эн 
тальпию уходящих из нее дымовых газов:

Оп 4 9 6 3  - 3 60 0
q rT =  Q"nT — - j -  =  49 040 ■ 0 ,9 5 ---------ш -----=  28 250 кД ж /кг

По графику q — Т (рис. 2.16) этой энтальпии соответствует т е м 
пература Гп =  1473 К.

6. Поверхность нагрева реакционного змеевика  
(экранных труб)

Определим поверхность нагрева реакционного змеевика по фор
муле:



где — средняя теплонапряженность поверхности нагрева экран
ных труб, кВт/м2.

Величина средней теплонапряженности поверхности экранных 
реакционных труб в печах современных конструкций принимается 
равной 34,7—37,2 кВт/м2 [85, с. 30].

Считая, что =  37,2 кВт/м2, получим:
гр 4963  . о о  2
^ р =  ^ = 1 3 3  М

Принимая диаметр труб ¿¿„ =  0,14 м и толщину стенок 0,008 м 
[85, с. 28], находим общую рабочую длину труб:

^ = ЯХ = 1 1 Ш = 302 М
Число параллельных потоков т  сырья в печи не рекомендуется 

принимать больше 3. Д ля  проектируемой печи принято (см. 
рис. 3.1) т  — 2. Рабочая длина труб в одном потоке:

и  302 
¿ р =  — =  — = 1 5 1  м

Выбираем рабочую длину одной трубы /т =  12,5 м. Тогда число 
труб в одном потоке реакционного змеевика составит:

Ь'  151д/' — _£_ — ___— 19
/т —  12,5 ~  и

При полной длине одной трубы 1'Т=  13 м общая длина труб 
в одном потоке:

¿/¿ =  ЛГР/'Т=  12- 1 3 =  156 м

7 . Время пребывания парогазовой смеси 
в реакционном змеевике

Определим время пребывания смеси в реакционном змеевике 
по уравнению:

ь "
т  —  Р

0би1_^ср

где шСр — средняя линейная скорость газа в реакционном змеевике, 
м/с.

Для определения величины даср сделаем предварительные вы
числения.

Массовая скорость парогазовой смеси в реакционном змеевике: 
У  =  1 £ ± У =  4 (1 .000  + 2000)

ЗбООтяс!2 3600  - 2 - 3 ,14  - 0 , 1242 ’

На основании литературных данных [4, с. 57] перепад давления 
ЛЯР в реакционном (радиантном) змеевике равен 245 • 103 — 
3 4 3 -103 Па.

Давление Як на выходе из реактора в большинстве случаев рав
но 127-103— 196-103 Па,



Примем ДРр =  3 3 5 -103 Па и Р„ =  130 • 103 Па. Тогда давление 
в начале змеевика будет равно:

Рн =  Р к + А Р р=  130 ■ 103 +  335 • 103=  465 • 103 Па

Плотность парогазовой смеси в начале реакционного змеевика :
а) при нормальных условиях

где МВх =  32,7 — средняя молекулярная масса парогазовой смеси 
на входе в змеевик печи (в начале реакционного змеевика она б у 
дет такой же, поскольку реакция пиролиза еще не началась).

б) при Т„ =  873 К и Р„ =  465-103 Па
, Т0Р „  , 273- 465- 103 0 

рн —  ! ’ 873-98,1 • 103 ’ /

Плотность парогазовой смеси в конце реакционного змеевика :
а) при нормальных условиях

„ _Д4вых_ =  1,01 кг/м3
22,4 22,4 ’ '

где Мвых =  22,6 — средняя молекулярная масса парогазовой смеси 
на выходе из реакционного змеевика.

б) при Т =  Ю63К и Рк =  130 • 103 Па
// Т0Р К __1 т  273- 130. 103_  — п

Рк Ро ~~ТРо ’ 1063 -98,1 - 103 ’ '

Средняя плотность смеси в реакционном змеевике:

Рср =  Р^+11  =  2'17 +2°’344 =  1,257 кг/м3

Линейная скорость парогазовой смеси:
а) в начале реакционного змеевика

м ' с

б) в конце реакционного змеевика 

_  “ — 138 
_  Рк 0,344

в) средняя скорость

«*■ =  ^  =  7^  =  401 м/с

^  =  у н +  и , к  =  63 ,5  +  401 =  2 3 2  м / с
2 2

Подставив в формулу числовые значения величин, получим: 

то6ш =  Ц  =  0,674с

Полученная величина не превышает ранее принятого значения 
То0щ =  0,7 с, поэтому пересчета не делаем.



8. Потери напора в реакционном (радиантном) 
змеевике пени

Выше была принята величина потерь напора в реакционном 
змеевике печи Д/Зр =  335-103 Па. Проверим правильность приня
тия величины АРр, вычислив ее значение по формуле:

АРп =  Х
 ̂ й в 2рСр

где К — коэффициент гидравлического сопротивления; /экв — экви
валентная длина труб одного потока радиантного змеевика, м.

Для определения величины коэффициента гидравлического со
противления подсчитаем числовое значение критерия Рейнольдса:

шсрйв
ке

■'’см
где уСм — кинетическая вязкость парогазовой смеси в реакционном 
змеевике, м2/с.

Предварительно определим необходимые для расчета усм сред
нюю температуру парогазовой смеси в реакционном змеевике

-г Тн + т 873+ 1063  п<?пт„
1 ср 2 ---------------2  —  У оо х\

и среднюю молекулярную массу смеси углеводородных газов (см. 
табл. 3.2 и 3.3)

_ М С +  М Х 39,2 +  23,8 г
” 'ср 2 — 2 — о 1,5

С целью некоторого упрощения расчета, имея в виду, что сред
няя молекулярная масса углеводородных газов в реакционном 
змеевике соответствует этану (Мср =  31,5 «  30), по таблице [21, 
с. 57] экстраполяцией находим кинематическую вязкость этих газов 
при 968 К: уг =  71 • 10~6 м2/с.

Кинематическая вязкость водяного пара при 968 К по таблице 
(21, с. 56]: ув. п =  120,9-10-6 м2/с.

Среднее содержание водяного пара в парогазовой смеси (см. 
табл. 3.4):

Уп +  Уп °-3028 +  0 -2090 
Уср ==----- 2---- = ----------2--------- =  0,2559 мол. доли

Тогда кинематическая вязкость парогазовой смеси в реакцион
ном змеевике:

'Усм =  1 _  ~ =  1 — 0,2559 , 02559 =  7 8 , 9 - 1 0  м / с, С̂р ---------------- [-----------------
^ ---- +  ^ ~ п 7 1 - Ю“ 6 120 ,9 .10 -°

Критерий Рейнольдса:



По графику {8, с. 445; 64, с. 102] при Не =  364 000 и относитель
ной шероховатости — 0,0008, где / =  0,0001 м — сред 
нее значение высоты выступов шероховатости, принимаемое по [8, 
с. 62, табл. II1-2], найдем: к  =  0,025.

Определим эквивалентную длину труб одного потока радиант- 
ного змеевика:

/экв =  ЛГрГтр+ ( Л ^ - 1 Ж в

гдел|> — коэффициент, зависящий от типа соединения труб. По т а б 
лице [40, с. 131] принимаем ф =  50. Тогда

/экв=  12 ■ 1 3 +  (1 2 — 1 ) - 5 0 - 0 ,1 2 4  =  224 м

Подставив в формулу числовые значения величин, получим:

4 ' , Р = ° . ° 25 0 Ж - 2 Лг 1 7  =  3 4 3 ' 1О’ Па
Полученная величина ДРр =  343-103 Па мало отличается от 

ранее принятой величины ДРр =  335-103 Па, поэтому повторного 
расчета не делаем.

РЕАКТОР УСТАНОВКИ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА  
б ПСЕВДООЖИЖЕННОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

Рассчитать реактор установки каталитического крекинга в а к у 
умного дистиллята в псевдоожиженном слое — технологическую 
схему см. [54, с. 263, 264] — при следующих исходных данных: про
изводительность реактора по свежему сырью Ос =  250 т/ч; количе
ство рециркулирующего каталитического газойля составляет 
28,4 масс.% на свежее сырье. Режим процесса: температура к р е 
кинга Гр =  758 К ,  массовая кратность циркуляции катализатора 
по свежему сырью 7 : 1 [54, с. 153].

Характеристики сырья и продуктов крекинга по лабораторным 
данным приводятся в табл. 3.9.

Технология процесса каталитического крекинга в псевдоожи
женном («кипящем») слое, конструктивное оформление и основы 
расчета реакторов, регенераторов и систем транспорта к а т а л и з а 
тора достаточно подробно освещены в литературе [5, 54, 83, 87—90].

Успехи, достигнутые в СССР по созданию новых цеолитсодер
жащих катализаторов, позволяют перевести действующие устан ов 
ки каталитического крекинга на цеолитсодержащие катализаторы. 
Проектирование новых установок ориентировано на использование 
именно этих катализаторов. Некоторые сведения об использовании 
цеолитсодержащих катализаторов при каталитическом крекинге 
имеются в литературе [91—93].

Технологический расчет реактора крекинга в псевдоожиженном 
слое цеолитсодержащего катализатора не отличается от подобного 
расчета реактора крекинга в псевдоожиженном слое микросфери- 
ческого катализатора.



Показатели

Сырье Продукты крекинга

вакуумный
дистиллят

рециркули
рующий
газойль

бензин

каталитический
газойль

легкий тяжелый

Относительная
плотность:

Р277 • • ■ 0,9100 0,9330 0,7600 0,9300 0,9400

Ра» • • • 0,9131 0,9340 0,7641 0,9330 0,9420
П ределы вы

кипания, К 0 2 3 -7 7 3 4 6 8 -7 7 3 3 1 3 -4 6 8 4 6 8 -6 2 3 6 2 3 -7 7 3
М олекулярная

масса . . . 360 248 105 200 340
Средняя моле

кулярная
температура
кипения, К 683 582 384 548 676

Ниже приводится технологический расчет реактора установки 
каталитического крекинга в псевдоожиженном слое микросфериче- 
ского аморфного алюмосиликатного катализатора.

В задачу расчета реактора входит определение его основных 
размеров — диаметра и высоты, температуры сырья при подаче его 
в узел смешения с катализатором, температуры катализатора на 
выходе из реактора, размеров распределительных устройств для 
парокагализаторного потока, числа циклонов и их гидравлического 
сопротивления.

Исходными данными для расчета реактора являются: произво
дительность реактора по свежему сырью и количество рециркули
рующего газойля; характеристика сырья и продуктов крекинга 
(плотность, пределы выкипания, вязкость и др .) ;  температура кре
кинга; кратность циркуляции катализатора по свежему сырью; вы
ход продуктов реакции (по лабораторным или заводским данным).

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА РЕАКТОРА

1. Составляют материальный баланс реактора. Для этого, зная 
производительность реактора по свежему сырью и выходы продук
тов крекинга в долях от свежего сырья, находят часовые количе
ства газа, бензина, легкого и тяжелого газойлей, кокса. С учетом 
рециркулирующего газойля определяют загрузку реактора.

Результаты расчета сводят в таблицу.
2. Определяют количество катализатора и расход водяного 

пара.
3. Составляют тепловой баланс реактора, из которого опреде

ляют температуру сырья на входе в узел смешения с катализато
ром.



4. Определяют размеры реактора: диаметр корпуса и десорбера, 
высоту аппарата. При этом высоту псевдоожиженного слоя н ахо 
дят делением объема реакционного пространства на площадь попе
речного сечения реактора; высоту сепарационного пространства 
рассчитывают в зависимости от скорости паров, проходящих через 
свободное сечение реактора над кипящим слоем. Высоты осталь
ных частей реактора (десорбера и др.) принимаются конструктивно 
в соответствии с практическими данными.

5. Определяют давление у основания зоны отпарки (десорбера) 
и температуру катализатора на выходе из нее.

6. Выбирают конструкцию распределительного устройства паро- 
катализаторного потока и рассчитывают его геометрические р а з 
меры.

7. Проводят поверочный расчет циклона предварительно в ы 
бранного типа. Целью этого расчета является определение числа 
циклонов, их гидравлического сопротивления и эффективности 
улавливания катализаторной пыли.

РАСЧЕТ

1. Материальный баланс

Материальный баланс процеса каталитического крекинга обыч
но известен по лабораторным или промышленным данным. З а д а 
димся глубиной превращения 75 объемн.% на исходное сырье [54, 
с. 7, 8] и определим выходы продуктов крекинга.

30

^  10 

I I '
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к - и 1

/

Ю 20 30 40 50 60 70 80 90 100 
Глубина превращения, дбъемн. %

Рис. 3.2. График для определения вы
хода бензина.

70 80 90 100 
Глубина превращения, объемн. °/0

Рис. 3.3. Г рафик для определения 
выхода кокса.

Отношение количества сырья 
газойля:

Ос

к количеству циркулирующего

к  =
250 3,52

0,2840с 0,284 • 250

По графику (рис. 3.2) [94] определим выход бензйна ив 
54 объемн.% на свежее сырье или в массовых процентах:

„293 „ 
Р277 б б 

293
Р3/7с



где хв — выход бензина, масс.% на свежее сырье; р|^б, — от
носительные плотности соответственно бензина и свежего сырья.

Получим:

0 ,760 - 54 . г  , п/хв =  —0 9 ю — 45,1 масс.% на свежее сырье

Выход кокса в зависимости от заданной глубины превращения 
по графику (рис. 3.3) [94] составляет хи =  8,7 масс.% на свежее 
сырье.

Выход газа  при каталитическом крекинге вакуумного дистил
лята, выкипающего в пределах 623—773 К, примем равным хг —
— 17,7 масс.% на свежее сырье [84, с. 8].

Выход каталитического газойля, который в ректификационной 
колонне разделяется на легкий и тяжелый, определим по разности:

* л . г  +  * т . г = Ю 0 - ( 4 5 , 1 + 8 , 7 +  17,7) =

=  28,5 масс.% на свежее сырье

Для определения выхода бензина, газа  и кокса в зависимости 
от режимных показателей процесса можно воспользоваться и дру
гими данными [90].

Расчет выхода продуктов крекинга приводится в табл. 3.10.

Таблица 3 .10

Состав

Потоки Количество,
т/ч масс. % 

на свежее 
сырье

масс. % 
на загрузку 

реакю ра

П р и х о д  
Сырье — вакуумны й дистиллят 623—

- 7 7 3  К ............................................................ 250,00 100,0 77,9
Рециркулирующий каталитический

газойль ............................................................ 71,0 28,4 22,1
Загрузка реактора ......................................... 321,0 128,4 100,00

Р а с х о д
Г а з .......................................................................... 44,25 17,70 13,78
Бензин ..................................................................... 112,75 45,10 35,13
Легкий газо й л ь ................................................... 39,25 15,70 12,22
Тяжелый га зо й л ь .............................................. 32,00 12,80 9 ,97
К о к с ......................................................................... 21,75 8,70 6,80

Всего . . . 250,00 100,00 77,90
Циркулирующий каталитический га

зойль ................................................................. 71,00 28,40 22,1

Сумма . . . 321,00 128,4 100,00



2. Количество циркулирую щ его катал изато р а  
и расход водяного пара

При кратности циркуляции катализатора R — 7 : 1 количество 
циркулирующего катализатора:

GK =  RGC =  7 • 250 =  1750 т/ч

Определим расход водяного пара.
Для регулирования плотности смеси паров сырья с катализато

ром в транспортную линию подается водяной пар в количестве 
2—6 масс.%, считая на загрузку реактора [54, с. 149; 95, 96]. На 
отпарку продуктов крекинга с закоксованного катализатора в зону 
отпарки подается 5— 10 кг пара на 1 т катализатора [54, с. 152].

Принимаем расход водяного пара для регулирования плотности 
смеси равным 4 масс. % на сырье или

Gnl =  250 • 0,04 =  10 т/ч =  10 000 кг/ч

На катализаторе после регенерации остается кокс в количестве 
0,2—0,5 масс.%, считая на свежий катализатор. Примем содерж а
ние остаточного кокса на регенерированном катализаторе равным 
0,4 масс.%, что составит:

0,4.1750_ 
и 0.к  юо 4

Количество закоксованного катализатора на выходе из р еак 
тора:

G 3. k =  G k +  G0.k +  2 1 ,7 5 =  1750 +  7 +  2 1 ,7 5 =  1778,75 т/ч

Приняв расход водяного пара на отпарку 1 т закоксованного 
катализатора равным 7 кг, найдем часовой расход водяного пара:

Ggl =  7G3.K =  7 • 1778 ,75=  12 430 кг/ч

3. Тепловой баланс реактора
Уравнение теплового баланса реактора в общем виде:

Qc -t- Qm -Ь Qki +  Qni 4" Qai "h Qo. к =  Qr +  Q e  +  Qл. г +  Qt. г -Ь 
+  Qk2 +  Qk +  Qu2 +  Ql 2 +  Qn2 +  Qp +  Qn

Левая часть уравнения отвечает приходу тепла (в кВт): Q c — 
с сырьем; Qm — с рециркулирующим каталитическим газойлем; 
QKi — с циркулирующим катализатором; Qn i — с водяным паром, 
подаваемым в транспортную линию; <3 Д1 — с водяным паром, пода
ваемым на отпарку углеводородов с катализатора; Q0. к — с оста 
точным коксом.

Правая часть уравнения отвечает расходу тепла (в кВт): Qr — 
с образовавшимися газами крекинга; Qo — с парами бензина; 
Qj,r — с парами легкого газойля; QT. г — с парами тяжелого газой
ля; Qh2 — с циркулирующим катализатором; QK — с образовав
шимся при крекинге коксом; Qq2 — с рециркулирующим газойлем ;



Од. 2 — с водяным паром, подаваемым на отпарку углеводородов 
с катализатора; (3П2 — с водяным паром, подаваемым в транспорт
ную линию; фр — на реакции каталитического крекинга; <2П — по
тери тепла в окружающую среду.

Из теплового баланса реактора определим температуру сырья 
при подаче его в узел смешения с катализатором.

Ввиду того, что полный технологический расчет установки к а 
талитического крекинга мы не производим, по литературным и про
мышленным данным принимаем следующие температуры потоков 
на входе в реактор: Гщ  =  561 К — температура рециркулирующего 
каталитического газойля; Тк 1 =  873 К — температура катализа
тора [54, с. 266]; ГП1 =  873 К. — температура водяного пара, пода
ваемого в транспортную линию (с давлением л =  0 ,46-106 Па) [58, 
с. 107]; ТЛ 1 =  783 К — температура водяного пара [97], подаваемого 
в отпарную зону реактора при давлении 0 ,4 6 -106 Па.

Рассчитаем энтальпию потоков. Предварительно определим со
став крекинг-газа.

При проектировании промышленных установок каталитического 
крекинга пользуются данными хроматографического анализа газа, 
полученного при крекинге сырья в лаборатории. При отсутствии 
лабораторных данных можно пользоваться литературными [54, 
с. 210; 82, с. 121; 83, с. 125].

В табл. 3.11 приведен примерный состав крекинг-газа.
Таблица 3.11

Компоненты М 1
Выход 

масс. % 
на сырье

Количество

кг/ч кмоль/ч

н 2б ............................................... 34 0,85 2 125 62,5
2 0,20 500 250,0

с н 4 ................................... 16 2,31 •5  770 361,0
С2н 4 ....................................... 28 0 ,57 1 424 51,0

30 1,25 3 120 104,0
42 3,22 8 050 191,8

с 3н 8 . . ........................ 44 2,43 6 070 138,0
С4Н8 .............................................. 56 3,95 9 868 176,4
С4Н ю .................................... 58 2,92 7 323 126,3
Сумма .......................................... 17,70 44 200 1461,0

Ввиду низкого давления в реакторе влияние давления на энталь
пию не учитывается. Зная состав крекинг-газа, можно найти эн
тальпию компонентов и затем подсчитать энтальпию смеси по пра
вилу смешения. В табл. 3.12 приведены энтальпии компонентов 
газа в интервале температур 673—773 К. Например, энтальпия се
роводорода при 673 К равна произведению удельной энтальпии, 
определяемой по справочникам, на массовую долю последнего в 
крекинг-газе:



Компоненты
Состав

х1• 
м асс. %

Э н тальп и я, кД ж /кг

673 К 773 К

Х1 0Г1 "1 %1

Н23 ................ 4,80 432,2 20,74 548,3 26,3
Н2 ....................... 1,13 5798,0 65,50 7255,0 82,0
СН4 .................. 13,07 1127,0 147,20 1495,0 195,4
С2Н4 .................. 3,22 858,6 27,66 1143,0 36,8
С2Нб .................. 7,07 988,0 69,82 1323,0 93,5
С3Нв .................. 18,22 853,8 . 155,60 1139,0 207,4
С3Н8 .................. 13,76 967,3 133,00 1293,5 177,8
С4Н8 .................. 22,28 896,0 199,70 1193,0 266,2
С4Н10 . . . . 16,45 967,3 159,20 1290,0 212,2
Сумма . . . . 100,00 -- ~  978,4 ~  1297,6

Сумма энтальпий компонентов равна энтальпии крекинг-газа 
при данной температуре. Путем интерполяции можно определить 
энтальпию газа при промежуточных температурах.

Энтальпия углеводородных паров (в кДж/кг) определяется по 
таблицам, приведенным в приложении, или по формуле [62, с. 18]:

=  209,2 — 130,25р||| +  (0,543 -  0,134р|||) Т +

+  (0,00234 — 0,00059р|||) Т2

Для определения энтальпии жидких углеводородов (в кДж/кг) 
такж е можно воспользоваться таблицами или формулой [62, с. 18]:

Я* =  =!=г (0,00177* +  0,762 Т — 334,3)
т 1^рШ

где относительная плотность жидкого углеводорода: Т — т ем 
пература потока, К.

Энтальпии углеводородных паров и жидкостей, а такж е катали
затора и кокса подсчитаны и приведены в табл. 3.13.

Энтальпия катализатора и кокса подсчитана по формуле:
<7 кг  =  сТ

где — энтальпия катализатора или кокса, кДж/кг; с  — тепло
емкость катализатора или кокса, к Д ж / ( к г - К ) ;  Т — температура 
катализатора или кокса, К.

Теплоемкость катализатора равна 1,05— 1,13 кД ж /(кг-К ) [98, 
99], теплоемкость кокса 1,65—2,51 кД ж / (кг-К ) [100, с. 36; 101, 
с. 252].

Теплоемкость катализатора и кокса принята соответственно 
равной 1,13 и 2,51 к Д ж / (кг -К ) .



О бозначение
потока Состояние Т ем п ер ату 

ра , К
Количество,

кг/ч
Энтальпия,

кДж/кг
Количество 
теп ла , кВт

П р и х о д
Q c ........................ Ж Тс 250 000 ? с Qc
Q m ................... Ж 561 71 000 648,0 12 790
QkI ................... Т 873 1 750 000 678,4 329 500
Qm ................... п 873 10 000 3708,0 10 300
Qm ................ п 783 12 430 3510,0 12 130
Qо. к ........................ т 873 7 000 1506,0 2 930
Сумма . . . . — — — — Qc+367 550

Р а с х о д

Q г ............................. г 758 44 250 1252,0 15 380
< ?б ........................ п 758 112 750 1162,0 36 330
Qa. г ................... п 758 39 250 1102,5 12 020
Qt. г ................... п 758 32 000 1097,0 9 755
Qk s ................... т 758 1 750 000 548,8 26 650
Qk .................. т 758 28 750 1219,0 9 720
QlI2 ................... п 758 71 000 1102,5 21 720
Qn2 ................... п 758 10 000 3455,0 9 600
Q Л2 ............... п 758 12 430 3455,0 11 920
Qp ........................ — — 250 000 205,2 14 250
Q n ........................ Принимается — — 815
Сумма . . . . — — — — 409 160

Энтальпия водяного пара определяется по диаграмме i — S 
[102] для водяного пара или по таблицам ВТИ в зависимости от 
температуры и давления. Температуру пара принимают, исходя из 
диапазона изменения температур в реакторе и охлаждающих змее
виках регенератора.

Реакция каталитического крекинга сопровождается поглоще
нием тепла. На рис. 3.4 [103, с. 170] приведены примерные данные
о тепловом эффекте реакции каталитического крекинга в зависи
мости от глубины превращения в массовых процентах.

Глубина превращения определяется по табл. 3.10:

100 — (1 5 ,7 +  12,8) =  71,5 масс.%

При глубине превращения 71,5 масс.% величина теплового эф
фекта составит 205,2 кД ж  на 1 кг сырья.

Из теплового баланса (табл. 3.13) имеем:

Qc =  409 140 — 367 550 =  41 590 кВт

Энтальпия сырья:

=  36 250 000 ~  600 к Д ж /Kr ‘



Чтобы по найденной энтальпии определить температуру сырья, 
необходимо знать его фазовое состояние.

Интервал температуры, в котором сырье будет испаряться в 
низу реактора:

А Т = Т Р — ТС

Величину интервала температуры АТ можно определить из фор
мулы [96]

1 — е =  10* (14 0  АТ — 0,33 ДГ2)

где 1 — е  — массовая доля жидкого остатка при однократном испа
рении сырья.

Предположим, что сырье подается в 280 
узел смешения в жидком виде, тогда §. 240 
доля отгона е  =  0 и из двух действитель- “ 
ных корней квадратного относительно АТ ~^200 
уравнения во внимание примем наимень- N 
шее числовое значение, равное АТ =  £ 160 
=  91 К. При этом предельное значение § 120 
температуры, при которой сырье практи- | 
чески находится еще в жидком состоя- ё. 80 
нии, окажется равным: | 40

Гпр.с =  758 — 91 = 6 6 7  К |
Т- -  0 7П йП во 80 100
пели температура сырья иудет выше • глубина превращения,тсс.% 

667 К, то произойдет частичное его ис
парение.  ̂ р ис 3 4 График для опре-

В соответствии с энтальпией сырья деления теплового эффекта
температура Тс  =  540 К- (Приложение реакции каталитического
2 ) . Следовательно, сырье подается в узел крекинга, 
смешения в жидком состоянии.

Температура сырья в промышленных установках находится в 
пределах 473—633 К [54, с. 153].

4. Размеры реактора

Площадь поперечного сечения реактора равна:

3600ау

где V — объем паров, проходящих через свободное сечение реак
тора, м3/ч; до — допустимая скорость паров в свободном сечении 
реактора, м/с.

Величину V определим по формуле:

27 3я

- ^ - — количество паровой смеси в реакторе, кмоль/ч; Тр — 

температура в реакторе, К; л — абсолютное давление в реакторе



над псевдоожиженным слоем, принимаемое равным 0,2 • Ю6 Па 
(2 а т ) .  ^

Д ля  расчета величины необходимо определить среднюю
молекулярную массу крекинг-газа. Из табл. 3.11 имеем

да - 44 200 — зо я 
г —  1461,0 ’

и из табл . 3.13:

^ О г 44 200 . 112 750 . 39 250 . 32 000 . 7 1 0 0 0  . 
М { ~ ~  30 ,3 +  105 +  200 +  340 248 +

,оооо. +  ^  =  4380  кмоль/ч

Тогда

V =  22,4' 42” ; о72°||)Г1—  -  136 210 м3/.

Этот объем паров является наибольшим, так как суммарный 
объем всех получающихся продуктов крекинга больше объема 
сырья.

Д ля  установок каталитического крекинга с псевдоожиженным 
слоем катализатора средняя скорость движения газов в свободном 
(над псевдоожиженным слоем) сечении реактора рекомендуется 
принимать равной 0,63 м/с [87, с. 150]. По другим литературным 
данным эта  скорость может изменяться от 0,5 м/с [104, с. 216] до 
0,89 м/с [54, с. 150]. Примем ш =  0,85 м/с. Тогда площадь попе
речного сечения реактора:

136 2 0 0 _  2
^  3600 - 0 ,85 ’

Диаметр реактора:

0 =  1,128 |/5 =  1 ,1 2 8 / 4 ^ 5  ~ 7,5 м

На существующих промышленных установках применяются ре
акторы диаметром от 2,5 до 12 м.

Д иаметр  зоны отпарки (десорбера) найдем после того, как 
будем знать давление у верхнего основания десорбера.

Полная высота реактора (рис. 3.5).

На =  к  — /?| /ц +  /г3 +  /г4 +  /г5

где к  — высота псевдоожиженного слоя, м; — высота переходной 
зоны от псевдоожиженного слоя до зоны отпарки (распредели
тельного устройства), м; Н2 — высота зоны отпарки (конструктивно 
принимается равной 6 м ); /г3 — высота сепарационной зоны, м; 
/г4 — часть высоты аппарата, занятая циклонами (зависит от раз
меров циклонов), — принимаем /14 =  6 м; /15 — высота верхнего по- 
лушаров.ого днища, равная 0,5 =  3,75 м.



Высота псевДоожиженного слоя в промышленных реакторах сб^ 
ставляет 4,5—7,0 м [54, с. 149]. В нашем случае ее можно р а с 
считать по формуле:

Здесь Ур — объем реакционного пространства (в м3):
^ к .  р

Рп. с

где бк.р — количество катализатора в реакционном пространстве 
реактора, кг; рп. с — плотность псевдоожиженного слоя к а т а л и з а 
тора, обычно равная 450—500 кг/м3 (примем рп. о =
=  500 кг/м3) .

Величина бк. р равна:

Ск. р ■
а1
п„

где й 'с— загрузка реактора (свежее сырье +  рецир
кулирующий газойль), кг/ч; п я — м ассовая скорость 
подачи сырья, ч-1. Эта скорость изменяется для 
тяжелого сырья в пределах 1,1—2,3 ч-1 [82, с. 114], 
причем большие значения применяются в случае 
рециркуляции; примем п а =  2,3 ч-1.

Тогда
п  250 000 +  71000 ю п к п п  Ок. р = ---------------------=  139 500 кг

139 500 
500 

279

: 279 м3

Ь =  =  6,24 м 44,5
Рис. 3.5. С хем а 
для расчета р а 
бочей вы соты  

реактора
Если полученная расчетом высота псевдоожи

женного слоя не укладывается в указанные выше 
пределы, следует изменить величину массовой ско
рости подачи сырья или значение линейной скорости паров в д о 
пустимых пределах и повторить расчет.

Высота переходной зоны

А| =  М “Ь Ак

где /г(— высота цилиндрической части переходной зоны; Ик — 
высота ее конической части.

Примем высоту переходной зоны равной к 1 =  7 м. Величины 
к\ и /гк найдем после определения диаметра десорбера.

Процесс десорбции продуктов абсорбированных катализатором 
заключается в вытеснении углеводородных паров как из объема 
между частицами катализатора, так и с поверхности катализатора



водяным паром, который заполняет Эти пространства, — подроб
нее об этом см. [105, с. 113].

Площадь поперечного сечения десорбера:
с Уд 
° д 3600 шд

где Уд — объем паров, проходящих через свободное сечение де
сорбера, м3/ч; Шд — линейная скорость паров в расчете на полное 
сечение десорбера, которая может находиться в пределах 0,3— 
0,9 м/с.

Наибольший объем паров будет в верхней части десорбера. 
Величина Уд рассчитывается по формуле:

2 2 ,4 ^  f v ■»•‘ • ‘О-
д 273яв

где ^  - щ  — количество паровой смеси в десорбере, кмоль/ч;
л в — давление в реакторе в верхней части десорбера, Па. 

Количество паровой смеси в десорбере равно:

\ J h . ==Jk .  _i_ Ям.
Z u  M l М п _Г 18

где Ga — количество паров углеводородов, уносимых с катализа
тором в десорбер, кг/ч; М а — средняя молекулярная масса уноси
мых паров углеводородов; GAl— количество водяного пара, пода
ваемого в десорбер, кг/ч.

Количество углеводородных паров, заключенных в объеме 
между частицами катализатора и адсорбированных на поверхно
сти циркулирующего катализатора равно:

Сп == Уп@3. к

Здесь у а — доля углеводородных паров, переносимых с пото
ком катализатора, рассчитываемая по формуле [106]:

Уп== РКр~ р°~~Рп Рп. сРк

где рк =  2400 кг/м3 — плотность материала катализатора [82, с. 40]; 
рп — плотность адсорбированных паров углеводородов и газооб
разных продуктов в условиях температуры и давления в верхней 
части десорбера, кг/м3.

Если принять среднюю молекулярную массу Мп адсорбирован
ных углеводородных паров и газообразных продуктов равной 
средней молекулярной массе М г крекинг-газа, то при нормальных 
условиях имеем:

М г 30,3 . о с  /„•!
Рп. о 22,4 22,4 ’ КГ^

В рабочих условиях для верхней части десорбера
Т оЯв

Рп —  Рп.о ГвЛо



при этом TB — TV — 758 К, а давление в верхней части десорбера 
равно:

лв ==я +  (/г +  /г1)р п.сёГ =
=  0,2 • 106 +  (6,24 +  7) • 500 • 9,81 =  0,27 • 10° Па

Тогда
. 273 - 0 ,2 7 .  106 , 0 0  , ,

Рп== 1 ,3 5  758 - 0,1 - 10° =  1 ,3 2  КГ/М 

2400 — 500 * л л  л  лл п  *
^ “ -боотйш • 1’32 =  0,0021

Gn =  0,0021 • 1 778 750 =  3730 кг/ч 

° *  -  3730 , J 2  430 — ; 8 1 3  к м о л ь / ч
а величина

¿шк М{ 30,3 1 18

Подставив в формулу для расчета объема газов и паров все 
известные величины, получим:

, ,  22 ,4 -813-758 .0 ,1  • 10е , Q onn „
273 - 0,27. ------ =  18 800 Мз/ч

Примем линейную скорость паров в расчете на полное сечение 
десорбера равной т д =  0,74 м/с.

Тогда
S . =  - , 18800,. = 7 .1  м2 зьии-и./ч

Диаметр десорбера
£>д =  1,128 / S Ü — 1,128 l / f j  =  3 м

Принимая, что угол образующей конуса с вертикалью состав 
ляет 45°, и зная диаметр реактора (7,5 м), геометрически легко  
найти высоту конического перехода h K — 2,25 м. Получим:

h\ =  hi  — К  =  7 — 2,25 =  4,75 м

Высота сепарационной зоны А3 рассчитывается по формуле
[107]:
Аз =  0,85а)1*2 (7 ,3 3 - 1 ,2  lg  w)  =  0,85 ■ 0,85'-2 (7,33 — 1,2 lg  0,85) =  5 ,2  м

где w  — скорость паров в свободном сечении реактора, м/с.
Тогда

//„ =  6,24 +  7 +  6 +  5,2 +  6 +  3,75 =  34,19 м 

Высота цилиндрической части корпуса:
Я ц =  A +  h[  +  Аз +  Ы =  6 ,24 +  4,75 +  5,2 +  6 =  22,19 м

В промышленных реакторах отношение высоты цилиндриче* 
ской части корпуса к диаметру H J D — 1,4 4 -4  [54, с. 146]. М ень
шие значения этого отношения характерны для мощных реакторов. 
Для нашего случая:

Н ц __22,19 ___ п  иг-
D ~  7,5 ’



5 . Давление у основания зоны отпарки (десорбера). 
Тем пература катал изато р а  на выходе из десорбера

При известной высоте реактора можно подсчитать давление 
у основания десорбера по следующему выражению:

я„ =  я  +  ( к  +  1г1 +  Л2) рп. с£

где п  — давление над псевдоожиженным слоем, Па; Л, к 2 — 
соответственно высоты псевдоожиженного слоя, конической части 
и зоны отпарки, м.

Получим:

я н =  0,2 • 106 +  (6,24 +  7 +  6) • 500 • 9,81 =  0,294 • 10« Па

Чтобы определить температуру катализатора на входе в ре
генератор, необходимо знать температуру закоксованного ката
лизатора на выходе из десорбера. Поступающий в десорбер пере
гретый водяной пар ( Т =  783 К, я  =  0,44-106 Па) охлаждается, 
о тдавая  тепло катализатору, до температуры 758 К, а темпера
тура  катализатора повышается на величину:

д  -р __ Од! (¿783 — ¿758)
1 0 Кс К

где ¿783 — энтальпия перегретого водяного пара на входе в зону 
отпарки при Т =  783 К и давлении я  =  0,46-106 Па; ¿758 — энталь
пия перегретого водяного пара на верху зоны отпарки (выход) 
при Т =  758 К и давлении я  =  0,27-106 Па; б к — количество к а 
тализатора, кг/ч; с н — теплоемкость катализатора; кД ж /(кг-К ).

Подставив в формулу для расчета Д7" числовые значения вели
чин, получим:

А г р  __  12 430 (3510 -  3465) Л 0
Л  1 1750 000-1 ,13 ’ *

Температура выходящего из зоны отпарки отработанного ката 
лизатора:

Тк =  Тр +  Д Г, =  758 +  0,3 =  758,3 К

6 . Выбор распределительного устройства 
парокатализаторного потока в реакторе

Суммарное живое сечение распределителей подбирают, исходя 
из условия сохранения величины линейной скорости подводимого 
потока; обычно оно составляет 1—2,5% от сечения реактора.

Конструктивно распределитель может быть оформлен в виде 
трубного пучка или в виде горизонтальных решеток. В нашем 
примере примем конструкцию распределителя в виде семи гори
зонтальных решеток (рис. 3.6). Такая конструкция распределителя 
испытана и описана в литературе [98].

Площадь, занимаемая решетками, должна составлять 60—70% 
поперечного сечения реактора. При этом решетки хорошо вписы-



ваются в сечение реактора. Если принять площадь, занимаемую  
решетками, равной 60%, то площадь решеток будет равна:

Р р =  0,65 =  0,6 • 44,5 =  26,7 м2

Площадь одной решетки:

f  =  —  I D ------ *7
26 ,7

• =  3,8 м2

Диаметр решетки:

Яр =  1,128 Y f  =  1,128 1/3,8 = 2 ,2 м

Конструкции газораспределительных решеток описаны в лите 
ратуре [78, с. 39]. К показателям конструкции газораспределитель 
ной решетки относятся: диаметр отверстий, 
площадь живого сечения, толщина, шаг разме
щения отверстий.

Конструкция газораспределительных реше
ток существенно влияет на качество псевдо
ожижения катализатора. Увеличение живого 
сечения газораспределительных решеток, при 
неизменном диаметре отверстий, а такж е уве
личение диаметра отверстий, при неизменном 
живом сечении, приводят к ухудшению ка 
чества псевдоожиженного слоя. Повышение 
скорости газа  в отверстиях решеток и в связи 
с этим некоторое увеличение их гидравличе
ского сопротивления оказывают положитель
ное влияние на качество псевдоожижения
[108].

Точных расчетных формул для определе
ния необходимого гидравлического сопротив
ления решетки пока нет. Однако из имею
щихся некоторые формулы могут быть реко
мендованы [78, с. 39; 108].

Примем суммарное живое сечение распределителя равным I o/ 
от сечения реактора^ Площадь живого сечения распределителя

F* =  0;01S =  0,01 -44,5 =  0,445 м2

Рис. 3.6. Схема рас
пределителя катали 

затора.

Живое сечение одной решетки:
г __ Гж __ 0,445
/ ж —  7 —  7 : 0,064 м2

Примем толщину решетки б =  0,02 м, а диаметр отверстий 
в решетке й 0 =  0,02 м. Тогда число отверстий в решетке будет 
равно:

4/ж _  4 .0 ,0 6 4  _ ^ 2 0 4



Суммарное живое сечение распределителя позволяет опреде 
лить диаметр ствола, подводящего парокатализаторную смесь 
(рис. 3.6 и 3.7):

Ост=  1,128 У Р Ж =  1,128 0,445 ~ 0,75 м

Д иаметр  каждого из семи ответвлений от центрального подво
дящего ствола:

£)0 =  1,128 у//ж =  1,128 \ZoT064" =  0,285 м

И мея в виду, что рециркулят подается в псевдоожиженный 
слой катализатора минуя решетки, объем паров на подходе к ре

шетке рассчитаем по формуле:¿750

у п =

О;

22,4 Гр .° .М О «
М 1

3600 • 273/ПпЯрпр

где £ - ^ - к о л и ч е с т в о  углеводородных 
и водяных паров, проходящих через

1 2  3 4 5 5 7 8 9 10 &/с!0

1,6

1,4

1,2

1,0

0

2

^7

>

1 13 17

Рис. 3.7. Зона отпарки:
1 — подводящ ий ствол; 2 —па

ровой маточник.

Рис. 3.8. Поправочные коэффициенты 
к расчету сопротивления сухих решеток:

/ —й, = ф(6); 2—

решетку, кмоль/ч; т р — 7 — число решеток; я р— давление в реак
торе у решеток, Па.

Количество углеводородных и водяных паров, проходящих че
рез решетку, равно:

Ог 1248,8 кмоль/ч250 000 10 000 
¿ 4  М 1 ~~ 360 +  18

Д авление в реакторе у решеток:

я р =  я  +  /грп. с£ =  0,2 • 10е +  6,24 • 500 • 9,81 =  0,23 • 106 Па

В результате расчета получим:
2 2 ,4 -  1 2 4 8 ,8 - 7 5 8 - О, Ы  0е



Скорость паров в отверстиях решетки:
Vn  1,34 Л1 ,

W ° ~  [ж ~  0 ,064 ~~ 1 М/С

Гидравлическое сопротивление решеток рассчитаем по Фоо- 
муле [108]: ^

Аяр =  М 2[0,35 +  ( 1 - Ф ) 2]-^а<2

где k\ и k2 — поправочные коэффициенты, находимые по граф икам  
(рис. 3 .8); ф — доля живого сечения решетки; рп— плотность п а 
ров, кг/м3.

По графикам рис. 3.8 найдем: kx = 1  ,6; k2 =  1,0.
Доля живого сечения решетки:

f ж __ 0,064 __^ rti/ 'oф = - ^ -  =  - g g — =  0,0168

Плотность паров равна:
273М пя р 

Рп== 22, АТр • 0,1 • 10s

где Мп — средняя молекулярная масса смеси углеводородного и 
водяного паров.

Среднюю молекулярную массу смеси углеводородного и в о д я 
ного паров рассчитаем так:

AÍ =  М и '  +  М у '
П С 1 D. О. П

где Мс и Мв, п — соответственно средняя молекулярная масса у г л е 
водородных паров и молекулярная масса водяного пара; у'с и 
У'в п— мольные доли сырья и водяного пара, подаваемого для  ре
гулирования плотности смеси сырья и катализатора (табл. 3 .14 ) .

Таблица 3.14

Потоки Количество 
Qi . кг/ч

Молекулярная
масса
Mi

Количество 
G, кмоль

Мольная
/доля y ¡ = - -----

2 j n ¡’ ч

С ы рье....................... 250 000 360 693,8 0,5555
Водяной пар . . . 10 000 18 555,0 0,4445
Сумма ................... 260 000 — 1248,8 1,0000

Получим:
Мп =  360 • 0,5555 + 1 8 -  0,4445 =  207,8 

Таким образом
2 7 3 .2 0 7 ,8 -0 ,2 3  • 106 

22 ,4 -7 5 8 -0 ,1  • 10б
¿ I O *  L\ J  ¡ , 0  • U , Z O  • 1 U ,  о

Рп 99 4 1 7КЯ . П 1 . 1П6 7,7 кг/м



Подставив в формулу для  определения гидравлического сопро
тивления решетки числовые значения величин, получим:

Д яр =  1,6 • 1 [0,35 +  (1 — 0 ,0 168)2] Щ- • 212 =  3550 Па

Д л я  хорошего парораспределения перепад давления на ре
шетке должен укладываться в пределы 3400—4800 Па [109].

Если в результате расчета получится, что Дяр не укладывается 
в указанн ы е пределы, то необходимо изменить среднюю скорость 
ш  газов в свободном сечении реактора (не превышая 0,9 м/с). Если 
и после этого величина Аяр не укладывается в рекомендуемые пре
делы , то можно изменить массовую скорость « д подачи сырья или 
кратность циркуляции катализатора.

7. Циклоны реактора

Применяемый на установках каталитического крекинга в псев- 
доожиженном слое микросферический синтетический катализатор 

имеет следующий гранулометрический состав 
[87, с. 150]:

Величина частиц, мкм

< 4 0
40—80

> 8 0

Количество, %

1 0 - 1 5
7 5 - 6 5
1 5 - 2 0

Частицы до 20 мкм уносятся парогазовым по
током и улавливаются циклонами.

В табл. 3.15 представлены основные размеры 
циклонов НИИОГаз (рис. 3.9).

Диаметры циклонов имеют следующую вели
чину (в м м ) :

ЦН-24 . 
ЦН-15 . 
ЦН-11 .

1000
800
800

500
600
100

400 200 100

Рис. 3.9. Циклон 
НИИОГаз

Расчет циклонов реактора, который сводится 
к определению их количества, гидравлического 
сопротивления и эффективности улавливания ка- 
тализаторной пыли, здесь не приводится.

Расчет эффективности улавливания катализаторной пыли мно
гоступенчатыми циклонами осуществляется приближенным гра
фоаналитическим методом [110].

Определение количества циклонов и их гидравлического сопро
тивления должно осуществляться в следующей последователь
ности.

1. Выбирают тип циклона (табл. 3.15) и его диаметр £).



Тип циклона
Величина

ЦН-24 ЦН-15 ЦН-11

Диаметр выходной трубы £>ь м ................................. 0,6 0,6 0 ,6
Ширина входного патрубка Ь, м ......................................... 0,26 0,26 0,26
Высота входного патрубка м ................................. 1,11 0,66 0,48
Высота входной трубы И'2, м .................................................... 2,11 1,74 1,56
Высота цилиндрической части Н'3, м ............................. 2,11 2,26 2,08
Высота конической части м ................................. 1,75 2,00 2 ,00
Общая высота циклона Н, м ..................................... 4,26 4,56 4,38
Меньшее основание конической части й , м 0,25 0,25 0,25
Коэффициент гидравлического сопротивления £ 60 105 180

2. Рассчитывают условную скорость иусл парогазовой смеси, 
отнесенную к полному поперечному сечению цилиндрической ча
сти корпуса циклона [5, с. 378].

3. По известным объему V парогазовой смеси над псевдоожи- 
женным слоем и условной скорости иусл определяют требуемое 
суммарное сечение S  циклонов.

4. Делением величины S  на поперечное сечение одного цик
лона определяют число циклонов N и суммарную площадь сече
ния входа парогазовой смеси во все циклоны.

5. Проверяют скорость входа парогазовой смеси в циклон, 
которая не должна превышать 18 м/с [111].

6. Подсчитывают гидравлическое сопротивление циклона [5, 
с. 378]; оно не должно превышать 5150 Па [111].

Если полученные величины скорости и гидравлического сопро
тивления (см. пп. 5-и 6) не соответствуют нормам, то нужно подо
брать другой тип циклона или изменить количество циклонов [54].

РЕГЕНЕРАТОР КАТАЛИЗАТОРА УСТАНОВКИ 
КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА В ПСЕВД00ЖИЖЕНН0М СЛОЕ

Рассчитать регенератор катализатора установки каталитиче
ского крекинга в псевдоожиженном слое — технологическую схему 
см. [54, с. 263] — при следующих исходных данных: количество 
циркулирующего катализатора G,< =  2578 т/ч; максимальный р а з 
мер частиц катализатора 150 мкм, плотность псевдоожиженного 
слоя катализатора рп. с =  500 кг/м3; температура катализатора на 
выходе из реактора 755 К; количество кокса, поступающего в ре
генератор с катализатором, Дg  =  20 т/ч; количество кокса на ре
генерированном катализаторе 0,2 масс .% ; количество водяного 
пара, адсорбированного катализатором, ó n =  4130 кг/ч; тем п ера
тура в регенераторе Гр =  873 К; давление над псевдоожиженным 
слоем я  =  0,23 • 106 Па; температура воздуха Тв — 353 К.



.Газы
»регенерации

Задачей расчета регенератора является определение количе
ства воздуха, потребного для выжига кокса, расхода водяного 
пара для отпарки дымовых газов с регенерированного катализа
тора, диаметра регенератора и его основных зон, высоты регене
ратора и его основных зон, времени пребывания катализатора в 
регенераторе, количества избыточного тепла, подлежащего отводу,

и поверхности теплообмена охлаждаю
щего устройства.

Процесс регенерации закоксован- 
ного катализатора, конструктивное 
оформление регенераторов с псевдо- 
ожиженным слоем катализатора и ос
новы их расчета рассматриваются в 
литературе [5, 54, 82, 83, 88, 89, 112].

Температура катализатора не дол
жна превышать 873—883 К, для чего 
закоксованный катализатор в регене
раторе обрабатывают воздухом в две 
стадии:

1) прямоточная продувка воздухом, 
при которой выгорает 75—80% всего 
кокса, подлежащего выжигу;

2) противоточная продувка возду
хом, при которой почти полностью вы
жигаются остальные 20—25% кокса; 
тепло, выделяющееся на этой стадии, 
во избежание перегрева катализатора 
отводится и используется для произ
водства водяного пара.

Затем для вытеснения газов реге
нерации из пор частиц катализатора 
и из пространства между частицами 
осуществляется противоточная про
парка нисходящего потока катализа
тора водяным паром, полученным во 
второй стадии регенерации.

В соответствии с этим аппарат раз
делен на пять зон (рис. 3.10).

Первая зона 1 представляет собой кольцеобразное простран
ство м еж ду корпусом аппарата и внутренней цилиндрической пе
регородкой 3. Снизу находится воздухораспределительная ре
шетка 5, сверху эта зона открыта.

Вторая зона 2 заключена между цилиндрической перегород
кой 3 и стенкой третьей (отпарной) зоны. Снизу она ограничена 
воздухораспределительной решеткой, сверху открыта. В этой зоне 
осуществляется вторая стадия регенерации, для чего зона секцио
нируется вертикальными перегородками [88, с. 230].

Третья зона 4 представляет собой цилиндрическую полость, в 
которую катализатор попадает из второй зоны через отверстия.

из
I

Закоксованный.
катализатор

Закоксованный
катализатор

Регенерированный
катализатоо

Рис. 3.10. Регенератор уста 
новки каталитического кре
кинга в псевдоожиженном 

слое:
1 — первая  зона; 2—вторая зона; 
3 — цилиндрическая  перегородка;  
4 — тр е т ья  зона; 5 — распределитель
н ая  р еш етка ;  5— четвертая  зона: 

7 — п ятая  зона; 5 —циклоны.



В этой зоне осуществляется отпарка катализатора. Из третьей 
(отпарной) зоны регенерированный и пропаренный катализатор  
в виде взвеси в водяном паре уходит по катализаторопроводу в 
реактор.

Четвертая зона 6 располагается под распределительной р е 
шеткой.

Пятая зона 7 регенератора расположена над псевдоожиженным 
слоем и служит для отделения катализаторной пыли от газо в  
регенерации. В этой зоне размещаются циклоны 8.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА РЕГЕНЕРАТОРА

1. Определяют количество газов регенерации, образующихся 
при выжиге кокса с отработанного катализатора.

Расчет ведется по следующей схеме:
а) задаются объемным соотношением С 0 2/С0 в газах  реген е

рации и, зная элементарный состав кокса, находят массовое и 
объемное количества продуктов окисления кокса;

б) принимая содержание избыточного кислорода в газах  р е г е 
нерации (в объемн.%), находят массовое и объемное количества 
газов регенерации;

в) определяют теоретический и действительный расходы в о з 
духа на выжигание 1 кг кокса и рассчитывают коэффициент и з 
бытка воздуха;

г) находят часовой расход воздуха на выжигание кокса;
д) рассчитывают часовое количество газов регенерации.
2. Определяют расход водяного пара на пропарку к а т а л и з а 

тора.
3. Составляют материальный баланс регенератора.
4. Составляют тепловой баланс регенератора, из которого оп ре

деляют (по разности между приходом и расходом) избыточное 
тепло, подлежащее отводу из регенератора с помощью о х л а ж д а ю 
щих устройств.

5. Составляют материальные балансы трех основных зон р е 
генератора: прямоточной продувки, противоточной продувки и 
отпарки. Полученные данные являются исходными величинами 
для определения основных размеров указанных зон. Расчет в е 
дут в такой последовательности:

а) из уравнения теплового баланса первой зоны находят к о л и 
чество кокса, выжигаемого в ней;

б) по разности количеств всего выжигаемого кокса и к о к с а ,  
выжигаемого в первой зоне, находят количество кокса, п о д л е ж а 
щего выжигу во второй зоне;

в) находят количество воздуха, требующегося для выжига к о к 
са в первой и второй зонах, и соответственно количества г а з о в  
регенерации по зонам.

6. Определяют объем газов, проходящих основные зоны р е г е 
нератора, и, принимая по промышленным данным величину с к о 
рости газов в свободных сечениях этих зон и в регенераторе, н а х о 
дят их площади поперечного сечения и диаметры.



7. Определяют высоту регенератора и его зон. Расчет прово
дят  по следующей схеме:

а )  по практическим данным принимают удельную скорость ре
генерации катализатора в первой зоне (прямоточная продувка); 
делением количества кокса, сжигаемого в этой зоне, на удельную 
скорость регенерации катализатора находят количество катализа
тора в первой зоне;

б) делением количества катализатора в первой зоне на плот
ность псевдоожиженного слоя находят объем псевдоожиженного 
слоя в этой зоне;

в) делением полученного объема на ранее найденную площадь 
поперечного сечения первой зоны находят ее высоту;

г) аналогично (пп. а, б, в) находят высоту второй зоны;
д) по разности высот первой и второй зон находят высоту 

псевдоожиженного слоя над второй зоной, затем рассчитывают 
объем этого слоя и количество катализатора в нем;

е) принимают конструктивно высоту зоны под распределитель
ной решеткой и высоту зоны сепарации, в которой размещаются 
циклоны;

ж )  высоту регенератора определяют суммированием высот 
первой зоны, зоны под распределительной решеткой и зоны сепа
рации.

8. Определяют объем зоны отпарки и количество псевдоожи
женного катализатора в ней.

Высота взвешенного слоя катализатора в зоне отпарки может 
быть принята равной сумме высот первой зоны и зоны под рас
пределительной решеткой. Тогда объем зоны отпарки будет равен 
произведению этой высоты на площадь поперечного сечения зоны, 
найденную ранее (п. 6 ) .  Количество катализатора в зоне отпарки 
найдется умножением его объема на плотность псевдоожиженного 
слоя.

9. Определяют среднее время пребывания катализатора в ре
генераторе.

Д ля  каждой зоны регенератора среднее время пребывания 
в ней катализатора находят как  частное от деления количества к а 
тализатора в этой зоне на количество катализатора, циркулирую
щего в системе. Суммированием периодов пребывания катализа
тора во всех зонах находят среднее время пребывания его в ре
генераторе.

10. Определяют давление под воздухораспределительной ре
шеткой и у основания зоны отпарки, а такж е  температуру к ата 
лизатора на входе в зону отпарки.

Давление под воздухораспределительной решеткой равно сум
ме давлений над псевдоожиженным слоем и столба псевдоожи
женного катализатора в первой зоне.

Давление у основания зоны отпарки равно сумме давлений над 
псевдоожиженным слоем и столба псевдоожиженного катализа
тора в зоне отпарки. Температура катализатора на входе в зону 
отпарки должна быть выше температуры катализатора на выходе



из регенератора, так как в зоне отпарки происходит дополнитель* 
ный перегрев водяного пара от его начальной температуры до 
температуры в регенераторе.

11. Рассчитывают площадь воздухораспределительной р еш ет 
ки и количество отверстий в ней, приходящееся на первую и 
вторую зоны. Предварительно принимают суммарную площадь от
верстий в решетке в долях от площади решетки и диаметр от
верстий.

Определяют скорость воздуха в отверстиях решетки и п р е
дельную скорость воздуха в отверстиях, при которой провал ч а с 
тиц катализатора через отверстия полностью прекращается. П е р 
вая скорость должна быть больше второй.

12. Рассчитывают гидравлическое сопротивление воздухор ас 
пределительной решетки по схеме расчета гидравлического сопро- 
тивления газораспределительных решеток реактора (см. п р ед ы д у 
щий пример).

13. Определяют количество водяного пара, которое может бы ть  
получено за счет избыточного тепла второй зоны регенератора.

14. Определяют поверхность теплообмена охлаждаю щ его 
змеевика.

15. Проводят поверочный расчет циклонов.

п•листгнить I

1. Характеристика полноты сгорания углерода. 
Количество газов регенерации

Элементарный состав кокса обычно известен по лабораторным 
данным. В табл. 3.16 приведен усредненный состав кокса.

Таблица 3.16

Элементы Содержание, 
масс. %

Углерод ...................... 86,0
Водород ...................... 8,5
С е р а ............................... 5,5

В зависимости от избытка воздуха, условия процесса сж и ган и я  
кокса, качества и степени отработанности катализатора в г а з а х  
регенерации будет различное соотношение СОг/СО. Количество 
образовавшихся двуокиси и окиси углерода характеризует пол
ноту сгорания углерода. При отсутствии данных о составе к о кс а  
рекомендуется задаваться объемным отношением СОг/СО [54, 
с. 162].

Зная суммарное количество углерода в коксе (86 масс .% , см. 
табл. 3.16) и задавшись объемным соотношением (при н орм аль
ных условиях) СОг/СО =  1,85, рассчитаем количество у гл ер о д а



в 1 кг кокса, которое пошло на образование СОг и СО, и опре
делим количества продуктов окисления.

Так как  в 1 кг кокса содержится 0,86 кг углерода, то
Ссо2 +  Ссо =  0,86

где С со2 и С со— количество углерода, пошедшего на образова
ние СОг и СО соответственно.

Определим количество С 0 2, образующегося из С со2 кг угле
рода, имея в виду, что для  сжигания 1 кмоль С необходим один 
киломоль Ог (расчеты ведутся в кг на 1 кг кокса):

С са
т с о  =  Сссь Н----- ¡ 2^ 1 ' 32 =  3,67Ссо2 кг/кг

Аналогично найдем количество СО:

т с о  — Сс о  +  ~ П Г ' Т  ' 32 =  2>34Ссо кг/кг

Объемные количества С 0 2 и СО при нормальных условиях бу
дут  равны:

иСо2=  3'6744С“  • 22,4 *  1,87ССо2 м3/кг

рсо =  ^  28С9- - 22,4 ~ 1,87Ссо м3/кг 
Из принятого выше отношения объемов СОг/СО следует:

исо2 _ Ь87ССо2 _  СС02 _
«со '.87Ссо Ссо 

Реш ая совместно уравнения
Ссо2 +  Ссо  =  0,86

получим:
Ссо, =  0,558 кг/кг; Ссо =  0,302 кг/кг

Тогда:
üCo2=  1,87 • 0 ,5 5 8 =  1,042 м3/кг 

=  1,87 • 0,302 =  0,563 м3/кг
или

т со2 =  3,67 ■ 0,558 =  2,048 кг/кг 
ш с о  =  2,34 • 0,302 =  0,707 кг/кг

Количество водяных паров, образующихся при сгорании водо
рода кокса (на 1 кг кокса):

т н2о  =  Н2 +  \  • I  • 32 =  0,085 +  • у  • 32 =  0,765 кг/кг

и



Количество S 0 2, образующегося при сгорании серы: 

mSOj =  S + - ~ 3 2  =  2S =  2 -0 ,055 =  0,110 кг/кг

y so ,=  '22 ,4  =  0,038 м»/кг

Суммарное количество продуктов сгорания кокса:

2 т  =  т СОг "Ь т со т н2о “Ь m so2 =
=  2,048 +  0,707 +  0,765 +  0,110 =  3,63 кг/кг

или
i ü = =  v co2 “Ь VCO “1" ÜH20  “f~ v so2 ~

=  1,042 +  0,563 +  0,952 +  0,038 =  2,595 м3/кг

В газах регенерации кроме продуктов сгорания содерж атся  
азот и избыточный кислород. Принимаем количество избыточного 
кислорода в газах  регенерации 1,3 объемн.%.

Объем газов регенерации (в м3 на 1 кг ко кса ) :

tiriP =  S o  +  t Ni+ o ^  +  o ' i

где uN — объем азота, содержащегося в воздухе, израсходован
ном на окисление элементов кикса; v '0 — объем избыточного 
кислорода; v'N — объем азота в избыточном воздухе.

Количество кислорода, пошедшего на сгорание кокса (в р а с 
чете на 1 кг кокса):

m Q¡ — 2  т  — 1 =  3,63 — 1 =  2,63 кг/кг
или

v Qi =  ^  • 22,4 =  • 22,4 =  1,84 м3/кг

Соответствующее количество азота воздуха : 
т 0 • 0.77 2,63 • 0,77 о  ̂

mN,.=  адЗ “  023 =  ’ КГ/КГ
ИЛИ

/пы 8,804 • 22,4
ÜN2= ^ T  • 2 2 .4 = ------- 28—  =  7 >°43 М /КГ

Количество азота в избыточном воздухе:

v k  =  ^ 2¿ r - = =3'7Q2v'o1 м3/кг

Количество избыточного кислорода определится из уравнения :
Г

V0¡ ° о2 ________ °о2



Из этого уравнения получим: =  0,132 м3/кг. Следовательно

v'o 0 ,132-32
т о2 =  22Ж • 32 =  — 22Д-  =  °>189 кг/кг

Тогда

о'Ыг =  3 ,76 2 »^  =  3,762 • 0,132 =  0,496 м3/кг

или
»м 0,496 • 28 

=  22^ ’ 28 = ----22Д =  0,620 КГ̂ КГ

Количество газов  регенерации:

=  2,595 +  7,043 +  0,132 +  0,496 =  10,266 м3/кг

или
тг р =  2 «  +  +  т'0г +  т'щ =

=  3,630 +  8,804 +  0,189 +  0 ,6 2 0 =  13,243 кг/кг

Полученные данные сведены в табл. 3.17.

Таблица 3.17

Компоненты

Количество газов, 
получающихся при 
сгорании 1 кг кокса

Состав газон 
регенерации, масс. %

мз/кг кг/кг влажного сухого

с о 2 .............................................. 1,042 2,048 15,46 16,41
с о ................................................... 0,563 0,707 5,39 5,66
Б О г ........................................ 0,038 0,110 0,83 0,83
N2 ............................................ 7,539 9,424 71,16 75,52
о 2 ............................................ 0,132 0,189 1,43 1,53
Всего сухих газов . . . . 9,314 12,478 94,27 100,00
Н20 .......................................... 0,952 0,765 5,76 _
Всего влажных газов . . . 10,266 13,243 -1 0 0 ,0 0

Определим теоретический расход воздуха на выжиг 1 кг кокса: 

=  т о 2 +  =  2>̂ 3 +  8,804 «г 11,43 кг/кг
или

£>0 == о0, ”1” == ,̂8^ ~Ь ^>043 «  8,88 м3/кг

Подсчитаем расход воздуха на регенерацию катализатора 
(на 1 кг кокса).



а. Суммарное количество кислорода в воздухе , израсходован
ном на регенерацию:

т 0г +  т 'ог ~  2>63 +  0,189 «  2,82 кг/кг
или

уы ,+  ио ,=  1,84 +  0 ,1 3 2 =  1,97 м 3/кг

б. Суммарное количество азота:

т нг +  т п, =  8.804 +  0,620 «  9,42 кг/кг
или

v N¡ +  =  7,043 +  0,496 я» 7,54 м3/кг 

Определим действительный расход в о з д у х а : '

¿ д =  2,82 +  9,42 =  12,24 кг/кг
или

ид =  1 ,9 7 +  7,54 =  9,51 м3/кг 

Коэффициент избытка воздуха при регенерации катализатора: 

В =  -^ -  =  12,24 =  1 07
р ¿о 11,43 1,и/

Количество кокса на регенерированном катализаторе:

Д£0 =  0,002 • 2578 =  5,16 т/ч 

Количество выжигаемого кокса:

— Л^о =  20 — 5 ,1 6 =  14,84 т/ч

Количество воздуха, необходимое для  вы ж и га  кокса:

Ов =  ^дЛ £ в=  12,24 • 14 8 4 0 =  181 600 кг/ч

Количество влажных газов регенерации:
*

<Зв.г =  Л §в +  ° в =  14 8 4 0 +  181 6 0 0 =  196 440 кг/ч

2. Расход водяного пара 
на отпарку газов регенерации с катализатора

С целью вытеснения (десорбции) газов регенерации из пор к а 
тализатора и пневмовзвеси в регенератор подается перегретый 
водяной пар в количестве 5— 10 кг на 1 т катализатора [54].

Если принять расход пара 5 кг/т, то количество водяного п ара  
для отпарки газов регенерации со всего катализатора будет  
равно:



3. Материальный баланс регенератора

Материальный баланс аппарата сведен в табл. 3.18.

Таблица 3 .18

Потоки Обозначение Количество,
кг/ч

П р и х о д
Ск 2 578 000
А 8 20 000

В о з д у х ........................................................................................ о в 181 600
Водяной пар, адсорбированный на катализаторе Оп 4 130
Водяной пар на отпарку газов регенерации с

Оо 12 890катализатора ......................................................................
Сумма . . . — 2 796 620

Р а  с х о д
Ок 2 578 000
Л^о 5 160

Влажные газы  р е ге н е р а ц и и ......................................... О в. г 196 440
Водяной пар, адсорбированный на катализаторе 4 130
Водяной пар на отпарку газов регенерации с

О0 12 890катализатора .....................................................................
Сумма . . . -- 2 796 620

4. Тепловой баланс регенератора

Для составления тепловых балансов регенератора и его основ
ных зон необходимо знать энтальпию каждого технологического 
потока при соответствующей температуре и количество тепла, 
выделяющегося при сгорании кокса.

Энтальпия влажного газа зависит от температуры и давления, 
однако в пределах тех давлений, которые обычно применяются 
в регенераторах, можно применять данные по энтальпии компо
нентов влажного газа  только в зависимости от температуры. Зная

Таблица 3.19

Компоненты
Состав 

масс.  %

Энтальпия, кДж/кг

¿ ¡« 1

с о 2 ..................................................................... 15,46 623,8 96,37
с о ..................................................................... 5,39 651,5 35,10
б о 2 ..................................... 0,83 379,2 3,15
N 2 ........................................................ 71,16 646,0 459,20
0 2 ........................................................ 1,43 596,3 8,52
Н20 ........................................................ 5,76 1206,0 69,50

Сумма . . . 100,00 — 671,84



состав влажного газа , определяем по правилу аддитивности его 
энтальпию. В табл. 3.19 приведены значения энтальпий для ком
понентов влажного газа при 873 К [21, с. 120], а т а к ж е  произве
дения энтальпии компонента на его массовую долю во влажном 
газе, например для С 0 2

623,8 • 0,1546 =  96,37 кДж/кг

Энтальпия влажного газа при 873 К по правилу аддитивности 
равна сумме этих произведений.

Энтальпия воздуха при 353 К [47, с. 547]:
<7 =  80,68 кДж/кг

Энтальпию катализатора и кокса можно подсчитать по фор
муле

<7 « = с Т

где с  — теплоемкость катализатора или кокса ,  к Д ж / ( к г - К ) ;  
Г — температура катализатора или кокса, К.

Теплоемкость катализатора обычно принимают равной 
1,13 кД ж /(кг-К ) ,  а теплоемкость кокса 2,51 к Д ж / (к г -К ) .

Таблица 3.20

потоки
Количество.

кг/ч
Тем перату

ра,  К
Э н тал ь п и я ,

кД ж /кг
Количество 
тепла, кВт

П р и х о д
К атал и зато р ........................... 2 578 ООО 755 546,00 391 000
К о к с ............................................. 20 000 755 1212,00 6  730
В о зд у х ......................................... 181 600 353 80,68 4 068-
Водяной пар, адсорбиро

755 3 960ванный на катализаторе 4 130 3457,00
Водяной пар на отпарку 

газов регенерации с к а 
783 12 580

< о с »  л л л
тализатора ........................... 12 890 3512,00

Теплота сгорания кокса . 14 840 — 32913,00 136 000

Сумма . . . — — — 554 338

Р а с х о д
К атал и зато р ........................... 2 578 000 873 680,20 487 500

2 160 г\ лК о к с ............................................. 5 160 873 1508,00
Влажный г а з ........................... 196 440 873 671,84 36 700
Водяной пар, адсорбиро

873 3708,00 4 262ванный на катализаторе 4 130
Водяной пар на отпарку 

газов регенерации с ка-
873 3708,00 13 280 

2 32812 890
Потери т е п л а ........................... Принимаются —

Итого . . . 
Избыточное тепло (по раз

— — — 546 230 

8 108ности) ....................................
Сумма . . . — — 554 338



Энтальпию перегретого и насыщенного водяного пара можно 
определить по диаграмме I — 5  для водяного пара или по таб 
лицам ВТИ в зависимости от температуры и давления (см. При
ложение 4 ) .

Количество тепла, выделяющегося в результате сгорания кокса: 

0 нр =  0,558ЯСО1 +  0,302<2СО +  0,085<2НгО +  0,055<?зОг

где <2р — н изш ая теплота сгорания кокса, кДж/кг; <2с о , <Зсо, <?но 
и <Э5о2 — тепловые эффекты реакций окисления соответственно 
углерода, водорода и серы [21, с. 172]; значения коэффициентов 
перед см . п. 1 расчета.

Получим:

<Эр =  0,558 • 34 120 +  0,302 • 10 260 +  0,085 • 121 000 +  0,055 - 9138 =
=  32913 кДж/кг

В табл. 3.20 приведен тепловой баланс регенератора.

5. Материальные балансы основных зон регенератора

М атериальный баланс основных зон регенератора составляется 
с целью определения их размеров.

Определим коксовую нагрузку зоны прямоточной продувки к а 
тализатора воздухом.

Количество выжигаемого в этой зоне кокса вычисляется на 
основе теплового баланса и приводится в табл. 3.21.

Таблица 3 2 1

Обозначен не 
потоков

Количество,
кг/ч

Т ем п ер ату 
р а ,  К

Энтальпия,
кДж/кг

Количество тепла,  
кВт

П р и х о д
2 578 000 755 546,00 391 000

.................................. 20 000 755 1212,00 6 730
< 2 в ............................................... 12,24 х 353 80,68 0,274 х
0 п1 .......................................... 4 130 755 3457,00 3 960

X — 32913,00 9,14 л:
Итого (2|......................... — — — 401 690—9,414 лг

Р а с х о д
2 578 000 873 680,20 487 500
20 000- лг 873 1508,00 8 375 -0 ,4 1 9  л:
13,243 * 873 671,84 2,472 х

4 130 873 3708,00 4 162
Принимаются — 2 000

Итого (?2 ........................ — — — 502 137+2,053 л:



Уравнение теплового баланса первой зоны регенератора в об
щем виде:

е . .  +  ^ д г  +  ^в +  +  *3р — ^к2 +  ^о. к +  г +  *Эп2 +

где в н о с и т с я  т е п л о  (в к В т ) ;  (¿щ — циркулирующим катали
затором; Qйg — коксом; <Эв — воздухом; 0 П1 — водяным паром, 
адсорбированным на катализаторе; 0 Р — тепло, выделяющееся при 
сгорании кокса; в ы н о с и т с я  т е п л о  (в к В т ) :  <Зк2 — катализа
тором; С}о. к — остаточным коксом; <2В. г — влажным газом; (¿п2 — 
водяным паром, адсорбированном на катализаторе; <2П — потери 
тепла в окружающую среду.

Из табл. 3.21 получим:

401 690 +  9,414л: =  502 137 +  2,053*

где х — количество кокса, выжигаемого в первой зоне.
Решая это уравнение относительно х, получим л: =  13 650 кг/ч.
Количество кокса, подлежащего выжигу во второй зоне, опре

деляется по разности:
14 840 — 13 6 5 0 =  1190 кг/ч

В соответствии с табл. 3.21 определим количество воздуха, не
обходимое для выжига кокса в первой зоне:

¿ д* =  12,24 • 13 650 =  167 200 кг/ч

Разность между общим потребным количеством воздуха 
(табл. 3.18) и количеством воздуха, расходуемым в первой зоне, 
равна количеству воздуха, расходуемому во второй зоне:

181 6 0 0 — 167 2 0 0 =  14 400 кг/ч

Найдем количество влажных газов регенерации по зонам.
В соответствии с табл. 3.21 количество влаж н ы х  газов, обра

зовавшихся при выжиге кокса в первой зоне, определим из ур ав 
нения

с в. р =  т г. Р* =  13>243 • 1 3 6 5 0 =  180 700 кг/ч

и во второй зоне — по разности между общим количеством обра
зовавшихся газов регенерации (табл. 3.18) и количеством их в 
первой зоне:

в "  г =  196 440 — 180 700 =  15 740 кг/ч

Определив по зонам количества выжигаемого кокса, воздуха 
и образующихся влажных газов, можно составить материальный 
баланс основных зон регенератора. При этом допускается, что во
дяной пар, циркулирующий с катализатором, не перераспреде
ляется между потоками катализатора и газами регенерации. 
В табл. 3.22 приведен материальный баланс основных зон реге
нератора.



П отоки

Зона прямоточной 
продувки

Зона противоточной 
продувки

Зона отпарки 
(десорбции)

приход,
кг/ч

расход ,
кг/ч

приход,
кг/ч

расход,
кг/ч

приход,
кг/ч

расход,
кг/ч

К атализатор . . . . 2 578 000 2 578 000 2 578 000 2 578 000 2 578 000 2 578 000
К о к с .................................. 20 000 6 350 6 350 5 160 5 160 5 160
В о з д у х .............................
Водяной пар, адсор

бированный на

167 200 14 400

катализаторе . . . 
Влажные газы  реге

4 130 4 130 4 130 4 130 4 130 4 130

нерации ...................
Водяной пар на от- 

парку к атал и за 

180 700 15 740

тора ............................. — — — — 12 890 12 890
С умма . . . 2 769 330 2 769 180 2 602 880 2 603 030 2 600 180 2 600 180

П р и м е ч а н и е :  Незначительные расхож дения  в балансах объясняются округлением 
чисел в п р е ды ду щ и х  расчетах .

6. Диаметр регенератора и его основных зон

Площадь поперечного сечения регенератора и его основных 
зон определяется по формуле:

3600а)

где V — часовой объем газов и паров, проходящих через данное 
сечение регенератора (над псевдоожиженным слоем), м3/ч; м — 
допускаем ая  скорость газов в свободном сечении, м/с.

Объем газов и паров определяется по формуле:

22,4 S Gj 
Mi Гр-0,1 • 10е

где _£l
M i

273я

количество газовой смеси, кмоль/ч; 7^ =  873 К-
температура в регенераторе; я  =  0,23 • 106 Па — абсолютное дав 
ление над псевдоожиженным слоем катализатора.

Предварительно найдем среднюю молекулярную массу влаж 
ного га за  (табл. 3.17)

13,243Мв. г =  22,4- 2910,266

Тогда для  регенератора

V  ° 1  —  ° в . г  , О о  _  196 440 , 12 890



для первой зоны 

2 -

для второй зоны 

£

Ос о'п, г 180 700

М с М в, г 29

1

0 1 г "О в. г 15 740
М 1 М в. г 29 

для зоны отпарки (десорбера)

2

= 6225 кмоль/ч

543 кмоль/ч

_ 0 £ _ _ 0 о  _ 12 890 
~~ М 0 18

=  716 кмоль/ч

Часовые объемы газов в сечениях регенератора и его основ
ных зон, рассчитанные по приведенной выше формуле, даны  
в табл. 3.23.

Таблица 3.23
♦

Сечения о, м3/ч ш, м/с 5, м2

Регенератора . . 
Первой зоны . . 
Второй зоны . . . 
Зоны отпарки . .

234 000 
¡94 500 
16 940 
22 360

0,55л пп \JyO\i
0,43
0,80

119,0
Г» 7 П V 1 »V/
11,0
7,8

Скорость газов в свободном сече
нии регенератора может достигать
0,8 м/с [54, с. 161]. Принятые в расчете 
значения скорости газов в различных 
сечениях регенератора и результаты 
подсчета поперечных сечений такж е 
приведены в табл. 3.23.

В первую очередь определим диа
метр зоны отпарки (десорбции):

м
Рис. 3.11. С хем а к определе

нию размеров регенератора.

При определении диаметра внутренней цилиндрической пере
городки или диаметра второй зоны следует учитывать, что в этой 
зоне расположен охлаждающий змеевик (по периферии зоны) 
с трубками диаметром йя =  0,06 м. Подсчитанные выше попереч
ные сечения остаются прежними. Тогда диаметр второй зоны 
(рис. 3.11) определим по формуле:

4 - 11 + 3 ,1 4 -3 ,12



Д иаметр  регенератора равен диаметру первой зоны и опреде
ляется  с учетом толщины цилиндрической перегородки 6 =  0,02 м 
по формуле:

А* =  Д . =  | /  2 + 2 6  =

=  } / -  97 +33;!,<' 5 —  +  2 ■ 0,02 — 12,3 м

7. Высота регенератора и его зон

Высота первой зоны (см. рис. 3.11) равна высоте псевдоожи- 
женного слоя катализатора:

где 1Л — объем псевдоожиженного слоя, м3; Я] — поперечное се
чение первой зоны, м2 (см. табл. 3.23).

Объем псевдоожиженного слоя рассчитаем по формуле:

У, =  - ^
Рп. с

где ^1 — количество катализатора в первой зоне, кг; рп. с — плот
ность псевдоожиженного слоя, кг/м3.

Величина равна:

где х — количество кокса, сжигаемого в данной зоне, кг/ч; йр — 
удельная  скорость регенерации 1 т катализатора, кг/(т-ч).

Удельная скорость регенерации катализатора, по промышлен
ным данным, равна 50— 115 кг/(т-ч) [82, с. 114]. Меньшие значе
ния этой скорости относятся к зонам прямоточной продувки ка 
тализатора воздухом, большие — к зонам противоточной про
дувки.

Примем удельную скорость регенерации катализатора равной 
56 к г/ (т -ч ) .  Тогда

/~* 13 650 п  А 0 
1 =  56 =  т

т/ 243 000 . я 
~  500 =  м3

и 486 сЬ\ = - д у -  =  5 м

Чтобы регенерация катализатора протекала наиболее эффек
тивно, высота псевдоожиженного слоя должна быть не менее 3 м 
[54, с. 156].



Высота второй зоны равна высоте цилиндрической перегородки 
(рис. 3.11) и определяется аналогично высоте первой зоны:

1190 
56 

21 200 
500

G2= - ^  =  2 1 , 2 t

V2= 4 ^  =  42,4 мз

42 4
/i2 =  — =  3,9 м

Высота псевдоожиженного слоя катализатора над второй зо
ной:

h 3 =  h l — А2 =  5 — 3,9 =1 , 1  м

Объем этого слоя:

Кс =  Л35 2 =  1,1 • 11 =  12,1 м3

Количество псевдоожиженного катализатора в этом слое:

Gc =  VcPn. е =  12,1 ■ 500 =  6050 кг

Высота 1ц под распределительной решеткой (см. рис. 3.11) 
принимается равной 5 м.

Высота зоны сепарации As с учетом расположения в ней цик
лонов принимается равной 8 м.

Высота регенератора:

Нр =  Н\ h  ̂ /îj =  5 —J— 5 —(— 8 == 18 м

8. Объем зоны отпарки катализатора (десорбера)

Примем число секций Nc  в противоточной зоне регенератора 
равным 18. В каждой секции имеется два отверстия диаметром 
d 0 =  0,3 м (рис. 3.11) для перетекания катализатора из этой зоны 
в зону отпарки.

Скорость перетекания псевдоожиженного катализатора из зоны 
противоточной продувки в зону отпарки определяется по фор
муле:

G к 2 578 000 п  с с  .хю = ---------- -------5- = ----------------------------- г -=  0,56 м/с
1800рп, çN '.n d l 1800 • 500 • 18 • 3,14 • 0,32

Примем высоту взвешенного слоя катализатора в зоне от
парки равной сумме Ai +  А4 (см. рис. 3.11). Объем зоны отпарки 
будет равен:

Уд =  5 Д(А, +  А4) =  7,8 (5 +  5) =  78 м3

Количество псевдоожиженного катализатора в зоне отпарки: 

Ол =  ^др„. с =  78 • 500 =  39 000 кг



9. Время пребывания катализатора в регенераторе

Среднее время пребывания катализатора в регенераторе 
равно:

Т =  Т] +  Т2 4" т3 т4

где ть  гг, Тз, Т4 — время пребывания катализатора соответственно 
в первой зоне, над второй зоной в распределительном слое, во вто
рой зоне и в зоне отпарки, мин.

Имеем:
6 0 0 , 60 - 243 000 -  

т , —  Ок 2 578 000 —  ’ Мин
60Сс 60 • 6050 „ , .=  0,14 МИНОк 2 578 000
60С2 60 - 2 1 200 п  с  

тз =  - т ; - 1 =  - овтвппп =  0.5 МИН
60С2 __ 60-21  200 

13 Ок —  2 578 000 
600д 6 0 -39  000

Тогда
Х* Ок 2 578 000 0 ,9 1  МИН 

т =  5,65 +  0,14 +  0 , 5 0 , 9 1  =  7,2 мин

Время пребывания катализатора в регенераторе обычно со
ставл яет  5— 12 мин [54, с. 157].

10. Давление под распределительной решеткой 
и у основания зоны отпарки (десорбера). 
Температура катализатора 
на входе в зону отпарки (десорбер)

Давление под воздухораспределительной решеткой:

я р =  я  +  А,рп. сё' =  0,23 • 106 +  5 • 500 • 9,81 =  0,26 • 106 Па.

Д авление у  основания зоны отпарки:

я д =  я  +  (А] +  А4) рп. с§  =  0,23 • 10 б +  (5 +  5)-500 • 9,81 =  0,28- 106Па

Температура катализатора на входе в зону отпарки Гвх долж
на быть выше температуры Гр выхода из регенератора:

ТВх — Тр -{- АТ
где АТ— снижение температуры катализатора в зоне отпарки, К.

При этом водяной пар перегревается от Т =  783 К до Гр =  
=  873 К.

Снижение температуры катализатора подсчитываем по фор
муле:

д  т =  ^ 873 — *'783̂
ОкСк + Л£ГоС0

где  О0 — количество водяного пара, расходуемого на отпарку к а 
тализатора, кг/ч; ¿873 и ¿783 — энтальпии перегретого водяного пара



при температурах 873 К и я р =  0 ,25-106 Па и 783 К и я  — 
=  0,44 -106 Па, кДж/кг; — количество катализатора, кг/ч; 
Д^0 — количество остаточного кокса на катализаторе, кг/ч; и 
с0 — теплоемкости соответственно катализатора и к о кс а ,  
кД ж /(кг-К ) .

Тогда
т 12 890(3708 -  3512) _ п о к

~  2578000 . 1,13 +  5160-2,51 ’ ^

И Твх =  873 +  0,9 =  873,9 К

11. Воздухораспределительная реш етка

Площадь отверстий воздухораспределительных решеток обычно 
составляет 0,3— 1,5% от площади самих решеток. Примем, что 
площадь отверстий в решетке равна 0,5% 
от площади решетки:

5 0 =  0,0055в
Здесь 5 В— площадь воздухораспредели

тельной решетки регенератора, м2
5 В =  5 ! +  Бэ — 5 П

где 5 П — площадь, занимаемая д вум я  ство
лами, подводящими катализатор (рис.
3.12), м2.

Получим:
3 ,14 -0 ,752

5 П =  2 - : 0,9 М2
Рис. 3.12. В оздухорасп ре
делительная р еш етка  

(в плане):
/ — решетка первой зоны;
2— решетка второй зоны;
3 —два подвода к а т а л и з а 
тора; 4 — зона о т п а р к и  (де-

сорбер).

5 В =  97 +  11 — 0,9 =  107,1 м2 
Тогда

5 0 =  0,005 • 107,1 =  0,536 м2

Примем диаметр отверстий в решетке £ 0 =  0,025 [113, с. 25]. 
Число отверстий в решетке, приходящееся соответственно н а  пер
вую и вторую зоны:

4 (5 , -  Яп) Я0 _  4 (97 — 0,9) • 0,536
3,14- 107,1 • 0,025 

11 • 0,536

:980

я  З вп ;  3,14- 107,1 • 0,025'
=  112

Скорость воздуха в отверстиях решетки равна:
с̂ек
50

где Усек- •секундный объем воздуха, м3/с.
22,4СВ7'В • 0,1 • 10е 

~  3600МВ • 273я0



гд е  Ов — количество воздуха , кг/ч; Тв — температура воздуха, К; 
М в — молекулярная м асса  воздуха [58, с. 6].

Имеем:
_  22,4-181 600-353-0 ,1  • 10е лп 

сек 3600 • 28,96 • 273 • 0,25 • 108 М ' С

' 2 0  0 - 7  А ,

т °-Р  0,536 37,4 м/с

Предельная скорость га за  в отверстиях решетки, при которой 
частицы катализатора перестают проваливаться через отверстия 
[114, с. 2231]:

^пр =  100ф |/ dm  (Рк Рв) 8

гд е  ф — относительная площадь отверстий решетки, равная отно
шению площади отверстий к площади сечения регенератора; йт — 
максимальный размер частлц катализатора, м; рн — плотность ма
териала  катализатора, кг/м3 (принимается равной 2400) [82, с. 40]; 
рв — плотность воздуха при Тв =  353 К и я р =  0,25-106 Па.

Величина ф равна:
Зо __ 0.536 л пр . .

ф=== 5Г =  -ГТГ =  °>0045
Тогда

____ М взтр • 273 28 ,96-0 ,25 . 10е . 273
Ра —  2.2 АТ в • 0,1 • 106 == 22,4 - 353 - 0,1 • 10е ^  2 ,5  КГ/м3

Мар =  100 - 0,0045 | / _0.00015 (24Т О -2.5)-9,81 =  ^  ^

Частицы катализатора не будут проваливаться в отверстия ре
шетки, так как ку0. Р »  ^пр (37 ,41^0 ,54 ) .

12. Количество получаемого водяного пара

Д л я  отвода избыточного тепла во второй зоне устанавливают 
охлаждающий змеевик, в который подается вода с температурой 
Т г2 — 373 К. Из змеевика выходит насыщенный водяной пар с па
раметрами  я  — 3,92-106 Па, Я  =  522 К.

Количество образующегося водяного пара:

G, 3600QО
. П : :

*522  ¿373

гд е  Qo — количество тепла, отводимого из второй зоны, кВт; i522 и 
*373 — энтальпия соответственно водяного пара и воды при 522 и 
373 К, кДж/кг.

Количество тепла, отводимого из второй зоны, определим из 
теплового баланса регенератора (табл. 3.20):

Q0 =  554 338 — 546 230 =  8108 кВт
Тогда

п  ... 3600-8108 _  0 0  
в• п 2805 — 418,7 КГ/4



13. Поверхность охлаждающего зм еевика

Расчет поверхности нагрева охлаждаю щ его змеевика здесь не 
приводится; как  и для всякого теплообменника его поверхность 
рассчитывается в следующем порядке:

1) находят коэффициент теплоотдачи от псевдоожиженного 
слоя катализатора к наружной поверхности змеевика; этот р асч ет  
рекомендуется проводить по формулам, имеющимся в литературе  
[115, 116];

2) определяют коэффициент теплоотдачи от внутренней по
верхности труб змеевика к кипящей воде [117, с. 148];

3) вычисляют коэффициент теплопередачи от псевдоожижен
ного слоя катализатора к кипящей воде;

4) определяют поверхность охлаждения змеевика.

14. Циклоны регенератора

Рекомендации по выбору и расчету циклонов приведены на 
стр. 230, 231.

Далее определяют диаметры всех штуцеров и по соответст
вующим нормалям выбирают их размеры.

РЕАКТОРНЫЙ ВЛОК У0ТАН0ВКИ
КАТАЛИТИЧЕСКОГО РИФ0РМИНГА
НАД АЛЮМОПЛАТИНОВЫМ КАТАЛИЗАТОРОМ

Рассчитать реакционный блок установки каталитического ри- 
форминга бензина (состав которого приведен в табл. 3.24) н ад  
неподвижным слоем алюмоплатинового катализатора. Техноло
гическая схема реакторного блока описана в литературе [103, 
с. 240; 118].

Производительность реакционного блока по сырью 3600 т/сут.
Таблица 3.24

Относитель
ная

плотность
293

”277

Фракционный состав Углеводородный с о став ,  
масс.  %

и. к. 10* 50« 90% к. к. аромати
ческие

нафте
новые

п а р а ф и 
новы е

0,7288 329 348 385 428 453 12 38 50

Исходными данными для расчета являются производитель
ность реактора по сырью, углеводородный состав сырья, тем п ера
тура реакции, давление в начале процесса (на входе в р еакто р ) .  
Кроме того, на основе промышленных или лабораторных данны х 
должны быть приняты: объемная скорость подачи сырья, количе
ство циркулирующего водородсодержащего газа , число последо
вательных реакторов, количество катализатора и его распределе
ние между реакторами.



1. Принятие необходимых исходных величин и некоторые пред
варительные определения.

а. На основе промышленных и проектных данных принимаются: 
давление в начале процесса (первый реактор блока); температура, 
с которой сырье и циркулирующий газ подаются в первый реак
тор; объемная скорость подачи сырья; кратность циркуляции 
водородсодержащего га за  и его состав, количество последовательно 
соединенных реакторов;

б. Рассчитывается мольный состав питания реактора и количе
ства каждого компонента в циркулирующем газе.

в. Рассчитывается необходимое количество алюмоплатинового 
катализатора с предварительным распределением его по реак
торам.

2. Расчет первого реактора.
а. Материальный баланс реактора рассчитывают по следую

щей схеме:

— определяют константу скорости реакции ароматизации;
— определяют константу химического равновесия реакции аро

матизации;
— вычисляют уменьшение количества нафтеновых углеводоро

дов в результате реакции ароматизации;
— определяют константу скорости реакции превращения наф

теновых углеводородов в парафиновые;
— определяют константу химического равновесия реакции пре

вращения нафтеновых углеводородов в парафиновые;
— вычисляют увеличение количества нафтеновых углеводоро

дов в результате реакции превращения парафиновых угле
водородов в нафтеновые;

— определяют константу скорости реакции гидрокрекинга наф
теновых углеводородов;

— вычисляют уменьшение количества нафтеновых углеводоро
дов в результате реакции гидрокрекинга;

— вычисляют уменьшение количества парафиновых углеводоро
дов в результате реакции гидрокрекинга;

— рассчитывают материальный баланс реакций в реакторе;
— определяют состав газа , покидающего реактор;
— составляют материальный баланс реактора и определяют 

выходы продуктов риформинга.

б. Составляют тепловой баланс реактора с целью определения 
температуры выходящего из него потока.

в. Принимают тип реактора (радиальный или аксиальный) и 
определяют его диаметр и высоту.

3. Расчет второго реактора.
а. Выбирают температуру в начале процесса, имея в виду во 

втором реакторе практически полное превращение нафтеновых



углеводородов. Давление в этом реакторе должно быть несколько 
ниже, чем в первом.

б. Материальный баланс второго реактора рассчитывается в 
том же порядке, к ак  это было сделано для  первого реактора 
(п. 2а).

в. Расчет теплового баланса второго реактора аналогичен 
расчету для первого реактора (п. 26).

г. Определяются диаметр и высота реактора.
4. Расчет третьего реактора.
а. Температуру в начале процесса принимают равной тем пера

туре потока, выходящего из второго реактора.
б. Остальные расчеты ведутся такж е , к ак  для первого и вто

рого реакторов.

РАСЧЕТ

1. Необходимые исходные данные и определения

Над платиновым катализатором при риформинге протекают 
следующие реакции [119— 122]:
превращение нафтеновых углеводородов в ароматические:

С„Н2„ ^ С „ Н 2„_6 +  ЗН2 (1)

превращение нафтеновых углеводородов в парафиновые:
СгеН2„ +  Н2^ С „ Н 2„+2 (2)

гидрокрекинг нафтеновых углеводородов:

С„Н2„ + | Н 2 -> (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н|0 +  С5Н|2) (3) 

гидрокрекинг парафиновых углеводородов:

С„Н2п+2 +  ^  Н2 > (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н10 +  С5Н12) (4)

где п — углеродное число (число углеродных атомов в молекуле 
углеводорода).

Для указанных реакций можно записать четыре дифферен
циальных уравнения, описывающих уменьшение количества у г л е 
водородов в результате химических превращений:

^ Р аРи , (5)

- 4 ^ = - Л / у ч - х - рп (6)К Р*
(7 )йи^ 6 п у '

п __  1 Р \1^  . (8)
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где Ыя, — доля нафтеновых и парафиновых углеводородов в 
питании, подвергнутых химическому превращению, кмоль/кмоль;

— величина, обратная объемной скорости питания, кг катализа- 
тора/(кмоль/ч) сырья; к\ — константа скорости реакции, опреде
ляемая из графика [120] (рис. 3.13), кмоль/(ч-Па-кг катализа-

Рис. 3.13. График для  определения кон- Рис. 3.14. График для определения 
станты к\. константы к %.

тора); р а, p a, рп, p Hj— парциальные давления нафтеновых, арома
тических, парафиновых углеводородов и водорода, Па; kpl — кон
станта химического равновесия, Па3; йг — константа скорости ре
акции, определяемая из графика [120] (рис. 3.14), кмоль/(ч• Па2-кг 
катализатора) ; kv2— константа химического равновесия, Па-1; 
k3, &4 — константы скорости реакции, определяемые из графика

[120] (рис. 3.15), кмоль/(ч -кг  
катализатора).

Константы химического 
равновесия рассчитываются по 
уравнениям [120]:

46 15 25 600
кр1 =  9,813 • 1012е т (9) 

4 450
/гр2 =  98,1—1 • 10-3е Г ' (10)

где Т — температура в реакто
ре, К.

Уточненная запись диффе
ренциальных уравнений кине

тики риформинга, используемых при машинных расчетах процесса, 
дается в работе [123, с. 14—20].

Уравнения (5—8) не учитывают состояния катализатора. Од
нако ввиду отсутствия в литературе сведений о зависимости сте
пени химических превращений при риформинге от состояния к а 
тализатора [123, с. 15— 16], из-за малого (всего 0,5—0,7%) содер
жания платины в катализаторе и возможности компенсации сни
жения активности катализатора некоторым повышением темпера-

0,500

Рис. 3.15. График д л я ’ 
константы feo и

1,35 JQ SQ ^

определения
*4-



туры процесса, указанные уравнения обеспечивают достаточную 
точность при проектировании.

Для уменьшения коксовых отложений риформинг осуществ
ляют при избытке водорода. С этой целью в блоке циркулирует 
водородсодержащий газ.

Основные реакции риформинга (1) и (3 ),  (4) сопровождаются 
значительным увеличением объема, поэтому процесс протекает под 
повышенным давлением в интервале (2 -= -4 )-10б Па [124, с. 134].

Примем давление в начале процесса (в первом реакторе блока) 
я„ =  3,43 • 106 Па (35 ат) .

Риформинг бензиновых фракций проводят в интервале темпе
ратур 740—810 К [ЮЗ, с. 221]. По мере отработки катализатора 
температуру повышают до 800—810 К- Примем в расчете темпера
туру подачи сырья и циркулирующего газа  в первый реактор Тъх1 =  
=  803 К.

В промышленных реакторах объемная скорость подачи сырья 
равна 1—3 ч-1 [118, с. 98; 124, с. 128; 125— 128]. В расчете исполь
зуем числовое значение объемной скорости подачи сырья v 0 =  
=  1,5 ч-1. Циркуляцию водородсодержащего газа  поддерживают 
в интервале 900— 1850 м3 (при нормальных условиях) на 1 м 3 
сырья [128, 129]. Примем кратность циркуляции газа по данным 
производства равной пг =  1500 м3/м3 [118, с. 14]. Содержание во
дорода в водородсодержащем газе достигает 85—93 объемн.%
[130]. Примерный состаи циркулирующего газа  приведен в 
табл. 3.25 [124, с. 59].

Таблица 3.25

Компоненты . . . . н2 СН4 с,н. Сз Н8 оЯи

С5Н12
Содержание, объемн. 

% ................................ 86 4 5 3 1 1

В уравнениях (5—8) уменьшение количества углеводородов в 
питании в результате химических превращений выражено в моль
ных долях, а состав питания задан в массовых долях. Для пере
счета состава питания воспользуемся формулой:

МЛ1 =  М1У\

где Мс  — средняя молекулярная масса сырья; М г- — средняя моле
кулярная масса ¿-го компонента (фракции) сырья; г/г- — содерж а
ние 1-го компонента в питании в массовых долях ; — то ж е  в 
мольных долях.

Среднюю молекулярную массу сырья рассчитаем по формуле
[131]:

Мс — 0 ,4750 — 45 

где Г50 — температура выкипания 50% бензина, К.



При температуре Тьо == 385 К  (табл. 3.24) средняя молекуляр
ная масса сы рья равна:

Мс — 0,4 • 385 — 4 5 =  109
Средние молекулярные массы ароматических, нафтеновых и 

парафиновых углеводородов питания можно рассчитать, исходя из 
условия, что число атомов п углерода в них будет одно и то же. 
Формулы для расчета молекулярных масс углеводородов питания 
даны в табл. 3.26.

Таблица 3.26

Углеводороды
(компоненты) Формула углеводорода Формула для  расчета молекулярной 

массы по углеродному числу

Ароматические . . . в М а =  12п +  1 (2п  -  6 )  =  14/г — 6
Нафтеновые . . . . М н =  12п  +  1 • 2 п  =  14 п
Парафиновые . . . СяН2/г+2 « Л^п 1 (2п  •-{- 2) — 14л  -}- 2

Для того чтобы рассчитать углеродное число п используем фор
мулу:

Ме = -------------?-------------
Уа , Ун . У  п
м а + м я + м п

где у я, у п, у п — содержание ароматических, нафтеновых и пара
финовых углеводородов в питании (табл. 3.24), масс, доли; 
Ма, МИ, Мп—средние молекулярные массы углеводородов 
(табл. 3.26).

Формулу д л я  подсчета величины Мс запишем так:

Мс = ----------------- !------------------
У а  Ун У п 

14« — 6 14/г +  14п +  2

После преобразований получим кубическое уравнение:

" * -  ТТ ( « .  +  4) +  -58 I6 +  ( » .  -  2» «  -  3» . )  ЛЧ  я +  15(Г« Л  0
Графическое решение этого уравнения дает величину п =  7,7 

[132, с. 116].
Если состав сырья задан в мольных долях, то для расчета 

углеродного числа можно воспользоваться формулой [119]:

” = = 1 Т ( Л 1с — 2 ^ п  +  6 ^ а )

в которой у'п и г/' — содержание парафиновых и ароматических 
углеводородов в сырье, мол. доли.

Числовые значения молекулярных масс углеводородов:
М а =  14га — 6 =  14 -7,7 — 6 =  101,8 
Мп — 14л = 1 4 - 7 , 7  = 1 0 7 ,8  
Мп =  14« +  2 =  14 • 7,7 +  2 =  109,8



Пересчет состава сырья сделан в табл. 3.27.

Таблица 3.2 7

Компоненты

Молекуляр
ная

масса
М 1

Содер ж ание  в сырье

у масс ,  доли
Мс

мол. доли

101,8 0,12 0,127
107,8 0,38 0,382
109,8 0,50 0,491

— 1,00 1,000

Парциальные давления компонентов в сырье ввиду не очень 
высокого давления и значительного разбавления водородом р а с 
считаем по формуле:

Р1 =  пу\

где я  — общее давление в аппарате, Па; у \— содержание ¿-го 
компонента в смеси газов, мол. доли.

Количество сырья (в кмоль) равно:

где Ос — количество сырья, кг/ч.
Рассчитаем величину

„  3 600 • 1000 . г;п ллп  , ,  
б с = -----24-----~  1 кг/ч

Подставив числовое значение величины Ос в предыдущую фор
мулу, получим:

150 000 . ,/гс, =  8 =  1 377 кмоль/ч

Расчетные данные по количеству и составу сырья приведены 
в табл. 3.28.

Таблица 3.28

Компоненты Мольная
доля

Количество « с н = « с »с1Г 
кмоль/ч

с „ н 2„ _ в . . . . 0,127 174,8
С/гН2га............................. 0,382 526,0
СпНг/г+2 . . . . 0,491 676,2
Сумма ................... 1,000 1377,0



Количество водородсодержащего газа:

Где пг — кратность циркуляции газа, м3/м3; ре— плотность сырья 
в жидком виде (при нормальных условиях), кг/м3.

Плотность сырья равна:
рс =  р|эз ■ 1000 =  0,7288 - 1000 =  728,8 кг/м3

Подставив в формулу числовые значения величин, найдем;
150 000Сг = 728,8 • 1500 =  308700 м3/ч

Количество циркулирующего газа в кмолях равно: 
, Ог 308 700

22,4 22,4 13 770 кмоль/ч

Данные по определению состава циркулирующего газа приве
дены в табл. 3.29.

Таблица 3.29

Компоненты
М о л е к у л я р 

ная
масса

М1

Содержание
/

Уп
(табл. 3.25), 
мол. доли

м 1«'ы
Количество

/Г/
«Г(= М г г ’

кмоль/ч

н 2 ............................ 2 0,86 1,72 11840,0
с н « ............................ 16 0,04 0,64 551,0
с 2н в ........................ 30 0,05 1,50 688 ,0
С3н 8 ........................ 44 0,03 1,32 416,6
С 4Н 1 0 ............................. 58 0,01 0,58 137,7
С6н 1 2 ...................... 72 0,01 0,72 137,7
Сумма ................... — 1,00 Мт =  6 ,4 8 6 ,5 13770,0

Общее количество парафиновых углеводородов в циркулирую
щем газе (табл. 3.29) равно:

13 770 — 11 840 =  1 930 кмоль/ч

Данные расчета по определению состава смеси сырья и водо
рода и парциальных давлений ее компонентов приведены в 
табл. 3.30.

Количество катализатора, необходимое для проведения реак
ции:

Ос 150 000
рсо0 728,8- 1,5 137,2 м3

Насыпная масса алюмоплатинового катализатора равна рк =  
!= 550—650 кг/м3 [124, с. 164]. Приняв насыпную массу катализа
тора рк =  600 кг/м3, найдем количество катализатора:



Компоненты
Количество

%  V 
кмоль/ч

Содержание 
/ пз 1

Парциальное давление

р г= л  Iу 'з 1= 3,43' 106^з 1' 
Па

У3/
31

мол. доли

174,8 0,0114 39,1 • 103
526,0 0,0347 119 • 103
676,2 0,0446 153- 103

Н г ....................................... 11 840,0 0,7820 2682 • 103
с  н  * 1930,0 0,1273 436,9 • !0 3
Сумма ............................ 15 147,0 1,0000 3430 • Ю3

Здесь и далее  звездочкой обозначены парафиновые углеводороды циркулирующего во- 
дородсодержащего газа .

Риформипг бензиновых фракций осуществляют в блоке из 
трех или четырех последовательно соединенных реакторов. При
мем число реакторов пр =  3. Катализатор м еж д у  реакторами р а с 
пределяют в отношении 1 : 2 : 4. Общее количество катализатора 
первоначально распределим между тремя реакторами в указанном 
отношении (табл. 3.31). Последующим расчетом уточним распре
деление катализатора между реакторами.

Таблица 3.31

Номер реактора
Количество катализатора

°к/■ °к  1- КГ

1 19,6 11 760
2 39,2 23 520
3 78,4 47 040

Сумма ............................ 137,2 82 320

2. Расчет первого реактора

М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с  п е р в о г о  р е а к т о р а .  К о н 
станта скорости р еа к ци и  ароматизации. Зная температуру подачи
сырья в первый реактор ТВх1 =  803 К, из графика (рис. 3.13) при
1000 1000 , п лс- и с т  о л
т—г = '803_== ’ получим £, — 314 ,5 -10~9 кмоль/(ч-Па кг к а 
тализатора) .

Константа х им ическ о го  р а в н о в е си я  р е а к ц и и  ароматизации .
При температуре 7^x1 =  803 К по уравнению (9) найдем:

46 К  25600
£р1 =  9,813 • 1012е ’ 803 =  14,96 • 1020 Па3

У меньшение количества нафтеновых у г л е в о д о р о д о в  в результате
реакции  ароматизации. Подставив числовые значения найденных



величин в уравнение (5 ),  определим относительное уменьшение 
количества нафтеновых углеводородов в реакторе в результате 
первой реакции:

— Ш Г ^ 314’5 ' 10~° - 119- IQ3 — 3i449|-V 'if f~ ‘ 39,1 • Ю3 . 2682-  10' =R *
=  0,0374 кмоль/(ч • кг катализатора)

После разделения переменных и интегрирования имеем:
— N пи =  0,0374üä i

Знак минус в левой части полученного уравнения указывает на 
уменьшение количества нафтеновых углеводородов в результате 
реакции их ароматизации, знак плюс в правой части — на преоб
ладание прямой реакции. Если бы в правой части уравнения был 
получен знак минус, то преобладала бы обратная реакция. 

Величина v Rl для первого реактора:

Vd. =  =  8,53 кг катализатора/(кмоль/ч) сырья
пс i 1 о 7 7

где пс \ =  п с — количество сырья, подаваемого в первый реактор, 
кмоль/ч.

Доля нафтеновых углеводородов, подвергнутых ароматизации, 
равна:

— ЛГН11 =  0,0374-8,53 =  0,3108
В ычислим количество нафтеновых углеводородов, которое оста

лось после реакции ароматизации:

rtHll =  (í/cHi — ^Hii) "el =  (° .3820 — ° ,3108) * 1 377 =  98 кмоль/ч

где у '  — м ольная доля нафтеновых углеводородов в сы-рье 
(табл. 3.28),

Количество нафтеновых углеводородов, которое превратилось 
в ароматические углеводороды, равно:

« н а !  —  « с ш  —  Они =  5 2 6  —  98 =  428 кмоль/ч
где Пен! — количество нафтеновых углеводородов в сырье 
(табл. 3.28).

Константа ск ор о ст и  р еа кци и  п р е в р а щ ен и я  нафтеновых у г л е в о 
д о р о д о в  в п ара ф ин овы е .  При температуре сырья TBXi =  803 К и
.J 00.?- =  1,245 из графика (рис. 3.14) найдем:
*В Х . 1

k2 =  2,398 • 10-1’ кмоль/(ч • Па2 • кг катализатора)

Константа х и м и ч е ск о г о  р а в н о в е с и я  р еа к ц и и  п р е в р а щ ен и я  наф 
теновых у г л е в о д о р о д о в  в параф иновы е.  При температуре Тъх\ =  
=  803 К по уравнению (10) имеем:

4 450



Величина ftP2 <  1 указы вает на преобладание обратной р еак 
ции— превращение парафиновых углеводородов в нафтеновые.

У величени е количества нафтеновых у г л е в о д о р о д о в  в  р езультате  
р еакции  п р е в р а щ ен и я  парафиновых у г л е в о д о р о д о в  в нафтеновые.  
Подставив числовые значения величин в уравнение (6 ),  вычислим 
относительное увеличение количества нафтеновых углеводородов 
в реакторе в результате второй реакции:

• ^ ^ -  =  2,398- 10"15- 119- 103 • 2 682 • Ю3 — 2,398 ' 10 . 153 • 103 =  
d v Rt 0,00209 • 10- 3

=  0,5894 • 10~3 кмольДч • кг к атал и затора)

Разделяя переменные и интегрируя, получим долю парафино
вых углеводородов, подвергнутых превращению в результате вто
рой реакции:

JVHl2 =  0,5894 • 10~3 • 8,53 =  0,0050

Количество нафтеновых углеводородов после проведения пер
вой и второй реакций:

Ян12 ^  (#сн1 *ин ^н!г) n c ¡  =
=  (0,3820 — 0,3108 +  0,0050) • 1 377 =  105 кмоль/ч

Количество парафиновых углеводородов, превращенных в наф
теновые:

/гнп| =  /гп12 — /гн11 =  105— 98 =  7 кмоль/ч

Константа скоро ст и  р еа к ц и и  г и д р о к р е к и н г а  нафтеновых у г л е 
в о д о р о д о в .  При 7’ВХ1 =  803 К и 4 ^ -  =  1,245 из графика

1 ВХ. 1
(рис. 3.15) найдем £3 =  0,1 кмоль/(ч-кг катализатора) .

У меньш ение количества нафтеновых у г л е в о д о р о д о в  в р е з у л ь 
тате р еакции  г и д р о к р ек и н га .  Подставив числовые значения вели
чин в уравнение (7), определим относительное уменьшение коли
чества нафтеновых углеводородов в реакторе в результате третьей 
реакции:

— — 0,1 -jpj§7 ^ 6  =  0,00347 кмольДч - кг катализатора)
RI

Разделяя переменные и интегрируя, получим долю нафтеновых 
углеводородов, подвергнутых гидрокрекингу:

_  Nalз =  0,00347уЛ| =  0,00347 • 8,53 =  0,0296

Количество нафтеновых углеводородов, которое осталось после 
проведения первых трех реакций:

лн1з ~  (^сн1 +  Nh12 Ntil3) n cl =
=  (0 ,3 8 2 0 -0 ,3 1 0 8  +  0,0050 — 0,0296)- 1 377 =  64,1 кмоль/ч



Количество нафтеновых углеводородов, которое подвергнуто 
гидрокрекингу:

п »г\ —  п нп  —  я Н|з =  105 —  64,1 =  40,9 кмоль/ч

У м еньш ени е  количества парафиновых у г л е в о д о р о д о в  в р е з у л ь 
тате р е а к ц и и  ги д р о к р ек и н га .  По уравнению (8) вычислим отно
сительное уменьшение количества парафиновых углеводородов в 
реакторе в результате четвертой реакции:

— — 0. 1 ■ —3 ‘ ■ =  0,00446 кмоль/(ч • кг катализатора)
3 .4 3 -1 0 е п  ’

При этом следует иметь в виду, что константы скоростей реак
ций гидрокрекинга нафтеновых и парафиновых углеводородов 
равны Иг — к 4 =  0,1 кмоль/(ч-кг катализатора).

Доля парафиновых углеводородов, подвергнутых гидрокре
кингу:

— ЫП1 =  0,00446уЛ1 =  0,00446 • 8,53 =  0,0381

Количество парафиновых углеводородов питания, которое оста
лось после реакции гидрокрекинга:

« пН =  ( у 'СП, — А̂ п|) « с1 =  (0,4910 — 0,0381) • 1 377 =  623,8 кмоль/ч

где у'сп1 — мольная доля парафиновых углеводородов в сырье 
реактора (табл. 3.28).

Количество парафиновых углеводородов, которое подверглось 
гидрокрекингу и превратилось в газ, равно:

ппг1 =  п п\ — «пн =  676,2 — 623,8 =  52,4 кмоль/ч

М атериальный б а л а н с  р еа кци й  в реакторе.  На основе рассчи
танного количества прореагировавшего сырья и стехиометриче- 
ских уравнений (1) — (4) в табл. 3.32 сделан расчет материального 
баланса реакций.

Таблица 3.32

Количество компонентов, 
вступивших в реакцию, 

кмоль/ч
Количество продуктов реакции, кмоль/ч

428 СПН2П 
7СпН2л+2
40,9СгеН2„ +  40,9 Н2 

52,4СпН2„ +2 +  52,4 Н2

428 СпН2п_ в +  428 - ЗН2 
7СЛН 2п +  7Н2

40,9 (СН4 + С2Н6 + С3Н8 + С4Н10 + С5Н12) 

52,4 (СН4-ЬС2Н6 + С3Н8+ С 4Н104-СбН12)

Из табл. 3.32 следует, что в результате гидрокрекинга полу
чается углеводородный газ, который обогатит циркулирующий газ.



Количество углеводородного газа ,  образовавшегося в реакторе, 
при п == 7,7 равно:

(40,9 +  52,4) ^  (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н 10 +  С5Н12) =

=  47,9 (СН4 С2Нб +  С3Н8 +  С4Н,0 +  С5Н)2)

Состав га за ,  п о к и д а ю щ е г о  реактор. Состав г а з а ,  покидающего 
реактор (табл. 3.33), рассчитаем на основе данных табл. 3.26, 3.28, 
3.29 и 3.32. Этот расчет необходим для составления материального 
баланса реактора.

Таблица 3.33

Компоненты Приход,
кмоль/ч Расход,  кмоль/ч

174,8 174,8 +  428 =  602,8
526,0 526,0 -  428 +  7 — 40,9 =  64,1
676,2 6 7 6 ,2 -  7 — 52,4 =  616,8

Сумма ................... 1377,0 1283,7

Ц и р к у л и р у ю 
щи й  г а з

н 2 .................................. 1! 840,0 11 840 +  428 • 3 +  7 -4 0 ,9  -  52,4 —7^~3 - 12 943,7
с н 4 ........................ 551,0 551,0 +  4 7 ,9=  598,9
с2н 6 ................... 688,0 688,0 +  47,9 =  735,9
с3н 8 ................... 415,6 415,6 +  4 7 ,9=  463,5
С4н ш ................... 137,7 137,7 +  4 7 ,9=  185,6
С5Н ,2 ................... 137,7 137,7 +  4 7 ,9 =  185,6
Сумма .................. 13 770,0 15 113,2
В с е г о  ................ 15 147,0 16 396,9

Материальный б а л а н с  реактора.  Материальный баланс реак 
тора составляется для определения выхода продуктов риформинга.

Таблица 3.34

Компоненты
М олекуляр

ная
масса

М1

Количество
п 1-

кмоль/ч

С о д ер ж ан и е  
./ п 1

М 1УТ\1УГЧ
¿ 1  п 1 

мол. доли

Н2 .............................. 2 12 943,7 0,8570 1,72
с н 4.............................. 16 598,9 0,0396 0,63
с2н 6 .......................... 30 735,9 0,0486 1,46
с3н 8 .......................... 44 463,5 0,0306 1,35
с,н,о ....................... 58 185,6 0,0121 0,70
С5И12 ........................... 72 185,6 0,0121 0,87
Сумма ........................... — 15 113,2 1,0000 6,73 «  6,7



Средняя молекулярная масса водородсодержащего газа на вы
ходе из реактора рассчитана в табл. 3.34.

Средние молекулярные массы углеводородов СпН2п-б> СпН2п 
и СпН2„+2, покидающих реактор, не будут равны соответствующим 
числовым значениям величин на входе в реактор. Рассчитаем но
вые числовые значения средних молекулярных масс указанных 
углеводородов.

Количество обогащенного циркулирующего газа на выходе из 
реактора (табл . 3.34):

1 5 1 1 3 ,2 -6 ,7 =  101 200 кг/ч
Таблица 3.35

Компоненты
Количество

п1-
кмоль/ч

Содержание

и'—  .X '
Ъ п 1

мол. доли

Средняя
молекулярная

масса
М 1

Количество

кг/ч

П р и х о д

С ^ Н ^ ...............................
С геН гп+ г ..........................
Н 2 ................................
с „н 2„+2 * .................

174,8
526.0 
676,2

11840,0
1930.0

0,0114 
0,0347 
0,0446 
0,7820 1 
0,1273 1

101,8
107.8
109.8

6,5

17 950 
57 250 
74 800
89 500

Сумма ............................. 15147,0 1,0000 — 239 500

Р а с х о д

С«Н2Г1.(.2 .....................
н 2 ................................
СлН2„ + 2 * .................

602,8
64,1

616,8
12943,7
2169,5

0,0368 
0,0033 
0,0376 
0,7900 1 
0,1323 |

103.3
109.3
111.3

6,7

62 350 
7 140 

68 810
101 200

Сумма ............................. 16396,9 1,0000 — 239 500

Из материального баланса реактора следует, что количество 
углеводородов, покидающих реактор, равно разности между коли
чеством всего газового потока и количеством обогащенного водо
родсодержащ его газа:

239 500 — 101 200 =  138 300 кг/ч
Напишем уравнение материального баланса для углеводородов, 

покидающих реактор:
138 300 =  602,8СЧН2„_6 +  6 4 ,1С„Н2п +  616,8С„Н2„+2

С учетом данных табл. 3.26 это уравнение принимает вид:
138 300 =  602,8 (14« — 6) +  64,1 • 14п +  616,8( 14п +  2)

После вычисления найдем, что углеродное число равно « = 7 ,8 2 .  
Принятое ранее при расчете количества образовавшегося газа 
п  =  7,7 не могло привести к существенной погрешности в расчетах.



Числовые значения молекулярных масс углеводородов, поки
дающих реактор:

Ма =  14л — 6 =  14 • 7,82 — 6 =  103,3 
М „ =  1 4 л =  14 • 7 ,8 2 =  109,3 

Ма =  14л +  2 =  14 • 7,82 +  2 =  111,3

Т е п л о в о й  б а л а н с  п е р в о г о  р е а к т о р а .  Основные ре
акции (1) — (2) риформинга протекают с поглощением тепла. Пе
репад температуры в реакторах зависит от группового углеводо
родного состава сырья и от температуры реакции. В первом реак
торе перепад температуры может достигать 35—80 К, во втором 
8—40 К и в третьем 0— 17 К [118, с. 105; 121; 127; 133; 134].

Уравнение теплового баланса реактора в общем виде:

<?1 =  <32 +  <3з +  <34

Левая часть уравнения учитывает приход тепла с сырьем и 
циркулирующим газом (в кВ т) .

Правая часть уравнения учитывает расход тепла (в кВ т) :  
<22 — на реакции риформинга; (?з — с продуктами реакций и цир
кулирующим газом; <2 4 — потери в окружающую среду.

Рассчитаем энтальпию газового потока на входе в аппарат. 
Предварительный расчет показывает, что ввиду не очень высокого 
давления и значительного разбавления водородом поправка на 
давление величины энтальпии не требуется. Состав потока 
(табл. 3.24, 3.25 и 3.35) в мольных долях пересчитаем в массовые 
доли. Данные по энтальпии при температуре Твх1 — 803 К для во
дорода, метана, этана, пропана, бутана и пентана можно найти 
в справочной литературе [21, 58]. Для ароматических СпНгп-6, 
нафтеновых СпН2п и парафиновых СпНгп+2 углеводородов сырья 
числовые значения энтальпии определяются по таблице (см. При
ложение 3). При этом возникает необходимость расчета относи
тельной плотности углеводородов при температуре 288 К по из
вестной величине их молекулярной массы [44, с. 37, 39]. Найден
ные значения относительной плотности углеводородов даны в 
табл. 3.36.

Таблица 3.36

Углеводороды

Относительная плотность

на входе 
в реактор

на выходе 
из реактора

Ароматические . . . 0,718 0,722
Нафтеновые . . . . 0,731 0,733
Парафиновые . . . . 0,733 0,737



Расчет энтальпии питающей смеси приведен в табл. 3.37.

Таблица 3 .37

Компоненты
М о л е к у 

лярн ая
Количе

ство
Содержание

П1 \Л .У

Содержание

м
М • см

масс,  доли

Энтальпия,
кДж/кг

м а с с а
М 1

п Г
кмоль/ч

У1 - V  ’ 

мол. доли

м 1у 1
г

%

н 2 . . . . 2 11 840,0 0,7820 1,56 0,0999 7700 769,0
с н 4 . . . . 16 551,0 0,0363 0,58 0,0371 1618 59,9
с 2н 6 . . . 30 668 ,0 0,0454 1,36 0,0870 1434 124,8
С3н 8 . . . 44 415,6 0,0274 1,21 0,0770 1405 108,2
с 4н ,0 . . . 58 137,7 0,0091 0,53 0,0337 1400 47,2
с 5н 12 . . . 72 137,7 0,0091 0 ,6 6 0,0418 1392 58,2
С„Н2„_6 . . 101,8 174,8 0,0114 1,16 0,0742 1713 127,0
СлН2п • - . 107,8 526,0 0,0347 3,74 0,2387 1704 407,5
с „ н 2„ + 2 . . 109,8 676,2 0,0446 4,88 0,3106 1703 528,8
Сумма . . 15147,0 1,0000 15,68«

«1 5 ,7
1,0000 -- 2230,6

Тепловой эффект реакции рассчитать, пользуясь законом Гес
са, нельзя из-за незнания детального химического состава сырья 
и продуктов реакции. Поэтому воспользуемся формулой [124, 
с. 90]:

<7Р =  — 3356

где Ь — выход водорода в расчете на исходное сырье, масс.%.
Из материального баланса реактора (табл. 3.35) следует, что 

в результате риформинга получен водород в количестве:

бн , =  12 943,7 — 11 840 =  1103,7 кмоль/ч
или

бн, =  1103,7Мн, =  1103,7 • 2 =  2207,4 кг/ч

Тогда
а — -_____

150 000

а тепловой эффект реакции

<7Р =  — 335 • 1,473 =  — 493,2 кДж/кг

Тепловой эффект реакции платформинга лежит в пределах 
356—838 к Д ж  на 1 кг исходного сырья [135].

Тепловой баланс реактора с учетом принятой величины тепло- 
потерь в окружащ ую среду в количестве <34 =  0,01(2] =  
=  0,01 • ¿,34 • 10е =  5,34 • 10б кДж/ч приведен в табл. 3.38. 

Величина <2з равна



Из теплового баланса реактора имеем (см. табл. 3 .38): 

(23=  <2, — <Э2 — <34=  148,3 • 103 — 20,5 • 103— 1,48 • 103 =  
=  126,3 • 103 кВт

Тогда

Чт
126,3- I03 ■ 3600 

239 500 =  1900 кДж/кг

Таблица 3.38

Потоки
Т ем п ер а 

т у р а ,
К

Количество,
кг/ч

Э нтальпия,
кДж/кг

Количество
тепла ,

кВ т

П р и х о д

< 21 ............................................................. Т вх. 1 — 803 239 500 2230,6 148,3. 103

Сумма ......................................... — 239 500 — 148,3- I03

Р а с х о д
— — 493,2 Ю О сл о *

Т ВЫХ. I 239 500 ЯтВЫ Х. 1
Qz

< ?4 ............................................................. Принимается — 1,48- 103

Сумма ......................................... — 239 500 — 148,3- I03

Из расчета на 150 000 кг/ч сырья реактора .

Д ля определения числового значения температуры Гцых. 1 по
тока, покидающего реактор, необходимо рассчитать состав смеси 
на выходе из реактора и построить вспомогательный график зави
симости ^  , =  /(Гвых ,).

Состав газа, покидающего реактор, рассчитан на основе дан
ных табл. 3.33 и представлен в табл. 3.39.

Таблица 3,39

Компоненты
Молеку
лярная
масса

М 1

Количество

кмоль/ч

Содержание 
/ п 1

М1У\

Содержание
М ,у '

y i Мсм
масс,  доли

У1 -V
мол. доли

Н2 ........................... 2 12 943,7 0,7893 1,58 0,1079
СН4' ............................ 16 598,9 0,0366 0,58 0,0400
с 2н 6 ....................... 30 735,9 0,0499 1,35 0,0921
с ,н 8 ................... 44 463,5 0,0283 1,25 0,0851
С4Н ,о ....................... 58 185,6 0,0113 0,65 0,0447
с5н ,2 ................... 72 185,6 0,0113 0,81 0,0556

103,3 602,8 0,0368 3,80 0,2585
109,3 64,1 0,0039 0,43 0,0304

С „н 2п .(.2 .................. 111,3 616,8 0,0376 4,19 0,2857
Сумма .................. — 16 396,9 1,0000 1 4 ,6 4 «  14,6 1,0000



Д л я  построения вспомогательного графика зависимости 
д гт — /(^вых. О заДаДимся двум я  ориентировочными числовыми
значениями температуры: 713 К и 743 К. Значения энтальпии при 
этих температурах рассчитаны в табл. 3.40.

Т аблица 3.40

Энтальпия, кДж/кг

Содержание
Компоненты Н ■ 713 к 743 К

ЯГТ У{ 4 { ЯТТ У1

Н 2 .................... 0,1079 6374 687,0 6818 735,2
с н 4 ................ 0,0400 1274 51,0 1383 55,3
с2н „ ................. 0,0921 1120 103,1 1223 112,5
С3н 8 ................ 0,0851 1098 93,4 1196 101,8
С4Н,о . . . . 0,0447 1095 49,2 1193 53,6
С6Н Г2 . . . . 0,0556 1090 61,6 1186 65,9
СпН2ге_ 6 . . . 0,2585 1408 364,0 1504 388,8
СлН2п . . . . 0,0304 1402 42,6 1500 45,6
СпН2П+2 . . . 0,2857 1399 400,0 1497 427,8
Сумма . . . . 1,0000 — 1851,9 — 1986,5

Вспомогательный график дЕ. — }(Тоиг построенный по
ВЫХ. 1 '  в ы х * х'

данным табл. 3.40, представлен на рис. 3.16. Из него найдем, что
энтальпии д тт =  1 900 кДж/кг

а д

1900

1800

//
1
\/

-
Г

\
/ 1Т1 11

т  700 800 г„, 

.16. График зависимо 

г вых. 1 "=  ̂(^вых. О-

ВЫХ. 1

соответствует температура Г Вых 1 =  
=  724 К.

Перепад температуры в первом 
реакторе равен
АТ, =  Твх.  Г вых. I =  803 — 724 =  79 К

Оптимальное снижение температу
ры процесса в первом реакторе состав
ляет 40—50 К, во втором 20—25 К 
и в третьем 7— 10 К. В данном слу
чае с целью сокращения расчетов вто
рого и третьего реакторов принято 
максимальное значение перепада тем
пературы.

О с н о в н ы е  р а з м е р ы  р е а к т о р а .  Диаметр реактора 
рассчитаем так , чтобы перепад давления Дясл. 1 в слое катализа
тора не превышал допустимого значения [Аясл. 1].

На укрупненных установках применяют реакторы с радиаль
ным вводом сырья [118, с. 116]. Схема к расчету размеров реак
тора с радиальным вводом дана на рис. 3.17. Аппарат представ
ляет собой сосуд с внутренним перфорированным стаканом 3,



»

куда загружают катализатор 2. Газосырьевая смесь поступает че
рез ввод 8 в кольцевой зазор м еж ду футеровкой 10 и стаканом 3, 
проходит в радиальном направлении через слой катализатора и 
выводится через перфорирован
ную трубу 7.

Величину [Длсл. 1] для реакто
ра примем по данным укрупнен- 
ной установки (табл. 3.41):

г а  1 п г - 0,158. ю8 [Алсл, ,] =  0 ,5 ------------ =  ю .

=  0,5 0,158. 10б =  26 300 Па =

0,0263 ' 106 Па

где 0,5 — доля гидравлического 
сопротивления слоя в общем гид- 7 
равлическом сопротивлении реак 
тора.

Последующим расчетом при 
пятое значение должно быть под
тверждено.

Для расчета величины А я0.п. 1 
воспользуемся формулой [62, 
с. 63]:

ДЯсл. 1 __

255(1 -  Я)

НI
1,35

1 0,29
/ Уем У*135
V I

где Аяс
Н1

потери напора на
1 м высоты (толщины) слоя к а 
тализатора в реакторе, Па/м;
% — порозность слоя; до— ско
рость фильтрования, м/с; рсм — 
плотность газов, кг/м3; усм — ки
нематическая вязкость, м2/с; с1э — 
эквивалентный диаметр частиц 
катализатора, м.

Порозность слоя катализатора при допущении упорядоченного 
расположения частиц катализатора равна:

Рис. 3.17. Схема к расчету основ
ных размеров реактора:

¿ — корпус; 2 —к а т а л и з а т о р ;  5 — перфори
рованный стакан  с сеткоЧ ; 4— с е т к а ;  5 — 
шарики фарфоровые; 6— ш туцер д л я  эжек-  
ции газов; 7 —перфорированная труба;  
8— штуцер для  входа  сы рья ;  Р— ш туцер  
для выхода продуктов реакции ;  /0 — фу

теровка.

куб

где уш — объем шара, эквивалентный объему частицы к а т а л и з а 
тора цилиндрической формы, м3; ккУб — объем куб а , описанного 
вокруг шара, м3.



Установка
Гидравлическое 
сопротивление 

реакторов,  106 Па

Каталитического риформинга 0,435
Комбинированная устан ов

ка — секция риформинга . . 0,52
Укрупненная установка — сек

ция риформинга ........................ 0,158

Цилиндрические частицы алюмоплатинового катализатора ри- 
форминга имеют диаметр 2—3 мм и высоту 4—5 мм. Если принять 
диаметр цилиндрика равным й  =  0,003 м и высоту равной Н =  
=  0,005 м, то

УШ =  -5^1 Н =  3 , 1 4 • 0,005 =  35,35 • 10“ 9 м3

Сторона куба, описанного вокруг шара, равна эквивалентному 
й э диаметру этого шара:

-з мй 3 =  =  У  6 ,3533^ 10 9 =  4,06 • 10

Числовое значение порозности при акуб =  ^3:

Я =  35,35,1°з4 -  =  0.524
(4,06 • 10 3)3

Скорость радиального фильтрования газовой смеси в наиболее 
узком сечении у сетки трубы:

_____  у секТЮ =  —п—Рс

где иСек — объем газов, проходящих через свободное сечение ре
актора, м3/с; Рс — площадь сетки у трубы (см. рис. 3.17), м2. 

Величину усек найдем по формуле:
22,4ОГср. I • 0,1 • 106г  

Исек ~  3 600М Ср • 273яср. ,

где <3— количество газовой смеси в реакторе (табл. 3.35), кг/ч; 
ГСр. 1 — средняя температура в реакторе, К; 2  =  1 — коэффи
циент сжимаемости газа , значительно разбавленного водородом; 
М ср — средняя молекулярная масса газовой смеси (табл. 3.39); 
п Ср. 1 — среднее давление в реакторе, Па.

С редняя температура в реакторе равна:
г вх. , +  г в ы х ^  803 +  724



Среднее давление в реакторе примем равным:
Я ,  +  Я 1 — [ДЯсл. 1] _

^ср. 1 2

_  3,43- 10е +  3 ,4 3 -106 -  0.0263 • 106 _  3 ^  . 1()б П а

Тогда
22,4 - 239 500 • 763,5-0,1 • 10е - 1 _ о  о г: ггч/г  

Усек—  зб о о . 14,6 -273 -3 ,42- 10е ’ '

Площадь сетки у трубы:
Т7,, =  лОсЯ с

где Д ; — диаметр сетки у трубы, м; Н  ̂— высота сетки, м.
Примем диаметр реактора Ь р1 =  2,4 м, диаметр сетки £>с =  

=  0,5 м. Высоту сетки вычислим по формуле:

Я с =  Я сл. , - 0 , 4

где Я сл. 1 — высота слоя катализатора в реакторе, м.
Высота слоя катализатора в стакане:

И  — ^к1---------------------  1 р

где Т7 — площадь кольцевого сечения м еж ду стаканам и , м2. 
Величину Т7 найдем следующим образом:

„ я [ (О р| — 26 — 2 -0 .02 )2 — _Р = ------------------ -----------------------

_  3,14 [(2,4 -  2 • 0,04 -  2 • 0,02)2 -  0,521 =  3  8 8  м 2

Тогда

Я ^ '  =  1 Ж  =  5’06 м; Я с =  5 , 0 6 - 0 , 4  =  4,66 м

а площадь сетки у трубы

/7С =  3,14 • 0,5 • 4,66 =  7,31 м2

Подставив числовые значения величин в формулу для  расчета 
скорости фильтрации, получим:

8,25 . . о /.Ш =  уд-р = 1 ,1 3  м/с

Плотность газовой смеси на выходе из реактора:

Рсм =  2  9 {У\

где р, — плотность компонентов газовой смеси, кг/м3; у\ — содер
жание компонентов в газовой смеси (табл. 3.35), мол. доли 
(объемн. доли).



Плотность компонентов газовой смеси при средней темпера
туре Тср ., =  763 К в реакторе:

М ; Я С р. 1273  

Рг== 22,4-0 ,1  • 10вГср. ,

где М{ — средние молекулярные массы компонентов (табл. 3.35). 
Р езультаты  расчета плотности даны в табл. 3.42.

Таблица 3.42

Компоненты
Содержание

/
« 1 • 

мол. доли

Плотность
рС

КГ/мЗ
Р ¡/ ¡ .  
К Г/мЗ

С«Н2̂ ч-2 .......................
Н2 1 
с„н2П+2 * (

0,0368
0,0033
0,0376
0,9223

57,70
60,90
62,00
3,73

2,124
0,201
2,332
3,440

С умма ............................ 1,0000 — 8,097

Кинематическую вязкость газовой смеси в нашем случае вы
числим по формуле Манна [21, с. 65]:

1

где у\, у'2, . . . ,  у'п — содержание компонентов в газовой смеси, 
покидающей реактор, мол. доли; VI, v2, . . . ,  \п — кинематическая

Р -ггз '

120 М

Рис. 3.18. Зависимость динами
ческой вязкости  паров углеводо
родов от молекулярной массы

вязкость компонентов при средней 
температуре в реакторе, м2/с.

Кинематическая вязкость водо
рода, метана, этана, пропана, бута
на и пентана при температуре 
Гер. 1 =  763 К дана в табл. 3.43 [21, 
с. 56, 57]. Кинематическая вязкость 
углеводородов С„Н2п_6, С„Н2„ и 
С„Н2п+2 при температуре Т =  Гер., 
рассчитывается по формуле:

при т =  273 к. vr
Ру,

где цг — динамическая вязкость, Па-с; рт — плотность углеводо
родов (табл. 3.42), кг/м3.

Динамическая вязкость углеводородов [21, с. 53]:
_  273 + С / Т у . 5 

НТ — 1*273 Т  +  С  ^ 2 7 3 ]



»

где (Х27з — динамическая вязкость углеводорода при температуре 
273 К, Па • с; Т — Тсг>, ¡ — температура' (средняя) в реакторе, К; 
С =  1,22 Гни,,; Тпиа — температура кипения углеводорода, К.

Динамическую вязкость |х273 углеводородов по известной вели
чине их средней молекулярной массы М{ можно определить по 
рис. 3.18, а температуру кипения — по рис. 3.19 [21, с. 15].

Без ущерба для точности расчета кинематической вязкости 
углеводородов СпНгл-б, С„Н2п и С„Н2п+2 можно принять величины

р ж
г  288

0,70

0,80

0£0

1,00

-

§
кчу

| \ §

1
р

5 ^
*

к=12£
12

11

10

0 АО 80 120 160 200 240 280 г ки„,°С
_____1 I. . I_I_____I I I I !

273 313 353 393 433 473 513 553 Т„ип,К

Рис. 3.19. Номограмма д л я  определения хар ак 
теристик топлива по двум  заданным параметрам.

их динамической вязкости при температуре Гер. 1 =  763 К одина
ковыми и равными Ц7бз=  16-10-6 Па-с.

Результаты расчетов кинематической вязкости углеводородов 
даны в табл. 3.43.

Таблица 3.43

Компоненты Мольная доля у^ 
(табл. 3.39)

Кинематическая вяз 
кость при температуре  
Гс р . ,= 763К . 10~6м2/с

/
«1

у с т

Н2 ............................ 0,7893 522,90 0,001510
с н 4 ....................... 0,0366 88,83 0,000411
с2н в ................... 0,0499 45,32 0,000988
С3н8 .................... 0,0283 27,53 0,001025
С 4Н 1 0 ............................ 0,0113 19,73 0,000573
С5Н| 2 ....................... 0,0113 15,22 0,000743

• • • • 0,0368 0,277 0,132800
С п ^ 2 п ....................... 0,0039 0,263 0,013300
СпН2п + 2 • • • • 0,0376 0,258 0,145600
Сумма .................. 1,0000 — 0,29695 • 10б



Кинематическая вязкость газовой смеси, согласно формуле 
М анна и данных табл. 3,43, равна

'■.» =  Ж 2 9 6 ^ - 3 '3 6 8 ' 10' ,М !/С

Подставив в формулу для расчета потери напора числовые зна
чения величин, получим:

Дясл. 1 _  255(1 - 0 , 524)1-35 _ 1.132 -8,097 / 3,398 - 10~6 \°'35 =
Я , ~ ' 0.5240,29 ’ 4 ,0 6 -10_3 \ 4,06• 10_ 3 . 1,13/

=  28 800 Па/м

Толщина слоя катализатора в стакане (рис. 3.17):
п 26 -  2-0 ,02  -£ > с 2 ,4 - 2 - 0 ,0 4 - 2 - 0 , 0 2  -  0,5 

Я , = — -----------2--------------- = ------------------ 2-----------------=  ° ’89 М

Потеря напора в слое катализатора:

Дясл. , =  28 800 • 0,89 =  25 600 Па

Полученная числовая величина Дясл. 1 =  25 600 Па не пре
вышает [Дясл. 1] =  26 300 Па. При получении Аясл. 1 >  [Дясл. 1] не
обходимо уменьшить толщину слоя катализатора, что достигается 
уменьшением диаметра Ор1 аппарата.

Полная высота реактора равна (рис. 3.17):

Н„1 — НСЛ' [ -|- 0,2 £)р1 +  0,225 Б р1 +  0,425 =
=  5,06 +  0,2 +  2,4 +  0,225 +  2,4 +  0,425 =  10,71 м

Д ал ее  рассчитывают диаметры всех штуцеров и по соответ
ствующим нормалям выбирают их окончательные размеры.

3. Расчет второго реактора

М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с  р е а к т о р а .  Материальный 
баланс реактора рассчитывается на основе уравнений (5) — (8). 
Температуру в начале процесса можно подобрать так , чтобы во

Таблица 3.44

Компоненты
Количество п с2 - 

(табл. 3,35). 
кмоль/ч

Содержание 

а П°21 ■
С 2 '  %ПС21

мол доли

СпН2 я -6  • • • 602,8 0,4694
64,1 0,0499

<~,п ^ 2 п  + 2 • • •
616,8 0,4807

Сумма . . . . 1283,7 1,0000



втором реакторе было практически исчерпано нафтеновое сырье. 
Давление во втором реакторе обычно ниже, чем в первом р еак 
торе, на величину Дя[ =  (0,15 4 -0 ,3 0 )  • 106 Па. Примем величину 
давления во втором реакторе, равной

я 2 =  л, — Дя, =  3,43 • 106 — 0,30 • 106 =  3,13 • 106 Па
Состав смеси, подвергаемой риформингу в реакторе, приведен 

в табл. 3.44.
Расчет парциальных давлений компонентов газовой загрузки  

реактора представлен в табл. 3.45.
Таблица  3.45

Компоненты
Содержание 
(табл.  3,35), 
мол. доли

Парциальное давление 
Р2= я 2г/ '= 3, !3 -1°в1/', 

ШЗПа

С/ г^ 2«-6  - - - - 0,0368 115,25
С/гНг/г................... 0,0033 11,15
С пН2ге+2 ■ • • • 0,0376 117,7
н 2 .......................... 0,7900 2472
Г Н * п 2п + 2 • • • • 0,1323 413,9

С ум м а ................... 1,0000 3130

Константа скорости р еа к ц и и  ароматизации.  При температуре 
Твх. 2 =  793 К по рис. 3.13 имеем:

¿1 =  290,5* 10-9 кмоль/(ч -П а-кг катализатора)
Константа хим ического  р а в н о в е с и я  р еакции  аром ат изации .  При 

ТВх. 2 793 К по уравнению (9) найдем:
46 И 25600

6р, =  9,81 • 1012е ' 793 =  10,17 • 1020 П а3

У м еньш ени е  количества нафтеновых у г л е в о д о р о д о в  в  р е з у л ь 
тате р е а к ц и и  ароматизации. Подставив числовые значения вели 
чин в уравнение (5), получим:

^ н 2 .  _  оог> с 1П-» Ш И !  2 9 0 .5 -10"9 . 1 15 ,2 5 -103 (2 4 7 2 - Ю3) 3
«2

290,5 •10 • 11 150■ 1017<15ЯГ-

=  0,002718 кмоль/(ч • кг  катализатора)
или

— ,/У1121 =  0,002718» «2
Величина иЛ2 равна: 

Ок2 23 520
■>«2 18,3 кг  катализатора/(кг • ч) сы рьяп с2 1283,7

Доля нафтеновых углеводородов, подвергнутых ароматизации :
— //н21 =  0,002718 • 18,3 =  0,0498 

Величина Nl¡21 отличается на 0,2% от величины г/'н2 — с о д е р ж а 
ния нафтеновых углеводородов в питании реактора. Если изменить



количество катализатора в реакторе так, чтобы получить Д̂Н21 — 
== у '  то для второй и третьей реакций теоретически не оста
нется сырья и они не будут протекать. При этом необходимо найти 
новое значение величины v'R2:

и' о 0,0499 ,
° « 2 =  ^  о 0027Т8' =  18,36 кг катализатораДкмоль • ч) сырья

Количество катализатора в реакторе:

° й  =  °далс2 =  18>3 6 ' 1283,7 =  23600 кг

Необходимо увеличить количество катализатора во втором ре
акторе за счет третьего на 23 600 — 23 520 =  80 кг.

Количество нафтеновых углеводородов, которое останется по
сле реакции ароматизации:

« Н21 =  {У'си2 -  ^ „ 21) «с2 =  ( ° - ° 4 9 9  -  °>0 4 " )  • 12 8 3 ’ 7 =  0 КМОЛЬ/Ч

Константа скорости р е а к ц и и  ги д р о к р ек и н га  парафиновых у г л е 
в о д о р о д о в .  При температуре Твх. 2 =  793 К по рис. 3.15 найдем:

/г4 =  0,0714 кмольДч ■ кг катализатора)

У м еньш ен и е  количества парафиновых у г л е в о д о р о д о в  в р е з у л ь 
тате р е а к ц и и  ги д р о к р ек и н г а .  Подставив числовые значения вели
чин в уравнение (8), найдем:

_  пг_ _  о 0 7 1 4  117,7‘ 1(̂  =  0,002685 кмольДч • кг  катализатора) 
3 ,1 3 -Ю6

или
_  ы п2 =  0,0026851^2 =  0,002685 • 18,36 =  0,0492

Количество парафиновых углеводородов, которое осталось по
сле реакции гидрокрекинга:

лп24 =  {у'сп2 ~  м п2) п с2 =  (0,4807 — 0,0492) • 1283,7 =  553,5 кмоль/ч

Количество парафиновых углеводородов, которое превратилось 
в газ :

ППТ2— ПП2 — « П 24 =  616,8 —553,5 =  63,3 кмоль/ч 

Дальнейший расчет материального баланса реактора пред-
ставлен в табл. 3.46—3.49.

Т аблица 3.46

Количество компонентов, 
вступивш их в реакцию, кмоль/ч Количество продуктов реакции, кмоль/ч

64,1СЛН2Л

бЗ.ЗС^Нзя + г +  63,3 д Н2

64.1С„Н2()_ 6 + 64,1 -3 Я 2

63,3 - ¡^ (СН4 + С2Н6 + С3Н8 + С4Н ,0 + С5Н12)



Компоненты
Приход,
кмоль/ч Расход, кмоль/ч

602,8 602,8 +  64,1 =  666,9
64,1 —

С гаН 2п+2 ................................... 616,8 616,8 — 63,3 =  553 .5
Ц и р к у л и р у ю щ и й

г а з

н 2 .................................................... 12943,7
7 А9 Я

12943 +  6 4 ,1 -3  63,3 ’ 13034,3

СН4 .......................................... 598,9 598,9 +  33 =  631,9
С2Нб ..................................... 735,9 735,9 +  33 =  768,9
с 3н 8 .............................. 463,5 463,5 +  33 =  496,5
С4Н1 0 ..................................... 185,6 185,6 +  33 =  218,6
СЕН| 2 ..................................... 185,6 185.6 +  33 =  218,6
Сумма ................................ 15113,2 15368,8
Всего ..................................... 16396,9 16589,2

Таблица 3.48

Компоненты
М олеку
лярная
масса

«1

Количество
кмоль/ч

Содержание

'уг21
мол. доли

МУг21

н 2 ............................ 2 13034,3 0,8475 1,70
с н , .................. 16 631,9 0,0411 0,66
С2н 6 ...................•. 30 768,9 0,0501 1,50
С3н 8 ....................... 44 496,5 0,0323 1,42

58 218,6 0,0145 0,84
С5н ,2 ....................... 72 218,6 0,0145 1,04
Сумма ................... — 15368,8 1,0000 7 ,1 6 «  7,2

Количество углеводородного газа , образовавшегося в р еакторе 
при допущении, что п — 7,82, равно:

63,3 ̂ - ( С Н 4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н,0 +  С5Н12) =

=  33 (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н)0 +  С5Н12)

При этом количество обогащенного циркулирующего г а з а  на 
выходе из аппарата равно (табл. 3.49):

(13034,3 +  2 3 3 4 ,5 )7 ,2 = 1 0 1  700 кг/ч

Количество углеводородов, покидающих реактор:

239 5 0 0 -  101 7 0 0 =  137 800 кг/ч



Компоненты
Количество

кмоль/ч

Содержание
/ п1 У. у  ’ 1 ¿1

мол. доли

Средняя
молекулярная

масса
Количество

кг/ч

П р и х о д
602,8 0,0368 103,3 62 350

64,1 0,0033 109,3 7 140
СцН2я+2 • • • • 616,8 0,0376 111,3 68 810
Н2 ............................
С  Н  * ^ п п 2п+2 • • • •

12943,7
2169,5

0,7900 1 
0,1323 | 6,7 101 200

С умма .................. 16396,9 1,0000 — 239 500

Р а с х о д

С пН 2 я - 6  • • • • 666,9 0,0402 109,3 72 900
С пН2и+2 • • • • 553,5 0,0341 117,3 64 900
н 2 ........................
С « Н2п+2 * • • • •

13034,3
2334,5

0,7850 1 
0,1407 | 7,2 101 700

С умма ................... 16589,2 1,0000 — 239 500

Уравнение материального баланса для углеводородов: 

137800 =  666,9С„Н2„_6 +  553,5С„Н2„+2
или

137 800 =  666,9 (14« -  6) +  553,5 ( 14л +  2) 

откуда после преобразования и вычисления найдем л =  8,23.

Таблица 3.50

Потоки Т емпература, 
К

Количество.КГ/Ч Энтальпия,
кДж/кг

Количество тепла. 
кВт

П р и х о д

<5, ........................ Твх.2 ”  773 239 500 2218,6 147,64 - 103
С ум м а ................... — 239 500 — 147,64- 103

Р а с х о д

Я г .............................. — — 43,8 1,68- 103 *

........................ в̂ых.г 239 500 чтт1 ВЫХ. 2 0.ъ

Я , .............................. Принимается 1,476- 103
С умма ................... — 239 500 — 3,156 • 103 + (?3

* Из расчета  на 138 300 кг/ч сырья.



Средние молекулярные массы углеводородов:

Мл =  1 4 « - 6  =  14 • 8,23 — 6 =  109,3 
Мп =  14л +  2 =  14 • 8,23 +  2 =  117,3

Т е п л о в о й  б а л а н с  р е а к т о р а .  Методика расчета тепло
вого баланса второго реактора не отличается от методики расчета 
первого реактора. Тепловой баланс второго реактора приведен в 
табл. 3.50.

Из теплового баланса реактора 
имеем:

Яз =  01 — @2 +  <Э4) =  147,64 • 103 -
— (1,68 • 103+  1.476- 103) =

УЪшг,
кДж/кг

2200

=  144,48 • 103 кВт

Тогда

Гт.
144,48- 103» 3 600 

. а —  239 500

=  2 170 кДж/кг

2100

2000

и
Ч м

—■- -
Ъ

1 111
1у

1
11/г I

700 800

Для определения температуры по
тока, покидающего реактор, необхо
димо воспользоваться зависимостью 
д гт =  f (7’ВЬ1Х> 2), которая показана на

Рис. 3.20. 
мости р тт

' 1 ВЫХ. 2 
/—для  второго реакт о р а ;

тр етье го  р еактор а .

График зави ся- 
 ̂(^вих. г):

2—для

рис. 3.20. Энтальпии Чтт = 2  170
ВЫХ. 2

кДж/кг соответствует тем п е
ратура Твых. 2 =  790 К.

Перепад температуры во втором реакторе равен:

АТ2 — Т'вх. 2 Твых. 2 =  793 — 790 =  3 К

О с н о в н ы е  р а з м е р ы  р е а к т о р а .  Диаметр р еакт ора .  Во 
втором реакторе принята радиальная схема подачи сырья. М ето
дика расчета диаметра второго реактора не отличается от мето
дики расчета диаметра первого реактора. Приведем основные ре
зультаты расчета по определению диаметра реактора:

гл 1 п с  0.158• Ю8 0 ,1 5 8 . 10е л  л о с о  ш б г г  [Алсл, 2\ — 0 ,5 ------------ =  0 , 5 ------- -̂-----=  0 ,0 2 6 3 -Ю 6 Па

ВХ. 2 ~Ь Т ВЫХ. 2 793 +  790
2 2 

Яра "Ь Яр2 [Д̂ сл. г!

792 К

я ср. 2 — ’

3 ,1 3 .10е +  3,13 • 10е -  0,0263 • 10е =  3,117 • 106 П а

22,4 • 239 500 • 792 • 0,1 • Ю6 • 1 А , ,  
~ 3 600715 .273  - 3 ,117 . 10“ =  9 ,0 6  М' /С



Примем £)р2 — 3,0 м и Ос =  0,5 м (см. рис. 3.17). 
Тогда

с  3,14 [(3,0 — 2 . 0,04 — 2 • 0,02)2 — 0,52] с о  „ г  = --------------------------------------------- =  6,3 м2

# с =  6,25 — 0,4 =  5,85 м; ^  =  3,14 ■ 0,5 • 5,85 =  9,18 м2
9,06 п л «  , т =  д-|д- == 0,99 м/с9,18

А̂ СЛ. 2
~ н 7 ~

А я сл. 2 =  17900 • 1,19 =  0,0213 • 106 Па (<  0,0263 • 106 Па) 

Полная высота реактора (см. рис. 3.17):

НП2 — ^сл. 2 ~Ь 0,2 £)р2 +  0,225 -|- £>Р2 +  0,425 =
=  6,25 +  0,2 +  3,0 +  0,225 4- 3,0 +  0,425 =  13,1 м

Д ал е е  определяют диаметры всех штуцеров и по соответству
ющим нормалям выбирают их размеры.

4. Расчет третьего реактора

М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с  р е а к т о р а .  В реакторе про
текает  реакция гидрокрекинга парафиновых углеводородов. Тем
пературу в начале процесса примем равной температуре, при ко
торой поток покидает второй реактор Твх. 3 =  Твых. 2 =  790 К. Д а в 
ление в третьем реакторе примем равным:

Состав смеси, подвергаемой риформингу в реакторе, приведен 
в табл . 3.51.

я 3 =  л2 — Ал2 =  3,13 • 106 — 0,13 • 106 == 3 • 106 Па

Таблица 3.51

Содержание

Компоненты
Количество пс^

(табл .  3.49), 
кмоль/ч

мол. доли

СпН 2я—6 • 
СпН2и+2 ■ 
Сумма . .

666,9
553,5

1220,4

0,5464
0,4536

1,0000



Расчет парциальных давлений компонентов газовой за гр узки  
реактора дан в табл. 3.52.

Таблица 3.52

Компоненты
Содержание у  ̂

( табл.  3.49), 
мол. доли

Парциальное д авл е н и е  
р ; = л з!/з =  3-Ю6!/ ',

103 Па

С« Н2и-б • • • • 0,0402 120,6
(- ‘пУ^2п + 2 • • • • 0,0341 102,3
Н2 ........................... 0,7850 2354
<-'пН2п+2 • • • • 0,1407 423,1
Сумма .................. 1,0000 3000

Константа скорости р еа кци и  ги д р о к р ек и н г а .  При тем пературе 
Т’вх.з =  790 К по рис. 3.15 имеем:

===== 0,06178 кмольДч - к г  катализатора)

У м еньш ени е  количества п араф иновы х  у г л е в о д о р о д о в  в  р е з у л ь 
тате р еа к ц и и  ги др ок р ек ин га .  Подставив числовые значения вели 
чин в уравнение (8), найдем:

__ ^ п3 =  0,06 1 78 102,’ ~ " 10 =  0,002108 кмольДч • кг к атал и зато р а )¿Уд 3  .з-ш

или
— ЛГпз — 0,002108идз

Величина v RЗ для третьего реактора равна:
О', 46 960

=  —— =  ”¡ 2204"== 38,5 кг катализатора/(кмоль • ч) сы рья  

при этом
С'кз =  Окз — 80 =  47 040 — 80 =  46 960 кг

Доля парафиновых углеводородов, подвергнутых ги дрокре
кингу:

— N„3 =  0,002108 • 38,5 =  0,0812

Количество парафиновых углеводородов, которое останется по
сле гидрокрекинга, равно

« „ 3 4  =  {Уел. 3 — ^ пз) гапз =  (0.4536 — 0,0812) 1220,4 =  454 кмоль/ч

Количество парафиновых углеводородов, которое превратилось 
в газ:

гапгЧ =  пп3 — я п34 =  553,5 — 454 =  99,5 кмоль/ч

Дальнейший расчет материального баланса реактора приведен 
в табл. 3.53—3.56.



Количество компонентов, 
вступивш их в реакцию, кмоль/ч Количество продуктов реакции, кмоль/ч

99,5С„Н2„+2 +  99,5 н 2 99,5 (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н10+ С 5Н ,2)

Таблица 3.54

Компоненты
Приход,
кмоль/ч Расход, кмоль/ч

С пН2 я - 6 .................................. 666,9 666,9

^«^2га4-2 • ............................. 553,5 553,5 -  99,5 =  454,0
1220,4 1120,9

Ц и р к у л и р у ю щ и й
г а з

н 2 .......................................... 13034,3 13034,3 -  99,5 8,23 ~  3 12860,8

с н 4 .......................................... 631,9 631,9 +  54,6 =  686,5
768,9 768,9 +  54,6 =  823,5

С 3н 8 ..................................... 496,5 496,5 +  54,6 =  551,1
С 4н 1 0 ..................................... 218,6 218,6 +  54,6 — 273,2
С 5Н1 2 ..................................... 218,6 218,6 +  54,6 =  273,2
Сумма ................................ 15368,8 15468,3
В с е г о ..................................... 16589,2 16589,2

Таблица 3,55

Компоненты
Молеку
лярная
масса

М.

Количество п^  
кмоль/ч

Содержание
п 1

Уг3‘ 2 » , '  
мол. доли

м / г31

Н 2 ..................... 2 12860,8 0,8314 1,66
с н 4 ......................... 16 686,5 0,0444 0,71
С2н 6 ..................... 30 823,5 0,0533 1,60
С 3Н8 ....................... 44 551,1 0,0357 1,57
с 4н 1 0 ..................... 58 273,2 0,0176 1,02
С5н 1 2 ..................... 72 273,2 0,0176 1,27

С умма .................. — 15468,3 1,0000 7,83 «7 ,8

Количество углеводородного газа, образовавшегося в реакторе, 
при п =  8,23 равно:

99,5 (с н 4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н10 +  С5Н12) =

=  54,6 (СН4 +  С2Н6 +  С3Н8 +  С4Н10 +  С5Н12)



Компоненты Количество п 
кмоль/ч

Содержание
/

п1 ' 
мол. доли

Средняя
м о л екул яр н ая

масса
М1

Количество
о£= « гм г.

кг/ч

П р и х о д
СцНгп— 6 .......................
СпН2п+ 2 .......................
н 2 .............................
СгеН2п +2 * • • • •

666,9
553,5

13034,3
2334,5

0,0402 
0,0341 
0,7850 1 
0,1407 \

109.3
117.3

7,2

72 900 
64 900

101 700

Сумма .................. 16589,2 1,0000 — 239 500

Р а с х о д
с „ н 2„ _ в ..................
с лн 2„+2.................
Н 2 ...........................
СлИгп+г* . . . .

666,9
454,0

12860,8
2607,5

0,0402 
0,0276 
0,7750 1 
0,1572 |

109.3
101.3

7,8

72 900 
46 000

120 600

Сумма .................. 16589,2 1,0000 — 239 500

Количество обогащенного циркулирующего газа на выходе из 
реактора равно (табл. 3.56):

(12860,8 +  2607,5) • 7,8 =  120 600 кг/ч

Количество углеводородов, покидающих реактор:

239 500 — 120 600 =  118.900 кг/ч

Средняя молекулярная масса парафиновых углеводородов 
(табл. 3.56):

Л* __ 239 500 — 72900 — 120 600 , л1 0т „ — ^  — 11)1,0

Т е п л о в о й  б а л а н с  р е а к т о р а .  На примере расчета 
третьего реактора покажем другой подход к расчету теплового б а 
ланса реактора риформинга.

Уравнение теплового баланса для третьего реактора (см . 
стр. 265):

<3| =  <52 -}- <53 -(-

Температура входа потока в третий реактор равна температуре 
выхода потока из второго реактора, поэтому

<2, =  Сд! — 239 500 • 2 170 =  520 • 10е кДж/ч =  144,4 • 103 к В т
1 ВЫХ. 2

Величину СЬ найдем следующим образом:

Яг — @сс р АТ’з



где й с  — количество сырья, кг/ч; с р — теплоемкость газа, посту
пающего в реактор, к Д ж / (к г -К ) ;  ДТ’з — перепад температуры по
тока в реакторе, К-

Количество сырья (табл. 3.56):
Ос =  72 900 +  64 900 =  137 800 кг/ч 

Теплоемкость газа ,  поступающего в реактор [135]:

Ср Ср с -)- с Р Г

кДж 7Щ_ 
СР'7ПГ 

3,60

где с рс — теплоемкость сырья, кД ж /(кг-К ) ;  с рт — теплоемкость 
циркулирующего газа ,  приведенная к теплоемкости сырья,

к Д ж / ( к г - К ) .  Теплоем
кость сырья [135]:

СРс =  СрсС.С2
гДе с '  — теплоемкостьР *»
сырья в зависимости от 
его температуры (рис. 
3.21), к Д ж/ ( к г - К) ;  с\, 
с2 — поправки на тепло
емкость в зависимости от 
относительной плотности 
Р28® и характеристическо
го фактора й сырья реак
тора (рис. 3.19).

Предварительным рас
четом найдено, что отно
сительная плотность 
сырья реактора равна 
р|||=0,74,а средняя моле
кулярная масса /И =  112,9. 
Тогда 6 = 1 1 , 8  (рис. 
3.19).

Рис. 3.21. Зависимость теплоемкости сырья 
риформинга от температуры (ср=СрС)

При температуре Твх. 3 =  790 К по рис. 3.21 имеем: с ' с =  3,61 

кДж/ (кг • К ) ; С] =  1; с 2 =  0,976.

Таким образом

с р с =  3,61 • 1 -0,976 =  3,52 кДж/(кг • К)

Теплоемкость циркулирующего газа зависит от кратности его 
циркуляции пг и плотности сырья при 288 К (рис. 3.22). 

Плотность сырья при 288 К:

р288 =  1 000р*» =  1 000 • 0,74 =  740 кг/м3 

Отношение 1 КЛЛяг
Р288



Содержание водорода в циркулирующем газе Н2 
78,5 объемн.% (табл. 3.56).
Теплоемкость циркулирующего газа :

Р г : с '  С,
р  Г I Г

где Ср г — теплоемкость циркулирующего г а з а  в зависимости от 
отношения и концентрации водорода в газе .Р288

2,1 С1Г
ЦП

1,9
орз

К?
09?

60 70

i
г -é

ъ
-ч

1100%

60 64 68 72 76 80 84 88 92 98
Концентрация водорода б газе Н} объемн.%

• )
Рис. 3.22. Средняя массовая теплоемкость водородсодер

жащ его газа, приведенная к теплоемкости сырья.

Из рис. 3.22 имеем:

СрГ =4 , 4 1  кДж/(кг • К); с1г= 1 ,0 2

г =  4,41 • 1,02 =  4,5 кДж/(кг • К)
Тогда

а теплоемкость газа ,  поступающего в реактор

с р =  3,52 +  4,5 =  8,02 кД ж Д кг  • К)

Величину ДГз рассчитаем по скорости изменения температуры 
в реакторе [119, с. 78]:

dT ЯрdN  п
d v n., N ,  сR3 о б щ .  р



где <7Р — тепловой эффект реакции, кДж/кг; Л̂ общ — общее коли
чество газа, поступающего в реактор, кмоль/ч; ср — теплоемкость 
газа , поступающего в реактор, кД ж/(кмоль-К ).

Величины тепловых эффектов реакций даны в табл. 3.57 [119].
Таблица 3.57

Уравнение реакции
Тепловой эффект 

реакций, 
кДж/кмоль И2

± 32 180 *
± 20 020 *

с „ н 2„ +  - ^ - н 2- *  - ^ ( С Н , +  С2Н6+

+  С 3Н8 +  С 4Н10 +  С5Н 12) • - • • —23 530

С„Н2„ +2 +  -5 = ^  н 2 -  ^ - ( С Н 4 +

+  С2Нб +  С3Н8 +  С4Н|0 +  С6Н12) - 2 5 6 1 0

* Знак плюс —при прямой реакции.

Для пересчета величины с р в кДж/(кмоль-К) надо определить 
среднюю молекулярную массу М газового потока, поступающего 
в реактор (табл. 3.56):

М =  0,0402- 109,3 +  0,0341 ■ 117,3 +  (0,7850 +  0,1407) • 7 , 2 =  15,1
Тогда

с р =  8,02 • 15,1 =  121 кДжДкмоль • К)

.т 8,23 25 610) 99,5
_ _  =  0 ,002 1 08 16583,2-121 =

=  0,0047 (кмоль/ч) сырья • К/кг катализатора 
А Т3 =  0 , 0 0 4 7 о =  0,0047 -38,5 =  0,18 К

Таблица 3.58

Потоки Температура,
К

Количество,
кг/ч

Энтальпия,
кДж/кг

Количество
тепла,

кВт

П р и х о д

Я : ............................. Т'вх. з “  790 239 500 2 170 144,4- Ю3

С ум м а .................... — 239 500 — 144,4- 103

Р а с х о д

<22 ............................. — — — 0,0492- 103

Т вых. з 239 500 q \ <Эз

0 4 ........................ Прини иается
ВЫХ. 3

1,44- 103

С ум м а .................... — 239 500 — 144,4- 103



Количество тепла, которое выделяется  при гидрокрекинге 
парафиновых углеводородов:

<Э2=  137 800 -8,02 • 0 ,1 8 =  177 000 кДж/ч =
=  49,2 кВт =  0,0492- 103 кВт 

Величина теплопотерь:

<24 =  0,01(2! =  0,01 • 144,4- 103 =  1,44 • 103 кВт 

Тогда из теплового баланса реактора имеем (табл. 3 .58 ) :

<Эз =  Я1 — Я2 — (3 4 =  144,4 • 103 —
— 0,0492 • 103 — 1,44 - 103 =

=  142,9- 103 кВт

Величина энтальпии продуктов 
реакции при температуре Гвых. з 
равна:

<Эз 142.9 • Ю3 * 3 600 _
~~ о  ~  ~239 500Чт.

2 147 кДж/кг

Построив вспомогательный гр а 
фик (рис. 3.20) при двух ориенти
ровочных значениях температур 
783 К и 793 К, по величине энталь
пии цгг  ==2147 кДж/кг найдем

ОЫХ. 3

температуру выхода потока из тре- 
тьего реактора 7'вых. 3 =  783 К.

Перепад температуры в реакто
ре равен

АТ3— ТВХ' з Твых, з =
=  790 — 783 =  7 К

Расхождение с полученным ра 
нее числовым значением Д7’3 =
=  0,18 К объясняется неточностью 
графических построений (рис. 3.20) 
и принятием большого значения <2П.
Однако значение ДГз =  7 К являет
ся реальным и потому пересчета не 
делаем.

О с н о в н ы е  р а з м е р ы  р е а к т о р а .  Диаметр реактора .  По 
степени использования реакционного объема реакторы с р а 
диальным потоком несколько уступают аксиальным реакторам . 
Схема аксиального реактора, изображенная на рис. 3.23, не

Рис. 3.23. С хема к расчету о с н о в 
ных размеров р еакто р а :

/ — корпус;  2 —катализатор ;  3 — фарфо
ровые шарики; 4—люк для  в ы г р у з к и  
к а т а л и з а т о р а ;  5 —люк; 5 —-ш ту ц е р  д л я  
эж екц и и  газов ;  7—штуцер д л я  в х о д а  
сырья;  8 — штуцер для выхода п р о д у к 

тов реакции; Р—футеровка.



требует пояснений. Однако перепад давления в реакторах аксиаль
ного типа примерно в 2—2,5 раза больше, чем в реакторах с р а 
диальным вводом сырья [118, с. 119]. Покажем особенность опре
деления диаметра реактора аксиального типа.

Величину [Дясл. з] примем для реактора установки риформинга 
равной (табл. 3 .41):

[Дясл, 3] =  0,5 °'435,10-- =  0,5 °'435 ' 10- =  72 500 Па

Д алее
rfy Т Вх. з "Ь Т вых. з 790 +  783 _ v
Jcp. 3— 2 2 ~ ^

я рз +  л Рз -  [Дясл. 3] _  3 • 106 +  3 • 10е -  72 500 _ о о к  , п6 п  
л ср. з — 2 2 *

22 .4 -2 3 9  50 0 -7 8 7 -0 ,1  • 10е 0  „о  м3/г 
« с е к —  3 600. 15,1 .273  - 2,96 -1 0 е ^  ’ '

Приняв величины Ор3 =  4,6 м, Отр =  0,35 м (рис. 3.23), вы
числим площадь поперечного сечения реактора, через которую 
проходит газ:

f  =  м !
4 4

Тогда
О'кз _ 46 960 _ w o K  wa 

Г к 3 “ "  600 600

н  — I js l  — 77|.?_ — 4  68 мп  с л .з —  р  —  16,5 4 ,0 0  м

ш =  M L  =  0,57 м/с16,5

Допустимая скорость потока в аксиальных реакторах состав
ляет 0,4—0,6 м/с [118, с. 165]. Как видно, скорость движения газо
вого потока в реакторе находится в допустимых пределах. 

Определим Д я сл. 3:

ДЯсл. 3 _  255 (1 — 0.524 )1'35 0.572 • 6,788 _ / 4,84 • 10 6 \°'35 __ ?  1 П я  

.Н ы .  з 0 ,524o'29 4 ,0 6 -Ю "3 \ 4.06 • 10- 3 - 0 ,57/

Дл;сл. 3 =  7100//сл. з — 7 100 • 4,68 =  33 200 Па (<  72500 Па)

Высота р еакт ора .  Полная высота аппарата равна (см. 
рис. 3.23):

Я п3 =  Dp3 — 0,4 - f  Я сл. з +  0,2 +  Dp3 +  0,1 =
=  4,6 — 0,4 -f- 4,68 0,2 4,6 —j— 0,1 =  13,78 м

Далее определяют диаметры штуцеров и по соответствующим 
нормалям выбирают их размеры.



КОЖУХОТРУБЧАТЫ Й РЕАКТОР ПОЛИМЕРИЗАЦИИ

Кипящ а я  [_ 
водТ~ Р

Рассчитать реактор полимеризации бутан-бутиленовой ф р ак 
ции (рис. 3.24) в присутствии катализатора (фосфорная кислота 
на кизельгуре) при следующих исходных данных: производитель
ность реактора по сырью й с —
— 25 ООО кг/ч; состав сырья при
веден в табл. 3.59; температура 
на входе в реактор Т\ =  463 К: 
давление в реакторе я  =  3,43- Ю6 
Па (35 ат).

Применение процесса полиме
ризации, его теория, технология 
и аппаратурное оформление до
статочно подробно рассмотрены 
в литературе [5, 83, 86, 89, 103,
112, 136, 137].

Ниже приводится технологи
ческий расчет кожухотрубчатого 
реактора для каталитической по
лимеризации бутан-бутиленовой 
фракции с целью получения по- 
лимербензина.

Исходными данными для рас
чета являются следующие: произ
водительность реактора по 
сырью, состав сырья, рабочие ус
ловия— температура и давление 
в реакторе, фракционный состав 
полимербензина (по промышлен
ным или лабораторным данным), 
глубина превращения (конвер
сии) олефинов при полимери
зации (по опытным данным), 
производительность реакционного
объема по сырью (объемная скорость питания), выбираемая по 
промышленным данным.

,0хлаждаю- 
А щ ая  Вода

Продукты реакции

Рис. 3.24. Р еакто р  полимеризации.

Таблица 3.59

с 3н 8 и з о -С4Н8 к-С4Н8 С 4Н )0 с 5н 12
1,9 .

10,7 24,5 61,9 1,0
Компоненты . , 
Содержание масс. %

С у м м а
100,0

Задачей расчета реактора полимеризации является  определение 
количества продуктов полимеризации, основных размеров ап п а
рата, числа аппаратов, количества тепла, отводимого из зоны 
реакции, количества хладагента, необходимого для  снятия тепла.



1. Составляют материальный баланс процесса полимеризации.
Расчет ведется по следующей схеме:
а) по известному часовому количеству и массовому составу 

исходного сырья рассчитывают мольный состав сырья, массовые 
и мольные часовые количества его компонентов;

б) по разгонке полимербензина находят его среднюю темпе
ратуру кипения, а затем среднюю молекулярную массу и плот
ность (если она неизвестна из опытных данных);

в) по глубине превращения олефинов находят абсолютное ко
личество полимербензина;

г) рассчитывают массовый и мольный составы продуктов ре
акции и их массовые и мольные часовые количества.

Все расчеты сводятся в таблицу материального баланса.
2. Составляют тепловой баланс реактора.
Из теплового баланса реактора определяют количество тепла, 

отводимого в течение 1 ч из зоны реакции. Расчет проводят по т а 
кой схеме:

а) определяют энтальпии сырья (на входе в реактор) и про
дуктов реакции (на выходе из реактора) с учетом давления в 
реакционной зоне;

б) принимают по опытным данным или рассчитывают по пра
вилам термодинамики тепловой эффект полимеризации, а затем 
определяют часовое количество тепла, выделяющегося при обра
зовании полимербензина;

в) из уравнения теплового баланса реактора находят количе
ство тепла, отводимого из зоны реакции при помощи хладагента.

Все расчеты сводят в таблицу теплового баланса.
3. Определяют размеры реактора и количество реакторов.
Расчет проводят в таком порядке:
а) находят часовой объем сырья, поступающего в реактор;
б) определяют объем реакционного пространства;
в) принимая диаметр и длину трубок реактора и зная объем 

реакционного пространства, находят необходимое число трубок;
г) принимая число трубок в одном реакторе и зная общее 

число трубок, находят число реакторов (ближайшее большее це
лое число);

д) рассчитывают внутренний диаметр реактора;
е) конструктивно принимают высоту корпуса реактора.
4. Определяют количество хладагента. Д ля этого:
а) рассчитывают поверхность теплообмена одного реактора, 

зная размеры трубок и их число;
б) рассчитывают коэффициент теплопередачи от газов, дви ж у

щихся в трубах , заполненных гранулированным катализатором, 
к кипящей воде, проходящей в межтрубном пространстве аппа
рата;

в) зная тепловую нагрузку поверхности теплообмена всех ре
акторов, величину их поверхности теплообмена и коэффициент теп-



лопередачи, из уравнения теплопередачи находят температурный 
напор в аппарате; по температурному напору и температуре г а з о в  
в трубках определяют температуру хладагента ,  т. е. тем пературу 
кипящей воды; по температуре кипящей воды находят давлен и е  
ее насыщенного пара и теплоту испарения (по таблицам);

г) по количеству отводимого из реакционной зоны тепла и т е п 
лоте испарения воды находят количество насыщенного водяного 
пара, образующегося в одном реакторе;

д) принимая по практическим данным долю воды, испаряю 
щейся в корпусе (межтрубном пространстве) реактора, н ах о д ят  
количество конденсата, которое следует подавать в один реактор  
за 1 ч.

5. Определяют диаметры штуцеров для ввода сырья, вы в о д а  
продуктов реакции, ввода и вывода конденсата водяного пара и 
по существующим нормалям принимают их окончательные р а з 
меры.

РАСЧЕТ

1. Материальный баланс полимеризации

Результаты разгонки промышленного полимербензина, п о л у 
ченного при давлении 3,43-106 Па, возьмем из литературных д а н 
ных [138, с. 303] и сведем в табл. 3.60.

Таблица 3.60

Выкипает, объемы. % . . . н. к 10 30 50 70 90 к . к
Т емпература, К .................... 305 334 366 378 398 457 488

Найдем среднюю температуру кипения полимербензина:

'г . Тн. к +  Тщ +  Т'зо +  Т50 +  Т70 +  Г 90 +  Гк. к
1 ср 7 —

305 +  334 +  366 +  378 +  398 +  457 +  488 =  391 К

По формуле Воинова определим молекулярную массу полимер
бензина:

Мп. б =  52,63 -  0,246Гер , +  0,001 Т2ср. , =
=  5 2 ,6 3 -0 ,2 4 6 - 3 9 1  +  0,001 ■ 3912=  109

На основе данных табл. 3.59 можно рассчитать количество и 
состав сырья, поступающего в реактор. Д ля определения коли 
честв и составов продуктов, выходящих из реактора, необходимо 
знать глубину превращения олефинов. При расчете промышлен
ных реакторов следует пользоваться опытными данными. По л и 
тературным данным [139, стр. 353], при полимеризации смеси



углеводородов глубина превращения отдельных компонентов 
сырья равна (в масс. % ) :

И з о б у т и л е н ................................................ 100
Н ормальный б ути л ен .............................90— 100

Результаты расчетов, т. е. материальный баланс полимериза
ции при принятых средних величинах глубины превращения ком
понентов, приведены в табл. 3.61.

Таблица 3.61

Компоненты

М
ол

ек
ул

яр
н

ая
 

ма
сс

а 
М

•
Приход

Гл
уб

ин
а 

пр
ев

ра


щ
ен

ия
. 

ма
сс

. 
% Расход

с-
, 

ма
сс

. 
%

количество
*

о

о**

количество 3?
оояг

ч*

£
чог

VЧ
V
С2 км

ол
ь/

ч

и* т
{,

км
ол

ь/
ч

С 3Н8 .................... 44 1,9 475 10,8 2,46 __ 475 10,80 1,90 2,96
«зо -С 4Н8 . . . 56 10,7 2 665 47,8 10,92 100 — — — —

56 24,5 6 125 109,5 25,00 95 310 5,50 1,24 1,51
С 4Н 10 . . . . 58 61,9 15 475 266,5 60,85 — 15 475 266,50 61,90 73,27
С ЧН ,, . . . . 72 1,0 250 3,5 0,77 — 250 3,50 1,00 0,96
Лолимербензин 109 — — — — 8 490 77,70 33,96 21,30

С ум м а . . . . — 100,0 25 000 438,1 100,0 — 25 000 364,00 100,00 100,00

2. Тепловой баланс реактора
Уравнение теплового баланса реактора в общем виде:

=  Фа +  @п +  *Зо
Л евая часть уравнения отвечает приходу тепла (в кВт): С?] — 

с сырьем; (?р — при образовании полимербензина.
Правая часть уравнения отвечает расходу тепла (в кВт): фг — 

с продуктами реакции; <3П — потери тепла в окружающую среду; 
фо — с хладагентом.

Энтальпии паров сырья и продуктов реакции определяем по
формуле:

Цт =  <7? -

где с\т — энтальпия потока при его температуре и давлении я  =  
=  3,43-106 Па, кДж/кг; ^  — энтальпия потока при его темпе
ратуре и атмосферном давлении (приложение 3), кДж/кг; Ац — 
поправка на энтальпию паров, кДж/кг.

Обычно температура на выходе из реактора на 8— 10 К выше 
температуры на входе в реактор [82, с. 218]; примем, что в нашем 
случае эта разница составляет 9 К- Тогда температура продуктов 
на выходе Т{ — 463 +  9 =  472 К.

Д ля  определения энтальпии потока при его температуре и 
атмосферном давлении необходимо знать относительную плотность



при температуре 288 К. Величину относительной плотности пото
ков можно рассчитать по формулам, имеющимся в литературе 
[44, с. 37, 39]. При этом нужно знать среднюю молекулярную м а с 
су сырья и продуктов реакции.

По данным табл. 3.61 определяем средние молекулярные м ассы  
сырья и продуктов реакции.

Сырье:
Мс =  2  М 1С1 =  44 • 0,0246 +  56 • 0,1092 +  56 • 0,25 +

+  58 • 0,6085 +  72 • 0,0077 =« 57
Продукты реакции:

М* =  2  Л1|*{ =  44 • 0,0296 +  56 • 0,0151 +  58 • 0,7327 +
+  72 • 0,0096 +  109 • 0,213 =  68,5

Зная среднюю молекулярную массу сырья Мс =  57, н ай дем  
его относительную плотность по формуле Мамедова [44, с. 36]:

М1 0,590 М  —  6,479
Р277 —  о,693М +  7,581

при ЭТОМ
п 288 ~  п 293 I
Р288 ~  Р277 +  0 (Х

Здесь а  — средняя температурная поправка относительной 
плотности на один К, вычисляемая по формуле Кусакова: 

а  =  0,001828 +  0 ,00 132р*®
Величину средней молекулярной массы углеводородов сл ед ует  

подставлять в формулу Мамедова с округлением до целого чи сло 
вого значения.

После вычислений получим:
1) при Мс — 57, рЩ =  0,580;
2) при Мх =  68,5 »  69, рЦ* =  0,618;
3) при Мп 6 =  109, р «  =  0,700.
Для определения энтальпий сырья и продуктов реакции при 

их температурах и давлении я  =  3 ,43-106 Па необходимо з н а т ь  
поправки Ад на энтальпию паров.

Эти поправки равны:
А 4,1877’Ф 

М
где Т — температура потока, К; Ф  — коэффициент, зависящий от 
приведенных и критических параметров соответствующего п отока , 
определяется по графику [21, с. 118]; М — средняя м олекулярн ая  
масса потока.

Приведенные температуры сырья и продуктов реакции:

где для сырья 7’| = 4 6 3  К; для продуктов реакции Т{ =  472  К 
Тнр— соответственно критические температуры сырья и п р о д у к 
тов реакции.



Тк р =  355,1 +  0,97а — 0,00049а2
а  =  ( 1 , 8 Г , - 3 5 9 ) р »

гд е  Т3 — среднемолекулярная температура кипения сырья и про
дуктов  реакции, К; рЦ!=== 0>580 — для сырья, рЦ| =  0,618 для 
продуктов реакции и р|^ =  0,700 — для полимербензина.

Среднемолекулярные температуры кипения сырья и продуктов 
реакции определяем по правилу аддитивности:

Т, =  Ъ  Т1Х\

где Ti — температура кипения ¿-го компонента, К; мольная 
доля этого компонента.

Результаты расчетов по этому уравнению приведены в 
табл. 3.62. Из нее следует, что среднемолекулярная температура 
кипения сырья (при нормальном давлении) равна —272,18 К, а 
продуктов реакции + 296 ,9  К.

Таблица 3.62

Компоненты

Состав х 
мол. доли

Т ем пература
кипения

ТГ
Ксырья

продуктов
реакции для сырья для продуктов 

реакции

С3н 8 ..........................
к -С 4Н8 ..................................
С 4Н 1 0 .......................................
С 5Н 1 2 .......................................
Полимербензин . . . .
С ум м а  ..................................
С р едн яя  тем пература 

кипения, К ....................

0,0246
0,1092
0,2500
0,6085
0,0077

1,0000

0,0296

0,0151
0,7327
0,0096
0,2130
1,0000

-2 3 0 ,9  
—266,75 
+ 276,72 
-2 7 2 ,5  
+ 309,07 
+  118,00

— 1,037 
-0 ,6 8 2  
+0,930 
—0,304 
+ 0,270

-0 ,8 2 3

-2 7 2 ,1 8

-1 ,2 4 7

+ 0,056
-0 ,3 6 7
+ 0,337

+25,120
+23,903

+296,9

Данные по определению критических и приведенных темпера
тур представлены в табл. 3.63.

Таблица 3.63

Температура Давлен не

Потоки критическая
Гкр- К

приведенная
Тг

критическое
Ркр '0 - 6 . Па

приведенное
лг

С ы р ь е .......................................
П родукты  реакции . .

426
460,3

1,09
1,02

3,63
3,35

0,95
1,02



яТСГ р
г  кр

где л =  3,43-10б Па; Р кр— соответственно критические давлен и я  
сырья и продуктов реакции, определяемые по графику [21, с. 31] 
в зависимости от средних молекулярных масс потоков.

Результаты расчетов критических и приведенных давлений 
такж е приведены в табл. 3.63.

Расчет величин Дд для сырья и продуктов реакции д ан  в 
табл. 3.64.

Таблица 3,64

Потоки т, к Ф ТФ Д?, к Д ж / к г

С ы р ь е ............................................ 57,0 463 2,45 1135 83,3
П родукты реакции . . . . 68,5 472 4,60 2162 132,8

Данные по определению <?т для сырья и продуктов реакции 
представлены в табл. 3.66.

Для составления теплового баланса реактора необходимо 
знать величину теплового эффекта реакции. Процесс полимериза
ции протекает с выделением примерно 837— 1215 кД ж  тепла на
1 кг полимербензина [89, с. 271]. Можно т ак ж е  рассчитать теп ло
вой эффект реакции по закону Гесса. Теплота сгорания [140, с. 28] 
полимеризующихся Н-С4Н8 и и з о -С4Н8, а т а к ж е  образующегося 
С8Н 16 приведены в табл. 3.65.

Таблица 3,65

Углеводороды Теплота с горания  
при 298 К, кДж/моль

«-С 4Н8 .......................... 2720
и з о -С4Н8 ..................... 2706
С8н 1 6 .......................... 5355

Тепловой эффект при полимеризации бутилена по схеме
2(н-С4Н8) —> С8Н ,6

<7Р1 == 2 • 2720 — 5355 =  85 кДж/моль

а при полимеризации изобутилена по схеме
2 («зо-С4Н8) -> С8Н16

<7р2 — 2 -2706  — 5355 =  57 кДж/моль

На образование 8490 кг полимербензина расходуется 5815 к г  
н-С4Н8 и 2675 кг ызо-С4Н8 (табл. 3.61) или соответственно 68,5,



31,5 мол.%. Средний тепловой эффект реакции полимеризаций! 
=  85 • 0,685 +  57 • 0,315 =  76,1 кДж/моль

В пересчете на 1 кг полимербензина:
76,1 • 100076,1 • 1000 

Мп. б 109
: 696 кДж/кг

Примем с учетом опытных данных др =  837 кДж/кг. Тогда 
количество тепла, выделившегося при образовании полимербен
зина:

(?п б <7о 8490 • 837
С р = Ч ^ = - 1 ш г -  =  1976 кВт

где О п. б — количество образовавшегося полимербензина, кг/ч.
Количество тепла (20, которое необходимо отводить при по

мощи хладагента, определяем из уравнения теплового баланса 
реактора:

Фо =  Ф| +  *2р — (@2 +  Фп)
Результаты подсчета величины Qo приведены в табл. 3.66. 

Таблица 3.66

Темпера
тура ,

К

Энтальпия, кДж/кг Обозна- Коли
чество
тепла,

кВт
Потоки чество,

кг/ч при атмосфер
ном давлении

при давлении 
л=3,43*108 Па

теило.юго
потока

П р и х о д  
С ы р ь е ........................ 25 000 463 775 691,7 <?■ 4 805
Тепловой эффект 

реакции . . . . — — — — 1976

С ум м а .................... 25 000 — — — 6 781

Р а с х о д
П родукты  р еак 

ции ........................ 25 000 475 786 653,2 4 534
Потери тепла . . Принимаю тся — — <3п 200
Х ладагент . . . . По разности — — <2о 2 047

С ум м а .................... 25 000 ■— — 6 781

3. Размеры реактора и количество реакторов
Внутренний диаметр й в реактора, представляющего собой ко

жухотрубчатый теплообменник, определяется с учетом размеще
ния трубок в решетке (рис. 3.25) по треугольнику (или шести
угольнику) :

£)в =  5  (Ь — 1) +  й Л +  2/с

где 5  — расстояние между осями трубок, м; Ь — число трубок, рас
положенных на диагонали наибольшего шестиугольника; йп — на
ружный диаметр трубок, м; к — кольцевой зазор между крайними



трубками и корпусом, принимаемый по конструктивным сообра
жениям не менее 0,006 м.

При компоновке труб в пучке принимается шаг трубок 5  =  
=  (1,3-т-1,5)с?н. Вертикальные трубчатые реакторы полимериза
ции имеют 127 или 187 трубок диаметром 0,05—0,06 м и длиной 
6—9 м [137].

Примем трубки наружным диаметром йп — 0,06 м, внутренним 
диаметром =  0,05 м и длиной / =  9 м. Также примем р ас сто я 
ние между осями трубок 1,3*/и =  1,3-0,06 =  0,078 м, а число 
трубок I  — 187.

Число трубок, расположенных 
на диагонали наибольшего ше
стиугольника, определим по фор
муле:

6 =  2а — 1

где а — число трубок на стороне 
наибольшего шестиугольника.

Связь между числом трубок 
на стороне наибольшего шести
угольника и общим числом тру
бок 1  дается соотношением:

г  =  3 а { а — 1 )+  1 
откуда при Z — 187 получим:

а =  8; 6 =  2 - 8 — 1 =  15
Тогда

Оа =  0,078 (15 — 1) +  0,06 +  2/с =
=  1,152 +  2к

Округлив внутренний диаметр аппарата до величины £>в=  1,2 м, 
найдем к  =  0,024 м.

Высота корпуса в промышленных реакторах при длине трубок
I =  9 м составляет Нк х  11 м.

Определим объемное количество сырья, поступающего в р е а к 
тор в 1 ч, по формуле:

где Сс — производительность реактора по сырью, кг/ч; рс —  плот
ность сырья в жидком виде при Т[ =  463 К кг/м3.

Таким образом
25 000 о

ус =  ^ о 4” ==61’8 м/ч

Объем реакционного пространства найдем по соотношению:
__ ис

^реакц —  —

Рис. 3.25. С хема размещ ения т р у б о к  
в реш етке.



где п-и — объемная скорость (объемное количество сырья, прихо
дящ ееся  на единицу объема катализатора в единицу времени), 
м 3/(м3-ч).

Оптимальное значение объемной скорости лежит между
3 5,5 м3/(м3 • ч) из расчета на жидкое сырье. Стремлением полу
чить целое расчетное число реакторов объясняем принятие =  
=  4,67 м3/(м3-ч ) .

Тогда

Уреакц =  - Щ - =  1 3 , 2 3  М3 

Необходимое число трубок:
у реакцП =

Тр Итр
гд е  у Тр — объем внутреннего пространства одной трубки, равный

пй\ , 3,14 • 0,052 
итр =  — / = ------ 4-------- 9 = 0,01767 м3'

Следовательно
I Ч 94

^ Р = 0 Ж 7 6 7  =  7 4 8

Определяем число реакторов:

^  г  187 4

4. Количество хл адагента

Чтобы не допустить перегрева и снижения активности ката
лизатора, в межтрубное пространство вводится водяной конденсат, 
который, частично испаряясь, снимает избыточное тепло реакции. 
Необходимое количество водяного конденсата:

___  О в . п

в - к  0 ,2

гд е  бв. п— количество водяного пара, образующегося в реакторе, 
кг/ч; 0,2 — принятая, исходя из практических данных, доля испа
ряемого водяного конденсата.

Количество водяного пара, образующегося в реакторе:
Р  __ 3600<Зо
° вп т~~

748

гДе г  — теплота парообразования насыщенного водяного пара.
Д ля  определения величины г  необходимо знать температуру 

кипения воды в межтрубном пространстве:

Т'ср -  А 7

гд е  Гер — средняя температура в зоне реакции, К\ АТ — разность 
м е ж д у  средней температурой в зоне реакции и температурой ки
пения воды в межтрубном пространстве, К.



Средняя температура в зоне реакции равна:
Т\ +  Г Г 463 +  472 

=  ------2------ = 468 К

Разность между средней температурой потока газов, д в и ж у 
щихся в трубах и температурой кипения воды в межтрубном про
странстве определяется но формуле:

. т 1000<3о __
~  /г

где £ — коэффициент теплопередачи, Вт/(м2 • К ): /71 — поверхность 
теплообмена одного реактора, м2, д — удельная тепловая н а гр у зк а ,  
Вт/м2.

Коэффициент теплопередачи:

* =  п ----------------!---------------- Г1 **1 Р~СТ | <?2 _|___

О ] Л , А»ст ^ 2

где сс1 — коэффициент теплоотдачи от газов, движущихся через 
слой гранулированного катализатора в трубках, к стенкам трубок,
Вт/(м2-К ) ;  -р- =  0,0006 (м2 - К)/Вт — тепловое сопротивление за-К\
грязнения внутренней поверхности трубок, — принимается к ак  д л я  
светлых нефтепродуктов (Приложение 5): бСт =  0,005 м — то л 
щина стенки трубы; Кст =  58,2 В т/ (м -К )— коэффициент теп ло
проводности стальных трубок; -^- =  0,000073 (м2 ■ К)/Вт— теп ло
вое сопротивление загрязнения наружной поверхности трубок, — 
принимается как  величина, средняя для водяного конденсата и 
водяного пара (Приложение 5 ) ;  а 2 — коэффициент теплоотдачи 
к кипящей воде, Вт/(м2-К).

Процессу теплообмена в неподвижном слое частиц посвящено 
значительное число работ [71, с. 273; 141 —144], результаты кото 
рых значительно отличаются. Известно, что коэффициент тепло
передачи в полимеризаторах трубчатого типа составляет 116— 
232 Вт/(м2- К) при температуре кипения воды на 10— 15 К ниж е 
средней температуры реакции [103, с. 327]. Рассчитаем коэффи
циент теплоотдачи а\ по эмпирической зависимости Бика [71, 
с. 273]:

а, =  и ср (2,58 1*е-!/зР Г % +  0 ,094Ре_,'5Р г_8/5)

где и — массовая скорость реагирующей смеси, отнесенная к  еди 
нице поперечного сечения трубок реактора, кг/(м2-с) ;  с р — ср ед 
няя теплоемкость реагирующей смеси, Д ж / (к г -К ) ;  Я е — критерий 
Рейнольдса; Рг — критерий Прандтля.

Массовая скорость реагирующей смеси
4 0  4 -2 5 0 0 0  . .. 2 .=  4,71 кг/(м2 • с)



Среднюю теплоемкость реагирующей смеси рассчитаем по из
вестному составу продуктов реакции (табл. 3.61). При этом дан
ные о теплоемкости углеводородов берутся из справочников, а теп
лоемкость полимербензина может быть рассчитана по формуле:

д __ 28S

=  - ¿ г (7 5 3 2 1 + 0 ,8 8 ' 106) =

-= 4 ~ (7532 • 468 +  0,88 • 106) =  2233 Дж/(кг • К)
b45U

Расчет средней теплоемкости реагирующей смеси приведен 
в табл. 3.67.

Таблица 3 .67

Компоненты Состав х'у 
мол. доли

Теплоемкость,
Дж/(кг-К)

Ср1 cp / i

с 3н 8 ...................................... 0,0296 2015 59,6
и -С 4Н8 .............................. 0,0151 1895 28,6
С4Н ,о .................................. 0,7327 2027 1486,0
С 5 Н 1 2 ...................................... 0,0096 2023 19,4
Полимербензин . . . 0,2130 2233 475,4

С ум м а .............................. 1,0000 — 2069,0

Критерий Рейнольдса:
„  wduRe =  —г 1

где ш — скорость газа в свободном сечении трубы (фиктивная ско
рость газа ) ,  м/с; йч — диаметр гранул катализатора, м; V — кине
матическая вязкость газа , м2/с.

Скорость г а з а  в свободном сечении трубы:

. . ._ 4усекW —
NZndl

Здесь осек — объемный расход газа , м3/с:
22 ,4 0 сг ср2сж • 0,1 • 10е

3600 Мер • 273л;

где 2 СЖ — коэффициент сжимаемости газа ; Мср — средняя моле
к ул яр н ая  масса газа  в реакторе.

При средней приведенной температуре в реакторе Тгср =
_= 1.09 + 1,02 ^  | ̂ 5  и среднем приведенном давлении я ср =  

_  0,95 + 1,02 ^  о,99 коэффициент сжимаемости г сж =  0,6 [44, с. 83].



Средняя молекулярная масса г а з а  в реакторе: 

Тогда:
_  22 ,4 -25  ООО-468 - 0,6 - 0,1 • 106 . п 0 -,о я,

У сек—  3 600 - 62,8 - 273 - 3 ,4 3 - 10е —  и . Ч М М / С

4 -0 ,0 7 3  „ .
Ю~  4 • 187 • 3,14 • 0 .052 ’ М/С

Для нешарообразных "гранул катализатора диаметр с1ч прини
мают равным диаметру шара поверхностью, равной средней по
верхности гранул катализатора [8, с. 135]:

4 л

где /■'ч — поверхность гранулы катализатора, м2.
Гранулы катализатора имеют форму цилиндриков диаметром 

с? =  0,04 м и высотой /г =  0,006 м.
Тогда

^ ч =  я^/г +  2 ^ -  =  лсГ(л + 4 )  =

3,14 -0,004(0,006 +  - ^ )  =  0,0001 м1

¿ ч =  ^ ; 0401 =  3,2 • 10_3 м

Кинематическую вязкость газа  примем при Тср =  468 К равной 
кинематической вязкости бутана: у =  7-10~6 м2/с.

Подставив в формулу для критерия Рейнольдса числовые з н а 
чения величин, получим:

К е и  о л ^ М ! * - 8 = 2 3
7 -  10

Для потока, проходящего через трубы, заполненные к а т а л и з а 
тором Не =  7 -г- 200 [143].

Критерий Прандтля:

где с р — 2069 Д ж / (к г -К )— средняя теплоемкость реагирующей 
смеси; ц — динамическая вязкость, П а-с ;  X— коэффициент теп л о 
проводности газа, Вт/(м-К).

Динамическая вязкость реагирующей смеси:
Н- =  Лф

где р — плотность газа, равная
Ос 25 000 п с  1 / ч

Р ~  » ¡ ¡ 7  _  3 600 • 0,073 —  9 5 , 1 к г /м
Тогда



Примем коэффициент теплопроводности газа в реакторе при 
Тср =  468 К приблизительно равным коэффициенту теплопроводно
сти бутана К =  0,0365 Вт/(м • К ) .

Подставив в формулу для критерия Прандтля числовые значе
ния величин, получим:

п  2069 • 665.5 • 10- 6  0 
Р г  = ----------0ДО65---------- =  3 7 ’8

Таким образом

а, =  4,71 • 2069(2,58 • 23~’/з • 3 7 .8 '7 +  0,094 ■ 23~7‘ • 37~Чб) =
=  326,5 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплоотдачи к кипящей воде рассчитаем по фор
муле:

а 2 =  0,352я°'176<70,7

где я  =  3 ,43-106 Па — давление в реакторе; д — удельная тепловая 
нагрузка, Вт/м2.

Поверхность теплообмена одного реактора равна:

/  ̂=  1и/в/2 =  3 ,1 4 - 0 ,0 5 - 9 -  187 =  264,5 м2

Тогда
„ __ ЮОООо __  1000 • 2047 . дд ц  о т /„2

Л ^ , 4 -264 ,5  Вт/М

Подставив в формулу для расчета коэффициента осг числовые 
значения величин, получим:

а2 =  0,352 (3,43 • Ю6)0'176 • 1936°'7 =  993 Вт/(м2 • К)

Коэффициент теплопередачи равен:
к = _________ 1_____________

+  0,0006 +  +  0,000073 +
: 207,2 Вт/(м2 • К)

Разность между средней температурой потока газов в трубках 
и температурой кипения воды в межтрубном пространстве равна:

ЛГ =  |^~- =  9,4 К «  Ю К

Температура кипения воды:

Гк =  4 6 8 — 10 =  458 К

Насыщенному водяному пару такой температуры соответствует 
давление я п =  1,13-106 Па и теплота парообразования г  =  
=  1996 кДж/кг.

Количество водяного пара:
3600 • 2047 „ по ,



Количество водяного конденсата:

Ов. к =  =  4615 кг/ч

Далее следует подсчитать диаметр штуцеров для ввода и в ы 
вода газа и конденсата водяного пара и принять их окончательные 
размеры по существующим нормалям.

ГОРИЗОНТАЛЬНЫЙ РЕАКТОР АЛКИЛИРОВАНИЯ

Рассчитать горизонтальный реактор каскадного типа для а л к и 
лирования изобутана бутан-бутиленовой фракцией в присутствии 
серной кислоты. р у

Производительность реактора 15 000 кг/ч сырья, состав ко то 
рого приводится в табл. 3.68. к ш и

Таблица 3 .68

Показатели
Компоненты

с 3н в СзНв С4Н8 Ц3О-С4Н ю н-С-1Н ] о С5Н|2
Сумма

М олекулярная м асса  . . 
Количество:

к г / ч .............................
масс. % ...................

42

90
0,6

44

240
1,6

56

4195
28

58

5515
36,8

58

4765
31,8

72

195
1,2

15 0 0 0  
100

Особенности работы и конструктивное оформление горизонталь
ного секционированного (каскадного) реактора алкилирования 
рассмотрены в литературе [5, 83, 89, 112, 136, 145]. Научные основы 
секционирования реакционных аппаратов изложены в книге Г1461.

Исходными данными для расчета являются производительность 
реактора по исходному сырью, состав сырья, а такж е  принимаемые 
на основе промышленных или лабораторных данных: температура 
реакции, мольное отношение изопарафин/олефин, объемное отно
шение катализатор/углеводороды в реакционной системе число 
секции в реакторе и снижение концентрации катализатора в к а ж 
дой секции. к

Задачей расчета реактора является определение выходов алки -  
лата и тепловых нагрузок каждой секции, давления в системе о аз -  
меров реактора и мешалки, мощности электродвигателя.

ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ РАСЧЕТА РЕАКТОРА

реакторПРеДеЛЯЮТ ЧасОВОе количество изобутана, подаваемое в

2. Определяют состав сырья, подаваемого в реактор с учетом 
избыточного изобутана. с Учетом

3. При расчете секций реактора принимают: а) пропилен 
гропан, «-бутан, пентан в реакцию не вступают; б) вся м асса



олефинов (алкенов) вступает в реакцию алкилирования, образуя 
соответствующее количество алкилзта.

4. Расчет первой секции.
а. Принимают температуру реакции, одинаковую для всех

°еКб Определяют количество углеводородного сырья, подаваемого 
в каждую  из секций, в том числе и в первую. Исходное сырье в 
каж дую  секцию подается в равных количествах. В первую секцию

Пары изобутана

циркулирующий 
изобутан

\С8ежая -----
шслота

чалы
алкилирования

Отработанная
кислота

Рис. 3.26. Горизонтальный реактор алкилирования: 
/ — смеситель; 2—насос; 3 -конде'нсатор; 4—отстойник 

кислоты; 5—аккумулятор алкилата.

поступает весь циркулирующий изобутан и вся масса серной кис-

Л° ТПо^плотности компонентов загрузки при принятой температуре 
реакции находят часовой объем каждого из них и суммарный

Принимают в рекомендуемых пределах объемное отношение к а 
тализатор/углеводороды и определяют часовой объем кислоты и
ее массу. ,

Состав загрузки первой секции дается в таблице, 
в. Рассчитывают количество образовавшегося в первой секции 

алкилата и количество свежего изобутана, не вошедшего в реак-

ЦИЮГ. Определяют углеводородный» состав потока, покидающего 
первую секцию и приводят его в таблице.

д. Определяют тепловую нагрузку первой секции.
Д ля этого по экспериментальным данным принимают теплоту 

оеакции а такж е , полагая, что тепло реакции алкилирования со
ставляет примерно 80% от тепловой нагрузки секции, рассчиты
вают последнюю.

е Определяют давление в секции и принимают его одинаковым
для 'всего реактора. Давление находят по уравнению изотермы 
жидкой фазы, записанному для системы, находящейся в первой 
секции. При этом серную кислоту следует считать практически 
нелетучим компонентом.



ж. Рассчитывают количество углеводородов, испаряющихся в 
секции за счет тепла реакции алкилирования. Н аряду с известными 
методами расчета однократного испарения, с целью некоторого 
упрощения, можно принять, что весь теплосъем в секции будет  
происходить за счет полного испарения пропан-пропиленовой ф рак 
ции и частичного испарения изобутана. Из уравнения теплового б а 
ланса процесса однократного испарения определяют количество 
испаряющегося изобутана.

з. На основе промышленных данных принимают величину 
объемной скорости питания секции олефинами и, зная часовой 
объем последних, находят объем кислоты в секции. Затем опре
деляют объем углеводородов в секции и суммарный объем 
смеси.

и. По объему смеси кислоты и углеводородов в секции и часо
вому объему всей ее загрузки определяют продолжительность кон
такта в первой секции.

к. Задаваясь коэффициентом заполнения, находят полный 
объем первой секции. Принимают длину секции и рассчитывают 
диаметр реактора. Если он получается нестандартным, берут бли
жайшее большее стандартное его значение.

5. Расчет второй секции.
а. Определяются массовое и объемное количества компонентов 

загрузки для второй секции и суммарная величина загрузки с уч е 
том изменения плотности серной кислоты от ее концентрации.

Рассчитывается отношение объемов кислоты и углеводородов 
в секции.

6. Находят тепловую нагрузку секции и количество испаряю
щихся в ней углеводородов. Определения ведутся так  же, к а к  д л я  
первой секции.

в. Находят время пребывания смеси (продолжительность кон
такта) ,  объем кислоты, объем углеводородов и объемную скорость 
питания для второй секции.

б. Расчеты третьей, четвертой и пятой секций делаются по а н а 
логии с расчетом второй секции.

7. Составляется (в виде таблицы) материальный баланс всего 
реактора.

8. Определяется мольное отношение изобутан/олефин для к а 
ждой секции реактора.

9. Определяют объемное количество смеси на выходе из послед
ней секции реактора и, задаваясь временем отстоя, находят объем, 
а затем длину отстойной зоны.

10. Определяют общую длину реактора и его объем. Если длина 
аппарата получается чрезмерно большой, следует сократить длину 
секции или увеличить объемную скорость питания, не выходя за 
пределы рекомендуемых величин.

11. Выбирают тип мешалки и определяют ее основные размеры. 
Находят обычными методами мощность электроприводов смесите 
лей и кислотного насоса.



Д ля получения относительно большего количества высококаче
ственного алкилата  и нормальной работы реактора требуется из
быток изобутана. Поэтому мольное отношение изобутан/олефин 
(бутилен) необходимо поддерживать в пределах от 6 :1  до 
10: 1 [82, стр. 236]. Чем выше это отношение, тем выше выход 
алкилата. Примем отношение изобутан/олефин равным 9 : 1 .  То
гда количество изобутана, которое необходимо подать в реактор:

п  — 90  ^£¡1 
у и ° м 0

где Со — количество олефина (бутилена) в исходном сырье, кг/ч; 
Ми, Мо — молекулярная масса, соответственно, изобутана и оле
фина.

Получим:

Он =  9 -4195 ||  =  39 120 кг/ч

Состав сырья, подаваемого в реактор, с учетом избыточного 
изобутана приведен в табл. 3.69.

Таблица 3.69

Компоненты

СзНв с 3н 8 С4Н8 «эо-С.,Н1о Н-С4Н 10 С5Н12
Сумма

Количество:
к г / ч ...................................
масс. % .........................

90
0,165

240
0,494

4 195 
8,63

39 120 
80,5

4 765 
9,81

195
0,401

48 605 
100

Алкилирование осуществляется в реакторе, реакционная зона 
которого состоит из пяти (¿V =  5) последовательных и равных по 
размерам секций. Реактор совмещен с отстойной зоной для кис
лоты (рис. 3.26). Исходное сырье (табл. 3.68) подается в секции 
параллельно и в равных количествах, а циркулирующие изобутан 
и катализатор — последовательно. Во вторую и последующие сек
ции вместе с катализатором и циркулирующим изобутаном по
даются продукты реакции и непрореагировавшие углеводороды.

На основе промышленных данных [112, с. 198] примем для пер
вой секции реактора отношение объемов подаваемых в нее кисло
ты и углеводородов а =  1,2. Как будет показано в расчете это 
отношение от секции к секции будет увеличиваться.

В процессе алкилирования применяется 97%-ная серная кис
лота, которая отрабатывается до 90%-ной концентрации, считая 
на моногидрат — НгЗО^ В табл. 3.70 приведено принятое в рас
чете снижение концентрации кислоты по секциям реактора.



Секции

Снижение
концентрации

кислоты.
% h 2s o 4

Средняя 
концентрация, 

% h ¡ s o 4

1 97—96 =  1 96,5
2 96—94,5 =  1,5 95,25
3 94,5—9 3 =  1,5 93,75
4 93—9 1 ,5 =  1,5 92,25
5 9 1 ,5 -9 0  =  1,5 90,75

В промышленной практике реакция алкилирования изопарафи
нов олефинами осуществляется при температуре 275—283 К [104, 
с. 85]. Примем в нашем случае температуру реакции Т =  278 К. 
Будем считать, что' углеводороды и кислота загруж аю тся в р еак 
тор также при температуре Т =  278 К. В дальнейшем при расчете 
всех секций реактора будем полагать, что: 1) пропилен, пропан, 
н-бутан и пентан, находящиеся в сырье, в реакцию не вступают, 
поэтому их количества в процессе остаются неизменными; 2) вся 
масса олефинов вступает в реакцию алкилирования, образуя со
ответствующее количество алкилата.

1. Расчет первой секции

М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с .  Согласно схеме работы реактора 
(рис. 3.26), во все его пять секций исходное сырье (табл. 3.68) 
поступает параллельными и равными потоками. Поэтому в первую 
секцию подается всего изобутана:

Ои1 =  Си — у  GHC =  39 120 — j  5515 =  34 708 кг/ч

где Gnc=  5515 кг/ч—масса изобутана в исходном сырье (табл. 3.68).
Количество поступающего в первую секцию циркулирующего 

изобутана:

O™, =  Ghi-----у 2- =  34 708 -  =  33 605 кг/ч
ИЛИ

Оиш =  — °ис =  39 120 — 5515 =  33 605 кг/ч

Состав загрузки первой секции реактора д ается  в табл. 3.71.
Так как плотность серной кислоты зависит от концентрации, то 

в дальнейшем при определении ее объема следует пользоваться 
графиком (рис. 3.27) [49, с. 503] и табл. 3.70.

Определим состав углеводородной массы, выходящей из первой 
секции. Согласно уравнению основной реакции алкилирования



Компоненты загрузки
Плотность 

при 
278 К. 
кг/ма

М1
Количество

кг/ч м®/4 кмоль/ч

627,3 42 18 0,0287 0,43
С3н 8 ............................................ 597,9 44 48 0,0803 1,09
С 4Н8 ....................................................... 642 56 839 1,3 15
и з о -С 4Н П ( с в е ж и й ) .................... 575,3 58 1103 1,92 19
изо-С 4Н10 (р е ц и р к ул я т ) . . . 575,3 58 33 605 58,4 579,4

595 58 953 1,61 16,5
с 5н 1 2 ....................................................... 641 72 39 0,061 0,54
С умм а .................................................. — - 36 605 63,4 631,96
К атал и зато р  ................................... 1820 — 138 502 76,1 —
Всего ....................................................... — — 175 107 139,5 —

в нее вступает 15 кмоль/ч олефина и такое же число кмоль/ч све
жего изобутана (табл. 3.71). Поэтому выход алкилата составит*

Сал. 1 =  8 3 9 +  15 -58  =
=  839 +  8 7 0 =  1709 кг/ч

При этом количество свежего изо
бутана, не вошедшего в реакцию (от
работанного)

Сио1 =  1103 — 870 =  233 кг/ч
или

С и о = 1 9 — 15 =  4 кмоль/ч 
"'"'30 У) 50 ВО 70 во 30 100

Концентрация серной. В табл. 3.72 приведен состав угле-
шслоты,% н2304 водородов, покидающих первую сек-

Рис. 3.27. Граф ик д л я  опре- ЦИЮ.
делен и я плотности  кислоты . Т е п л о в а я  н а г р у з к а  п е р в о й

с е к ц и и .  Все внешние и внутренние 
материальные потоки реактора, по ранее принятому условию, 
имеют температуру Т =  278 К, поэтому тепловую нагрузку сек
ции, без ущ ерба для точности расчета, принимаем равной теплу, 
которое выделяется в процессе алкилирования. Тепло основной 
реакции алкилирования по литературным данным [104, с. 90] со
ставляет 75—85% тепловой нагрузки секции. Приняв, что тепло 
основной реакции алкилирования составляет 80% тепловой на-

* Выход ал ки л ата  можно рассчитать и так :

<?ал. 1 =  15 • 114 =  1710 кг/ч
где 15 — количество бутилена, кмоль/ч; 114 — средняя молекулярная масса ал 
килата.

Незначительное расхождение в расчетах выхода алкилата объясняется 
округлением числовых значений молекулярных масс.

1850 
П50 

\ t6 5 0  
\ t5 5 0  
| 1450 
§| 1350

Î  1250 
псп



Компоненты м г
кг/ч

Количестве

м’/ч кмоль/ч
Состав, 
мол. %

С3Нв ................................................ • 42 18 0,0287 0,43 0,07
с 3н 8 ............................................. 44 48 0,0803 1,09 0,18
«зо-С|Н 10 (отработанным) . . 58 233 0,405 4 0,65
изо-С^Ню (рециркулят) . . . 58 33 605 58,4 579,4 93,95

58 953 1,61 16,5 2,64
С5Н 12 • ................................................ 72 39 0,061 0,54 0,09
Алкилат (С 8Н18) ............................. 114 1 709 2,39 * 15 2,42

— 36 605 62,98 616,96 100

• Плотность ал ки л ата  принята равной плотности о к т а н а  при 278 К р=715 кг/м3 
[7, с. 223].

грузки секции (2\ получим:

0,8(2! =  Оал. !<7р
или

0 ^ ^ 2 7 0 ^ 0 5 0  =  2 ,25 . 10« кДж/ч =  623 кВт

где Оал. 1 =  1709 кг/ч — количество алкилата , получаемого в пер
вой секции (табл. 3.72); =  1050 кДж/кг алкилата — теплота 
основной реакции алкилирования [145, с. 201].

Д а в л е н и е  в п е р в о й  с е к ц и и .  Д авление при температуре 
реакции Т =  278 К рассчитаем по уравнению изотермы жидкой 
фазы:

я = 2 р ^  +  р к

где р .  — давление насыщенных паров чистых углеводородов при 
Т =  278 К, — определяется по диаграмме Кокса или таблицам 
[7, 145]; х\— мольные доли углеводородных компонентов 
(табл. 3.72); Р к — давление насыщенного пара серной кислоты 
(при Т =  278 К принимается равным нулю, так  как  температура 
ее кипения при нормальном давлении значительно выше 573 К ) .

Имеем:

я  =  658 • 0,0007 +  540 • 0,0018 +  180 • 0,946 +  122 • 0,264 +
+  30,2 • 0,0009 +  0,55 • 0,0242 =  175 • 103 Па

Во всех остальных секциях принимается такое же давление.
К о л и ч е с т в о  у г л е в о д о р о д о в ,  и с п а р я ю щ и х с я  в 

п е р в о й  с е к ц и и .  Пары, уходящие из секции, находятся в р ав -



новесии с испаряющейся жидкостью. Их состав может быть опре
делен по к аж до м у  компоненту из уравнения равновесия фаз

У г
Р1 х\ я  I

в котором все величины правой части известны. 
Получим:

У с„нб — 

Ус3 н, =

У ызо-С(Н п 

^н-С4Н,» =

У'сън п ~  

У'аЛ =

658 . Ю3 • 0,0007 
175- 103 

540 - 103 • 0,0018

=  0,0026 

=  0,0055175- 103 
180 • 103 - 0,946 _ Л 

1 7 5 - 103 ’ /и
122- 103 - 0,0264 

175- 103 
30,2 • 103 • 0,0009

175- 103 
0,55 • 103 -0,0242

=  0,0182 

=  0,000153

=  0,000075175 • 103 

Проверка:

2  у\ =  0,0026 +  0,0055 +  0,970 +  0,0182 +  0,000153 +
-|- 0,000075 =  0,997 1

По найденным концентрациям компонентов в парах и теплотам 
испарения чистых компонентов при Т =  278 К [7] находим по пра
вилу аддитивности теплоту испарения г'„, смеси паров. Весь рас-

Таблица 3.73

Компоненты
г

«V 
мол. доли

/
и •

кДж/кмоль

/ /
кДж/кмоль

0,0026 15 600 40,5
0,0055 16 200 89

«З0 -С 4Н Ю .................... 0,970 2>0 400 19 700
0,0182 22 000 400

с 5н | 2 .............................. 0,000153 27 400 4,2
А лкилат (С 8Н 18) . . 0,000075 42 300 3,2

С ум м а .............................. « 1 — 4  =  20 237

чет сведен в табл. 3.73. Зная теплоту испарения смеси г'т и тепло
вую нагрузку секции (¿¡, определим количество паров углеводоро
дов, образующихся в первой секции:

т/ <?1 2 - 25 - 106 . . .  .Ут, =  — ------------ = 1 1 1  кмоль/ч
г '  20237



У\ =  У'тХу\
Получим:

V'c.h. = 11 -0,0026 =  0,29 кмоль/ч
^с3н, = 11-0 ,0055 =  0,61 кмоль/ч

И30-С,Нщ == 11 - 0 ,9 7 0 =  108 кмоль/ч
^к-С,Н,„ = 11 -0,0182 =  2,02 кмоль/ч

^ С 5Н„ = 11-0,000153 =  0,017 кмоль/ч
П л  = 11-0,000075 =  0,0083 кмоль/ч

Проверка:

V'mi= Ъ  V't — 0,29 +  0,61 +  108 +  2,02 +  0,017 +  0,0083 =
=  110,95 s» 111 кмоль/ч

Анализируя сделанные расчеты, нетрудно видеть, что практиче
ски весь теплосъем в первой секции осуществляется за счет испа
рения изобутана. Поэтому без большой ошибки количество испа
ряющегося изобутана можно определить из приближенного ур ав 
нения теплового баланса испарения

Q 1 =  ViCjH/CjH, +  +  V\цэо-Ci Н10 ̂ "«эо-СдН ц

в котором количества паров пропилена и пропана считают р ав 
ными количествам этих углеводородов в сырье.

Таким образом

V\1«зо-С4Н,с
Q\ —  ^1С ,Н / С 3Н, — ^1С,Н »ГС3Н»

или

2,25 ■ Ю6 — 0,43 - 15 600 — 1,09 • 16 200 1 rtn
— --------------------------20 400-------------------------=  109 кмоль/ч

^ 1«зо-с4н,0=  109 • 58 =  6322 кг/ч

Этот результат очень близок к полученному выше.
Можно также определить количества испаренных в секции угле

водородов методом Трегубова [5, с. 174]. При этом за исходный 
должен быть принят мольный состав углеводородов, выходящих 
из секции (табл. 3.72).

Результаты такого расчета будут очень близки к полученным 
выше.

О б ъ е м  к и с л о т ы  и у г л е в о д о р о д о в  в п е р в о й  с е к 
ции.  Следует различать время пребывания ингредиентов в секции 
реактора и продолжительность реакции. Последняя в проточных 
аппаратах определяется объемной скоростью питания реактора 
сырьем и находится опытным путем. При алкилировании изопара
финов олефинами под объемной скоростью понимают объемное 
количество олефинов, подаваемое в 1 ч на единицу объема к а т а 
лизатора, находящегося в секции (истинная реакционная зон а) .



Известно, что с уменьшением объемной скорости понижается сорт
ность алкилата . Из практики эксплуатации алкилирующих уста 
новок известно [104, с. 85], что объемная скорость находится в пре
делах 0,1—0,6 ч-1. Примем для нашего случая объемную скорость 
па =  0,2 ч-1. Тогда объем кислоты в секции:

где Vол. 1 =  1,3 м3/ч — количество олефина, подаваемого в секцию 
(табл. 3.71).

Получим:

Зная, что отношение объема кислоты к объему углеводородов 
в первой секции а\ =  1,2, найдем объем углеводородов в секции:

Суммарный объем кислоты и углеводородов в секции:
=  УК1 V7"у| =  6,5 4* 5,4 =  11,9 м3

Найдем продолжительность пребывания смеси углеводородов 
и кислоты (время контакта) в первой секции:

где Я, == 139,5 м3/ч — объем смеси, поступающей в первую секцию 
(табл. 3.71).

Р а з м е р ы  п е р в о й  с е к ц и и .  В реакционных аппаратах ем
костного типа, если жидкая смесь реагирующих веществ не вспе
нивается, степень заполнения равна ср =  0,7 0,85 [37, с. 6]. При
мем ф =  0,7. Тогда полный объем первой секции:

Принимая длину секции I =  2 м, найдем диаметр аппарата:

Принимаем О =  3,4 м.
Как указано  было в начале расчета, все пять реакционных сек

ций аппарата будут иметь одинаковые размеры: £> =  3,4 м, I — 
=  2 м.

2. Расчет второй секции
М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с .  При определении загрузки вто

рой и всех остальных секций, в целях некоторого упрощения рас
чета, будем полагать, что вся пропан-пропиленовая фракция в лю
бой секции испаряется полностью, а н-бутан, пентан и алкилат не



испаряются совсем. Возможность такой предпосылки была пока
зана выше (см. п. 1 г ) . С учетом сказанного и в соответствии со 
схемой работы реактора, количество сырья, подаваемого во вторую 
секцию, будет включать:

1) пятую часть исходного (олефинового) сырья (табл. 3 .68);
2) не вошедший в реакцию (отработанный) изобутан свежего 

сырья первой секции (табл. 3.72);
3) рециркулирующий изобутан с учетом его частичного испаре

ния в первой секции (см. п. 1 г ) ;
4) н-бутан и пентан из первой секции (табл. 3 .72);
5) алкилат, полученный в первой секции (табл. 3.72);
6) серную кислоту из первой секции (табл. 3 .71).
Количество рециркулирующего изобутана, поступающего во

вторую секцию (табл. 3.72 и п. 2г):
Оиц. 2 =  579,4 — 109 =  470,4 кмоль/ч

или
а иц_ 2 =  470,4 • 58 =  27 283 кг/ч

В табл. 3.74 приведены массовые и объемные количества ком
понентов загрузки второй секции с учетом изменения плотности 
серной кислоты от ее концентрации (табл. 3.70, рис. 3.27).

Таблица 3.74

%

Компоненты
Количество

кг/ч М3/ч

66 0,1090
С 4Н8 ................................................................... 839 1,3
изо-С 4Н |0 ( с в е ж и й ) .................................. 1103 1,92
иэо*С4Н 10 (о т р а б о т а н н ы й ).................... 233 0,405
и з о -С 4Н ,0 (р е ц и р к у л я т ) ........................ 27 283 47,5

953 +  953 3,22
с6н |2 .................................................. 39 +  39 0,122
Алкилат (С 8Н18) ....................................... 1709 2,39
Катализатор ................................................. 138 502 76,5
Сумма ............................................................... 171 719

.
133,47

Из табл. 3.74 следует, что отношение объемов катализатора и 
углеводородов во второй секции равно:

_ 76,5 _  1,35
“ 2 133,47 -  76,5 1 3  1

По сравнению с первой секцией это отношение повысилось за 
счет некоторого сокращения объема углеводородов и снижения 
плотности кислоты.

Количество алкилата, образующегося во второй секции, будет 
таким же, как в первой:



Количество свежего изобутана, не вошедшего в реакцию (от
работанного), равно:

Сио. 2 =  И 03 — 870 =  233 кг/ч

В табл. 3.75 приведен состав углеводородов, покидающих вто
рую секцию.

Таблица 3.75

Количество
Компоненты

кг/ч М*/ч кмоль/ч

66 0,109 1,52
азо -С 4Н 10 (о т р а б о т а н н ы й ) .................... ¿33 +  233 0,810 8
«зо -С 4Н 10 ( р е ц и р к у л я т ) ........................ 27 283 47,5 470,4

953 +  953 3,22 33
с 5н 1 2 .................................................... 39 +  39 0,122 1,08

1709 +  1709 4,78 30

С ум м а ................................................................ 33 217 56,54 544

Т е п л о в а я  н а г р у з к а  с е к ц и и .  Вычисляется так  же, как  
и для первой секции:

б а,, 1709 • 1050 
(?2 =  0'8 Р =  — р ----- == 2,25 • 106 кДя?/ч =  623 кВт

где Сал. 2 =  1709 кг/ч — количество алкилата, полученного во вто
рой секции (табл. 3.75).

К о л и ч е с т в о  у г л е в о д о р о д о в ,  и с п а р я ю щ и х с я  во 
в т о р о й  с е к ц и и .  При допущении, которое сделано при тепловом 
расчете первой секции, найдем количество изобутана, испаренного 
во второй секции:

I// ^ 2  ~  ^2С3Нвг С,Нв ~  ^гСзН/СзН»
'  2ызо-С(Ню —  / —

Г изо-С,Н :п

2 ,25 - 10е - 0 , 4 3 - 1 5  600 — 1,09-162 1ПГ1 ,— —1--------- =  109 кмоль/ч20 400 
или

^ 2иЭо-с(н, =  109 • 58 =  6322 кг/ч

В р е м я  п р е б ы в а н и я  с м е с и  у г л е в о д о р о д о в  и к и с 
л о т ы  в о  в т о р о й  с е к ц и и .  Полный объем второй секции такой 
же, как и первой: УР2 =  IV  =  17 м3. При степени заполнения 
Ф =  0,7 объем смеси углеводородов и кислоты будет равен:

У2 =  фУр2 =  0,7 • 1 7 =  11,9 м3

Время пребывания смеси (продолжительность контакта) во 
второй секции:



где /?2 =  133,47 м3/ч — объем смеси, поступающей во вторую сек
цию (табл. 3.74).

Получим:
6 0 -1 1 ,9  _ .

Т 2 = = _ ТЗЗа Т = 5 А  м и н

О б ъ е м н а я  с к о р о с т ь  п о д а ч и  о л е ф и н о  в.
Объем кислоты во второй секции:

т/ __ 76,5 • 5,4 __л 0 г- о
^к2 = ---- ёо—  =  6,85 м3

Объем углеводородов:
Ку2 =  1/2 — Кк2 =  11,9 — 6,85 =  5,05 м <

Объемная скорость подачи олефинов:
V О Л .  2  _ 1.3 
V к2 ~  6,85

О), =  ■ 0,19 ч-

3. Расчет третьей секции

Все определения ведутся по аналогии с расчетом второй сек
ции. Массовые и объемные количества компонентов загрузки даны 
в табл. 3.76

Таблица 3 ,76

Компоненты
Количество

кг/ч м’/Ч

СзНв +  С3Н 8 ......................................... 66 0,109
с ,н 8 ......................................................... 839 1,3
изо-С4Нп ( с в е ж и й ) .................................. 1 103 1,92
изо-С4Н п (о тр аб о тан н ы й )................... 233 +  233 0.810
и з о -С 4Н П ( р е ц и р к у л я т ) ........................ 20 961 36,5

................................................ 953 +  953 +  953 4,83
с , н „ ......................................................... 39 +  39 +  39 0,183
Алкилат .......................................................... 1709+ 1709 4,78
Катализатор ................................................ 138 502 78
Сумма .............................................................. 168 331 128,43

Отношение объемов катализатора и углеводородов в третьей 
секции:

_  78 1,55
“ 3 128,43 -  78 ~  1

Оал. 3 =  839 +  8 7 0 =  1709 кг/ч
<3И0. з =  1103 — 870 =  223 кг/ч
1709-1050 =  2,25 • 106 кД ж  =  623 кВт0,8



К зн30.с ,н ,л =  10 9 -5 8  =  6322 кг/ч

Кр3= 1 7  мз

У3 =  0,7 • 1 7 =  11,9 м3
60 -11 ,9  

% 3~ ~  128,43 ’ МИН

^ 3  =  ^ 6 ^ = = 7-28 м3

к у3 =  11,9 — 7,28 =  4,62 м3

4. Р асчет четвертой секции

Определения ведутся по прежней схеме.
Массовые и объемные количества компонентов загрузки даны 

в табл. 3.77

Таблица 3.77

Количество

Компоненты
кг/ч м3/ч

66 0,109
839 1,3

1103 1,92
233 +  233 +  233 1,215

14 639 25,4
953 +  953 +  953 +  953 6,44

39 +  39 +  39 +  39 0,244
1709 +  1709 +  1709 7,2

138 502 78,5

164 943 122,3

С3Н6 +  С 3Н8

«з о -С 4Н |0 (св еж и й ) . . . 
иэо-С4Н 10 (отработанный) 
изо-С 4Н 10 (р ец и р кул ят ) .
к -С 4Н ]0 .......................................
С5Н 1 2 ............................................
А лки лат .......................................
К атал и зато р  ........................
С ум м а ........................................

Отношение объемов катализатора и углеводородов в четвер
той секции:

78,5 _  1,78 
014 —  122,3 — 78,5 1

Сал. 4 =  8 3 9 +  8 7 0 =  1709 кг/ч

Си0. 4=  1103 — 870 =  233 кг/ч

(Э4 =  2,25- 106 кДж/ч =  623 кВт

Ю9 кмольуч



^4изо-с4н„ =  6322 кг/ч 

Кр4=  17 м;1 

У4 =  0,7 • 1 7 =  11,9 м 3 

т4=  =  5,9 мин

78,5 -5 ,9  _ у  о 
^  =  — 60—  =  7’7 м

Уу4=  11,9 — 7,7 =  4,2 м 3 

ш4 =  Щ - =  0,17 ч - 1

5. Расчет пятой секции

Массовые и объемные количества компонентов з а г р у з к и  д я н ы  
в табл . 3.78.

Таблица 3.78

Компоненты
Количество

кг/ч м*/4

66 0,109
с , н 8 ..................................................... 839 1,3
«до-С 4Н,о ( с в е ж и й ) ................... ПОЗ 1,92
ыяо-С4Н1Э (отработанный) . . 233 +  233 +  233 +  233 1,62
иэо-С4Н 10 (рец иркулят) . . . 8317 14,5

953 +  953 +  953 +  953 +  953 8,05
С5Н1 2 ..................................................... 39 +  39 +  39 +  39 +  39 0,305

1709 +  1709 +  1709 +  1709 9,54
К атализатор ...................................... 138 502 79

С умм а ................................................ 161 555 116

Отношение объемов катализатора и углеводородов в п ято й  
секции:

79 2,13
116 — 79 1

Оал. 5 =  839 +  870 =  1709 кг/ч

Оио. 5 =  1103 — 870 =  233 кг/ч

<Э5 =  2 ,25 -  106 к Д ж  =  623 кВ т

^5аэо-С4Н,0=  Ю9 кмоль/ч



У5 « эо-С4Н,. =  6322 кг/ч
^ 4 = 1 7  м3

У4 =  0,7 ■ 1 7 =  11,9 м3
60 -11 ,9  с о  

^ 5 = —П б ^  =  6-2 мнн
, ,  79 • 6,2 о 1 с ч 

к5— 60 — 8,15 м 

Уу5=  11,9 — 8,15 =  3,75 м3
1,3 п , с

вЛб“ 0' 16 4

6. Материальны й баланс реактора

На основе сделанного выше посекционного расчета реактора 
можно составить его общий материальный баланс (табл. 3.79).

Таблица 3.79

Потоки
Расход потока по секциям, кг/ч

Сумма по

i 2 .4 4 5
реактору

кг/ч

П р и х о д  
С 3Нв С3Н8 . . . . 66 66 66 66 66 330
С ,н 8 ................................ 839 839 839 839 839 4 195
и з о - С 4Н10 (свеж и й ) 1 103 1 103 1 103. 1 103 1 103 5515
нзо-С|Н10 (отрабо

танный) .................... _ 233 466 699 932
и з о - С 4НЬ (рецирку- 

л я т ) .............................. 33 605 27 283 20 961 14 639 8317 33 605
и -С 4Н , э ......................... 953 1 906 2 859 3812 4 765 4 765
с 6н 1 2 .......................... 39 78 117 156 195 195
К атали затор  . . . . 138 502 138 502 138 502 138 502 138 502 138 502

Сумма . . . . 175 107 171 719 168 331 164 943 161 555 187 107

Р а с х о д  

СзНб +  С3Н8 (пар) 66 66 66 66 66 330
и з о - С|Нц (отработа- 

т а н н ы й ) .................... 233 466 699 932 1 165 1 165
и з о - С 4Н1а (рецирку- 

л я т ) .............................. 27 283 20 961 14 639 8317 I 995 1 995
изо-С,Ню (испарен

ный) .............................. ' 322 6 322 6 322 6 322 6 322 31 610
к-С  ¿Н| э .................... 953 1 906 2 859 3812 4 765 4 765
С5н 1 2 ........................... 39 78 117 156 195 195
А л к и л а т ......................... ! 709 3418 5 127 6 836 8 545 8 545
К атали затор  . . . . 138 502 138 502 138 502 138 502 138 502 138 502

С умма . . . . 175 107 171 719 168 331 1Ü4 943 161 555 187 107



7. Отношение изобутан/олефин (бутилен)

Выше отмечалось, что мольное отношение изобутан/олефин 
должно быть высоким. В табл. 3.80 приведены эти отношения по 
каждой секции и в целом по реактору. Мольные количества изо
бутана подсчитываются по его массовым количествам, поступаю
щим в каждую из секций (табл. 3.79).

Таблица 3.80

Номер
секции

Количество, кмоль/ч
Отношение

изобутен/олефинЫ30-С4НЮ С ,н8

1 600 15 40
2 500 15 33,3
3 390 15 26
4 284 15 19
5 180 15 12

По реактору 675 75 9

Как следует из табл. 3.80, в секциях горизонтального реактора 
поддерживается повышенное отношение изобутан/олефин по срав
нению с рекомендуемым 6 :  1 или 10: I для вертикальных реакто
ров. Это приводит к уменьшению выхода побочных продуктов 
реакции и к относительному снижению расхода циркулирующего 
изобутана.

8. Размеры реактора

О б ъ е м  о т с т о й н о й  з о н ы  р е а к т о р а .  В этой зоне проис
ходит разделение выходящих из пятой секции реактора углеводо
родов и серной кислоты.

Зная массовые количества жидких компонентов, покидающих 
пятую секцию (табл. 3.79), и их плотности, найдем объемное коли
чество смеси. Оно составит /?т 5 =  104,8 м3/ч. Принимая время от
стоя Тр =  60 мин и степень заполнения ф =  0,7, найдем объем 
зоны отстоя:

1/ __ Нть^о __ 104,8*60 , ,
ИР ° ~ ~ 6 0 ^ ~ — "60 .0 ,7  =  1 4 8  М

Тогда длина зоны будет:
4У Р0 _  4 -1 4 8

- '3 ,14-3 ,4* =  1 6 ,3  М

О б ъ е м  р е а к т о р а .  Найдем общую длину цилиндрической 
части реактора:

— 5 • 2 -(- 16,3 =  26,3 м 
где ¿ р =  N1 — длина реакционной зоны.



Объем цилиндрической части реактора (практически равный 
его объему) будет равен:

у р =  ^ - Ь и =  3,1443’— • 26,3 =  238 м3

9. Элем енты  конструктивного оформления смесителя

Перемешивание сырья и кислоты осуществляется в проточном 
смесителе д л я  создания турбулентного движения потоков

В нефтеперерабатывающей промышленности с этой целью при
меняются пропеллерные мешалки (рис. 3.29).

Такие мешалки проектируются на основе экспериментальных 
данных. В табл . 3.81 и на рис. 3.29 приведены соотношения раз
меров обычно применяемых пропеллерных мешалок [147, с. 298].

Таблица 3.81

(рис. 3.28).

Р и с . 3.28. С хем а работы секции горизонтального р еак
тора алкилирования.

Основные размеры Соотношение размероз

Д иаметр  ем кости  или длина секции . .
Д и ам етр  м е ш а л к и ............................................
Вы сота расп олож ен и я мешалки над

£> или I
с1 и =  (0,5 + 0,2) Д

Глубина п о гр уж ен и я меш алки . . . .
д н о м .............................. Ам =  (0 ,5 +  1,0) 

# 0 -  йм =  (2 4- 4)

Примем диаметр мешалки равным
=  0,5/ =  0,5 - 2 = 1  м 

Высота расположения мешалки:
Ам =  0,5а!м =  0,5 • 1 =  0,5 м



Глубина погружения мешалки:
Н0 — /гм =  0,7£) — Лм — /г =  0,7 • 3,4 — 0,5 — 0,11 =  1.77 м

где /г =  0,11 м — высота сегментной стрелки под Ь-образной пе
регородкой.

Число лопастей мешалки п3 =  3 [147, с. 118].
Длина направляющих труб:

/тр =  1,5йи — 1,5 • 1 =  1,5 м

Количество труб конструктивно примем равным 8.
Для отвода паров примем в верхней части смесителя 24 от

верстия диаметром 0,05 м (рис. 3.29). Д ля  отвода смеси реаги-

Рис. 3.29. С хема смесителя:
/ — пропеллерный насос; 2—трубы; 3 — трубная решетка; 4— диффузор; 5 — отверстия для от- 

вода паров; 6—отверстия для отвода смеси реагирующих компонентов.

рующих компонентов в нижней части смесителя примем девять 
овальных отверстий шириной 0,1 м и длиной 0,3 м (рис. 3.29).

10. Мощность электроприводов смесителей 
и кислотного насоса

Методы и расчетные формулы для определения мощности, по
требляемой смесителями, изложены в литературе [147].

Необходимая мощность кислотного насоса определяется в з а 
висимости от расхода кислоты, гидравлических сопротивлений при 
движении ее от насоса до первой секции и к. п. д. насоса.

Для расчета мощности насосов рекомендуется пользоваться 
литературой [148]. Подсчитав мощности приводов, следует рас
считать диаметры штуцеров для ввода и вывода продуктов и при
нять их окончательные размеры по существующим нормалям.
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ПРИЛОЖЕНИЕ 1

Соотношения единиц СИ с другими единицами измерения

Величины Единицы измере
ния в СИ

Соотношения м е ж д у  единицами  
измерения

Давление Па (Н/м2) I кГ/см2 =  98 067 Па

I м вод. ст. =  9 807 Па
1 мм рт. ст. =  133,3 П а

Вязкость динамическая Па • с [кг/(м • с)] 1 кГ  • с/м2 =  9,81 П а • с
1 с П =  1 ■ !0 - 3  П а -с

В язкость кинематиче М2/С 1 сСт =  1 • 10- в  м*/с
ская 1 Ст =  1 • Ю-4  м2/с

1 м2/ч =  277,8- 10- 6  м2/с

Количество тепла Вт, кВт 1 ккал/ч =  1,163 Вт
•

Теплоемкость к Д »  /(кг • К) 1 ккал/(кг • К) =  4,187 к Д ж / (к г  • К )

Теплопроводность Вт/(м • К) 1 ккал/(м • ч • К) =  1,163 Вт/(м • К)

Теплотапарообразова- |
ния I

кД ж /кг 1 ккал/кг =  4,187 кД ж /к'г

Энтальпия )

Коэффициент теплопе
редачи

Вт/(м2 • К) 1 ккал/(м2 • ч • К) =  1,163 Вт/(м2 • К)
Коэффициент теплоот

дачи

Теплонапряжение Вт/м2 1 ккал/(м2 • ч) =  1,163 Вт/м2



т,  к

273
275
277
279
281
283
285
287
289
291
293
295
297
299
301
303
305
307
309
3 1 1
313
315
317
319
321
323
325
327
329
331
333
335
337
339
341
343
345
347
349
351
353
355
357
359
361
363
365
367
369
371
373
375
377
379
381

__и
о,
3,
6 ,

10,
13,
•7,
20,
23,
27,
30,
34,
37,
41,
45,
48,
52,
55,
59,
62,
66,
70,
73,
77,
81,
84,
88,
92,
96,
99,

103,
107,
111,

■ 114,
118,
122,
126,
130,
134,
138,
141,
145,
149,
153,
157,
161,
165,
169,
173,
177,
181,
185,
189,
193,
197,
201,

нефтяных ж и д ко стей  (в к Д ж /к г )

0,70 1

0,00
4,06
8,08

12,18
16.24
20,39
24.49
28.64
32,78
36,97
41,16
45.34
49,57
53.80
58.03
62.34
66.65
70,92
75.24
79,63
83,90
88,26
92.65
97,05

101.49
105.93
110.36
114.80
119.28
123.80
128.28
132,85
137.37
141.93
146.50
151,10
155.71
160,35
165,00
169.65
174,30
179.03
183.72
188,45
193,18
197,95 
202,68
207.50
212,27
217,09
221.94
226.80
231.66
236,55
241,41

0,75

0,00
3,89
7,83

11.76
15.70
19.68
23,66
27,63
31.69
35.71
39.77
43,79
47,90
52.00 
56,10 
60,21
64,35
68.50
72,68
76,87
81,06
85,29
89.51
93.78
98.01

102.33 
106,60
110.91
115,26
119,58
123,97
128.33
132.72
137.12
141,56
145,99
150.43
154.91
159.43
163,96
168.52
173,08
177,60
182.13
186,65
191,21
195.78
200,38
205,07
209.72
214,41
219,10
223,83
228.52
233,25

0,80

0,00
3,77
7,58

11,39
15,20
19.05
29,90
26,80
30,69 
34,58
38,48
42,41
46.35
50,33
54.30 
58,28
62.30
66.36
70,38
74,44
78,50
82,56 
86,67
90,77
94,92
99.06

103,20
107,39
111.58
115,81
119,99
124.26
128,49
132,76
137,03
141,35
145.66 
150,01
154,33
158,68
163,12
167,43
171.83
176.26
180,70
185.14
189.58
194,10
198.58
203,02
207.58
212.15
216.67
221.27
225.84

0.85

0,00
3,68
7,37

11,05
14,74
18,51
22,23
20,00
29,77
33,58
37,35
41.16
44.97
48,82
52,88
56,56
60,46
64,39
68,29
72.18
76.16
80.09
84.07
88.09
92.07
96.09

100,15
104.21
108.27
112,33
116.44
120,54
124.64
128,79
132.97
137,12
141,31
145,49
149.72
153,95
158.18
162.45
166.72
170.99
175,30
179,57
183,93
188.28
192.64
196.99
201,43
205,78
210.22
214,66
219,14

0.90

0,00
3,56
7,16

10,76
14.36 
17,96 
21,27
25.20
28.93
32.57
36,30
39,98
43,71
47,44
51.20
54.93
58,74
62,55
66.36
70.21
74,02
77,83
81,73
85.58
89,47
93,41
97,34

101,28
105.21
109.19
113.17
117.19
121.17
125.19
129,25
133,27
137,33
141,43
145.49
149.59
153.78
157,84
162,03
166.22
170.36
174.59
178.78
183,01
187,23
191.50
195,69
200,05
204,32
208,63
212,94

0,95

0,00
3,48
6,95

10,47
13,98
17.50 
21,02
24,58
28,14
31,74
35,30
38.94
42.54
46,18
49,82
53.51
57,23
60,88 
64,56
68,29
72.01
75,78
79.55
83,32
87,13
90,81
94,71
98.56

102,41
106,26 
110,11
114.01
117,90
121,84
125,77
129.67
133,64
137.62
141,60
145.62
149.68
153,66
157.68
161,74
165,80
169.94
174,00
178,11
182,21
186,36
190,50
194.69
198,87
203,06
207,25



т,  к

383
385
387
389
391
393
395
397
399
401
403
405
407
409
411
413
415
417
419
421
423
425
427
429
431
433
435
437
439
441
443
445
447
449
451
453
455
457
459
461
463
465
467
469
471
473
475
477
479
481
483
485
487
489
491
493
495

__________Относительная плотность при 288 К__________
°.65 I 0,70 | 0,76 | 0,80 | 0,85 | 0,90 | 0,95

246,35 237,98 230,48 233,53 217,25 111,43
251,33 242,75 235,09 228,01 221,61 215,66
256,23 247,52 239,65 232,49 215,96 219,93
261,17 252,34 244,30 237,02 230,40 224,20
266,16 257,11 248,99 241,54 234,75 228,47
271,18 261,97 253,64 246,06 239,15 232,74
276,20 266,83 258,37 250,66 243,59 237,10
281,23 271,68 263,06 255,23 247,98 241,41
286,29 276,58 267,75 259,79 252,46 245,72
291.36 281,48 272,52 264,40 256,94 250,08
296,43 286,38 277,29 269,00 261,42 254,43
301,53 291,28 282,02 273,61 265,90 258,83
306,64 296,22 286,84 278,26 270,43 263,22
311,75 301,20 291,61 282,90 274,95 267,62
316,90 306,14 296,43 287,59 279,47 272,02
322,05 311,12 301,24 292,28 284,03 276,45
327,20 316,15 306,10 296,97 288,55 280,89
332,68 321,17 310,95 301,66 293,41 285,37
337,62 326,19 315,81 305,39 297,77 289,81
342,86 331,22 320,71 311,08 302,37 294,29
348,09 336,28 325,61 315,89 307,02 298,81
353,37 341,39 330,55 320,67 311,62 303,33
358,64 346,46 335,49 325,44 316,27 307,86
363,92 351,61 340,43 330,26 320,96 312,38
369,28 356,76 345,37 335,07 325,65 316,94
374,55 361,87 350,35 339,88 330,34 321,50
379,91 367,02 355,38 344,78 335,03 326,11
385,23 372,21 360,36 349,64 339,76 330,67
390,63 377,40 365,38 354,50 344,49 335,32
395,99 382,51 370,41 359,35 349,26 339,93
401,43 387,82 375,51 364,29 353,99 344,57
406,83 393,02 380,54 369,19 358,73 349,22
412,27 398,29 385,65 374,13 363,58 353,87
417,76 404,40 390,59 379,07 368,40 358,56
423,20 408,84 395,86 384,06 373,21 363,25
428,69 414,12 401,01 389,00 378,03 367,98
434,21 419,48 406,12 394,02 382,88 372,67
439,74 424,79 411,31 399,04 387,78 377,44
445,27 430,15 416,46 404,07 392,64 382,17
450,79 437,98 421,65 409,09 397,54 386,94
456,36 440,87 426,89 414,16 402,44 391,72
461,97 446,27 432,08 419,22 407,38 393,53
467,54 451,67 437,31 424,29 412,32 401,31
473,19 457,12 442,59 429,52 417,26 406,12
478,80 462,56 447,86 434,51 422,24 410,98
484,41 467,96 453,14 439,61 427,26 415,79
489,27 473,49 458,41 444,76 432,25 420,69
495,63 478,97 463,73 449,91 437,19 425,55
501,50 484,46 469,09 455,11 442,29 430,45
507,19 489,91 474,34 460,19 447,25 435,28
512,84 495,44 479,70 465,38 452,32 440,18
518,62 500,96 485,06 470,61 457,30 445,12
524,44 506,53 490,46 475,85 462,45 450,06
527,70 512,06 495,90 481,08 467,52 455,04
535,83 517,71 501,26 486,31 472,58 459,98
541,73 523,32 506,70 491,59 477,77 464,96
547,59 1 528,89 512,18 496,90 483,17 469,99



т, к
0.65 | 0,70 | 0,75 | 0,80

497 574,30 553,41 534,62 517,62
499 580,42 559,32 540,27 523,11
501 586,49 565,22 545,92 528,59
503 592,85 571,00 551,70 534,19
505 598,71 576,82 557,43 539,72
507 604,99 582,89 563,13 545,25
509 611,27 588,87 568,86 550,82
511 617,13 594,78 ■ 574,60 556,34
513 623,25 600,76 580,37 561,95
515 629,70 606,75 586,15 567,56
517 635,98 612,78 591,97 573,17
519 642,26 618,81 597,79 578,74
521 648,54 624,84 603,61 584,44
523 654,82 630,83 609,43 589,92
525 615,33 595,87
527 621,20 601,48
529 627,06 607,17
531 633,00 612,91
533 638,95 618,64
535 644,89 624,38
537 650,84 630,16
539 656,87 635,93
541 662,81 644,68
543 668,80 647,57
545 674,83 653,39
547 680,86 659,21
549 686,89 665,07
551 692,92 670,98
553 699,03 676,84
555 705,14 682,70
557 711,25 688,69
559 717,41 694,55
561 723,52 701,83
563 729,68 706,52
565 735,83 712,51
567 742,07 718,54
569 748,22 724,48
571 754,50 730,51
573 760,74 736,58
575 766,98 742,61
577 773,26 748,68
579 779,54 754,80
581 785,82 760,87
583 792,14 766,98
585 798,47 773,14
587 804,83 779,29
589 811,19 785,44
591 817,60 791,60
593 824,00 797,84
595 830,41 803,99
597 836,77 810,27
599 843,26 816,47
601 849,75 822,75
603 856,20 828,99
605 862,48 835,27
607 869,18 1 541,59

0,85 0,90 0,95 1,00

502,18 488,07 475,05 462,96
507,49 493,22 479,95 467,87
512,73 498,41 485,06 472,78
518,24 503,67 490,19 477,78
523,60 508,86 495,26 482,72
529,00 514,06 500,32 487,67
534,36 519,29 505,43 492,64
539,76 524,52 510,54 497,62
545,21 529,80 515,65 502,62
550,61 535,07 520,80 507,62
556,09 540,39 525,95 512,65
561,53 545,67 531,14 517,68
567,02 550,98 536,29 522,74
572,50 556,55 541,52 527,80
578,03 561,79 546,71 532,88
583,56 567,14 551,95 537,96
589,08 572,50 557,18 543,07
594,61 577,90 56’2,46 548,19
600,18 583,35 567,69 553,32
605,79 588,75 571,00 558,47
611,36 594,19 578,24 563,62
616,97 599,55 583,35 568,79
622,62 605,12 588,87 573,98
628,23 610,60 594,65 579,18
633,88 616,09 599,55 584,39
639,58 621,61 604,91 589,62
645,27 627,14 610,31 594,86
650,96 632,67 615,67 600,11
656,66 638,19 621,11 605,38
662,39 643,76 626,56 610,66
668,13 649,37 631,96 615,97
673,91 654,94 637,40 621,24
679,64 660,55 642,88 626,58
785,46 666,20 648,33 631,91
691,24 671,81 653,81 637,27
697,06 677,47 659,30 642,63
702,88 683,12 664,82 648,00
708,74 688,77 670,39 653,43
714,60 693,67 675,92 658,79
720,42 700,24 681,49 664,21
726,37 705,85 687,01 669,64
732,27 711,59 692,58 675,08
738,18 717,45 698,19 680,54
744,12 723,23 703,80 686,01
750,02 728,88 709,45 691,49
756,05 734,70 715,11 696,99
762,00 740,60 720,72 702,50
767,94 746,42 726,41 708,03
774,06 752,33 732,15 713,61
780,04 758,10 737,80 719,16
786,07 763,97 743,53 724,72
792,10 769,79 749,23 730,28
798,17 775,77 754,96 735,90
804,24 781,63 760,70 741,50
810,36 787,54 766,48 747,12
816,47 793,48 772,26 752,75



т, к
Относи тельная  плотность при 288 К

0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 | 0,95 1.00

609 875,88 847,91 822,58 799,43 778,12 758 ,40
611 882,16 854,19 828,74 805,46 783,90 764 ,06613 888,86 860,51 834,85 810,15 789,71 769 ,74
615 895,56 866,96 840,96 817,35 795,58 775 ,42617 902,26 873,33 847,24 823,46 801,40 781 ,12619 908,54 879,69 853,44 829,49 807,22 786 ,84621 915,24 886,09 859,68 835,52 813,08 792 ,56623 921,93 892,50 865,87 841,46 818,98 798 ,27625 928,21 898,95 872,15 847,62 824,88 804 ,02627 934,91 905,40 878,39 853,73 830,83 809 ,79629 941,61 911,84 884,67 859,80 836,73 815 ,57631 948,31 918,33 890,95 865,79 842,68 821 ,37633 955,01 924,82 897,23 872,03 848,66 827 ,18635 961,71 931,81 903,55 878,18 854,61 833 ,00637 968,41 937,89 909,83 885,22 860,60 838 ,84639 975,52 944,42 916,24 890,49 866,63 844,69641 982,22 950,99 922,60 896,69 872,70 850 ,55643 988,92 957,52 928,97 902,88 878,64 856 ,43645 995,62 964,14 935,37 909,08 884,71 862 ,32647 998,13 970,71 941,78 915,32 890,74 868 ,23649 1010,69 977,37 948,19 921,56 896,81 874 ,14651 1016,14 983,98 954,51 927,80 902,93 880 ,07653 1023,25 990,64 961,08 934,08 909,00 886 ,02655 1029,95 9 97 ,30 967,53 940,36 915,11 891 ,98657 1036,65 1003,91 973,94 946,51 921,26 897 ,95659 1043,77 1010,65 980,51 952,96 927,38 903 ,88661 1050,89 1017,35 987,04 959,57 933,53 909 ,93663 1058,00 1024,05 993,53 965,64 939,73 915 ,95665 1063,95 1030,79 1000 ,02 971,97 945,88 921 ,98667 1071,40 1037,57 1006,63 978,25 952,08 928 ,02669 1078,52 1044,31 1013,54 984,74 958,32 933 ,82671 1085,64 1051,18 1019,78 991,10 964,56 940 ,14673 1092,76 1057,92 1026,39 99/ ,55 970,79 946 ,22675 1099,45 1064,70 1032,88 1003,58 977,07 952,31677 1106,57 1071,53 1039,58 1009,44 983,31 958 ,42679 1113,69 1076,01 1046,24 1016,60 989,59 964 ,54681С оо 1120,81 1085,26 1052,81 1023,17 995,91 970 ,68ОоО 1127,92 1093,55 1059,51 1029,66 1002,19 976 ,83685 1135,04 1099,04 1066,21 1035,15 1008,52 982 ,99687 1142,16 1105,90 1072,91 1042,68 1014,55 989 ,16689
СП 1 1149,28 1112,85 1079,61 1049,21 1021 ,20 995 ,35оУ1 1156,39 1119,76 1086,39 1055,70 1027,57 1001,55ЬУо
*7/10 1163,64 1127,25 1093,01 1063,07 1033,55 1007,76Лю
710 1199,77 1162,26 1126,96 1096,10 1065,62 1034,04/1о
700 1236,28 1197,63 1161,25 1129,43 1098,07 1070,65(¿о
700 1273,21 1233,39 1195,92 1163,18 1130,86 1102,64/ОО
7/10 1310,51 1269,52 1210,96 1197,26 1163,97 1134,92/4 о
7ЕО 1348,19 1306,07 1266,34 1231,67 1199,94 1167,57/5 о 1386,25 1342,96 1302,14 1266,47 1231,30 1198,30/00
770 1424,77 1380,22 1338,27 1301,63 1265,46 1233,89Пб700 1463,62 1417,86 1374,78 1337,14 1300,00 1267,557 оЗ 1502,89 1455,92 1411,66 1372,98 1334,84 1301,55793
0ЛО 1542,54 1494,31 1448,88 1409,19 1370,09 1335,88оУо 1582,57 1533,08 1494,02 1445,79 1405,63 1370,55813 1623,01 1572,27 1524,50 1482,71 1441,56 1405,55823 1663,83 1611,83 1562,39 1520,02 1477,82 1440,93



ПРИЛОЖЕНИЕ 3

Энтальпия нефтяных паров (в к Д ж /к г)
Относительная  плотность при 288 К

т, к
0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95 1,00

323 476,00 464,23 452,47 440,70 428,85 417,26 405,49 393,77
325 479,39 467,25 455,82 443,97 432,12 420,36 408,63 396,83
327 482,86 471,06 459,17 447,28 435,39 423,70 411,77 399,92
329 486,34 472,94 462,56 450,63 438,65 426,64 414,95 403,06
331 489,81 477,88 465,95 453,51 441,92 429,98 418,09 406,20
333 493,33 481,36 469,34 457,32 445,22 433,33 421,32 409,34
335 496,85 484,83 472,73 460,55 448,53 436,27 424,54 412,48
337 500,41 488,18 476,17 464,19 451,88 439,61 427,89 415,67
339 503,97 491,82 479,64 467,46 455,23 442,95 430,82 418,89
341 507,52 495,34 483,12 470,85 458,46 446,31 434,17 422,03
343 511,13 498,86 486,59 474,28 461,80 449,66 437,52 424,96
345 514,31 502,42 490,07 477,71 465,15 453,01 440,87 428,31
347 518,37 505,98 493,58 481,19 468,92 456,36 444,22 431,66
349 522,01 509,99 497,14 484,66 472,27 459,71 447,57 435,01
351 525,65 513,18 500,66 488,14 475,62 463,06 450,50 438,36
353 529,34 516,78 504,22 491,66 478,97 466,41 453,85 441,71
355 532,98 520,42 507,82 495,59 482,32 470,18 457,20 444,64
357 536,71 523,69 511,38 498,73 486,09 473,52 460,97 447,99
359 540,10 527,70 514,98 502,25 489,44 476,88 463,90 451,34
36 ! 544,16 531,39 518,62 505,81 491,79 480,23 467,67 454,69
363 547,89 535,07 522,26 509,49 496,56 483,99 471,02 458,04
365 551,65 538,80 525,90 513,01 499,90 487,34 474,36 461,39
367 555,42 542,53 529,55 516,61 503,67 490,69 477,71 464,74
369 559,23 546,25 533,23 520,21 507,02 494,46 481,06 468,08
371 563,04 550,02 536,96 523,39 510,79 497,81 484,83 471,85
373 566,85 553,79 540,64 527,54 514,14 501,16 488,18 475,20
375 570,70 557,56 544,37 531,18 517,91 504,93 491.95 478,55
377 574,56 561,32 548,09 534,86 521,68 508,28 495,30 481,90
379 578,45 565,18 551,86 538,59 525,03 512,06 498,65 485,25
381 582,59 568,99 555,63 542,27 528,79 515,40 502,00 489,02
383 586,24 572,84 559,44 546,00 532,56 519,16 505,77 492,37
385 590,13 576,73 563,25 549,77 536,33 522,93 509,12 496,14
387 594,07 580,58 567,06 553,54 539,68 526,28 512,88 499,49
389 598,04 584,48 570,87 557,31 543,45 530,05 516,65 502,84
391 601,98 588,37 574,72 561,07 547,22 533,82 520,00 505,77
393 606,00 592,35 578,57 564,88 550,98 537,59 523,77 510,79
395 609,98 556,24 582,43 568,69 554,88 541,35 527,54 513,72
397 613,91 600,22 586,32 5/2,50 558,18 544,28 530,89 517,07
399 618,01 604,16 590,26 576,40 562,41 548,47 534,65 520,84
401 622,08 608,18 594,19 580,25 566,22 552,24 538,42 524,61
403 626,14 612,15 598,13 584,14 570,03 556,01 542,19 527,96
405 630,20 616,17 602,27 588,04 573,89 559,78 545,96 531,72
407 634,30 620,19 606,04 591,93 577,74 563,54 549,73 535,49
409 638,40 624,29 610,06 595,87 581,59 567,31 553,50 539,26
411 642,51 628,31 614,04 599,80 585,36 571,50 556,84 543,04
413 646,65 632,37 618,06 603,74 589,33 575,27 560,61 546,38
415 650,80 636,48 622,08 607,71 593,27 578,62 564,38 550,15
417 654,98 640,58 626,14 611,65 597,16 582,80 568,57 533,91
419 659,17 644,73 630,20 615,71 601,10 586,57 572,34 557,68
421 663,36 648,87 634,26 619,69 605,08 590,76 576,10 561,45
423 667,59 653,02 638,36 623,75 609,01 594,53 579,87 Б'55,22
425 671,81 657,16 642,47 627,77 612,99 598,29 583,64 568,99
427 676,09 661,35 646,57 631,83 617,01 602,48 588,25 572,75
429 680.36 665.58 650.71 635.89 621,03 606,25 591,60 576,52



т, к
Относительная плотность при 288 К

0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95 1,00

431 684,63 669,80 654,86 639,99 625,05 610,01 595,36 580,29
433 688,90 674,03 659,04 644,10 629,07 614,20 599,13 584,48
435 693,21 678,26 663,23 648,20 633,13 617,97 603,32 588,24
437 697,56 682,53 667,42 652,34 637,15 622,16 607,09 592,01
439 701,92 686,80 671,65 656,49 641,29 626,35 611,27 596,20
441 707,15 691,12 675,83 660,68 645,35 630,11 615,04 599,97
443 710,58 695,43 680,10 664,86 649,50 634,30 618,81 603,74
445 715,02 699,74 684,37 669,05 653,60 638,49 623,00 607,92
447 719,42 704,05 688,65 673,24 657,75 642,67 627,18 611,17
449 723,86 708,45 692,92 677,47 661,89 646,87 630,53 615,46
451 728,29 712,80 697,23 681,70 666,08 652,72 634,72 619,23
453 732,73 717,20 701,54 685,92 670,27 654,81 639,32 623,42
455 737,21 721,60 705,90 690,24 674,45 659,00 643,09 627,60
457 741,69 725,99 710,25 694,51 678,68 663,19 647,28 631,79
459 746,17 730,43 714,60 698,82 682,91 667,25 651,47 635,56
461 750,69 734,87 718,96 703,13 687,18 671,44 655,65 639,74
463 755,15 739,35 723,35 707,44 691,41 675,62 659,84 643,93
465 759,78 743,83 727,79 711,80 695,68 679,81 663,61 647,70
467 764,34 748,31 732,19 716,15 700,00 684,04 667,80 651,89
469 768,91 752,83 736,67 720,51 704,30 688,27 671,98 656,07
471 773,51 757,35 741,10 724,90 708(62 692,54 676,17 660,26
473 778,12 761,91 745,58 729,30 712,93 696,81 680,35 664.45
475 782,76 766,44 750,06 733'37 717,28 701,04 684,54 668,21
477 787,37 771,04 754,54 738,18 721,64 705,39 688,73 672,40
479 792,02 775,61 759,07 742,61 726,03 709,71 692,92 676 ,59
481 796,71 780,21 763,55 747,05 730,43 714,02 697,52 680 ,77
483 801,40 784,86 768,15 751,53 734,83 718,41 701,71 684,96
485 806,13 789,46 772,72 756,05 739,26 722,68 705,89 689 ,15
487 810,82 794,11 777,28 760,53 743,70 727,08 710,08 693 ,33
489 815,55 798,80 781,88 765,05 748,14 731,43 714,69 697 ,52
491 820,32 803,45 786,49 769,62 752,62 735,83 718,87 702 ,13
493 825,09 808,18 791,14 774,18 757,10 740,35 723,06 706 ,73
495 829,87 812,87 795,74 778,70 761,58 744,66 727,67 710 ,50
497 834,68 817,60 800,43 783,31 766,10 749,10 731,85 714 ,69
499 839,45 822,33 805,08 787,91 770,50 753,58 736,46 719,29
501 844,31 827,10 809,73 792,52 775,14 758,02 740,65 723 ,48
503 849,17 831,88 814,46 797,13 779,62 762,50 744,83 726 ,83
505 854,02 836,65 819,19 801,77 786,37 767,02 749,44 732 ,27
507 858,88 841,46 823,92 806,46 788,88 771,50 754,04 736 ,46
509 863,78 846,28 828,65 811,11 793,44 776,02 758,23 740 ,65
511 868,68 851,09 833,42 815,80 798,09 780,59 762,84 745 ,25
513 873,62 855,95 838,20 820,53 802,69 785,15 767,44 749 ,86
515 878,56 860,85 842,97 825,22 807,34 789,71 772,05 754 ,04
517 883,62 863,57 848,04 830,24 812,45 794,61 776,82 759 ,03
519 888,48 870,60 852,60 834,72 816,68 798,88 780,84 762 ,84
521 893,46 875,50 857,46 839,45 821,37 803,49 785,44 767 ,44
523 898,44 880,44 862,31 844,27 826,06 808,14 790,05 772 ,05
525 903,47 884,96 867,17 849,04 830,79 812,78 794,65 776 ,23
527 908,49 890,32 872,06 853,86 835,52 817,43 799,26 780 ,84
529 913,56 895,30 876,97 858,67 840,25 822,09 803,87 785 ,44
531 918,63 900,29 881,87 563,49 845,02 826,77 808,47 790 ,05
533 923,69 905,31 886,81 868,34 850,21 831,50 813,08 794 ,66
535 928,80 910,34 891,75 873,24 854,57 836,19 817,68 799 ,26
537
5'39

933,91
938,68

915,36
920,43

896,69
901.42

878,10
883.0

859,38
864.16

840,92 
850 42

822,29
831.50

803 ,45
81 3 .0 8



т, к
Относительная плотность при ‘¿88 К

0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95 1,03

541 945,63 926,87 908,16 889,44 870,73 851,97 833,26 814,54
543 949,36 930,52 911,63 892,84 873,91 855,20 836,10 817,68
545 954,51 935,67 916,66 897,78 879,14 859,97 841,13 822,29
547 959,70 940,77 921,68 902,76 883,62 864,78 845,73 826,89
549 964,89 945,92 926,71 907,70 888,52 869,60 850,45 831,50
551 970,12 951,03 931,77 912,68 893,42 874,41 855,24 836,10
553 975,36 956,22 936,88 917,70 896,44 879,27 860,01 840,71
555 980,63 961,37 941,99 922,73 903,30 884,13 864,78 845,32
557 985,48 966,56 947,05 927,75 908,24 889,02 869,52 850,34
559 991,83 971,80 952,20 932,78 913,23 893,88 874,37 854,95
561 996,46 976,99 957,35 937,84 918,21 898,82 879,23 859,55
563 1001,76 982,22 962,50 942,95 923,19 903,72 884,04 864,57
565 1007,14 987,50 967,24 948,02 928,21 908,45 888,73 869,18
567 1012,45 992,73 972,85 953,12 933,24 913,60 893,76 874,20
569 1017,81 998,05 977,58 958,23 938,26 918,54 898,66 878,81
571 1023,21 1003,33 983,27 9^3,38 943,33 923,52 903,55 883,83
573 1028,61 1008,64 988,50 968,53 948,39 928,51 908,45 888,44
575 1034,01 1013,96 993,74 973,72 953,50 933,53 913,35 893,46
577 1039,42 1019,32 999,01 978,87 958,61 938,56 918,29 898,07
579 1044,86 1024,68 1004,29 984,11 963,72 943,58 923,27 903,09
581 1050,34 1030,03 1009,56 989,30 968,82 948,64 928,21 907,70
583 1055,78 1035,44 1014,88 994,53 973,97 953,67 933,20 912,72
585 1061,31 1040,84 1020,20 999,77 979,12 958,78 938,18 917,77
587 1066,79 1046,28 1025,56 1005,04 984,32 963,84 943,20 922,77
589 1072,32 1051,72 1030,92 1010,69 989,51 968,95 948,23 927,80
591 1077,85 1057,17 1036,28 1015,63 994,70 974,10 953,25 932,40
593 1084,05 1063,24 1041,68 1021,49 1000,52 979,80 958,06 938,26
595 1088,99 1068,14 1047,04 1026,19 1005,17 984,36 963,38 942,45
597 1094,56 1073,62 1052,48 1031,54 Юю,40 989,40 968,45 947,47
599 1100,58 1079,15 1057,88 1036,86 1015,68 994,70 973,56 952,50
601 1105,78 1086,00 1063,32 1042,22 1020,95 939,89 978,66 957,52
603 1111,39 1092,29 1068,81 1047,62 1026,39 1005,12 983,77 962,54
605 1117,04 1095,77 1074,25 1053,02 1031,54 1010,32 988,92 967,57
607 1122,65 1101,34 1079,78 1058,42 1036,86 1015,55 994,07 972,59
609 1128,38 1106,95 1085,26 1063,82 1042,18 1020,83 999,22 977,62
611 1131,08 1112,56 1090,79 1069,27 1047,54 1026,10 1004,41 982,64
613 1139,77 1118,17 1096,31 1074,71 1052,90 1031,08 1009,61 987,67
615 1145,51 1123,82 1101,88 1080,15 1058,30 1036,65 1014,84 993,11
617 1151,24 1129,47 1107,45 1085,68 1063,70 1041,96 1020,03 998,13
619 1156,98 1135,17 1113,65 1091,16 1069,10 1047,29 1025,26 1003,58
621 1162,76 1140,82 1118,63 1096,23 1074,54 1052,65 1030,54 1008,60
623 1168,54 1146,51 1124,24 1102,22 1079,94 1057,96 1035,81 1014,88
625 1174,44 1152,33 1129,93 1107,83 1085,51 1063,45 1041,17 1018,98
627 1180,17 1157,52 1135,50 1113,31 1090,87 1068,72 1046,33 1024,13
629 1185,99 1163,72 1141,15 1118,88 1096,35 1073,71 1051,68 1030,16
«31 1191,86 1169,46 1146,80 1124,45 1101,88 1079,52 1057,00 1034,56
633 1197,72 1175,24 1152,50 1130,06 1107,37 1084,97 1062,36 1039,83
635 1203,58 1181,01 1158,24 1135,67 1112,89 1090,41 1067,68 1045,07
637 1209,48 1186,83 1163,93 1141,32 1118,46 1095,85 1073,08 1050,34
639 1214,59 1196,17 1172,01 1149,24 1127,50 1100,71 1082,29 1055,66
641 1220,62 1200,61 1174,73 1151,91 1128,88 1106,15 1083,17 1060,31
643 1227,28 1204,38 1181,18 1158,28 1135,17 1112,31 1089,24 1066,29
645 1233,22 1210,24 1186,96 1163,97 1140,78 1117,83 1094,68 1071,61
647 1239,21 1216,10 1192,74 1169,67 1146,39 1123,36 1100,08 1076,97
649 1245,20 1222,00 1198,56 1175,40 1152,04 1128,89 1105,57 1082,33



Т,  к
0,65 0.70 0,75 0,80

651
653
655
657
659
661
663
665
667
669
671
673
675
677
679
681
683
685
687
689
691
693
695
697
699
701
703
705
707
709
711
713
715
717
719
721
723
728
733
738
743
748
753
758
763
768
773
778
783
788
793
798
803
813
823

1251,18
1257,21
1263,24
1269,31
1275,38
1281,45
1287,57
1293.68
1299,79
1305,95
1312,10
1318.30
1324,50
1330.70
1336.93
1339,78
1349,41
1355.69
1361,97
1368.71
1374,61
1381,77
1387.30
1393.66
1400,02
1406.43
1412.84
1419,07
1425,73
1432,18
1438.67
1445,16
1451,65
1457.84
1467.71
1471,32
1477,86
1492.43
1510.93
1527.72
1544,39
1561.30
1578.26
1595,34
1612,55
1629,80
1647,21
1664.67
1682.26
1699,92
1717.68
1735,54
1753,52
1782,11
1826,37

1227,90
1233.85
1239.79
1245,78
1251.77
1256,92
1263,74
1269.77
1275.80
1281,87
1287,94
1294.01
1300,13
1306.24
1312.39
1318,51
1324,70
1330.86
1337,05
1343.25
1349,45
1356,56
1362.01
1368.25
1371,55
1380,85
1387,17
1393,49
1399.69
1406,22
1412,58
1418,99
1425.40
1421,47
1438.25
1444.70
1451,19
1467,43
1483,80
1500,21
1516,79
1533,42
1550,10
1566.95
1583.91
1600.91
1618,03
1635,24
1652,57
1669.95
1687,45
1705,07
1722,78
1753,85
1794.50

1204.37
1210,24
1216,10
1221,96
1227.40
1233,72
1239.67
1245,57
1251.52
1257.46
1263.45
1269.48
1275.47
1281,50
1287.52
1293,60
1299.67
1305.74
1311.81
1318,00
1324.08
1331,03
1336.38 
1342,54
1348.74
1354.93
1461,17
1367.40
1373,65
1379.93
1386,21
1392.49
1398.81
1405.09
1411.45
1417.82 
' 424,22

36,03
¡456,30
1472.50
1488.74
1505,15
1521,61
1538,19
1554.85
1571,60
1588,47
1605.54
1622,43
1639,59
1656,80
1674,13
1691.55
1722,49
1762,22

1181.14 
1186,87
1192.65 
1198,43 
1204,25
1210.03 
1215,89 
1221,71 
1227,57 
1233,42 
1239,33 
1245,24
1251.14 
1257,50
1263.03 
1268,98 
1274,96 
1280,95 
1286,94 
1292,63
1299.00
1305.36
1311.14 
1317,21 
1323,28 
1329,39 
1335,55
1341.66 
1374,82
1354.01 
1360,17
1366.36
1372.60 
1378,71
1385.04 
1391,32
1397.60
1409.19
1429.20 
1445,16 
1461,19 
1477,31 
1493,51 
1509,84 
1526,26 
1542,75
1559.37
1576.04 
1592,83
1609.66
1626.66 
1643,65 
1660,90 
1695,49 
1730,44

0 ,85 0 ,90 0,95 1.00

1157,65 1134,16 1111,01 1087,98
1163,30 1140,02 1116,49 1093,09
1169,00 1145,59 1121,98 1098,49
1174,69 1151,20 1127,50 1103,89
1180,38 1156,81 1133,03 1109,33
1186,12 1162,42 1138,56 1114,78
1191,86 1168,08 1144,13 1120,22
1197,59 1173,56 1149,65 1125,29
1203,37 1179,00 1155,26 1131,19
1209,15 1185,07 1160,83 1136,72
1214,93 1190,81 1166,44 1142,20
1220,75 1196,50 1172,97 1147,77
1226,57 1202,24 1178,58' 1153,17
1232,39 1207,98 1183,23 1158,86
1238,25 1213,75 1189,05 1164,43
1244,41 1219,53 1194,70 1170,00
1250,01 1225,31 1200,40 1175,61
1255,87 1231,09 1206,09 1181,22
1261,82 1236,91 1211,83 1186,83
1267.72 1242,73 1217,56 1192,48
1273,67 1248,59 1223,30 1198.14
1280.37 1255,20 1229,79 1204,54
1285.60 1260,31 1234,86 1209,48
1291,59 1266,21 1240,67 1215,22
1297,57 1271,70 1246,45 1220,91
1303,60 1278,02 1252,27 1226,65
1309,63 1283,97 1258,13 1232,35
1315,66 1289,91 1263,95 1238.12
1321,73 1295,65 1269,86 1243,90
1327,80 1301,84 1275,72 1249,68
1333,87 1307.83 1281,62 1255,50
1339,98 1313,86 1287,53 1261,27
1346,10 1319,89 1293,43 1267,09
1351,92 1325,54 1298,74 1272,37
1358,37 1331,82 1305,32 1278,77
1364,52 1338,02 1311,31 1284,68
1370,72 1344,05 1317,29 1290,54
1386,21 1357,82 1330,06 1303,56
1401,82 1372,89 1345,60 1318,51
1417,53 1390,14 1404,42 1335,09
1433,31 1405,68 1377,37 1350,12
1449,18 1421,29 1393,20 1365,23
1465,13 1436,99 1408,69 1380,43
1481,21 J 452,82 1424,22 1395,71
1496,91 1468,69 1439,84 1411,12
151.3,53 1484,68 1455,58 1426.44
1529,94 1500,76 1471,41 1442,14
1546,35 1516,46 1487,28 1457,76
1567,45 1533,16 1503,27 1473,50
1579,47 1549,54 1519,35 1489.29
1595,71 1565,95 1535,55 1505.20
1612,97 1582,48 1551,80 1521,19
1629,88 1599,11 1568,12 1537,27
1663,92 1632,60 1592,74 1569,71
698,33 1666,47 1 1637,79 1602,46



ПРИЛОЖЕНИЕ 4

Ф изические свойства насыщенного водяного пара

Давление
(абсолютное)

Темпера
тура Удель

ный
объем,

мз/кг

Плот
ность,
кг/мЗ

Энтальпия
жидкости

Энтальпия
пара

Теплота
парообразо

вания

106 Па ат К ос ¿'•10- 3 ,
Дж/кг ккал/кг

¿'"•10~3,
Дж/кг ккал/кг

г-10- 3 ,
Дж/кг

г,
ккал/кг

49 50 535,8 262,7 0,04007 24,96 1143 272,7 2780 663,4 1637 390,7
5 88 60 547,4 274,3 0,03289 30,41 1199 286,1 2763 659,5 1565 373,5
6 86 70 557,6 284,5 0,02769 36,12 1249 298,0 2746 655,3 1497 357,3
7 85 80 566,7 293,6 0,02374 42,13 1294 308,8 2726 650,6 1432 341,8
8 83 90 575,0 301,9 0,02064 48,45 1337 319,0 2705 645,6 1369 326,7
9,81 100 582,6 309,5 0,01815 55,11 1377 328,7 2684 640,5 1306 311,8

11 77 120 596,2 323,1 0,01437 69,60 1455 347,3 2638 629,7 1183 282,4
13 72 140 608 1 335,0 0,01164 85,91 1531 365,3 2592 618,6 1061 253,3
15 69 160 6 1 8 8 345,7 0,00956 104,60 1606 383,4 2540 606,3 934 222,8
17,65 180 628,5 355,4 0,00782 128,00 1684 401,9 2483 592,6 799 190,7
19,61 200 637,3 364,2 0,00614 162,90 1783 425,6 2400 572,8 617 147,3
22,-07 225 647,1 374,0 0,00347 288,00 2100 501,1 2100 501,1 0 0

ПРИЛОЖ ЕНИЕ 5

Тепловы е сопротивления отложений  
на поверхностях теплообмена

Теплоносители -1 , (м2-К)/Вт

Ч исты й водяной пар ................................. 0,00006

М яты й  пар, содержащ ий масло . . 0,000086
0,000172

0 ,00026-0 ,00043
0,00043-0 ,00086

П ар ы  органических жидкостей . . 0,000086

О рганические жидкости, рассолы , 
ж и д ки е  х л а д а г е н т ы ............................. 0,000172

0,00043-0,00051

Н еф тепродукт светлый ........................ 0 ,000315-0 ,0006
0,00086-0 ,0013

Гудрон , крекинг-остаток, шлам . . . 0,0086—0,0172

Слой парафина или к о к с а ................... >  0,0086
0,00035



ПРИЛОЖЕНИЕ 6

Пределы применения основных хладагентов  
и теплоносителей реакционных систем 
нефтеперерабатывающей промышленности

Д о п у с т и м ы е  пределы

Хладагент или теплоноситель рабочих те м п ератур  
в реакторах,

К
давление в системе 

циркуляции  теплоагента ,  
Па

2 4 0 -2 8 0 В а к у у м  или давл ен и е  
до 0 ,5 - 10°

2 6 0 -2 8 0 0 ,2 3 . 10е—0,61 • 10°

И зо б ут ан ..................................................... 2 7 5 -2 8 0 0 ,25 - 10е—0,32 • 10е

Вода и ее насыщенный пар . . . 3 0 0 -5 0 0 0,1 • 10е—4,1 • 10е

Дымовые г а з ы ....................................... 700 -1300 0,1 • 106

Катализаторы-теплоносители, 
алюмосиликаты и др ....................... 6 7 0 -8 5 0 0 ,15 - 10е—3,1 • 10е

ПРИЛОЖЕНИЕ 7

Средняя массовая теплоемкость газов 
при постоянном давлении Срт [в к Д ж Д к г  К ) ]  [1 4 9 ]

Т. К 02 N2 СО со2 НгО 302

273 0,9148 1,0304 1,0396 0,8147 1,8594 0,6071
300 0,9169 1,0308 1,0400 0,8286 1,8632 0,6150
500 0,9391 1,0362 1,0484 0,9207 1,9004 0,6682
700 0,9688 1,0500 1,0664 0,9906 1,9557 0,7122
900 0,9960 1,0697 1,0894 1,0463 2,0181 0,7415

1100 1,0182 1,0886 1,1120 1,0902 2,0847 0,7653
1300 1,0371 1,1103 1,1330 1,1267 2,1445 0,7850
1500 1,0530 1,1279 1,1514 1,1564 2,2195 —

1700 1,0664 1,1443 1,1677 1,1811 2,2827 —

1900 1,0789 1,1581 1,1815 1,2020 2,3417 —

2100 1,0902 1,1706 1,1941 1,2200 2,3978 —

2300 1,1003 1,1815 1,2045 1,2355 2,4489 ——



Абсорбент 
насыщенный 65 сл. 
тощий 51, 56, 58, 67 

Абсорбер фракционирующий 5, 49 сл. 
высота 52, 72, 73
гидравлический расчет тарелок 52, 

73 сл. 
диаметр 52, 70 сл. 
материальный б ал ан с  56, 57 
расчетная схем а 50 
составы потоков 58 сл. 
тепловой б алан с 51, 61 сл. 
точки отвода абсорбента 65 сл. 
число тарелок 64, 65 

Абсорбция 50 сл.
Авогадро  — Дальтона  уравнение 40 сл. 
А ндервуда  уравнение 17, 18 
Аппараты 

массообменные 5 сл. 
реакционные 198 сл. 
теплообменные 93 сл. 

выбор 98
коэффициенты теплоотдачи и 

теплопередачи 100 сл. 
поверхность теплообмена 104 
средний температурный напор 

97, 98 
схем а 98
тепловая н агр узка  97 сл. 
теплоносители 99 
типа «тр уб а  в трубе» 95 сл. 

Аэродинамическое сопротивление пучка 
труб 106, 118 сл. '

Багатурова  уравнение 14, 15 
Бакланова  метод 173, 174 
Б алан с(ы ) 

материальный
десорбера 56 сл. 
пропановой колонны 8, 14 сл. 
реакторов 215 сл., 259 сл., 291, 

292, 318
регенератора катализатора 240 сл. 
фракционирующего абсорбера 56, 

57
экстракционной коллонны 78,

80 сл.

Б алан с(ы )
тепловой

десорбера 51, 63, 64 
реакторов 214, 217 сл., 265, 279, 

283 сл.
регенератора катализатора 240 сл. 
трубчатой печи 160 
фракционирующего абсорбера 51, 

61 сл.
экстракционной колонны 80, 85 

Бахшияна  формула 164 
Белоконя  методы 112, 137, 184, 190 сл.

Воздухораспределительная решетка 
249, 250 

Воинова  формула 175, 291 
Время пребывания 

катализатора в регенераторе 248 
парогазовой смеси в реакционном 

змеевике 210 сл.
Вязкость 

динамическая 48 сл. 
кинематическая 99 сл.

Г е с са  закон 295
Гидравлическое сопротивление 11, 

73 сл. 108, 229 сл. 
коэффициент 176, 177, 184 сл., 212 
тарелок 73 сл., 77, 78 

Грасгофа  уравнение 97, 135, 137, 173 
Г ро сса  уравнение 99, 109

Давление 
в ректификационной колонне 6, 9 сл. 
насыщенных паров 9 сл. 
парогазовой смеси в реакционном 

змеевике 210, 211 
под распределительной решеткой 248 
приведенное 37
сырья на входе в змеевик печи 

174 сл.
у основания зоны отпарки 226, 248, 

249
Дальтона закон 132



Десорбер 50 сл. 
диаметр 52, 70 сл. 
материальный баланс 56 сл. 
температурный режим 60, 61 
тепловой баланс 51, 63, 64 

Десорбция 5, 50 сл.
Д иаграмма

Кокса 124, 126, 130, 175 
Крейсера 54, 55 
равновесия 79, 81 

Динамическая вязкость 48 сл.

Закон 
Гесса 295 
Дальтона 132

Индекс противоточности 118 
Испаритель пропановой колонны 

145 сл.
коэффициенты теплоотдачи 148 сл. 
нагрузочная характеристика 146, 152 
поверхность теплообмена 153 
расход пара 147, 148 
температурный напор 148 
тепловая нагрузка 146, 147

Кинематическая вязкость 99 сл. 
Кипятильник («н улевая» отгонная т а 

релка) 27 
Кокса  диаграмма 124, 126, 130, 175 
Колонна

отгонная ректификационная 39 сл. 
высота 49 
диаметр 47
питательная секция 46 сл. 
составы сырья и фаз 40 сл. 
энтальпия и температура сырья

46, 47 
пропановая 6 сл. 

высота 38, 39
давление и температура 9 сл. 
диаметр 36 сл. 
испаритель 145 сл. 
материальный баланс 8, 14 сл. 
орошение 13 сл.
отгонная часть 6, 7, 11, 18, 21 сл. 
питательная секция 6, 18, 28 сл. 
составы сырья и фаз 7 сл. 
укрепляющая часть 6, 11, 18 сл. 

экстракционная 78 сл. 
высота 81, 91, 92 
диаметр 80, 86 сл. 
материальный баланс 80 сл. 
теоретические тарелки 80, 86 
тепловой баланс 80, 85 

Конденсатор парциальный 33 
Конденсатор-холодильник 6 о с-.п. 

119 сл.
выбор 135, 136 
расчет 121 сл.

Конденсация 9 сл.
Константа

скорости реакции 252 сл. 
фазового равновесия 9, 10, 19, 27 сл., 

126 сл.
химического равновесия 252, 254, 

259 сл.
Концентраций уравнение 20, 27 
Коэффициент (ы) 

гидравлического сопротивления 176, 
177, 184 сл., 212 

динамической вязкости  150, 170, 194 
см. такж е  В язко сть  динамическая 

заполнения 305
избытка во здуха 156, 185, 191, 195,239 
извлечения 52 сл.
кинематической вязкости  150, 171 см. 

такж е  В язко сть  кинематическая 
местного сопротивления 74, 181 сл. 

оребрения 103
относительной летучести 6, 11, 19,

21 сл. 
полезного действия 

тарелки 49, 86 
топки 160
трубчатых печей 154, 158, 184 сл.,

201, 209 ______________
прозрачности газовой  среды 168 
распределения 86 
сжимаемости 37, 270 
сокращения количества газа  66 
сопротивления сухой тарелки 77, 78 
теплоотдачи 96, 100 сл.

приведенный 105, 114 сл. 
теплопередачи 96, 103, 106 сл. 
теплопроводности 99 сл. 
экстракции 86 

Кратность циркуляции катализатора 
217

К рей с ера  ди аграм м а 54, 55 
Критерий 

Прандтля 100 сл., 193 сл.
Рейнольдса 96, 100 сл., 139, 143, 

193 сл.
Эйлера 179 

Кружилина  уравнение 148 
Крэга  формулы 71, 72, 77, 106

Мамедова  формула 138, 149, 293 
Материальный баланс 

десорбера 56 сл. 
пропановой колонны 8, 14 сл. 
реактора

алкилирования 318 
каталитического риформинга 

259 сл., 274 сл., 280 сл. 
пиролиза 215 
полимеризации 291, 292 

регенератора катали зато ра 240 сл. 
фракционирующего абсорбера 56, 57 
экстракционной колонны 78, 80 сл.



М енд ел е ев а  — Клапейрона  уравнение 
148 

М етод (ы)
Б аклан онва 173, 174 
Белоконя 112, 137, 184, 190 сл.
«от тарелки  к тарелке» 6, 18, 21 сл. 
подбора 17
постепенного приближения 10 сл., 

51 сл., 200 
Т регубова, аналитический 12, 126

Н агрузочная характеристика испари
теля 146, 152 

Напор
потери 174 сл. 
температурный 148, 112, 113 

Насыщенный абсорбент 65 сл.
Нельсона  ф ормула 173, 195

Оребрение поверхности теплообмена 
103 сл.

Орошение 
минимальное 17 сл. 
паровое 7 сл. 
полное 13 сл. 
холодное 7 сл.

Отгонная ректификационная колонна 
39 сл.

Печь тр уб ч атая  
вертикальная цилиндрическая 

конвекционная камера 192 сл. 
к. п. д. 184, 186, 187 
лучистый теплообмен 190 сл. 
полезное тепло 186 сл. 
радиантны е трубы 188 сл. 
расход топлива 186, 188 
расчет горения 185 сл. 
скорость сырья 190 
схем а потоков 189 

градиентного типа см. такж е Реактор 
пиролиза 

к. п. д . 201, 209 
расход топлива 209 
расчет горения 202, 203 
состав сырья и пирогаза 203 сл. 
схем а 199
тем п ер атур а реакции, конечная 

204 сл. 
теп ловая нагрузка 206 сл. 

с изучающими стенками топки 
к. п. д. 154, 158
поверхности нагрева 159 сл., 

169 сл. 
потери напора 174 сл. 
радиантны е трубы 159 сл. 
расход топлива 159 
расчет горения 155 сл. 
схема 161

Печь трубчатая
температура дымовых газов 163 
тепловая нагрузка 158, 159 
уравнение теплового баланса 160 

Питательная секция 
отгонной колонны 46 сл. 
пропановой колонны 6, 18, 28 сл. 

Поверхность 
нагрева трубчатой печи 159 сл., 

169 сл. 
теплообмена 104 сл.

испарителя пропановой колонны 
153

холодильника воздушного охла
ждения 106, 117, 118 

Потери напора 174 сл.
Правило аддитивности 62 
Прандтля критерий 100, 193 
Процессы

абсорбции 50 сл. 
горения 155 сл. 
десорбции 5, 50 сл. 
массообменные 5 сл. 
теплообменные 93 сл. 
химические 199 сл.

Равновесие 
фазовое 27 сл. 
химическое 259 сл.

Реактор(ы ) 
алкилирования, горизонтальный 

материальный баланс 318 
посекционный расчет 307 сл. 
размеры 319 

каталитического риформинга
материальные балансы 259 сл., 

274 сл., 280 сл. 
размеры 268 сл., 279, 280, 287 
тепловые балансы 265 сл., 279, 

283 сл.
пиролиза, трубчатый см. такж е  Печь 

трубчатая градиентного типа 
давление у основания десорбера 

226
зона отпарки 226, 228 
материальный баланс 215 сл. 
размеры 214, 217 сл. 
распределительные решетки

226 сл. 
тепловой баланс 214, 217 
циклоны 231, 232 

полимеризации, кожухотрубчатый 
материальный баланс 291, 292 
размеры 296 сл.
расчет количества хладагентов 

298 сл. 
тепловой баланс 292 сл. 

установки каталитического крекинга 
время пребывания парогазовой 

смеси 210 сл. 
потери напора 212 сл.



Реакционные аппараты 198 сл. 
Регенератор катализатора 

воздухораспределительные решетки 
249, 250

время пребывания катализатора 248 
давления 248 сл. 
материальные балансы 240 сл. 
полнота сгорания углерода 235 сл. 
размеры 244 сл. 
расчет количества газов 236 сл. 
температуры катализатора 248, 249 
тепловые балансы 240 сл. 
циклоны 251 

Режим (ы) 
орошения

минимального 13 сл. 
полного 17 сл. 

температурный десорбера 60, 61 
Рейнольдса  критерий 96, 100 сл., 139,

143, 193 сл.

С аудер са  и Брауна  уравнение 70, 71 
Сжимаемость газов 37 сл.
Силы поверхностного натяжения 74 
Скорость парогазовой смеси на входе в 

змеевик печи 162, 163, 190 
Сопротивление

аэродинамическое 106, 118 сл. 
гидравлическое 11, 73 сл.. 108, 229 сл. 
тепловое 103, 106, 112, 115, 144, 152, 

336
Степень черноты 168, 191 
Ступень контакта 5 сл.

Тарелка (и) 
идеальная 5
из Б-образных элементов 76 сл.

гидравлическое сопротивление 77, 
78

клапанная 70 сл.
гидравлическое сопротивление 

73 сл. 
колпачковая 70 
«н улевая» отгонная 27 
провальные 70
ситчатые (перфорированные) 86 сл.

схема 88 
теоретические 6 сл.

минимальное число 13 сл. 
Температурный режим десорбера 60, 61 
Тепловая нагрузка 

испарителя 145 сл.
кипятильника пропановой колонны 

84 сл.
кожухотрубчатого конденсатора-хо- 

лодильника 132 
теплообменных аппаратов 97 сл. 
трубчатой печи 158, 159 
холодильника воздушного о хл аж де

ния 106 сл.

Тепловой баланс 51, 61 сл. 
десорбера 51, 63, 64 
реактора

каталитического риформинга 
265 сл., 279, 283 сл. 

пиролиза 214, 217 сл. 
полимеризации 292 сл. 

регенератора катал и зато р а  240 сл. 
трубчатой печи 160
фракционирующего абсорбера 51, 

61 сл.
экстракционной колонны 80, 85 

Теплонапряжение 
поверхности

нагрева испарителя 146 
радиантных труб  печи 154, 160, 

188 сл.
топочного объема трубчатой печи 

162 сл.
Теплообмен

конвективный 105 сл. 
лучистый 190 сл.

Теплообменные аппараты  5 сл.
Теплота 

конденсации 62, 137, 141 
образования 208 
парообразования 298 
растворения 61 
реакции 201
сгорания топлива, низш ая 155. ¡85. 

242
Тощий адсорбент 51, 56, 58, 67 
Трегубова  метод, аналитический 12, 126

Уравнение(я)
Авогадро — Д альтон а 40 сл. 
Андервуда 17, 18 
Б агатурова 14, 15 
Дарси — Вейсбаха 202 
изотермы 51 
концентраций 20, 27 
Кремсера 50 
Кружилина 148
М енделеева — Клапейрона 148 
равновесия фаз 9 сл.
Саудерса и Б рауна 70, 71 
Фенске — А ндервуда 14

Фазовое равновесие, константы  9, 10
19, 27 сл., 126 сл.

Ф ен ск е  — А ндерв уда  уравнение 14 
Флегмовое число 6, 17 сл.
Ф ормула (ы)

Альдерса 86 
Бакланова 173 
Бахшияна 164 
Белоконя 192 
Воинова 175, 291



Ф о р м ул а(ы )
Грасгоф а 97, 135, 137, 173 
Гросса 99, 109 
Крэга 71, 72, 77, 106 
К усако ва  293 
М ам едо ва  138, 149, 293 
М анна 272, 274 
Н ельсона 173, 195 
Ш мидта 205 
Этвиш а 149 
Якимова 183

Холодильник 
аэродинамическое сопротивление пуч

ка  труб  106, 118, 119 
коэффициенты теплоотдачи и тепло

передачи 109 сл. 
поверхность теплообмена 106, 117, 118 
расход во зд ух а  107, 108 
средний температурный напор 112, 

113
теп ловая н агр узка  106 сл. 
характери стика труб 108

Циклоны 231 сл.
Ц иркуляция катализатора 217 сл.

Число
нулевых продуктовых концентраций 

17
паровое

минимальное 17 сл. 
рабочее 6, 21 сл. 

практических тарелок в абсорбере 64, 
65

степеней проектирования 13, 15 
в адсорбере 51 

теоретических тарелок
в ректификационной колонне (>„ 

21, 33, 48 сл. 
флегмовое

минимальное 17 сл. 
рабочее 6, 18, 19, 29, 33 сл.

Шмидта формула 205

Эйлера  критерий 179
Экстракционная колонна 78 сл.
Экстракция 79 сл.
Энтальпия 

жидкостей 21 сл., 328 сл 
паров 20 сл., 332 сл.

Этвиша формула 149

Якимова  формула 183



СОДЕРЖАНИЕ

П р ед и с л о в и е .................................................................................................................................................. 3

Глава 1. Массообменные процессы ................................................................................................ 5

Ректификационная колонна для разделения многокомпонентной смеси . . 6
Отгонная ректификационная к о л о н н а ..................................................................................... 39
Фракционирующий аб со р б е р .........................................................................................................49
Экстракционная колонна .........................................................................  . . . . . .  78

Глава 2. Тепловые процессы . ...............................  ........................................................93

Теплообменный аппарат типа «тр уб а  в трубе» .............................................................  95
Холодильник воздушного о х л а ж д е н и я ............................................................................... 104
Кожухотрубчатый конденсатор-холодильник....................................................................119
И сп ар и тель ................................................................................................................................................ 145
Трубчатая печь с излучающими стенками топки . . . . . . . . . .  153
Вертикальная цилиндрическая труб чатая  п е ч ь .............................................................184

Глава 3. Химические п р оц ессы ........................................................................................................198

Трубчатый реактор пиролиза ........................................................................................................ 199
Реактор установки каталитического крекинга в псевдоожиженном слое

к а т а л и з а т о р а ................................................................................................................... _ 213
Регенератор катализатора установки каталитического крекинга в псевдо
ожиженном слое . ...............................................................................................................................231
Реакторный блок установки каталитического риформинга н ад  алю мопла-

тиновым к а т а л и з а т о р о м ............................................................................................................. 251
Кожухотрубчатый реактор п о ли м ер и зац и и .............................................................] . 289
Горизонтальный реактор а л к и л и р о в а н и я ..............................................................303

Л и т е р а т у р а ............................................................................................... .......................................... 322

Приложение 1. Соотношения единиц СИ с другими единицами измерения 327
Приложение 2. Энтальпия нефтяных ж и д к о с т е й .............................................................328
Приложение 3. Энтальпия нефтяных п а р о в ................................................332
Приложение 4. Физические свойства насыщенного водяного пара . . . . ! 336 
Приложение 5. Тепловые сопротивления отложений на поверхностях тепло

обмена ..................................... 336
Приложение 6. Пределы применения основных хладагентов и теплоносителей 

реакционных систем нефтеперерабатывающей промышлен
ности .........................................................................................................................337

Приложение  7. Средняя массовая теплоемкость газов при постоянном д а в 
лении С р т ...................................................................................................................337

П р е д м е т н ы й  у к а з а т е л ь .......................................................................... > 338



А л ек с ей  А лексеевич К у зн ец о в  
Султан М агом едович  К а г ерм ан ов  
Е вг ен ий  Н иколаевич С удак о в

Р А С Ч Е Т Ы  П РОЦ ЕССО В И А П П А Р А Т О В
Н Е Ф Т Е П Е Р Е Р А Б А Т Ы В А Ю Щ Е Й

ПР ОМ ЫШЛ Е НН О СТ И

Р е д акто р ы : А. Е. Д  р а б к и н,
Ю. К- К у з н е ц о в  

Техн. р едакто р  3 . Е. М а р к о в а  
П ереп лет худо ж н и ка В. Г. Ш и ы г и н а  
К ор ректо р  Г. А. Р я б и н и н а

М-09740. Сдано в наб. 26/П 1974 г. Подп. к  печ. гб/УП 
1974 г. Формат бумаги 60X90'/„ Б у м а г а  тип. № 2 
Уел. печ. л. 21,5 Уч.-изд. л. 21,73 Т и р аж  12 500 экз. 
З а к а з  № 100 Изд. № 566 Цена 99 коп.

И зд а те л ьс тв о  „Химия“, Л енинградское  отделение 
191186. г. Л енинград .  Д-186. Невский пр., 28

Ордена Трудового Красного Знамени Ленинградская  
типография № 2 имени Евгении Соколовой Союзполи- 
графпрома при Государственном ко м и тете  Совета Ми* 
нистрои СССР по делам издательств ,  полиграфии и 
книжной торговли
193052, г. Ленинград ,  Л-52, Измайловский пр., 29


